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Résumé:

En raison du besoin mondial croissant de tout geereombustibles, le procédé Fischer-Tropsch ajipara
comme une technologie ré-émergeante et devenwdeeplplus trés attirant pour satisfaire ce besairdes
combustibles liquides propre et ayant des progmiét@éliorées par rapport au dites fossiles. Leeptés
travail est une contribution a I'étude des perfaroes du procédé Fischer-Tropsch dans des réactditss
fixes conventionnels et dans des réacteurs membean#étude est établit sur deux types de catalys
base de fer et de cobalt. Pour cet objectif, sougnsemble des hypothéses simplificatrices, un hfaodée
mathématique est développé pour décrire les comperits des réacteurs étudiés. Les performances des
différentes réacteurs sont prédits par des meslagsonversions des gaz de synthéses, des sééectieis
hydrocarbures formés, et par I'impact de la quémtieau traversant la membrane hydrophile. Lescpaux
résultats relatifs a I'étude de comparaison defopeances en mode a lit fixe, montrent que lelgatar a
base de fer présente une bonne activité par rapparbbalt. D'autre parts, nous avons trouvé cemploie

du réacteur membranaire peut fournir une conversjoasi compléte de monoxyde de carbone avec le
catalyseur de fer ot de cob&)Xautres résultats montrent que le processus peutréensifié si le catalyseur
est réparti en une seule région, et I'eau forméersvé d’une maniére continue de la zone réantibm a la
zone de perméation. Cette zone est constitue par cempartiments paralléles et identiques. Le dedig
cette configuration est caractérisé par une surfadésante pour faciliter I'enlevement de I'eau per
conséquence, les performances du réacteur somrhant améliorées et surtout, la distribution deslpits.

Mots clé Procédé Fischer-Tropsch, combustibles liquides da synthése, réacteur membranaire,
membrane hydrophile, catalyseurs de fer et cobalt.

Abstract:

Due to the increasing need for all kinds of fugl® Fischer-Tropsch process appears as a re-emhergen
technology and become very attractive to satisfg tieed by clean liquid fuels, which have improved
properties compared to the fossil fuels. The presenk is a contribution to study the performande o
Fischer-Tropsch process in conventional fixed lttors and in membrane reactors, the study isnpeet
over iron and cobalt based catalys$ter this purpose and under some assumptions, aematttal model
was developed to describe the behavior of the etlutbactors. The performance of the various resam
predicted by measurements of synthesis gas conwersine produced hydrocarbons selectivity, anthby
impact of the amount of water taken out throughftherophilic membrane. The main results relativéhs
comparative study of the performance in fixed bemtlenshow that the iron-based catalyst presentod go
activity compared to the cobalt. On the other hahdyas found that the use of a water perm-selectiv
membrane reactor can provide quasi-complete coiovers carbon monoxide over iron or cobalt based
catalysts. Further results show that the processheaintensified when the catalyst was packed $ingle
region whereas the produced water was continuaeshoved from the reaction side to the permeate side
which is constituted of two identical and parallegions. This configuration design is characteribgda
sufficient large area which can enable fast wataenaval by an adequate sweep-fluid flow rate. Assailt,
conversion and products selectivity could be enbdrubviously at the suitable conditions.

Key words: Fischer-Tropsclprocess, liquid fuels, syngas, membrane reactattdphilic membrane, iron
and cobalt catalysts.
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NOMENCLATURE ET ABBREVIATIONS

A Section du réacteur (m?)
a Constante cinétique de la réaction de FT sur un catalyseur de cobalt
(mol s~ kg Pa~?)

). Ul Section de lamembrane (m?)

b Coefficient d’adsorption de monoxyde de carbone (Pa™1)

Cog Chaleur spécifique du gaz a pression constante (J mol~* K™1)

Cs Concentration ala surface (mol m~2)

D Diametre du réacteur (m)

Df Coefficient de diffusion de Knudsen

d, Diametre de particule de catalyseur (m)

dpr Diametre de pore (m)

E; Energie d’activation de la réaction j (J mol™1)

F; Flux molaire du composant i (mol s™%)

F? Flux molaireinitial total (mol s~1)

| Rapport du gaz de balayage

Ju,0. 1 Flux de perméation atraverslamembrane (mol m? s™1)

Kere Constante de vitesse de laréaction de FT (mol kg™! s™! MPa™1)
K; Constante de vitesse de laréaction de FT nZ j (mol kg™! s~ MPa™1)
Kwes Constante de vitesse de laréaction de WGS (mol kg™ s™1)

15 Longueur du réacteur (m)

[ Longueur adimensionnel du réacteur

M Rapport molaire des flux d'hydrogéne et du monoxyde de carbone a I’entrée
M; Masse molaire du composant i (kg mol~?)

P; Pression partiel du composant i (Pa)

Py Pression totale (Pa)

Py Pression de la zone de perméation (Pa)

P. Pression de la zone de réaction (Pa)

Pio Pression d’eau dans la zone de réaction (Pa)

Pl o Pression d’eau dans la zone de perméation (Pa)

Q Débit volumique (m® s™1)

QP La perméance de composant i selon la diffusion moléculaire (mol/sm? Pa)



K
i

La perméance de composant i selon la diffusion de Knudsen (mol/sm? Pa)

a La perméance de composant i dans |’écoulement visqueux (mol/sm? Pa)

R Constante des gaz parfait (J mol~* K1)

R; Vitesse du composant i (mol kg=* s™1)

Rers Vitesse globale de laréaction de Fischer-Tropsch (mol kg™ s™1)

Rwes Vitesse globale de la réaction de water-gas-shift (mol kg=! s™1)

r Rayon de la zone de réaction de la premiére configuration du réacteur
membranaire RM1 (m)

7 Rayon de la zone de perméation de la deuxiéme configuration du réacteur
membranaire RM2 (m)

7 Rayon de |a deuxieme configuration du réacteur membranaire RM2 (m)

S; Sélectivité du produit i (%)

T Température (K)

Ten Température de laparoi (K)

[l Coefficient global de transfert de chaleur paroi-fluide (W/m? K)

v Vitessedegaz (ms™)

v, Volume de la zone réaction (m?)

W, La fraction massique d'hydrocarbures an atomes de carbone

Xprs Conversion de monoxyde de carbone dans laréaction de FT (%)

Xe Conversion globale de monoxyde de carbone (%)

Xwes Conversion de monoxyde de carbone dans la réaction de WGS (%)

Yi,0 Fraction d’eau enlevée (%)

z Coordonnées axial de réacteur

L ettres grecques

a Coefficient d’adsorption

a- Probabilité de croissance de chaine

B Perméabilité de lamembrane (mol s™* m™2 Pa™1)

Bo Constante de perméabilité

£ Porosité du lit fixe

T Tortuosité

Vi Coefficient steechiométrique

n Viscosité dynamique (kg m~'s™1)

v



I Viscosité du gaz (kg m~* s~ 1)

é Coefficient de diffusion binaire (m?s—1)
Pg Densité du gaz (kg m™3)

p Densité du catalyseur (kg m—3)

A Le libre parcours moyen de molécule de gaz
AH; Enthalpie de réaction j (J mol™1)

AP Chute de pression (Pa)

VP Gradient de pression (Pam™1)

As Epaisseur de la couche de membrane (m)

Indices et exposants

Conditionsinitiales

g Phase gazeuse

i Espece chimique

Jj Réaction j

m Constante de I’expression cinétique
n Constante de I’expression cinétique
S Phase solide

sh Coté de paroi

Abbreviations

ASF Anderson-Schul z-Flory equation
ATR Autothermal Reforming

BTL Biomass-To- Liquid

c Carbone de surface

CFBR Circulating Fluidized Bed Reactor
CH, Monomere

CMR Catalytic Membrane Reactor

CMS Carbon Molecular Sieve

CNF, Carbon Nanofibers

CNMR Catal ytic Nonperm-sel ective Membrane Reactor
COG Coke Oven Gas

CPO Catalytic Partial Oxidation



CTL
DR
FBR
FC

FT
FTS
FXFBR
NG
LNG
SNG
GTL
HC
HTFT
IMCR
ICL
LTFT
MR,
MTFT
NC-POX
NMR
PBMR

RM1
RM2
RSPBR
SBC
SBR
SBU,

S — FFB
UICPA
SBUs
WGS

Coal-To-Liquid

Dry Reforming

Fixed-Bed Reactor

Fuel Cell

Fischer-Tropsch

Fischer-Tropsch Synthesis

Fixed Fluidized-Bed Reactor

Natural Gas

Liquefied Natural Gas

Synthetic Natural Gas

Gas-To-Liquid

Hydrocarbure

High Temperature Fischer-Tropsch
Inert Membrane Catal ytic Reactor
Indirect Coal Liquefaction

Low Temperature Fischer-Tropsch
Membrane Reactors

Middle Temperature Fischer-Tropsch
Non-Catalytic Partial Oxydation

Non perm-sel ective Membrane Reactor
Paked-Bed Membrane Reactor

Partial oxidation of methane

Réacteur Membranaire avec la 1% confi guration
Réacteur Membranaire avec la 2°™ configuration
Reactant-Sel ective Packed-Bed Reactor
Slurry Bubble Column

Slurry Bubble Reactor

Secondary Building Units

Synthol Fixed Fluidised-Bed reactor
Union Internationale de Chimie Pure et Appliquée
Secondary Building Units
Water-Gas-Shift

VI
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INTRODUCTION GENERALE

L'énergie joue un role essentiel dans notre vie quotidienne. Elle est I’'un des
ééments clé au développement durable de la société humaine [1, 2]. A I'heure actuelle,
plus de 80% de la demande énergétique mondiale est satisfaite par les combustibles
fossiles tels que le charbon, le pétrole et le gaz naturel [3-5], ou la grande partie de cette
énergie est basée sur les hydrocarbures liquides tels que I'essence, le kéroséne, et le diesel
[6, 7]. Les différents modes de consommation de cette énergie exigent des quantités
énormes pour son usage dans le transport, la fabrication, le chauffage, le refroidissement
et les secteurs de I'éectricité [8]. Ces besoins en énergie provoqué par I’augmentation de la
population [9, 10] et de I’industrialisation qui ne peuvent pas a long terme, étre
exclusivement couverts par le pétrole. Ainsi gque, les ressources fossiles continuent de
diminuer rapidement et les émissions de gaz a effet de serre provoquent des problemes

climatiques sérieux [10].

A cet effet, dans le cadre de la recherche de nouveaux procédés industriels qui associent
I'avancement technologique avec le développement durable, la conversion du gaz naturel
en carburants liquides et en produits pétrochimiques est une solution radicale, du fait que le
gaz naturel est devenu une matiere premiere importante et ses réserves mondiales
dépassent les réserves de pétrole [11], et en conséquence, de sa disponibilité, accessibilité,
polyvalence [9] et sa purification ssmple de soufre et d'autres polluants environnementaux
[12], il gagne une importance dans la matrice énergétique du monde [11], notamment dans
la production de carburants propres alternatifs [13]. Par ailleurs, les réserves de pétrole brut
est un sujet de débat en cours tandis que les réserves actuellement connues de charbon

dépassent celles de pétrole brut par un facteur de 25 [14].

Les contraintes socio-economiques, politiques, et environnementales ont soutenu le
développement de nouvelles technologies pour I'exploitation des ressources non
conventionnelles et de fournir de nouveaux types de carburants [15], soit pour améliorer
les solutions existantes ou a chercher des nouveaux concepts [16]. Ainsi, environ de 95%
du carburants consommé dans le monde sont produits a partir du pétrole, notons que le
développement de ressources énergétiques alternatives revét une importance stratégique
[17]. D’ailleurs, la production et la consommation d'énergie durable et respectueuse de

I'environnement sont de plus grands défis de ce siecle [18].
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La synthese Fischer-Tropsch est considérée comme I'un des procédés les plus attrayants
pour la production de carburants ultra-propres a un colt économiquement viable [19, 20],
elle a regu une attention mondiale considérable, a la fois industrielle et académique, en
raison d'une préoccupation croissante au sujet du probleme de la pollution de
I'environnement et de la mise en ceuvre d’une |égislation environnementale plus stricte sur
les combustibles liquides [21]. C’est dans ce contexte que la technologie de liquéfaction de
gaz naturel (Gas To Liquid: GTL) a travers la synthese Fischer-Tropsch est considérée
comme solution d'avenir du secteur du raffinage [11] pour satisfaire la future demande

énergétique [22].

L'opération Fischer-Tropsch (FT) est un exemple de I'application d'un procédé catalytique
a grande échelle industrielle [23] atravers la conversion du gaz de synthese en carburants
de transport [24-28], par |'application de divers systémes catalytiques et des types de
réacteurs différents [29, 30]. Bien que les réacteurs multitubulaires a lit fixe sont les
réacteurs les plus connus qui permettent d'atteindre une haute conversion de monoxyde de
carbone et une haute sélectivité des produits liquides (carburants) [31]. Ces derniers, sont
de haute performance [32, 33] en raison de |'absence de soufre, des composés aromati ques.

IIs présentent aussi desindices de cétane élevé [24, 34-37].

Comme dans des nombreux processus, parmi les problémes majeurs liés au procédé
Fischer-Tropsch est la production de I’eau en grandes quantités, ce qui affecte d’une
maniére dramatique et considérable les performances des réacteurs de sorte que les
pressions partielles élevées de I’eau peuvent inhiber la vitesse de la réaction et conduit ala
désactivation du catalyseur par oxydation des sites actifs, et par conséguent, diminuer la
durée de vie du catalyseur [38]. Encore, I’eau peut dominer |a phase gazeuse a des niveaux
de conversion plus élevés et donc peut diminuer la pression partielle des réactifs et le

temps de s§jour par |e phénomeéne de dilution [39].

Afin de contrdler ce probléme et de réduire la quantité del’eau produite, I’intégration des
membranes a des réacteurs de la synthese Fischer-Tropsch (FTS) est proposé dans
plusieurs travaux de littérature [40], parmi les quels, nous citons les travaux de Espinoza
et al. (2000) [38]. Unruh (2004) et Rohde et al. (2005) ont pu mettre en évidence |'effet
positif de |’évacuation de I’eau dans un réacteur membranaire a lit garni lors de
I'hydrogénation de CO, aux produits de Fischer-Tropsch [41, 42]. Ces travaux sont adoptés
dans ces derniéres années dans plusieurs applications de réacteurs membranaires [43, 44]

2
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tels que les réacteurs membranaires inorganiques [45], les réacteurs a membranes de

zéolites [46] et |es réacteurs membranaires catal ytiques [47].

Partant de cette introduction, I’objectif ciblé par notre présente contribution est de
présenter de maniére illustrative une éude qualitative et quantitative des performances du

procéde Fischer-Tropsch et de montrer le r6le de ce processus dans le secteur de I’énergie.

Pour clarifier les étapes les plus importantes de ce travail, notre thése se subdivise en deux
principales parties. La premiére partie est relative a une étude bibliographique constituant
le premier chapitre, quant a la deuxiéme partie qui est constituée du deuxiéme et du
troisiéme chapitre, nous avons présenté les travaux de modélisations et de simulations du
procédé FT.

Le premier chapitre récapitule certains travaux de littérature relatif au procédé Fischer-
Tropsch, les principaux réacteurs et les catalyseurs adoptés pour ce procédé depuis sa
découverte jusqu’a nos jours, la mise en ceuvre des réacteurs membranaires pour ce
procédé, tout en montrant leur réle principal dans le futur systeme énergétique, en

décrivant ainsi I’intérét des membranes hydrophiles et leur capacité de séparation de I’eau.

La deuxieme partie de cette étude comporte elleeméme deux chapitres essentiels; le
deuxieme chapitre et le troisieme chapitre. Le deuxiéme chapitre est focaise sur la
simulation et la modélisation de la réaction de Fischer-Tropsch dans un réacteur tubulaire
en mode a lit fixe conventionnel et membranaire. Afin de permettre une melilleure
compréhension de conditions appropriées pour le fonctionnement de réacteur, nous
aborderons donc le procédé avec une analyse paramétrique des conditions opératoires
pouvant affecter le procédé. L étude est établit pour deux types de catalyseur, le premier
est abase defer et I’autre est a base de cobalt.

Le troisiéme chapitre présente également une éude comparative des performances du
procédé et de la distribution des produits hydrocarbonés issues de la réaction Fischer-
Tropsch dans deux configurations de réacteurs membranaires en utilisant un catalyseur a
base de fer. La mise au point de I'effet de certains conditions opératoires sur les
performances des deux réacteurs et sur I’enlévement continu de I’eau a travers la
membrane est également examiné. La conversion des deux gaz de synthese est aussi
évaluée. Enfin, nous terminerons par une conclusion généae, qui rassemblera les

différents résultats obtenus.
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Les objectifs dela thése

L’objectif de cette étude repose sur plusieurs thématiques différentes pour contribuer a
I’étude de la synthese de Fischer-Tropsch par voie de simulation dans un réacteur a
membrane hydrophile et permsélective a l'eau. Dans un premier temps, nous avons réalise
une étude comparative entre deux types de réacteurs mettant en ceuvre le procédé FT, un
réacteur tubulaire alit fixe (réacteur conventionnel) et un réacteur associé a une membrane
permsélective a I’eau. La procédure est effectué sur deux types de catalyseurs les plus
utilisés pour la synthése Fischer-Tropsch (le fer et le cobalt).

Afin de comprendre les différences des performances pouvant exister dans les deux
réacteurs, |'effet de certaines conditions de fonctionnement telles que la composition de gaz
de synthése a I’entré du réacteur, la pression, la température et d’autres paramétres sont
examinés par un modéle mathématique. Le but de cette partie était d’un point de vue
fondamental, d’améliorer la conversion des gaz de synthése (CO, H,) par laréduction de la
conversion de la réaction de WGS et le dégagement de I’eau de la zone réactionnelle.
L’élimination de I'eau formeée dans le coté de réaction est évacuée a travers une membrane
hydrophile de zéolite peut estimer I’impact de la membrane sur les capacités du processus
mis en ceuvre avec les deux catalyseurs. En deuxiéme étape, I’étude fait introduire une
contribution a I’étude de la distribution des hydrocarbures formés. L’étude est menée en

deux configurations de réacteurs membranaires et avec un catal yseur a base de fer.
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Chapitre | Etude bibliographique

Chapitre I: Etude bibliographique
l. 1. HISTORIQUE

L’histoire du procédé Fischer-Tropsch est toujanfliencée par les décisions politiques
et économiques des pays producteurs du pétrolesagpalys industrialisés. Jusqu'a présent,
ce procédé est bénéfigue seulement pour les pggat accesau charbon en quantité
abondanteet ayant des réserves limités en pétrole [1]. Lesngeres expeériences sur
I'hydrogénation catalytique du monoxyde de carboneété réalisées au début dif™0
sieécle. En 1902, Sabatier et Senderens ont puétseh le méthane a partir d'un mélange
de CO ou de CPavec de I'hydrogéne sur des catalyseurs a basebddt ou de nickel a
des températures de 453-473K et sous la pressioosphérique [2]. La naissance d'un
procédé permettant la conversion du gaz de synth@deydrocarbures est imposée par
I'environnement socio-économique lié a la premigreerre mondiale, qui impose de
trouver d’autres sources indépendantes des catsulartransport qui sont basés sur leur

ressource abondante de charbon.

L’introduction du processus de Haber pour la sysgh&ammoniac a haute pression, en
1908 a fourni un réle capitale pour les procesguisse déroulent a haute pression,
particulierement, ceux impliquant I'hydrogéne et [zasuite, la conversion réussie de gaz
de synthese en méthanol. D’autre part, Farben anguotrer que le charbon chauffé a
hautes températures, et sous hautes pressionsatjeye peut mener a la production de

certains produits liquides [3,4].

En 1923, Fischer et Tropsch découvrit le procesSysthol qui sert a la production
d'hydrocarbures liquides a partir d’'un mélange ale de synthése (CO+Hjui pourraient
étre produits par gazéification de charbon [2, 5E¥4dns leurs premiers brevets, ils ont
décrit la production d'hydrocarbures supérieursitdisant des catalyseurs a base de fer et

de cobalt activés a la pression atmosphériquales aempératures inferieure a 300°C [8].

Apres cette découverte, les avancés majeures &grithese Fischer-Tropsch (SHn)
Allemagnesont consacrées a la compréhension scientifiqueetie nouvelle technologie.
Le premier succes, en 1925, était avec I'hydrag#mdirecte du charbon a haute pression
[2, 5-7] et avec des conditions de température éélepour produire des liquides qui
pourraient étre utilisés comme carburants de tie$p]. Paralléelement, le programme de

synthese de carburant a aussi évolué dans la GBretigne pendant la premiere guerre
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hY

mondiale a partir des études de laboratoire résisn 1920 sur la synthese Fischer-
Tropsch, et en 1923 sur la liquéfaction du charlebrte programme a atteint son sommet
en 1935 [4]. D’autres programmes ont égalementamtpk pour la construction des unités
de la synthese Fischer-Tropsch dans les annéesal®460, tous ces procédés sont basés

sur 'emploie des catalyseurs a base de cobalt [8].

Aprés la seconde guerre mondiale, des avanceesicggmes dans la technologie de
gazéification du charbon pour la production de dasynthése suggérent que le procédé
Fischer-Tropsch (FT) sera un concurrent majeurlawscéne énergétique. L’Afrique du
sud, est le principal développeur industriel [S5afjec l'usine de Sasol. Cette usine a
commence la production de fluides de Fischer-Trogst 1955 a partir du charbon extrait
localement dans Sasolburg [9]. Elle exploite ungacdé de production totale combinée
d'environ 4 millions de tonnes par an a partir éstusines Sasol [5] ou deux types de
réacteurs sont employeés : a lit fluidisé circulgynthol), et les réacteurs a lit fixe (ARGE)
produisent principalement les gas-oils et les dingdrocarbonées [7, 10]. Pendant la crise
énergétique des années 1970, les procédés dealigjoéf directe et indirecte du charbon
ont recu beaucoup d'attention. Pendant cette p&riedprocessus de liquéfaction directe
du charbon a recu plus d’attention aux Etats-Umigec I'exploit de quatre grandes
installations de grande échelle. A cette époquabjettif majeur de production des
carburants synthétiques était de fournir une sodessence. Le processus de liquéfaction
directe peut fournir d’'essence a haut indice dfectan raison de sa haute teneur en
aromatiques [4]. Dans cette période, la technol&égeher-Tropsch est devenu de plus en
plus importante en Afrique du Sud en conséquencepiix élevés du pétrole et des
sanctions internationales qui comprenaient un eguabae pétrole [1]. La situation de
I'approvisionnement en pétrole brut a continué détériorer, et en 1979 il a été décidé de
construire trois Sasol, identiques aux deux aubesol, entrant en service en 1982 [9,11].
La baisse des prix mondiaux du pétrole a partimidieu des années 1980 a poussé Sasol a
se déplacer dans la direction de la production rédeyits chimiques accrue du procédé
Fischer-Tropsch car ils pourraient étre vendus & g@dax beaucoup plus élevés.
L'expansion dans le processus Fischer-Tropsch kaséla production de produits

chimiques est considérée comme 'un des objeti#gurs de Sasol [1].

Au cours des 20 dernieres anneées, la technologeh&i-Tropsch est devenue courante
dans des nombreux pays. Certains nombre de sogiétésuivant cette technologie soit
par la recherche, soit par la mise au point desesspilotes ou des usines planifiées a

8
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grande échelle [1] comme l'usine Mobil MTG (1989pdouvelle-Zélande [5], et celle
de Nigeria et du Moyen-Orient (Ghawar, Arabie Sate)d1] qui sont fondées sur les
réserves de gaz naturel. Récemment, on dispose d&ine de coopération entre le Qatar
Petroleum et Shell qui est la plus grande usinendade, sa productivité atteint les 140
000 bbl/jour de carburants liquides en 2011 [9].

2. SOURCES DE GAZ DE SYNTHESE

Le gaz de synthése (syngas) est un mélange de yumoe carbone et d'hydrogene [12].
Il peut étre considéré comme un intermédiaire eittrergie et certains produits
chimigues, ou comme une commune plate-forme patilidation de matieres premieres
[13]. Il peut étre généré a partir de différentestiares premieres comme indiqué par la
Figure I-1, y compris le gaz de schiste, le naghties huiles résiduels [14], le gaz naturel
[1, 14, 15], la biomasse [12, 16-19], les bitumessdhistes et les sables bitumineux [20],
le coke de pétrole [14, 21] et d'autres matiérelsaraes, c'est la matiére premiere pour le
procédés Fischer-Tropsch [12]. Ce dernier processtisine partie intégrée du processus
XTL (X= le charbon, le gaz naturel ou la biomas§#)]. La technologie liée a la
conversion du gaz de synthése produit a partiredentatieres premieres est appelé Gas-
To-Liquid (GTL), Coal-To-Liquid (CTL) et Biomass-Fad.iquid (BTL) [16].

| I

\/

Gasification to synthesis gas

Fischer-Tropsch NMethanation Methanol
synthesis synthesis

> Methane(SNG) I | > Methanol

Natural gas Biomass

| > Hydrocarbons

m Shift reaction Further processing
| > Hydrogen | 2

> LPG | > Dimethyl ether |
=RNaphta > Ethylene

> Kerosene > Propylene

> Diesel =

= Wax > Gasoline

= Deotetpent= chemicals > advanced fuels
e wisiaia | > Oxygenates ‘

Figure 1-1: Principaux voies d’obtention des carburants synthéques et des produits

chimiques [13]
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I. 2.1.Le gaz naturel (méthane)

Le gaz naturel est reconnu comme l'une des reso@d@mergétiques les plus polyvalents
[23, 24]. L'avantage de son utilisation, c’est ga%t relativement abondant et peut étre
converti en distillats moyens de qualité excelld@te 26]. L'utilisation efficace de cette
ressource est associée avec le souhait de rédsirénissions et les gaz a effet de serre
[26], contribuer a la réduction de la quantité @& ¢ralé [14], et il a donné beaucoup
d'intérét a l'utilisation de gaz naturel (GN) commatiere premiere pour l'obtention de
carburants alternatifs [26]. Avec la croissancerguché mondial pour le gaz naturel, il est
important d'identifier des méthodes efficaces panitisation de la ressource vitale dans le
monde entier [23, 24]. D'un point de vue économidgs processus éventuels doivent étre
exploités a grande échelle [25]. Dans de nombress it ya un intérét économique a
expédier le gaz sous forme liquide qui occupe baauenoins de volume que sous forme
gazeuse. La Figure I-2, montre un certain nombreaies possibles pour le procédé de
conversion du méthane [26]. A cet égard deux méthqutincipales sont adoptées: la
liquéfaction conduisant au gaz naturel liquéfié @Net la conversion chimique pour
convertir le gaz naturel en liquide (GTL) [23, 24]ette derniére, est la conversion
indirecte de gaz naturel en hydrocarbures a trdadechnologie Gas-To-Liquids (GTL) et
la synthése Fischer-Tropsch (FT), qu’elle est diemment l'une des solutions les plus
intéressantes et écologiquement efficaces au pnabtée trouver des substituts appropriés
aux carburants liquides propres [27].

Compte tenu de sa disponibilité, le méthane edémile au charbon pour la production
de gaz de synthese. Le reformage de méthane astffitace, avec une conversion en CO
environ de 70% [1] et environ de 20% seulementatbane est converti en G(28] avec
des rapports de O proche de 2.0 [29], qui sont trées souhaitalplesr la synthése
Fischer-Tropsch.

| Methanol, HCHO |

=1 Hydrocarbons

N>
CO + H» = NHj3

C +H,

|CO2 + H,O

Figure I-2 : Les différents itinéraires de conversion du méthanfg26]

Methanol, DME

| CeHg + Ho I
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. 2. 2. Le charbon

Le charbon est la réserve d'énergie la plus abdedtms le monde [30, 31]. En outre, en
raison de son faible prix, de nombreux pays I'sgilit encore dans de grands tonnages de
facon traditionnelle. Toutefois, il ne devrait @dee ignoré que les émissions dex80Dy,

et le CQ provenant de la combustion de charbon provoquesd @roblemes
environnementaux [30], et des problemes de samt@ime, y compris I'empoisonnement a
I'arsenic [31]. Le charbon peut étre obtenu pawpl@tation miniere de surface a faible
colt [32], des ressources énergétiques de chadmirdéveloppées et commercialisées par
le biais de technologies d'utilisation alternatitds que la pyrolyse, la gazéification et la
liquéfaction [30]. La gazéification du charbon (kg I-3) est nécessaire pour rendre la
construction et [I'exploitation de ces installatioconomiquement viable [32].
Historiquement cette méthode est utilisée prineipant pour la production de gaz de
synthese en raison du faible codt et de facilitérdesport de charbon [1], Cependant, ce
procédeé est inefficace, a cause des pertes denea(boviron de 50%) di a la formation de
CO [1, 28].

Le processus de liquéfaction peut étre direct alirést. La liquéfaction indirecte du
charbon (ICL) comporte principalement deux étapgsortantes. Dans la premiére étape,
le charbon est gazéifié et peut étre converti eirdgéne et en monoxyde de carbone,
également appelé gaz de synthése. Dans la deugieype, le gaz de synthése est converti
en carburants liquides [30], tels que l'essencke efazole par la technologie Coal-To-
Liquids (CTL) [33, 34] et en produits oxygenés coene méthanol, le diméthyléther
(DME), et l'éthylene glycol (EG) [30]. En effet, lequéfaction directe du charbon
fonctionne a haute température (400 a 450°C) etséhdutes pressions d’hydrogene (100-
200 MPa) en présence d'un catalyseur approprié [35]

Coal

—p.| Gasification Syngas Power Island [—

Syngas
Pet - Cleanup ‘ Power/

v

Coke Steam

-

F-T Synthesis

Water Gas
ater fas ¥ & Products »

Shift Upgrading Fuels/Chemicals/Steam

Figure [-3: Production de carburants par gazéification du chaon, procédé CTL [4]

11



Chapitre | Etude bibliographique

. 2. 3. La biomasse

La production de gaz naturel synthétique (SNG) dirpde la biomasse est une filiere
importante du fait qu’elle peut réduire la dépermdade I'industrie au gaz naturel [36]. La
biomasse est une source d'énergie renouvelablé ellesest capable de produire de
carburants propres [37] et les divers types de cwsiitiles [38], ainsi la réduction
d'émissions de gaz effet de serr¢36, 37, 39]. Trois catégories distinctes de matiate

base peuvent étre considérées tels que les réagticoles, lesherbes éternelles et les

résidus des foréts [37].

La technologie BTL " Biomass-To-Liquids " se mnét® comme une excellente option pour
obtenir des carburants de transport liquides uftrapres; ils ne contiennent pas de
composés aromatiques, pas de soufre et pas de sémmontenant de l'azote. Par
conséquent, ils peuvent facilement satisfaire é&gementations environnementales [40-
42]. Le processus BTL se compose de trois étapasipales (Figure I-4): la production
de gaz de synthese a partir de la biomasse (c’&lteala gazéification), la synthese
Fischer-Tropsch, et la valorisation (upgrade) desdgits. Par ailleurs, les principales
especes CO, COH,, et le gaz de synthése dérivé de la biomasseieobritéquemment
un certain nombre de contaminants gazeux, quitgpiuement des impuretés organiques
des goudrons et BTX (Benzene, Toluene et XylendS8), [des impuretés minérales
contenant de I'azote sous forme desNiide HCN, des composés soufrés tels qusSI'H
COS, des traces de métaux comme le mercure ebiabpkt des métaux volatils, des
composés halogénures (NaCl et KCI), et d'autresposgs (par exemple, NaHgO
KHCO;3, HCI, HF, HBr) [43-45].

La gazéification de la biomasse a recu une attertioissante, car elle offre un carburant
directement utilisable dans le secteur du transpt8}. Des différentes méthodes de
gazéification, y compris la méthode directe ounectie, atmosphérique et sous pression, et
la gazéification a I'air soufflé et a I'oxygéne ffiéy [47], cette derniére peut produire une
large gamme de compositions de gaz de synthesedmserapports #CO variant entre
0.5 et 2. Notons que le rapport molaire provenantadgazéification a l'air soufflé varie
dans la plage de 1.0 a 1.5 [44].
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y

FERMENTATION —){ Ethanol >

Biomass >
fomass PRE-TREATMENT |—3| SACCHARIFICATION
{woody biomass)

Residue
(lignin-rich)

Y

Liquid fuel

Gasoline, Light oil. Ethanal, ete...

Synthesis gas FISCHER-TROPSCH

GASIFICATION —— (CO+ Hy) SYNTHESIS

Figure I-4: Exemple de systéme intégré d'utilisation de laibmasse ligneuse [47]

I. 3. METHODES DE PRODUCTION DE GAZ DE SYNTHESE

Les technologies de production de gaz de synthesednt une utilisation répandue a
grande échelle dans la fabrication de I'hydrogéamsdles raffineries, la production
d'essence [14] et de carburants de transport dqakment propres et de haute qualité
[21], ainsi que dans la synthése de produits chiesdels que I'ammoniac, le méthanol, le
formaldéhyde et l'acide acétique [14] par gazéificaet des technologies de reformage
[12, 48]. Le rapport HICO de gaz de synthese est largement déterminia pachnologie

de gazéification ou de reformage utilisée. Il dgé&néralement étre ajusté au taux
d'utilisation de la technologie Fischer-Tropsch][4% méthane par exemple peut étre
converti en hydrocarbures supérieurs par des péscdidects ou indirects. La méthode
indirecte consiste a la production de gaz de sgetlegsentiellement par le vaporeformage,
par I'oxydation partielle [26, 50] ou par le refaage sec. Ces méthodes sont généralement
suivies par une installation du procédé Fischep3ch, qui peut converti le gaz de
synthese en produit de valeur. [51-53]. Notonslgusonversion directe de gaz naturel en

hydrocarbures supérieurs est trés avantageusagasrt aux procédeés indirects [26].
I. 3. 1. Le vaporeformage (Steam Reforming)

Le vaporeformage est un procédé largement emplayé [a production du gaz de
synthese. C’est une réaction fortement endothermn|d], elle est utilisée pour plusieurs
matieres premieres telles que les alcools |égensnmm le n-butanol [55], le méthanol
(réactions (I. 1), (I. 2)) [56], et le bio-éthan@Eaction (I. 3)) [57], les hydrocarbures
comme le dodécane et le toluene (réaction (I. 8B)].[Ainsi il est utilisé pour les

hydrocarbures dérivés de la biomasse [59] et égalermpour le gaz naturel (méthane
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(réaction (I. 5)) [60-63]. Généralement, le vapommage est mis en oceuvre sur divers
catalyseurs comme le Rh, le Ru, le Ni et le Co[&&].

CH;0H + H,0 < 3H, + CO, (I. 1)
CH;0H © CO + 2H, (I. 2)
C,HsOH + 3H,0 - 6H, + 3CO, (I. 3)
Cy2H,y6 + 12H,0 — 12C0 + 25H, (I. 4)
CH, + H,0 & CO + 3H, (I. 5)

I. 3. 2. L'oxydation partielle catalytique (CPO)

L’oxydation partielle et I'une des techniques ldasputilisées pour produire les gaz de
synthese (mélange de ldt CO) ou d'hydrogéne [64]. Cette technologie mtrde traiter
n'importe quelle charge gazeuse, liquide ou soj&fg, telles que le méthane, de sorte
qu'une partie du méthane est oxydé a l'aide deytjere de I'air, généralement et par
I'intermédiaire d’'une réaction relativement exothigue [66] selon le schéma réactionnel
suivant [62, 63]:

CH, + 20, - CO, + 2H,0 AH?(298) = —803 kJ /mol (1. 6)
CH, +1/20, - CO + 2H, AH?(298) = —36 k] /mol (I.7)

Cette technique peut également étre utilisée ddauydroduits comme les hydrocarbures
afin de fournir de I'hydrogene aux piles a comiist{Fuel Cells) dans les applications
stationnaires et mobiles [67] et les alcools, ted téthanol [68] et le méthanol [69].

C,HsOH +1/20, —» 2C0 + 3H, AH? = +14 k] /mol (1. 8)
CH;0H +1/20, - 2H, + CO, AH? = —192.3 kJ /mol (1. 9)
I. 3. 3. Le reformage autothermique (Autothermal refoming ATR)

Le reformage autothermique combine la réaction #mimique de vaporeformage et la
réaction exothermique d'oxydation partielle pourteolr une réaction (presque)

thermodynamiquement neutre (athermique) [61, 70]:
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CoHp + %02 + nH,0 < (% + n) H, +nCo, AHP = 0 (1. 10)

Le reformage autothermique (ATR) est la technologi@able et la plus préférée pour la
conversion du gaz naturel en gaz de synthese dgvean le procédé GTL [62, 71]. Elle
est aussi applicable pour le glycérol [72] et pesrhydrocarbures comme l'iso-octane et le
toluene [73].

I. 3. 4. L’oxydation partielle non catalytique (POX)

Le processus de NC-POX (Non-Catalytic Partial Otxaatg du gaz naturel utilise le gaz

naturel, I'oxygéne et la vapeur d’eau comme matipremieres afin de produire du gaz de
synthese sans catalyseurs [74]. Elle est partreutient adaptée a la synthese Fischer-
Tropsch (FT) et a la synthése du méthanol, campetiduit directement du gaz de synthése

avec un rapport HCO situé sur une plage de 1.7-1.8 [75].
I. 3.5. Le reformage sec (Dry Reforming DR)

Le reformage sec du méthane (DRM) est encore legygiocessus les plus attirants. En
raison de la possibilité de transformer deux geffeét de serre (COet CH;) en syngas qui
peuvent étre destinés pour la production des hwdboices liquides par la synthése
Fischer-Tropsch [62], il devient industriellementvaatageux comparablement au
vaporeformageu a I'oxydation partielle. Dans ce procéde, lgpapde H/CO est prés de
1/1 [76].

CH, + CO, & 2CO + 2H, AH®(298) = 247 kJ /mol (I. 11)

L'utilisation d'éthanol issu de la biomasse a lacpl du méthane pour la réaction de
reformage sec est une autre technique intéresfanjtequi consiste a la conversion du
CO; et d’éthanol en gaz de synthése ou en hydrogéngaz peut encore étre converti en
produits chimiques de valeurs élevées tels queéthamnol, les carburants de synthése et
l'urée, etc. [78].

C,HsOH + CO, & 3CO + 3H, AH?(298) = 297.1 k] /mol (I. 12)

Les deux réactions de reformage sec de méthane 'éhanibl sont hautement
endothermiques et doivent étre effectuées a unpé&exture élevée pour atteindre des

niveaux de conversions élevés [77]. Cette conditden fonctionnement a comme
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conséquence la désactivation du catalyseur pagdétdaie coke [79], ce probleme peut étre
résolu en développant des catalyseurs mprimet de réduire au minimum le taux de
formation de coke, ou paajout de la vapeud’eau ou d'oxygene au flux gazeux
d'alimentatior{76].

Le gaz de cokerie (Coke Oven Gas: COG) qui essaus-produit de la production de

coke a partir de charbon dans l'industrie de Faeist considéré comme une solution plus
durable pour la technologie de reformage sec, impe la transformation de ce gaz

hautement énergétique (COG) et la minimisationadeohcentration de G&n CO et H

La caractéristique la plus importante de ce proadtbEnatif est la production de gaz de
synthese avec un rapport/80 prés de 2 [80], ce qui est parfait pour la sgaé Fischer-

Tropsch.

l. 4. LA TECHNOLOGIE GTL

Dans les dernieres décennies, la conversion dedgagynthese (CO + Jq grace a la
technologie Gas-To-Liquids (GTL), s’est avéré ureeflente alternative a I'utilisation du
gaz naturel pour obtenir des carburants de trahdipoides [81]. Parmi les principales
incitations pour cette conversion est la dispoitéildu gaz naturel, la législation
environnementale sévere pour minimiser la combunsties gaz associés, la demande
croissante de carburants de transport de distiladyens (de gasoil et kérosene) et
I'amélioration de la rentabilité de la technoloGi€L [82]. Ce fait associé a une demande
mondiale croissante pour les carburants propresraduit un regain d'intérét pour I'étude
de la synthese Fischer-Tropsch [81, 83, 84]. GTdseli est (Figure I-5) essentiellement
exempt de soufre, a tres grand nombre de cétans (@ 70) et trés faible teneur en
aromatiques [14]. La synthése Fischer-Tropschastidéré comme le coeur des processus
gaz-to-liquide (GTL) [23, 85]. Dans ces processes, employant des procédés de
vaporeformage, le gaz de synthese est produit @& pkr gaz naturel. En utilisant la
technologie Fischer-Tropsch dont le gaz de syntessensuite converti en un mélange
d'hydrocarbures, essentiellement de paraffinesi@uies chaine droite, et de I'eau comme
sous-produit (by-product). Dans la phase finaletetdnologie GTL, les hydrocarbures
subissent un traitement ultérieur pour obtenir dissillats propres tels que les produits
finaux. Le procédé Fischer-Tropsch devrait utililergaz de synthese de maniére aussi

efficace que possible. Cela nécessite que les dénagions de sélectivité doivent étre
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prises en compte en tant que paramétre clé damtsriieation de la section de Fischer-
Tropsch des usines de conversion de gaz [23, 85-87]

Plusieurs technologies GTL fait leurs preuves abngrandes opérations a grande échelle,
et également de nouvelles technologies a petitelléckont sur leur chemin a terme. A ce
moment, les projets existant sont: GTL Bintulu, 9del Bay, OryxGTL, Mossel Bay
GTL.F1, Nippon GTL et Pearl GTL. En outre, le newjpct d'Escravos au Nigeria est
actuellement en construction. Par conséquent,rigstp en exploitation et en construction

devraient assurer une capacité globale pres d@@b0arils par jour en 2015 [88].

Natural Segment of fuels

Linear Steam
Paraffin cracking
[Naptinal—  (olofin

Jet, Kerosene,
Diesel

High performance

‘JW-I- Lubricants

Waxes market

Segment of special products

Figure |-5: Etapes principales d'un processus de GTL traditionelle [14]

.5. PROCEDE FISCHER-TROPSCH
[. 5. 1. Définitions

La syntheése Fischer-Tropsch (SFT) est un procédéalgmérisation catalytiqgue de
surface dans laquelle des monoméres @ifmé par hydrogénation de CO adsorbé [40,
89-91] afin de produire des hydrocarbures aveclange gamme de longueur de chaine et
de fonctionnalité [89, 92, 93]. Il permet I'utiligan des réserves abondantes de gaz naturel,
de charbon et de la biomasse [94, ¥ns la pratique, ce processus est adopté pour la
production de l'essence et des carburants diesehute qualité (Figure 1-6) [96, 97]. La
synthese de Fischer-Tropsch est un systéeme patielent complexe, d’ou un certain
nombre de réactions différentes sont combinés méranisme unique [98], et la réaction

principale est représentée par la réaction (1]4@)99, 100]:
CO + 2H, » —(CH,) — + H,0 AH® = —40 Kcal. g~ Y. molo (1. 13)

17



Chapitre | Etude bibliographique

Un certain nombre de produits désirés (les pamsfies oléfines et les alcools) et des
produits indésirables (les aldéhydes, les cétdasscides, les esters, le carbone, etc.) sont
obtenus au cours de la synthése Fischer-Tropsaquemt qu'elle est assez complexe
[99,100].

I. 5.1.1. Réactions désirables

Les paraffines[99-102]

nCo + (2n + 1)H, - C,H,p,, + nH,0 (. 14)
Les oléfineg99-102]

nCO + 2nH, - C,H,, + nH,0 (I. 15)
Les alcoolg[99, 100]

nCo + 2nH, = CyHpp1OH + (n— 1)H,0 (I. 16)
Les aldéhydes et cétond82, 103]

nCo + (2n — 1)H, - C,H,,0 + (n — 1)H,0 (1. 17)
Les acides carboxyliques et les este[32]

nCo + (2n — 2)H, = C,Hpn0, + (n — 2)H,0 (I. 18)
I. 5.1.2. Réactions indésirables

Réaction de water-gas-shift (WGS})40, 99-101]
CO + H,0 & CO, + H, (. 19)

Matériaux carbonés[99,100]
(x + (%)) H, +xCO - CyH, + xH,0 (1. 20)

Réaction de Boudouard99,100, 104]
CO+CO - C+ CO, (. 21)
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Modifications de Catalyseur[104]

Oxydation/réduction de catalyseur

MxOy + yH, & xM + yH,0 (I. 22)

Mx0y + yCO < xM + yCO, (I. 23)

La formation de gros carbure[99-100]

yCO +xM - M, 0, + yC (I. 24)

yCO; + xM - M, 0, + yCO (I. 25)

Le processus Fischer-Tropsch est préférentiellemgalisé a des températures de 473-
573K et a des pressions comprises entre 1.1et B& pdur avoir une grande sélectivité de
produit liquide. Cependant, de nombreux facteurd sopliqués dans ce processus, Ceux-
ci comprennent le matériau catalytique et son supfeprocédé de synthése, le choix de
réacteur, et les conditions du procédé (par exengleomposition du gaz de synthese, le
temps de séjour de la charge dans le réacteuressipn du réacteur et la température).

Ces parametres peuvent contrfler la conversion aiu dg synthése, la sélectivité en
hydrocarbures et la distribution des produits [HH3)].
Natuaral Gas

Coal
Biomass

[ Synthesis Gas Production ]

Svothesizs Gas
Cleaning

Losww
Temperature

FIs

Hizh
Temperature

FTIS

Olefins (C3-Cn) Wax (& Caa)

~

Olicomerization
Isomerization [ Hydrocracing ]

Hyvdrogenation

CGas Driesel

Figure |-6: Processus global pour la production de combustibldgjuides par synthese
Fischer-Tropsch [96]
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I. 5. 2. Cinétique de la réaction de Fischefropsch

Le probléme majeur pour la description cinétiquelaleéaction de Fischer-Tropsch est
essentiellement réside dans la complexité du ms&cenréactionnel et le grand nombre

d'espéces concernes.

G. Bub et M. Baerns (1980) [6] ont proposé une tguaale type loi de puissance [6] pour
estimer la vitesse de conversion ou de formatiorC@ H, CO,, H,O et de quelques
hydrocarbures (ECs) en se basant sur des données expérimentalesusbsem un
catalyseur de fer. En 1997, F.H. Ribeircakt[105, 106] ont aussi proposé une cinétique
pour la conversion de monoxyde de carbone pourdmentype de catalyseur. D’autres
modeles cinétiques ont décrit par plusieurs étteléess que de Van der Laanadt [107],
qui ont proposé une expression cinéetique basébagyroche de Langmuir Hinshelwood
Hougen Watson (LHHW). L'équation d’Anderson estgéament utilisée pour le
dépouillement de données expérimentales obtenues dies microréacteurs a I'échelle
commerciale [15, 108]. Ledakowicz at (1985) [109] ont proposé un model cinétique
générale qui a la méme forme que I'équation d’Asder Les principales équations sont

récapitulées dans le Tableau I-1 :

Tableau I-1: Quelques cinétiques obtenues sur des catalysedrbase de fer

-E
G. Bub et M. Baerns (1980) [6] 1y = ki (T exp (R_Tl) PPt (1. 26)
F.H. Ribeiro etl (1997) [105, 106] | —r,, = kszPé’O (. 27)
Van der Laaret al(1999) [107] kPcoPp!?
Ter = 2 (I. 28)
(1+aPC()+bPCOZ)
Anderson [15, 108] o — _PHzPco (1. 29)
FT Pc0+aPH20 '
Ledakowicz eal (1985) [109] S kPcoPh, (1. 30)
FT PcotaPy,0+CcPco, )

Pour les catalyseurs a base de cobalt, la litérgitopose également plusieurs expressions

de vitesse comme indiquée dans le Tableau I-2 :
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Tableau I-2: Quelques cinétiques obtenues sur des catalyseurbase de cobalt

Yates et Satterfield [110 _ _PHsPco
[110] T = e (I. 31)
Brotz [108 Pf
[108] oy = o2 (1. 32)
Sarup et Wojchiechowski [108] aPcoPy’
Trr = a2 (1.33)
(1+bPco+ery?)
Anderson [108] _ aPcoPf,
Trr = W (| 34)
Yang etal [108] rer = aPy, PY)* (1. 35)
Pannell el [108] rer = aPg;>°Pog > (1. 36)
—0.33 50.88
W. Ma etal (2014) [111] o = ‘Zfiii“’ /1212 (1. 37)
. H>0/FHy

I. 5. 3. Mécanismes de la réaction de Fischer-Tropsch

A la lumiere de la grande importance économiqudadehimie de Fischer-Tropsch, la
compréhension des mécanismes détaillés du processiugrés souhaitable. Un tel
arrangement pourrait permettre aux applicationsstréelles de la réaction pour la rendre
plus efficace. Cependant, le mécanisme de la odade Fischer-Tropsch n’est pas encore
pleinement compris [1]. Il a été reconnu longteropsime une réaction de polymérisation

avec les étapes suivantes:

1. Adsorption de réactif;

2. Initiation de la chaine;

3. Croissance ou propagation de la chaine;
4. Terminaison de la chaine;

5. Désorption de produit;

6. Réadsorption et une réaction supplémentaire.

Des discussions détaillées sur le mécanisme dgnthése Fischer-Tropsch peuvent étre
trouvées dans plusieurs travaux. Généralement desnismes sont proposés pour cette
réaction (Figure I-7) pour la formation d'hydroaams supérieurs selon les étapes
suivantes [112-114]:
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(1)- L’adsorption directe dissociative de GQ compris la dissociation de CO directe qui
forme des monomeéres ou les especes de carburerfdeesC*, forme intermédiaire
pour tous les produits de la réaction.

(2)- Une dissociation de CO assistydrogene ou le CO forme lintermédiaires HCO*
et HCOH* et enfin la chaine initiateur intermédea@H* [113].

(3)- La participation des espéces de surface Ch processus de croissance de la chaine
a été clairement démontré par Brady et Pettit [11% formation de composés

oXygénes peut proceder par une insertion de CO.

Les différences dans les descriptions mécanistigalsprincipalement liées a la nature du

monomere qui est formée sur la surface du catalytda maniére dont la croissance de la

chaine a eu lieu [114]. Alors que la plupart desppsitions mécanistes encore rester dans
les quatre classes originaux a savoir; le mécandmearbure de surface (the surface

carbide), le mécanisme énol intermédiaire, le miéoam d’insertion de CO et les

meécanismes intermédiaires alkyl [5].

+H +H
co » O Ce 1 »CH ' »CH,
\ |
CO dissociation consecutive hydrogenation
of surface carbon
i
initiation ﬁzH? CH,
CH R
+ 2
e
chain growth 'ﬁ » CH,
o
paraffin
. . . R
chain termination
(desorption) _'['_
olefin

Figure |-7: La voie générale pour la formation des hydrocarbure supérieurs par la

synthese FischeiTropsch [112]
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. 5. 3.1. Le mécanisme de carbure de surface

Ce mécanisme suppose que I'adsorption dissocid8v€O et H [116] forme un carbure
de métal sur la surface de catalyseur [117]. Lesnes de carbone des carbures
métalliques sont ensuite hydrogénés individuelldnaerx especes adsorbées CHi la
croissance de chaine se fait par l'insertion deel'des liaisons M-CHl la désorption
donnerait un cycloalcéne et I'hydrogénation donimena cycloalcane, ce qui explique les
hydrocarbures aliphatiques cycliques dans le ksst ide la synthese Fischer-Tropsch
[114].

CI-||3
C o CH:- CH- CH- etc.
co —» ‘ ‘ H -H;0. +H, ‘ ‘ +1/2H,
M M M + M M

7J7f7L_ /|/ /f’) 777l7_

Figure |-8: Mécanisme de carbure de surface [117]

. 5.3.2. Le mécanisme énol

Un second mécanisme propose que, la croissancéhalaecpuisse étre effectuée par
I'adsorption non-dissociative de CO. Des atomegdittgene de surface réagissent avec
les groupes CO chimisorbées pour former des endibétiques (HCOH), Ces groupes

énoligues sont présumés combiner soit par uneio@ad¢ condensation de polymérisation

en surface avec perte d'eau. Ou, par une opti@nnattve pour ce mécanisme qui est
I'nydrogénation individuelle des entités énoliqaesc la formation de I'eau et des groupes
CH, [116].

(@] H OH H OH CH- OH

] NSNS AN

iC C C C etc.
cCQO —» | ‘ #Ha ‘ ‘ ‘ -H,0, +Hx ‘ ‘

M M + M M

7;7F /}/////) T7747r_

Figure 1-9: Mécanisme énol [117]
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. 5.3.3. Le mécanisme d’insertion de CO

Le troisieme mécanisme de la réaction impliguertassance de chaine par insertion de
molécules de CO dans les liaisons métal-carbone. tdolécule de CO est introduite

premierement dans la liaison meétal-H (initiation}17,118]. Ensuite, les espéces
d'aldéhyde de surface formées sont hydrogénéesigpat des atomes d'hydrogéne (étape
limitante). Ensuite, la molécule CO peut étre igeédans la liaison métal-carbone et
I'espéce énol résultant peut étre hydrogénée deeaau La croissance de la chaine est
assurée par la répétition de cette étape [116]tekminaison de la chaine pourrait se
produire par lintermédiaire de nombreux itinérairgui incluent la désorption,

I’'hnydrogénation et l'insertion de diverses espénggénées [118].

T
H H CcC—oO CHa
H: —» | ‘ +CO, ‘ -H:0, +2H, ‘ +CO,
M M M M
C T 3
Cl p— | etc.
M

Figure [-10: Mécanisme d’insertion de CO [117]
I. 5. 3.4. Le mécanisme vinylique

L’activation du CO et sa transformation en ,Csliit le méme schéma que pour le
mécanisme alkyl. La formation de la premiére linig@arbone-carbone passerait par un
couplage entre un méthylene et un méthylidyne déaset Ceci constituerait un
groupement vinylique de surface considéeré comméidiieur de croissance de chaine. La
propagation de chaine se fait ensuite par inseri@enméthyléenes de surface sur ces
groupements et isomérisation en alkényles. La @ésorsous forme d’oléfine requiert la
présence d’hydrogene. Cependant ce mécanisme metppas d’expliquer la production
de n-paraffines sans considérer la rehydrogénatleasl-alcénes, seuls produits primaires

de la réaction selon ce modele [119,120].
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I. 5.4. Distribution idéale des produits (Equatiord’Anderson-Schulz-Flory (ASF))

La synthése Fischer-Tropsch est a la fois une iggactd'hydrogénation et de
polymérisation du CO [8, 94, 121], ou la chaine rbgdrbonée est commencé par
I'insertion d'intermédiaires de;Gvec une probabilité de croissance de chaine amtest
[12] et construit progressivement en taille moléael par I'addition répétée d'unités mono-
carbone [122]. La terminaison peut procéder sail’pgdrogénation de I'espéce de surface
produisant un n-alcane ou par une abstraction tédeca un l-alcéne [94, 121]. Les
produits de la synthése Fischer-Tropsch impligusmivent une large distribution des
hydrocarbures de iCa Cyo et des composés oxygénés en fonction des corslitien
déroulement de réaction et des catalyseurs utflisfslil ya eu de nombreuses études dans
qui ont porté sur des descriptions quantitativetaddistribution du produit de la synthese
Fischer-Tropsch [123, 124]. Etant donné que laridigion en nombre de carbone du
produit suit approximativement une fonction appdieelation statistique d'Anderson-
Schulz-Flory (ASF) [8]. Cette approche est largemaetilisée pour déterminer la
distribution des produits de la synthese Fischep3ch [83]. Elle est définie par
I’équation suivante (I. 38) [32, 51, 125, 126]:

X, = (11— aASF)“Xs_Fl (1. 38)

Avec x, est la fraction molaire de chaque nombre de cahon
Et aasr est le coefficient d’Anderson-Schulz-Flory, quit és facteur de probabilité de
croissance de la chaine, il est présenté comme[8&nL16]:

o =22 (I. 39)

" Rp+R:

Dont, R, est le taux de croissance gqte’t le taux de terminaison de plusieurs gamme de
chaines hydrocarbonées. Une valeur plus élevéesgetraduira par plus d'hydrocarbures
et donc une gamme de produits plus lourds (Figdr® [8].

Le bilan massique des espéces adsorbées dan®tasde réaction simplenaatomes de
carbone dans la molécule, conduit a I'équationesiiev[1, 12, 22, 100, 122, 127]:

In(W,/n) =nlna + In[(1 — a)?]/a (1. 40)

Dans laquelléV,, représente la fraction massique d'hydrocarburgeatiuit an atomes de

carbone, et défini selon I'équation (1. 41) [1289].:
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(1-a)
= a™n
a

w, (I. 41)

HTFT LTFT
100 il

by -

“‘\‘CH4 C5+‘.'-- I
“‘h .‘_u" '
70 - \“. ._..' GQD—F
- waxes
60 S Co—Cy o

.~gasoline

Cg—Coyo
diesel-
distillates

Carbon atom selectivity (%)
o
@]
A
%
[
'

(0] (] 0.2 03 04 05 06 07 08 0.9 1
Chain-growth probability, o

Figure 1-11: Spectre d'hydrocarbures produit lors de la syrttése Fischer-Tropsch en

fonction de probabilité de la croissance de chainé]
I. 5. 4. 1. Déviations de la distribution

Des écarts de la distribution idéale d’ASF peuvétne observés [89, 113, 130]. Les
déviations habituelles de la distribution des hgdrbures linéaires sont des sélectivités
relativement plus élevée en méthane, des sélédivilativement basses pour I'éthane et
une augmentation de la probabilité de croissanaghdine avec I'augmentation de la taille
moléculaire par rapport a la distribution idéalaSF [130]. Sur la base de l'analyse du
produit, Friedel et Anderson [131, 132] dans leséms 1950 ont constaté que lorsque le
nombre de carbone de I'hydrocarbure est supériemvaon 8, conduisant a une déviation
d’ASF négative ou positive [132]. Cependant, asbaempérature de Fischer-Tropsch
(LTFT), certains catalyseurs produisant une quartinsidérable d'hydrocarbures plus
lourds qui n'ont pas une valeur unique de probtEbide croissancer), mais ils possédent
deux valeurs dex [32, 114]. La distribution unique classique de riflale typeo; a
eégalement dérivé de la modélisation en équilibréadetaction chimique. Tandis que, la
distribution du produit de type, dans un réacteur de Fischer-Tropsch a été expliqué
l'aide des calculs d'équilibre liquide-vapeur [13Bh premiére valeuraf) décrit la

distribution de nombre de carbone inférieur g € la seconde valeuny décrit la
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distribution de la fraction plus lourde a;CEntre les deux, il y a une région de croisement
ou se trouvent les différentes contributiondé chaque valeur de[32, 114].

W, = k1(“1)(n_1) + kz(az)(n_l) (1. 42)
I. 5.4.2. Les parametres opératoires affectant lastribution des produits

Quel que soit les conditions de fonctionnementsyathese Fischer-Tropsch produit
toujours une large gamme d'oléfines, des paraffatedes produits oxygénés (alcools,
aldéhydes, cétones et les acides). Les variablesftpent sur la distribution des produits
sont la température, la composition du gaz d'altatein, la pression, le type de catalyseur
et les promoteurs [28, 30]. lls peuvent égalemémst @ilisés pour manipuler la sélectivité
de produit au sein de chaque numéro de carbormapadt des principales variables se

présente comme suit [114]:
a.La température

Lorsque la température augmente, la sélectividéptace vers les produits hydrocarbonés
les plus légers [10]. Quel que soit le type de Igagar ou la composition du gaz
d'alimentation, il a toujours constaté qu’en tamé¢ dp température augmente la sélectivité
de CH, (par exemple) augmente, a savoir, que la prol@bide croissance de chaine
diminue. Ceci est probablement di a l'augmentatioriaux d'’hydrogénation des unités
CH; individuel (a CH) réduisant ainsi la concentration des unités diasel CH. Donc la
formation de CH est beaucoup plus favorisée par rapport aux hgdooces supérieurs
[118].

b. La composition du gaz

A partir des propositions mécanistiques qui indigugue le CO chimisorbé conduit a la
formation de blocs de construction gHkandis que le FHest impliqué dans les réactions de
terminaison de la chaine, il semble raisonnable'altendre a la probabilité de croissance
de chaine d'étre affecté par le rapposfG®. Pour les basses températures (environ
220°C), la synthese Fischer-Tropsch sur des catalysde fer, le rapport HCO fait en
effet une bonne corrélation avec une sélectivitépamluit qui n'est apparemment pas
influencé par la pression totale ou par la prespianmielle d'autres gaz en présence. Pour
les catalyseurs a base de fer et a des températuseslevées (environ 330°C), la situation

est plus complexe [118].
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c.La pression

La pression totale en combinaison avec la composilie gaz de synthése, détermine la
pression partielle des réactifs,, ¢t CO. Etant donné que la molécule CO est plus
fortement adsorbée sur le catalyseur par rappldst & concentration de CO sur la surface
du catalyseur augmente quand la pression est atgemdsne concentration élevée de CO
sur la surface du catalyseur favorise la croissaeck chaine et fait augmenter la valeur
(o) de probabilité de croissance de chaine. Une ctrat®n de CO élevée favorise aussi
I'incorporation de CO et par conséquent la prodactie composés oxygénés. La pression
a une autre conséquence importante qui est liaeddférence de la description cinétique
de la synthése Fisher-Tropsch & base de fer evlatcA haute pression, la productivité

des catalyseurs a base de fer est supérieureeadeslicatalyseurs a base de cobalt [114].
d. Les catalyseurs et la structure des promoteurs

Le nickel métallique est un catalyseur d'hydrogénatres actif dans des conditions de la
synthese Fisher-Tropsch. Le cobalt, le ruthéniure éér sont aussi des catalyseurs plus
efficaces. Parmi les trois, le Ru est beaucoup ¢hag, tandis que le fer est le moins cher
car il est abondant [118]. Pour les catalyseurase lile fer "la basicité" de la surface est
d'une importance vitale. La probabilité de croisgarde chaine augmente avec la
promotion alcaline dans I'ordre suivant : Li, NagkRb. En raison du prix élevé de sels de
potassium, les Rb sont utilisés dans la pratiq@ebéasicité de ce type de catalyseur ne
dépend pas seulement de la quantité ajoutée deais,anssi de I'anion utilisé ainsi que de
la présence et de la quantité d'oxydes tels qug 8igDs, etc. [28].

Le cobalt est plus hydrogénant que le Fer alca@ifld8]. En général les catalyseurs a
base de cobalt sont beaucoup moins influencésagaesence de promoteurs chimiques ou
structurels. L'addition de faibles quantités deaugtnobles tels que Ru, Re ou Pt peut
améliorer l'activité des catalyseurs a base de tllisés dans la synthese Fisher-Tropsch
[28].

e. La vitesse spatiale

Généralement I'augmentation de la vitesse spatidieliit les réactions secondaires, et
donc, les produits de la synthese Fischer-Tropsskgnt moins de temps en contact avec

le catalyseur et la probabilité de réaction etdadsorption devient courte. Cela réduit
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I'nydrogénation d'alcénes et les composés oxygéaiési que linterconversion de
COmposEs oxygeneés. L'augmentation de la vitessmlgpaffecte également la conversion,
et par la diminution de la conversion, la presgartielle de CO a la sortie du réacteur est

plus élevée, ce qui contribue en outre a rédugedactions secondaires [114].
I. 6. LES CATALYSEURS DE LA SYNTHESE FISCHER-TROPSCH

Divers catalyseurs hétérogenes de métaux de i@n$it34] du groupe VIII [116, 135]
tels que le fer, le cobalt, le nickel et le ruthénipeuvent étre utilisés pour la réaction de
Fischer-Tropsch [28, 48, 136-141]. Du point de smparaison, les diverses activités vis a
vis la synthese Fischer-Tropsch peuvent étre atagsar ordre croissant comme suit: Ru>
Fe> Ni> Co> Rh> Pd> Pt. Il est a noter que le poidsléculaire moyenne en
hydrocarbures diminue selon l'ordre suivant : &> Co> Rh> Ni> Ir> Pt> Pd [142].
Cependant, seulement les catalyseurs a base dd & cobalt semblent étre faisables
économiquement a I'échelle industrielle [116, 148}1l1ls sont tres recommandés pour la
production des hydrocarbures plus lourds [5]. Letsed métaux actifs, comme le Ni et le
Ru, peuvent étre utilisés seulement comme des pgeursopour les catalyseurs a base de
fer et de cobalt [147].

a. Le Cobalt (Co )L'intérét récent des catalyseurs de la synthesmé&isTropsch pour la
production de carburants diesel a partir de gaarelaést concentré sur des catalyseurs de
cobalt [137, 140, 148], en raison de leurs hautésiges, la faible activité pour la réaction
de WGS, la basse température de fonctionnement 3] et leurs hautes sélectivités
pour les hydrocarbures a longue chaine [21])(Gue a la conversion élevée de CO [99,
149]. Cependant, un inconvénient majeur du cobalt quieesbdit élevé [17, 150], malgré

son abondance par rapport aux métaux nobles, cdenrathénium par exemple [137].

b. Le Fer (Fe):Le catalyseur de fer est le choix préféré de lah®ge Fischer-Tropsch
pour la production des hydrocarbures liquides atles produits chimiques [151, 152].
Ce catalyseur est caractérisé par une faible sétécau méthane [153], et une haute
activité pour la réaction de WGS, ce qui contribumombler le déficit de fHdans le gaz de
synthese [152]. Il est beaucoup moins colteux gaechtalyseurs a base de cobalt, qui
peut étre un facteur économique important pourdegssus, parce que le catalyseur doit
étre remplacé en raison de phénoméne de désamtij&d]. En outre, le fer a une forte

tendance, que le cobalt ou le nickel a produirecalloone élémentaire qui désactive le
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catalyseur. En fait, la formation de carbure de e€ale Ni est thermodynamiquement
défavorisée aux conditions de la synthése Fischagpsth (433 a 573K) [5]. L'addition de
certains métaux de transition pendant la synthésshé&r-Tropsch peut améliorer I'activité

et la sélectivité de ces catalyseurs [153, 154].

c. Le Nickel (Ni): Le nickel est un catalyseur typique du procédéheisd ropsch, capable
de produire des hydrocarbures de plus haut poidecmaire [145]. Il présente un
comportement catalytique différent, étant donné dae masse moléculaire des
hydrocarbures résultant de nickel est beaucoupfailboke que pour les catalyseurs de fer et
de cobalt. Par conséquent, l'addition du nickel € aatalyseurs conduit a une
augmentation significative de la formation des iok$ lIégéres [136, 155]. Le nickel est
plus actif a la pression atmosphérique et a depéemtures comprises entre 150-250°C
[156]. A haute pression, il ya tendance a former ciubonyle de nickel et avec
l'augmentation de la température, la sélectivitéramsforme principalement au méthane
[5, 28, 116, 145].

d. Le Ruthénium (Ru): Les catalyseurs supportés de ruthénium sont dlextel
catalyseurs pour la synthese Fischer-Tropsch, Bes activités élevees. En effet, ces
catalyseurs produisent les hydrocarburgsavec une sélectivité dépassant les 90% a des
températures aussi basses que 373K [5, 17, 15pplication de ces catalyseurs de
ruthénium dans la synthése Fischer-Tropsch eslitnége en raison de son prix élevé. Par
conséquent, le plus souvent qu'une faible quardié ruthénium est utilisé comme

promoteur pour les catalyseurs de cobalt [17].

e. Les catalyseurs bimétallique€ette nouvelle classe de systemes multimétalligaes
des conditions industrielles, présente une stab#iipérieure a celle des catalyseurs
monométalliques [5]. Plusieurs combinaisons de lgsg¢ars de Fischer-Tropsch avec
d’autres métaux ont été étudiés et surtwaux a base de fer [158], dans lesquels il ya
I'association de fer avec le manganese, le cdleatbalt-manganese, et méme I'utilisation
de différentes zéolites tels que le mordéniteiokdte, la zéolite ZSM-11, ZSM-12 [159],
HZSM-5 et le gallium-substitué de HZSM-5 [160]. Aimue des couples de Fe-Co, Co-Ni
et Ni-Fe ont également examiné sur des supportSi@e et présentent une activité
d'hydrogénation de CO supérieure a celles obterua des catalyseurs monométalliques

correspondant. Les travaux de littérature suggegemet les catalyseurs Fe-Co sont les
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meilleurs producteurs d'alcenes tandis que lesyest Co-Ni favorisent la formation
d'hydrocarbures supérieurs [161].

[. 6.1.Les promoteurs

La présence de promoteurs, en particulier, les umédicalins sur des surfaces de métaux
de transition modifie I'énergie de liaison ainseda probabilité d’adhésion des molécules
réactives [5]. Des promoteurs chimiques, tels qu€i Mn, Zn [101, 162], Ca, Mg, Mo,
Ta, V, Zr etc. peuvent étre incorporés dans lealysdurs a base de fer, afin d'améliorer
leurs performance (la sélectivité, l'activité et $sabilité), et permettre a la fois
I'nydrogénation du CO et l'activation de la réactae WGS [154]. Le Cu et le K sont les
plus largement étudiés [101]. La haute basicité pdeassium affecte le phénomene
d'adsorption des reactifs (CO et)H la surface du catalyseur, ce qui peut améliorer
I'activité du catalyseur de la synthese Fischep3th, et conduit & augmenter la sélectivité
en oléfines, de supprimer la formation de méthdeajéplacer la sélectivité en produits de
haut poids moléculaire [163, 164] et de diminuevitasse de désactivation du catalyseur
[153]. Le Cu est considéré comme un facteur de atémiu permettant de baisser la
température de réduction des oxydes de fer [1a8]acon tour fait réduire le frittage du
fer métallique formé. Il est plus intéressant ggendmbreux autres métaux de transition,
car il ne forme pas un alliage avec le fer. Celaimise la modification des propriétés
catalytiques souhaitées de fer [146]. Bien qudditeon de Cr a un précipité de catalyseur
de fer, augmente la probabilité de croissance dietet I'activité du catalyseur. Ainsi que
les promoteurs de Mn montrent une activité tréblstat une sélectivité élevée a la
formation d'oléfines légéres [154]. L'impact destan& alcalins du groupe | sur l'activité
des catalyseurs de fer est obtenu dans des cordidie synthese de moyenne pression.
Tout fois, le sodium peut réduire la sélectiviténegthane avec les catalyseurs de fer [165].
Il est aussi bien connu que l'addition de certginemoteurs au catalyseur de cobalt
pourrait modifier la texture du support et acceitr dispersion de cobalt [166]. L'ajout de
métaux nobles tels que Ru, Au, Pt et Re [28, 1&]-Est un moyen efficace pour
promouvoir la réduction de l'oxyde de cobalt etssdution solide a des températures
beaucoup plus basses par débordement d'hydrogem&ae. Cependant, le colt élevé des
métaux nobles limite leurs utilisations dans lescpdés industriels a grande échelle [169].
Parmi d'autres promoteurs pouvant augmenter ligctet/ou la sélectivité en produits
hydrocarbonés plus lourds, citons: Zr, V, Ti, MgnMCr, Th, Ce, La, Ni, Fe, Mo, W, Pr,
Nd, U [49, 108], Ro, Zn [170] et les éléments demiges IA, IlA et IB, etc. [108].
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I. 6. 2. Les supports

Le choix d'un support pour le catalyseur de Fisditepsch est conditionné par plusieurs
facteurs, dont la basicité, I'effet de dispersianmodification électronique et l'interaction

de métal fort du support [5]. Comme dans le caambreux catalyseurs de Fischer-
Tropsch, le métal actif peut également étre suppt un matériau support. Typiqguement,
lorsque le métal est plus cher comme le Co, leld&NRu et le Fe, en régle générale, un
support d'oxyde de métal tel que: §i@I,03, TiO,, ZrO, est utilisé [48, 95, 114, 146,

166]. Généralement les oxydes de silicium ¢pi€bnt largement étudiés. Les travaux de
littérature montrent que ces catalyseurs sont lles gréférables pour la synthése Fischer-
Tropsch [151], ils permettent d'augmenter la s@faiasi que la résistance a l'attrition des
catalyseurs [153]. L'alumine AD; est souvent utilisé comme un support pour les
catalyseurs de Fischer-Tropsch a base de cobatison de ses propriétés mécaniques
favorables, mais un catalyseur supporté d'alumirieugours une réductibilité limité a

cause de la forte interaction entre le supporé®iliydes de cobalt [137]. Ce support est

rarement utilisé pour les catalyseurs a base da 4.

Les catalyseurs supportés de Titan Jiffrent relativement une haute activité
d’hydrogénation en raison de la forte interactioétatrsupport, ainsi que peuvent affecter
le phénomene de vieillissement des catalyseurs Hf].outre, les zéolithes sont des
supports intéressants. A cet effet, la plupartétades rapportées ont tenté d'améliorer les
performances du catalyseur [140, 146]. Ishitetral. [171] ont également étudié l'effet de
plusieurs supports d’oxydes métalliques notammenO Cr,O3;, Nb,Os et ZnO sur
I'hydrogénation du CO. lls ont également examing sigoports d’oxydes mixtes pour les
catalyseurs bimétalliques de Fischer-Tropsch. isconstaté que la meilleure sélectivité
en essence est obtenue avec des catalyseurs sigpgparie MnO, et ZrQ Les catalyseurs
supportés sur le MnO présentent une inhibition éthame par rapport aux supports de
TiO, et ALOj3 et une plus grande production d’alcéngsX;est possible [5].

Les oxydes de thorium, d’uranium, de chrome, déinio et d'étain ont également excité
la stabilité de catalyseurs de Fischer-TropschAbjsi que, I'oxyde de gallium, I'oxyde de
cérium, les tamis moléculaires [108], le kieselgehle carbone sont indiqués comme des

supports pour certains catalyseurs a base de da@alt

Actuellement, il ya un grand intérét pour les omalrs de synthése Fischer-Tropsch
supportés sur de nouveaux matériaux de carbonajtelde diamant, les nanofibres de

32



Chapitre | Etude bibliographique

carbone (CNE), les nanotubes de carbone multi-parois, et lbaree mésoporeux. Cette
tendance est due aux propriétés mécaniques impnessites de ces matériaux
carboniques, la haute accessibilité de la phaseeaet I'absence de microporosité [157,
173].

I. 6. 3. La désactivation des catalyseurs de synthdsscher-Tropsch

Les catalyseurs de Fischer-Tropsch, comme tousalgses catalyseurs, subissent au
phénoméne de désactivation au cours du temps domtétanisme dépend du type de
catalyseur et son utilisation [114]. Parmi les Init@urs les plus importants, la vapeur d'eau
qui est I'une des principaux produits de la réacte Fischer-Tropsch, elle a un effet
négatif sur la vitesse de la réaction dans laquadlee diminue a mesure que la pression
partielle de I'eau devient supérieure [116]. L'eaussi peut affecter la conversion du gaz
de synthese, la sélectivité en hydrocarbures, $rilition des produits de synthese
Fischer-Tropsch et la durée de vie du catalysefl}. [Bu fait que la production et la
consommation de I'eau est couplée directemenpeotiuction de dioxyde de carbone par
la réaction de WGS, donc en présence de ces dauakfréH,0, CQ), l'oxydation de la
phase active du catalyseur devient un probléme phmortant [116], en raison de
I'influence de I'eau sur le degré d’adsorption @ gle synthese. Le catalyseur a base de
cobalt ne présente pas une activité significatiige & vis la réaction de WGS, et par
'augmentation de la conversion de CO et le tempSdéours, les pressions partielles de
'eau augmentent ainsi I'impact de I'eau sur lal®se Fischer-Tropsch. Dans le cas des
catalyseurs a base de fer, I'effet de I'eau estérddent et reste confiné a ré-oxyder le fer

et de diminuer le taux de transformation de gagzyui¢hése [99].

Le soufre est aussi considéré comme l'un des @i poisons des catalyseurs de la
synthese Fischer-Tropsch, et par conséquenceelesdadtalyseurs de cobalt et de fer sont
empoisonnés en permanence par des composés de Rfifr174] présents dans le gaz
d'alimentation obtenu a partir de la gazéificatidn charbon par exemple [175].
Cependant, dans des conditions de fonctionnemguitjuys de la synthése Fischer-
Tropsch, les cires de haut poids moléculaire et a@sposés carbonés insolubles sont
formés, ces produits peuvent remplir partiellemestpores du catalyseur et donc peuvent
retarder la vitesse de diffusion des réactifs [1&6les dépbts carbonés insolubles bloquent
les sites actifs de surface conduisant a une faitiwité du catalyseur [30], et une haute
sélectivité du méthane [176]. D’ailleurs, la forinatdu méthane dégage une quantité de
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chaleur lors de la réaction de synthese Fischepsiiy ce qui contribué a la désactivation
du catalyseur par la formation d’'un dép6t de caela7].

[. 7. LES MODES DE FONCTIONNEMENT DE LA SYNTHESE FT

Généralement, le processus Fischer-Tropsch estigdians la gamme de température de
150-300°C [177]. La température de fonctionnemditisée pour la synthese est classée
en trois gammes principales: la haute températarEischer-Tropsch (HTFT>300°C), la
moyenne température de Fischer-Tropsch (MTFT=270&€)la basse température de
Fischer-Tropsch (LTFT<250°C) [176]. Actuellement| existe deux modes de
fonctionnement du procédé Fischer-Tropsch: Le msue de haute température (300-
350°C) avec des catalyseurs a base de fer. Ce esbdgilisé pour la production d'essence
et d’oléfines linéaire a faible masse moléculdie processus de basse température (200 a
240°C) avec des catalyseurs de fer ou de cobaltésstvé pour la production de cires
linéaires de haute masse moléculaire [14, 28, 3IB] ITableau I-3). Les hautes
températures conduisent a des réactions plus mgtlé des taux de conversion plus

élevés, mais aussi ont tendance a favoriser lauptmsh de méthane [178].

Le principal avantage de I'emploi des hautes teatpées (HTFT) par rapport aux basses
températures (LTFT) est lI'absence de la phasedkgautour des catalyseurs dans le lit
catalytique a des températures élevées [179]. katioh de WGS atteint I'équilibre

thermodynamique, ce qui permet la conversion de @©Oproduits de Fischer-Tropsch.
Ceci est accompli par la réaction inversé de WGS$,sq produise aprés la réaction de
Fischer-Tropsch [180, 181].
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Tableau I-3: Comparaison des spectres des produits obtenus a piade différents

procédés de Fischeiropsch [182]

LTFT HTFT
Composants Catalyseurs de cobalt a Catalyseurs de fer a

220°C 340°C
Méthane 5 8
Ethylene 0 4
Ethane 1 3
Propylénes 2 11
Propane 1 2
Butylénes 2 9
Butane 1 1
Cs" Gazolines 19 36
Gasoil/Distillat 16 22
Pétrole lourd / Cires 46 5
Les produits oxygéenes 1 5

I. 7. 1. Description du processus a haute températuelTFT)

Ce processus est réalisé dans des réacteurduadisé circulant et dans les réacteurs a lit

fluidisé fixe. Uniquement, les catalyseurs de cobalt seraienhesbement produire du

méthane a ces températures [8]. Les produits idsusette gamme sont adaptés a la

production d'essence. lls sont caractérisés padistébution du nombre de carbone qui

est trés léger et ils sont riches en oléfines atameposés oxygénés. lIs ne contiennent pas
de soufre ou d'azote, mais ils ont une grandeidraale produit aqueuse associée qui

contient des chaines courte des composés oxygessemisl [49], ces composeés présentent

une proportionnalité inverse avec l'augmentatiomainbre de carbone. Leurs principales

classes sont des alcools, des aldéhydes, des aaidexyliques et des cétones. Les esters,
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les furannes et les phénols sont également préseats en plus faibles concentrations
[49].

I. 7. 2. Description du processus a basse températuteT FT)

Pour les basses températures de Fischer-TropsdhRTjl.Te réacteur slurry (SBR) est
généralement le plus préférable pour plusieur®mnaisL’'une de ces raisons est que le lit
catalytique utilisé par ce type de réacteur estutmap plus faible par rapport aux autres
types [183]. Environ de 50% de la masse d’hydrarasoproduits par LTFT est dans la
gamme de & et les cires de fraction plus lourds. Les proddasient plus paraffinique
avec un nombre croissant de carbone et contienpra de composés aromatiques et des
cyclo-paraffines [49]. lls ne contiennent pas defi®ou d'azote et ils ont une fraction de
produit aqueuse associée qui contient des compmsggnés dissous de courte chaine.
Ces composés oxygénés sont principalement deslsalebdes acides carboxyliques. De
méme comme dans le cas des produits de HTFT, lésureuvent étre présents en
raison de la corrosion, l'usure et la dissolutiercdtalyseur [49].

l. 8. LES REACTEURS DU PROCEDE DE FISCHER-TROPSCH

Généralement, il existe plusieurs types de réastfl@4] (Figure I-12) qui peuvent étre
employées industriellement pour la synthése Fisthapsch, y compris, les réacteurs
tubulaires ou multitubulaires a lit fixe connuesisde nom de réacteur Arge [185], les
réacteurs a lit fluidisé circulant appelés réadesynthol [81], les réacteurs a lit fluidisé
[5] et les réacteurs slurry [83]. Récemment, il agparu des nouvelles générations et
configurations de réacteurs, dans lesquels lestedac monolithiques, les réacteurs a
plaques paralléles, les microréacteurs et les egectmembranaires. Ces réacteurs
montrent un potentiel énorme et des capacités pauproduction des carburants
synthétiques a grande échelle. Dans ce qui suits poésentons une breve description

relative a chaque type de réacteur.
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Figure 1-12: Types de réacteurs industriels de Fischefropsch [184]

I. 8. 1.Réacteurs a lit fixe (FixedBed Reactors : FBR)

Le systeme Arge a lit fixe (Figure I-12(a)) se casp de tubes en paralléle, chacun
d’entre eux possede une enveloppe de 3m de diastatree hauteur de 12m. A l'intérieur
de chaque enveloppe, il s'installe environs 20B@s$uwerticaux, de 5cm de diamétre [108].
Le catalyseur est emballé dans des tubes qui smourés par un circuit d'eau de
refroidissement. Cette configuration assure queshaleur de réaction est rapidement
transférée du catalyseur a I'eau bouillante et donbon contrdle de la température est
maintenu [11]. L'enthalpie de réaction vaporise boene quantité d'eau, qu’elle est utilisé
sous forme de vapeur d'eau. La température duumile refroidissement est constante
dans tout le réacteur, indépendamment de la gaaeitchaleur récupérée localement. Ce
type de réacteurs a lit fixe est adapté pour lahege Fischer-Tropsch a basse température
(200-240°C) [145] et a la synthése atmosphériqd g produisent normalement des
mélanges complexes constitués d'hydrocarbured dilaméthane a la cire [186].
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Ces réacteurs présentent plusieurs modes de fonetitent tels que les réacteurs
adiabatiques a lit fixe ou I'empilement de catalysest contenu dans un seul tube
constitué par I'enveloppe externe du réacteur, avegrand recyclage de gaz chaud qui
peut étre refroidi extérieurement [52]. Parmi les@paux avantages des réacteurs a lit
fixe, citons la simplicité de construction et d'&imtion, les grains de catalyseur ne
subissent aucune attrition pendant le fonctionneérmemaison du lit catalytique fixe [187],
le comportement a écoulement piston, et la gramjeesion de catalyseur par volume de
colonne. Ces avantages offrent un potentiel de ymtodté fort. D’autre part, les
inconvénients les plus importants sont le compaetgmouplé de I'écoulement de fluide et
les caractéristiques de garnissage avec la chupeedsion [188] (y compris les limites de
taille des particules de catalyseur) [189], le sport de chaleur interne [190] et

I'équipement complexe dans le cas d'un recyclagmz¢l191].

I. 8. 2. Réacteurs a lit fluidisé fixe (Fixed Fluidize-Bed Reactor: FXFBR)

Le réacteur a lit fluidisé fixe (Figure 1-12(b))texppelé aussi le réacteur Synthol (Synthol
Fixed Fluidized-BedS-FFB). Il est constitué d'un récipient avec urtriisteur de gaz,
d'un lit fluidisé contenant le catalyseur, un satpede refroidissement dans le lit et un
systeme pour séparer le catalyseur du courantadippigazeux (cyclone), avec une plaque
suffisamment libre situé au-dessus du lit fluidie@r dégager plus du catalyseur [192]. Il
posséde un lit catalytique fixe et une génératima@eur pour la récupération de chaleur
dans un échangeur de chaleur interne immergé ddrischtalytique [5]. Pour la synthése
Fischer-Tropsch, ce type de réacteur doit étreysteme a deux phases solide et gaz [3],
mais en particulier, le réacteur a lit fluidisé pétre utilisé efficacement pour diverses
réactions a plusieurs phases, car il se caracggaisene chaleur plus élevée [162] a HTFT,
typiguement supérieur a 320°C et une pression da2bl76]. Le réacteur a lit fluidisé
fixe est également plus simple a construire ettfonoe avec une chute de pression plus
faible. Par conséquent, le colt de l'installatibhaecompression du gaz sont réduits. Ce
type de réacteur trouve son propre application ceroiale [5]. Il apparait comme un
excellent processus en vue de la conversion éleeégaz de synthése et la bonne

sélectivité des produits obtenus [162].
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I. 8. 3. Réacteurs a lit fluidisé circulant (Circulatng fluidized bed reactor:CFBR)

Le réacteur a lit fluidisé circulant de Syntholdtie 1-12(c)) se compose d'une section de
réacteur, une trémie et une section de colonne ant:nt[192]. Les particules de
catalyseurs (entre 40 et 150 um de taille) sonaerées par une vitesse située entre 1-2
m/s a travers la colonne montante. Le catalyseparééde I'effluent par les cyclones est
renvoyée a l'entrée du réacteur. Deux zones daidisisement dans la colonne montante
servant pour éliminer la chaleur de réaction [£. type de réacteurs est utilisé pour la
synthese Fischer-Tropsch a haute température (€34pdur produire les hydrocarbures
oléfiniques de basse poids moléculaire sur deslysatrs de fer [145]. Il offre des
caractéristiques efficaces de transfert de chalede débits de gaz plus élevés par rapport
aux réacteurs a lit fixe. En outre, étant donnélguwute de pression dans un systeme a lit
fluidisé est nettement plus faible que dans le nwtiefixe [5]. Les réacteurs a lit fluidisé
circulants montrent une complexité physique de wooson, cette complexité conduit a
des colts d'investissement élevés. La circulaties tdnnages importants de catalyseur

conduit a une ré-compression considérable de gazagelage [192].

I. 8. 4. Réacteurs Slurry (colonnes a bulle: SBC)

Le réacteur slurry (Figure [-12(d)) est une auteesion du réacteur a lit fluidisé. Les
petites particules de catalyseur sont mises eresggm dans un liquide a travers lequel le
gaz d'alimentation est mis pour crier un barbot&getype de réacteur est utilisé pour la
production de cires de haut poids moléculaire qut & I'état liquides dans les conditions
de syntheése. La chute de pression a travers ley ggt nettement plus faible, ce qui se
traduit par une diminution des colts de compres$id8]. Ce type de réacteur est
développé pour surmonter certains défauts du péoeédphase gazeuse [193]. En outre,
les industries chimiques exigent I'exploitation desacteurs slurry a des vitesses
superficielles de gaz élevées sous des pressioss eleveées et dans des vaisseaux de
grand diameétre [194]. Ces types de réacteurs pestearkrtains avantages tels que:
'opération est presque isotherme, I'emploie deBtgee taille des particules solides se
traduit par une bonne productivité, une bonne fater de contact, une faible chute de
pression, un faible colt de construction et d'dp@rd83, 195], un meilleur contréle de la
température en raison de son grande volume dedéqgei le rendement plus élevé par
volume du réacteur [196]. Toutefois, les réactalusry présentent certains inconvénients
tels que les difficultés dans la séparation du pitadli catalyseur en raison de I'attrition du
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catalyseur, l'abrasion de I'équipement causé paéptacement des particules dures, la
faible productivité spécifique de l'unité entiere iacteur lié a son volume, bien que, la
vitesse de réaction liée a la masse de catalysepetites particules de catalyseur qui est
assez élevee et la complexité de I'organisatioprdoessus continu en tenant compte des

étapes de séparation et de régénération du catalyisd].

|. 8.5. Les micraéacteurs

Les microréacteurs connus sous plusieurs nomenetatigls que, les réacteurs micro-
canaux, les réacteurs micro-scales et les réaateillirstructuré. Aujourd'hui, le domaine
de micro a un grand intérét. Dont, les construstamvisagent une variété de réacteurs
microcanaux avec lintention de remplacer les gan@acteurs avec des réacteurs
beaucoup plus petits qui fournissent un meilleuntiéde des conditions de fonctionnement
[197].

Un microréacteur ou un réacteur microcanaux (Figur2(e)) est un dispositif de grand
nombre de petits canaux paralleles [198] dans ledpgeréactions chimiques ont lieu dans
un espace confiné ou au moins une des dimensitéalkss est inférieure a 1 mm [199] ou
le terme milli-structuré se réfere a des structyples grandes de 1000um [200]. Dans le
réacteur micro-structure, le catalyseur peut étrarge par le revétement des parois du
réacteur ou en placant la poudre de petit catatydaos le lit micro-fixe. Les catalyseurs
classiques éprouvés de Fischer-Tropsch ne peuasnétpe utilisés directement dans les
micro-réacteurs revétus. La résistance mécaniquokimique des couches de catalyseur a
une large gamme de températures et en présencéadiéfs et de produits de réaction
pourrait étre un défi en raison de la difféerencedefficients de dilatation thermique et de

la stabilité du catalyseur [27].

Les microréacteurs offrent de nombreux avantagésnfiels par rapport aux réacteurs

classiques, y compris des améliorations signifieati de I'efficacité énergétique, le

rendement de la vitesse de réaction, la sécuaitBabilite, I'eévolutivité, la demande de la

production sur place, ainsi que d'un degré beauptugpfine du contréle de processus. En
outre, la technologie de micro-canaux permet desses de réaction rapide en minimisant
les limitations de transport de chaleur et de masseparticulier dans une réaction

fortement exothermique ou endothermique [199]. Gdpet, les contraintes de fabrication

et la procédure pour remplir les petits tubes dalgseur est prohibitif en termes de taille

du réacteur [184].
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. 8. 6. Réacteurs en boucle de Monolithe

Les monolithes sont des structures en céramiquede/@etits canaux paralléles (0.5-2mm
de diamétre interne) séparés par des parois m{ie€e830Qum), constitué d'un matériau
constituant le support de catalyseur de surfaceifspée élevée tel que l'alumine ou la
silice [94, 201]. Les réacteurs monolithiques sappliqués dans des études de laboratoire
et dans la pratique industrielle pour la mise enresdes réactions telles que les réactions
d’hydrogénations, d’hydrodésulfuration, d’oxydasoret dans la synthese de Fischer-
Tropsch [202]. lls offrent plusieurs avantages poéts par rapport aux lits slurry et
d’autres lits. Ils sont caractérisés par une fadblete de pression et un taux de transfert de
matiere élevée, pourvu que les phases gazeusgaides soient uniformément répartit sur

les différents canaux du monolithe [203].
I. 8.7.Réacteurs a plaques paralleles

Les réacteurs a plaques paralléles sont généraleteedeux variétés. D’'une part, le lit

catalytique est situé entre les plaques qui sdrdidés par la vapeur ou par I'eau qui sont
passés a travers les tubes situés a l'intérielit de catalyseur. D’autre part, le réacteur
peut étre considéré comme un tube a ailettes, anel les trés grandes ailettes sont
traversées par un grand nombre de tubes paralefeplis de catalyseur (Figure I-13)

[197].

3
4
i .
2

Figure [-13: Exemple de réacteur a plaque paralléle avec des teb de refroidissement
[197]
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|. 8. 8. Les réacteurs membranaires

Un réacteur a membrane (Figure 1-14) est un difpagii combine un procédé de
séparation par membrane avec une étape de réatiimiue en une seul unité, il existe
différentes possibilités pour une telle combinajsdé® concept le plus utilisé est
I'élimination sélective de produits de la zone @&ction, que I'on applique généralement a
des réactions équilibrées et thermodynamiquemanitéles pour augmenter le rendement
au-dela de la valeur d'équilibre correspondantgyaur empécher la formation de certaines
produits indésirables par des réactions second@eds 205]. Les réacteurs membranaires
(MRs) peuvent étre appligués dans des nombreusssesl communes des réactions
catalytiques, y compris la déshydrogénation, I'ngénation et les réactions d’oxydation
partielle et totale. Pour les réactions dhydrogénacomportant des hydrocarbures
liquides, le réle de la membrane est de séparkguale du réactif gazeux (par exemple,
hydrogene atomique) [23]. Les avantages générasixédeteurs membranaires par rapport
aux systemes de séparation de réaction séquerdgite (1) 'augmentation de la vitesse
de réaction, (2) la réduction de formation des gwosluits, (3) les exigences énergétiques
plus faibles, (4) la possibilité de l'intégratioa th chaleur [23] et (5) I'amélioration des
performances en termes de conversion de la reaetiae sélectivité des produits [205,
206]. Ainsi,si la membrane est tres sélective a un produitifsgpée, il est alors possible

d'obtenir un composé tres pur dans le méme aplageilitilisé pour le produire [207].

ermeate
. tube side shell side

feed retentate

| Lt

membrane

outer tube of reactor assembly

sweep gas

Figure 1-14: Concept d’'un réacteur a membrane pour une réactiorouplée

I'intensification du processus de séparation et sesmposants [208]
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I. 8. 8. 1. Les différents types des réacteurs memanaires

Le concept global de réacteurs membranaires estlint dans les années 1950. Il ya eu un
intérét croissant vers la recherche et l'applicati® la technologie des réacteurs a
membranes [209]. Ces derniers peuvent étre clasdén plusieurs critéres tels que la
configuration, la fonction de base, la nature de matiere membranaire ou par

I'emplacement du catalyseur. De ce fait, il exdd@s la littérature toute une multitude de
configurations différentes pouvant combiner le pmm@ene de séparation et l'acte

catalytique en une seule unité [210]. Généralemémt,classement des réacteurs
membranaires selon la fonction de la membrane ®pke de réacteur peut également étre

subdivisé comme indiqué ci-dessous par la Figure [R05, 211].
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Figure [-15: Classification de MRs basée sur la fonction et lagsition de la membrane

[205]
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I. 8. 8. 2. Les membranes de séparation et les merahes hydrophiles

Les membranes des réacteurs membranaires peuventpéteux (symétrique ou
asymétrigue) ou non poreux (aussi appelés dendg).pduvent étre organiques
(principalement polymeére) ou inorganique (ex. cadyacéramique, membranes de zéolite
ou meétallique). Les membranes peuvent étre sédsctet peuvent avoir des propriétés
électrigues de conduction (membranes échangeusies, dmembranes bipolaires,
membranes conductrices mixtes et des membranesicioieds de protons, etc.). Enfin, ils
peuvent étre organisés dans des films plats, tulessfibres creuses ou enroulé en spirale
[212, 213]. Au cours des dernieres décenniesgldmblogies de séparation par membrane
ont acquis un intérét croissant en raison de ldehafficacité, la durabilité et la faible
consommation d'énergie [214]. Actuellement, les Im@mes microporeuses inorganiques
ont recu une attention considérable car ils mohtten grand potentiel dans plusieurs
applications importantes, telles que la séparatehhydrogene, la récupération de £dd

gaz naturel et la réduction des émissions des gfetede serre des gaz de combustion. lls
peuvent également étre incorporés dans des réactthimiques, afin de déplacer

I'équilibre de la réaction vers le c6té du proadts].

Parmi tous les types de membranes organiques egaimgues, les membranes
zéolithiques sont les candidats les plus importang ils ont le potentiel d'atteindre a la
fois un flux élevé et une bonne sélectivité [2126]2 Ainsi le caractere hydrophile des
zéolithes est d'un intérét majeur pour I'éliminatide I'eau [217]. Les zéolithe et les
membranes a base de silicate sont aujourd'hui ErRbmanes les plus appropriés pour
séparer I'eau de mélanges d'hydrocarbures méraeséidctivité de la membrane n’est pas
parfaite et un pourcentage d'hydrocarbures deefgbids moléculaire, (jusqu'as)JPeut
passer a travers la membrane, et doit étre récupégpartir du gaz de balayage
(habituellement de l'azote) dans les conditions leyées de la réaction de Fischer-
Tropsch [28]. En outre, la sélectivité et le taux de perméatsmnt déterminées par
I'affinité du pénétrant sur le matériau de membrgreeméation contrblée par adsorption)
et la mobilité des espéces adsorbées dans le rélgepores (perméation contrélée par

diffusion) [217].
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I. 8. 8. 2. 1.Les membranes de zéolithe

Les zéolithes sont des aluminosilicates cristaliimsroporeuse ayant une taille de pores
uniforme[205]. Les aluminosilicates cristallins sont constg de motifs tétraédriques de
Si et d’Al (TOy2, 0u T=Si ou Al) liés par pontage des atomes d'érggdonnant naissance
a des ce gu'on appelle les unités de constructoconslaires (SBUs) [208], ces pores sont
fabrigués a partir des anneaux dans un cadre étdesignés par le nombre d'atomes
d’oxygene dans le cycle [217]. Les zéolithes sdiisées comme membranes en déposant
des couches polycristallines sur des supports goj219]. Les membranes de zéolithe
sont utilisées a grande échelle pour la déshyidataiar pervaporation organique, la
déshydratation organique et I'élimination des miatiéorganiques de l'eau [1lls sont
également appliqués dans des réacteurs a plusigstesmes réactionnels comme l'indique
le Tableau I-4 [20].

Par ailleurs, I'un des principaux inconvénients Béces membranes est représenté par leurs
flux de gaz relativement faibles par rapport a tésumembranes inorganiques, En outre,
l'autre probléme important que présente les zéaditle’est I'effet thermique. La couche de
zéolithe peut présenter une dilatation thermiqugati&[205], ainsi que, les membranes de
zéolithe peuvent contenir certains pores inteesithon zéolithiques, par conséquent, les
performances de séparation des membranes de pé&difend beaucoup de la qualité de la

membrane, a cause des défauts existants dans iEsuxr qui peuvent réduire

considérablement la sélectivité [221].
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Tableau I-4: Exemples d’applications des membranes de zéolitheuds les réacteurs

membranaires [20]

Type de réaction

Type de membrane

de zéolithe

Espéce préférentiellement

traversant la membrane

Amélioration de conversion - Enlévement du produit

Déshydrogénation debutane MFI H,
Déshydrogénation MFI-Fe MFI H,
d’éthylbenzene
Production de syngas Na-A. Silicalite-1 H
Ethérification Na-A, T, H-ZSM-5 0]
MOR/ZSM-5 H.O
Fischerdropsch (FT) 4A H.O
Na-ZSM-5 H,O et/ou CHOH
Synthese d'ammoniac ZSM-5 AH
Isomérisation du Xylene MFI p-Xylene
Métathése de £Elg Silicalite-1 Trans-2-butene
Fermentation Silicalite-1 Ethanol

Amélioration de conversion - Amélioration de contate réactifcatalyseur

L’oxydation de CO

Pt-Y

Réactifs et produits

L’oxydation de VOCs

Pt-ZSM-5

Rétcet produits

Amélioration de Selectivités - Control du tempssigour

Oligomérisation deé-Buténe Beta I-Butane

La conversion du méthanol en | ZSM-5 Méthanol

Oléfines (MTO) ZSM-5 +CCS'

Fischerdropsch ZSM-5 Chaine courte HC

Oxydation Photocatalytique de
trichloréthylene

Ti-silicalite (TS 1)

Polluants

Epoxydation de 1-Pantéene

Ti-silicalite (TS -1)

1,2 Epoxypentane

Amélioration de Sélectivités - Control de la ciration de

réactif

Hydrogénation compétitif de 1-
heptene et de 3,3-diméthyl-I-
buténe

Silicalite sur des

pastilles de catalyseu

Réactifs (heptene)

r

Isomérisation des paraffines

Silicalite-1

Réadtids transformés
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I. 8. 8. 2. 2. Transfert de matiére dans les memiwa hydrophiles

Le transport de masse a travers une couche sé@attime membrane poreuse peut étre
régipar plusieurs mécanismes de transport différengsf€ I-16). Le nombre de Knudsen
"Kn" permet de distinguer entre les différents trartspal concerne le parcours libre

moyen"A" de molécule de gaz au diametre de gdgg" [217].
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Figure I-16: Les mécanismes de transport a travers les membranpsreuses
1: écoulement visqueug; diffusion moléculaire3: diffusion de Knudsent: diffusion
configurationnelle, tamis moléculairg, diffusion de surface,

6: condensation capillaire [217]

1. L’écoulement visqueuxKn << 1: A <<dp; )

En présence d'un gradient de pression totale arsda membrane, un flux laminaire par
convection non sélectif est établi si les diamétlegpores sont importants et plus grande
que le libre parcours moyen des molécules de gafluk molaire du composant "i" peut
étre décrit par une loi de type Hagen-Poiseuillel ]2

1
Jl = = PP (1. 43)

Avec Bo est une constante de permeéabilité, elle est meme fonction de la matiére

poreuse.
_% I 44
Bo = £ (1. 44)
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La perméanc@’ est défini comme étant :

QV 1 edpr P
Ast 32 RT

(I. 45)

2. Diffusion moléculaire Kn < 1:4 <d,, )

En présence d'un gradient de concentration & sdgenembrane, la diffusion moléculaire
aura lieu si les diamétres des pores sont plusdgrane le libre parcours moyen des

molécules de gaz, la premiére loi de Fick décritug molaire du composant "i" comme
suit [217]:
1
JP = ——--8VP, (. 46)
1¢6
QP =~ (1. 47)

Avec QP est la perméance de la diffusion moléculairé est le coefficient de diffusion

binaire.
3. Diffusion de Knudsenkn > 1:4>d,,,.)

La diffusion de Knudsen se produit lorsque le lipegcours moyen des molécules de gaz
est plus grand que le diameétre des pores. Ce nsigardevient important dans les petites
dimensions de pores et a basses pressions eteéntigdratures élevees. Le flux molaire du

composant " i " peut étre décrit par la premiereléFick [217]:

i
Jf = —25-8VP, (. 48)
Avec

1 8RT
DLK = —gdpr n_Ml (|49)
Qk =124 2 (I. 50)

i T as73ler TTM;RT
4. Diffusion configurationnelle

Dans les matériaux microporeux, les diametres icjnés des molécules sont de I'ordre de

pores ou des dimensions de canaux. La diffusioriigumationnelle ou translationnelle
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devient le mécanisme dominant [222], les molécildesplus grosses peuvent avoir des

difficultés a entrer dans les petits pores direeteina partir de la phase gazeuse par rapport
a des molécules plus petites. Les plus grossescaieies’absorbent d'abord a la surface

extérieure et passer par l'intermédiaire de lausiifin de la surface a l'entrée des pores.
L’adsorption compétitive a la surface externe obltecage des entrées des pores par des
espéeces non-pénétrant peut gravement altérexeflia permsélectivété [211].

Si les pores sont suffisamment petits pour empéesegrosses molécules de pénétrer la
membrane par exclusion de taille, on parle de t@geisnoléculaire. Ce mécanisme tres
sélectif joue un réle important dans les membraréasithigues que les ouvertures des
canaux sont dans la plage de diamétres cinétigessrmlécules. Par exemple. Le gaz
permanents et la vapeur d'eau pourraient passeavars tous les zéolithes, mais les
membranes de zéolithe 4A conserveraient les hydvooes supérieurs que le propane
[217].

5. Diffusion de surface

Des hautes permseélectivétés peuvent étre obteranediffusion de surface, lorsque l'une

des espéces imprégnant physisorbées préférentegltesur les parois des pores. Bien que
les coefficients de diffusion de surface sont iigiérs a celles des coefficients de diffusion
moléculaire. Le flux de surface pour un seul gazt j@¢re décrit par la loi de Fick suivant

[211]:

Ji= _EDSVCS (1. 51)
Ou C, est la concentration de surface (méym

6. Condensation capillaire

Les vapeurs peuvent se condenser dans les poreseddsranes mesoporeuses ou dans les
micros défauts intercristalline de membranes dditeéf223]. Le condensat remplit les
pores et blogue le transport de petites molécules.contributions de flux de la diffusion
de Knudsen et de la diffusion moléculaire sont t&eg en série, tandis que les
contributions de I'écoulement visqueux et de laudibn de surface sont en paralléle [217]:

K__1(¢pk Bo
Ji = RT(TDL + UP)VP (I. 52)
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l. 9. CONCLUSION

Dans ces derniéres années, le procédé Fischerehropgoit une grande importance dans
le domaine des énergies alternativadie technologie est considérée comme une méthode
intéressante pour la fabrication de combustiblesth&tiques propres servants pour
I'industrie et le transport. Ceci fait motiver lebercheurs a essayer d'améliorer ou
d’intensifier et de donner naissance a de grand&teade procédés et technologies
similaires.

Dans cette premiére partie, nous avons présentétuige bibliographique approfondie
relative au procédé Fischer-Tropsch. Nous avongdaben premier lieu une petite
approche historique, ensuite nous avons présestéiterses sources de gaz de synthese,
leurs méthodes de production, les principaux réastregroupés sous le volet de synthese
Fischer-Tropsch, et enfin les différents catalyseetrles réacteurs utilisés. Ces derniers
sont fondamentalement divisés en plusieurs typles $eurs géométries et les conditions
de fonctionnement. Nous nous intéressons en pheticaux réacteurs membranaires et
leurs applications pour I'amélioration des perfonees de la réaction de Fischer-Tropsch,

et ¢ca ce qu'on développera dans la deuxieme phrtgrésent travail.
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Chapitrel | Etude des performances du procédé FT

Chapitre |1: Etude des Performances du procédé FT
dans un réacteur conventionnel et membranaire

1. 1. INTRODUCTION

L'épuisement des réserves mondiales en termes d'énergie fossile, la demande croissante
pour les combustibles liquides [1] et la nécessité de la réduction des émissions de gaz a
effet de serre font les principaux objectifs pour la recherche des sources d'énergie
renouvel ables alternatives [2-4]. La synthese Fischer-Tropsch (FTS), dans lequel le gaz de
synthese (mélange de CO + H.) dérivé de la biomasse, du charbon et du gaz naturel [5] est
convertis en une large gamme de produits consistant a un méange multicomposants
complexes des hydrocarbures linéaire et ramifiés, des composés oxygénés [6], de I'eau et
du dioxyde de carbone [7]. Ces produits pétroliers résultants de la synthése Fischer-
Tropsch ont des caractéristiques souhaitables par rapport aux produits traditionnels issus
du pétrole brut y compris la haute qualité, 1a faible teneur en soufre et en aromatique, un
indice de cétane élevé, et la combustion exceptionnellement propre dans les moteurs a

allumage par compression [8].

Généralement, la conversion du gaz de synthese en hydrocarbures peut étre réalisée sur des
catalyseurs tels que le cobalt, le ruthénium, le fer, le nickel, le rhodium et le platine [9, 10].
En raison de leurs faibles colts [11], leurs bonnes activités et stabilités pour la réaction du
WGS [12], les catalyseurs a base de cobalt et de fer sont les plus couramment utilises [11,
13-15].

Les produits issus de la synthese Fischer-Tropsch proviennent de la fagon dont I'oxygene
de CO est supprimé. Avec des catalyseurs de cobalt, la quasi-totaité de I'oxygene
transformé a partir de la dissociation de CO (généralement autour de 99%) est jeté sous
forme d'eau. Une partie importante de |I'oxygene est également rejetée sous forme de CO,
avec des catayseurs de fer [16], celle-ci est souvent visualisée comme une réaction
consécutive séparée qui est la réaction de water-gas-shift WGS [17]. Cette réaction
présente un probléme majeur pour la conversion du monoxyde de carbone et en particulier
dans les réacteurs classiques. Considérant que, I’eau formée en tant que sous-produit de la
réaction de Fischer-Tropsch s’accumule dans la phase gazeuse et fait diminuer les
pressions partielles des réactifs [18], et par conséquent ces pressions partielles élevées

conduisent alaréoxydation et alaréduction de la durée de vie du catal yseur [18].
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Le concept de I'dimination in situ de I’eau peut étre réalisé par lintégration d’'une
membrane hautement permseélective a I’eau dans le compartiment de la zone de réaction
[19]. Aujourd'hui, des réacteurs a membrane sont appliqués pour effectuer principalement
les réactions thermodynamiquement limitées, telles que la réaction de WGS [20]. En fait,
la capacité de séparation d'une membrane est utilisée pour améiorer les performances d'un
procédé catalytique. Ainsi, un réacteur membranaire permet une amélioration des
performances en termes de réaction, c'est-a-dire la conversion des réactifs et la sélectivité

des produits.

Dans ce chapitre, nous décrivons d'abord les aspects généraux de la technologie Fischer-
Tropsch dans lesguelles, |a description du réacteur membranaire étudié et les principaux
conditions de travail, en plus I’aspect chimique du processus incorporant les réactions de
Fischer-Tropsch (FT) et Water-Gas-Shift (WGS), et leurs cinétiques obtenues sur des
catalyseurs de fer et de cobalt. En se basant sur la conversion de la réaction de WGS
comme critéere principale pour quantifier I'impact de I'dimination de l'eau sur les
performances de la synthése Fischer-Tropsch. Pour cet objectif, un modéle mathématique
incorporant les équations différentielles obtenues a partir des bilans massiques dans la zone
de réaction et perméation, de chaleur, ainsi que I’équation de perte de charge. L analyse
paramétrique de plusieurs conditions opératoires incluant I’effet de la composition de gaz
d’alimentation, la vitesse, les pressions de fonctionnement, la température de la réaction,
les dimensions du réacteur, les pressions de I’eau dans la zone de perméation et le rapport
de gaz vecteur sont étudiées. Enfin la présentation des différentes résultats obtenues dansle

réacteur membranaire comparées a celle obtenues dans le réacteur conventionnel.
I1.2. MODELE MATHEMATIQUE

[1.2. 1. Description du réacteur membranaire

Le réacteur que nous avons étudié est un réacteur commercial de type ARGE qui a éé
adopté a Sasol en 1955 [21] ce réacteur consiste en un tube intégrant une membrane
hydrophile de type zéolite (ZSM-5). Cette membrane est caractérisée par une forte perm-
sdlectivité pour I'eau. 1l est a noter que les membranes zéolithiques sont en fait I'une des
membranes les plus appropriés pour la séparation de l'eau a partir des mélanges
d'hydrocarbures [22]. En outre, en raison de leur caractére hydrophile élevé, les

membranes de zéolite ZSM-5 ayant une bonne perméabilité (entre 10° et 107 mol/ m2 s
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Pa) [23] et sont bien connus par une grande capacité de séparation sélective de I'eau [ 20,
24]. Ces membranes possédent également un potentiel important pour la protection du
catalyseur, en particulier dans le cas du catalyseur a base de cobalt et d'augmenter la
conversion de gaz de synthése dans le cas des catalyseurs a base de fer [23, 25]. D'autre
part, I'incorporation d'une membrane pour éiminer I'eau produit par laréaction de FT, peut
déplacer I'équilibre thermodynamique de la réaction de WGS afin daméiorer la
conversion du dioxyde de carbone en hydrocarbures [23]. Le réacteur utilisé dans la
présente étude (Figure I1-1) est constitue principalement de deux régions, la premiére
constitue la zone de réaction qu’elle est emballé dans un premier lieu avec un catalyseur
bimétallique de Fe-HZSM5 (partie métallique: 100Fe/5.4Cu/7K,0/21SI0,, partie acide:
SiO./Al,03=28) [26], et en deuxieme lieu par un catalyseur de cobalt Co/MgO/SiO, [27].

La seconde région est la zone de perméation.

Le processus étudié implique dans un premier temps la production d'hydrocarbures et de
I'eau, dans une deuxieme étape, |'eau produite est retirée et éliminées de la zone de réaction
vers la zone de perméation a travers la membrane. La mise en ceuvre de la membrane
permet I'élimination d'une quantité de I'eau produite lors de la réaction hors de la zone de
réaction vers la zone de perméation et évacuée a l'aide d'un gaz vecteur (fluide de

balayage).

Les dimensions du réacteur et les conditions de fonctionnement sont indiquées dans le
Tableau 11-1. Les propriétés des catalyseurs, de la membrane et du gaz utilisés dans la

simulation sont résumés dans le Tableau 11-2.
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Figurell-1: Diagramme schématique du réacteur membranaire alit fixe
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Tableau I1-1: Paramétres de réacteur et les conditions opératoires de simulation

Longueur de réacteur (m) [21] 12
Diamétre de réacteur (m) [21] 0.05
Longueur delit catalytique (m) 7
Porosité [28] 0.6
Vitesse de gaz (m/s) 1-4
Pression totale initidle (M Pa) [28] 1-4
Températureinitiale (°C) [28] 270
Flux molaire totaleinitiale (mol/s) 0.43-1.73

Tableau |1-2: Propriétés des catalyseurs, de gaz et de membrane

Catalyseur defer

Densité (kg/m?) [26] 1290
Diamétre des particules (m) [26] 2.5x10°
Catalyseur de cobalt

Densité (kg/m?) [29] 2030
Diamétre des particules (m) [29] 5x10*
Propriétés de gaz

Viscosité (Pa. s) 1.8x10°
Densité de gaz (kg/m?) 13.2
Propriétés de la membrane

Epaisseur de lamembrane (um) [24] 10
Perméabilité (mol. s~ m=2 Pa™") [23] 107-10°
Diamétre de la membrane (m) 0.01
Pression de la zone de perméation (Pa) 1.013x10°
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[1.2.2. Cinétique delaréaction de Fischer-Tropsch

Le processus étudié implique deux réactions principales [30, 31] qui sont présentées par les
équations (1. 1) et (II. 2) comme suit. La premiére est celle de la réaction de Fischer-
Tropsch (FT):

CO + (1 + m/2n)H, » (1/n)CyHm + H,0, AH%. = —165 k]/mol (I1. 1)

ou n, est lalongueur moyenne de la chaine de carbone et m est le nombre moyen d'atomes
d'hydrogéne par molécule d'hydrocarbure.

La deuxiéme réaction est |a réaction exothermique dite water-gas-shift (WGS) connue par
I'équation suivante:

La mise en ceuvre de la synthese de Fischer-Tropsch dans le réacteur tubulaire est un
processus complexe qui implique un certain nombre de parametres. Compte tenu de la
complexité de ce processus, plusieurs cinétiques ont été proposées dans lalittérature, selon
la nature des catalyseurs. Dans le présent travail, I'expression cinétique de la synthese
Fischer-Tropsch sur un catalyseur de fer est utilise [28, 32, 33]:

Kers PcoP
FTSFCOFH, (II_3)

R =
Al (Pcot+aPu,o)

Pour le catalyseur a base de cobalt, I’expression de la vitesse de la réaction de Fischer-
Tropsch est donnée par [27, 29]:

aPco Py,
(1+b Pro)?

Rprs = (1. 4)

a et b sont des fonctions de la température et peuvent étre évaluées par les équations

suivantes, respectivement [29]:

a = 8.8533x10 %exp 4494.41 (——- %)) (1.5)
b = 2.226x10 5exp (—8236 (- %)) (1.6)
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Le modée cinétique de la réaction de water-gas-shift est représenté de la maniére suivante
[28]:

2 2
(Pco RO i s )

(Pco+k> PHZO)Z

Rwes = Kwes (”- 7)

Les paramétres cinétiques de la réaction de FT sur le catalyseur de cobalt et de la réaction

de WGS sur le catalyseur de fer et de cobalt sont présentés dans le Tableau 11-3.

Tableau I1-3: Paramétres cinétiques sur le catalyseur defer [28, 33]

Kers (mol kg™ s~ MPa™1) 0.1106
a 3.016
Kwes (mol kg~ s~ 0.0292
K, 85.81
K 3.07

Les hypothéses suivantes sont considérées lors de développement du modée

mathématique:

e Lereéacteur fonctionne en mode alit fixe et le régime stationnaire est établi,

e Laloi desgaz parfait est applicable pour |le mélange gazeux,

e Le gaz de synthese introduit dans le réacteur est en régime a écoulement piston
[28],

e Les produits hydrocarbonés dans |a phase gazeuse et liquide a la sortie du réacteur
sont supposes en equilibre [28],

e Nous supposons que les produits obtenus sont considérés comme des hydrocarbures
constituant le pétrole synthétique. En genéral, la quantité et la qualité des produits
formés (distribution des produits) sont fortement dépendantes de divers parametres
de fonctionnement [28],

e Lesrésistances aux transferts de chaleur et de masse entre le catal yseur et la phase
gazeuse sont supposées négligeables [29],

e Lesparticules de catalyseur et les réactifs sont supposés ala méme température,

e Lachutede pression dans le réacteur est prise en compte,

e Lamembrane utilisée est hydrophile et elle est hautement permsélectif pour I’eau,
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e A [I’exception pour l'eau, les flux de perméation des autres composes sont
négligeables et ne sont pas prises en compte.
Tenant compte des hypotheses simplificatrices précédentes, le bilan massique relatif a
chague composé dans la zone de réaction est donné par |'expression suivante:

dz_

Selon la steechiométrie de la réaction, les vitesses relatives de chague espéce sont les

suivants:

Rco = —Rprs — Rwes (1.9)
Ru2 = —=2Rprs + Rwes (11. 10)
Rcoz = Rwes (1. 12)
Ru,0 = +Rers — Rwes (11. 12)
Ruc = Rers (1. 13)

Donc, les bilans massiques partielles pour le CO, H,, CO; et les produits hydrocarbonés HC

sont, respectivement:

dFcq

ﬁ = p A(=Rprs — Rwes) (1. 14)
dF

d_f:z = p A(=2Rgrs + Rywes) (11.15)
dF

%szRWGS (1. 16)
FHE = p A Rprs (I1.17)

dz

Pour exprimer |'équilibre molaire de |'eau dans la zone de réaction du réacteur membranaire,
la quantité d'eau ayant traversé la membrane (Fﬁzo) doit étre soustraite. | devrait noter que,
lorsque le procédé est effectué dans un réacteur conventionnel, I'eau permée est égale a zéro
(F .‘?20 = 0)‘

Alors, pour le réacteur a membrane, le bilan molaire de I'eau peut étre écrit comme suiit:

)
afy. 0

dF
% = p A(Rprs — Rwes) — Iz

(I1.18)

En utilisant |a définition suivante de conversion Xrrs €t Xy s, NOUS pouvons crire pour le

monoxyde de carbone et I'hydrogéne:
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- Feo—Fly .
Xéo=% i =FTSetWGS (1. 19
co
dFco _ 0 dXprs 0 dXwas
d;U = Fco—, > — C0™ 4, > (11. 20)
dFp, 0 dXrrs 0 dXwecs

Aprés des arrangements mathématiques, les deux expressions suivantes sont obtenues:

dXprs _ pA

4z — ro, RFTS (1. 22)
dXwes pA

Par I'introduction de la longueur adimensionnelle (1) a I’équation (1l. 22) et (1l. 23), on

obtient:

dXprs _ pPAL

S =55" Rers (I1. 24)
dXwgs pAL

% = Fgo RWGS (II 25)

Les pressions partielles sont données par:

p,=-Lp, (1. 26)
Leflux molaire total dans le réacteur peut étre évalué par |I'expression suivante:

Fr = F — Foo(Xers + Yio0) (1. 27)

Le debit molaire total & I’entrée du réacteur est calculé en utilisant laloi des gaz parfaits:

PrQ=FRT (I1. 28)
Le débit volumétrique est donnée par:
Q=vA (1. 29)

Donc, le flux molaireinitial total peut étre exprimé comme suit:

Fp =222 (I1. 30)

D'autre part, le débit molaire total a I’entrée du réacteur est donné par:

FP = F2p + Fg, (11.31)
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On note par (M) le rapport de flux molaire d'alimentation entre I'hydrogene et |le monoxyde

de carbone. Ce rapport est défini comme suit:

0
M = e (1. 32)

TR
Donc, le flux molaire d'entrée de monoxyde de carbone peut étre évalué en fonction de

I'éguation suivante:

0 Fr

1+M

Par conséquent, e flux molaire d'entrée d'hydrogéne est évalué comme suit:
Fi, = Fr — Foo (1. 34)
L'expression (l1. 27) peut étre réécrite comme suit:

FO
Fr = Ff = =L (Xprs + Y,0) (11. 35)

1+M

Alors, les pressions partielles utilisés pour évaluer les vitesses Rprs €t Ry s Sont estimées

par |'expression suivante:

Fi

i = M
Ff (m)()ﬁ-‘v‘s—l’Hzo)

Pr (11. 36)

Le bilan massique dans |e c6té de perméation concerne seulement I'eau. Donc, I'eau éliminée

par lamembrane ZSM-5 est donnée par |'équation [24, 34]:

dFf,0
2 = AmJno (1. 37)
F;, o est leflux molaire de I'eau dans e coté perméation.

Avec [y, o est leflux de permeéation de I'eau, donnée par |'expression suivante:

Ju0 = B(Pio = Pi,0) (I1. 38)

[ est la perméabilité de la membrane.
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Le taux d'dimination de I'eau a travers la membrane hydrophile est défini par I'équation

suivante:

Yiro = Fitzo (11. 39)
Hzo - Fgo .

Aing,

dFy o = Fgo dYi,o (11. 40)

En substituant I'équation (I1. 38) et I'équation (I1. 40) dansI'équation (1. 37), on obtient:

d¥y, Am
— = E(szo - P[‘?zO) (”41)

dz Fr_go

Par I'introduction de la longueur adimensionnelle (1), I'équation (I1. 41) peut ére exprimée

comme suit:

aY¥H,0 _ Aml T 4

- - B(Pi,o — P o) (I1. 42)
p _ YH,0Pp

PHzO—YHZGH (1. 43)

Ici, I donnée par I'équation (I1. 44) représente le rapport de fluide de balayage (sweep-gaz)
définie comme étant le rapport entre le fluide de balayage et le débit de monoxyde de
carbone al'entrée du réacteur.

0

[ =-
- Fr()

co

(I1. 44)

La chute de pression dans le réacteur est prise en compte et est évaluée par |'équation de
Ergun [35, 36]:

213 J A o sl )

Pr dp(EB)( 4175 ) (I1. 45)

La chaleur formée pendant la réaction est un parametre important a controler, afin d'éviter la
formation de points chauds sur |a surface du catalyseur, parce qu'ils sont nuisibles pour la
sdlectivité des produits de réaction. En effet, les réactions produisant des hydrocarbures a
partir d'un mélange H,/CO sont extrémement exothermiques et peut générer une chaleur
intense dans le lit catalytique qui doit étre éiminé rapidement pour éviter un changement
significatif des produits de réaction a des composés indésirables (CO,, CHy, etc ...). Cela

libére la chaleur extrémement important qui rend les réacteurs industriels complexe en mode
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a lit fixe ou dans des réacteurs multitubulaires. Le refroidissement externe est nécessaire
pour permettre une élimination plus efficace de la chaleur produite. Le bilan thermique dans
la zone de réaction est donné par |'expression suivante [26]:

dr _ L
dl — FP Cpg

(70 D U (T, — T)) + 2253 R; AH; (11. 46)

0
Fr Cpg

Les paramétres spécifiques de I'égquation (I1. 46) qui sont utilisés dans la simulation sont
présentés dans le Tableau |1-4.

Tableau |1-4: Paramétres ther modynamiques

Ten (K) [26] 569
U (W m™2 K1) [37] 400-900
Cpg (J mol™ K1) 35.28
AH reqetion1(J mol™) -199517.3
AH reqction2 J mol™) -38870.35

[1.3. Procéduresde simulation

Notre contribution vise a améiorer les performances du processus FT en termes de
réactivité par I’intégration au processus classique une membrane permsélective a I'eau. A
cet effet, un modéle mathématique est développé pour simuler |'effet de certains
parametres de fonctionnement sur les performances du processus en utilisant le fer et le
cobalt comme des catalyseurs. Les cing équations différentielles ordinaires (ODE) qui
constituent e modéle obtenu sont résolues numériquement par la méthode de Runge-Kutta
implanté sur Matlab avec les conditions suivantes: Xgrs = 0, Xygs = 0, X = 0 et Yy, o =

0. Le détail de I’algorithme de résolution est le suivant :

Algorithme de résolution

Cas d’un systeme de cing équations différentielles:
dys
=L = f(y1, Y2, Y3 Yar Vs X) (11.47)

dy:
=2 = g(Y1,Y2, Y3 Yar V5 X) (I1.48)
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dJ’s

o = ML y2, Y3, ¥4 Y5, %) (I1. 49)
dya

= = i(y1, Y2, V3, Ya V5, X) (I1. 50)
dy .

=== j(y1, Y2, Y3, ¥4, V5, X) (I1. 51)

L algorithme s’écrit comme suit :

Ky = Ax. f(Yn1, Yn2, Yn3, Yna» Yns, Xn) (I1. 52)
Ly = AX. gVn1, Ynz: Yn3» Ynas Yns Xn) (I1. 53)
Nl = Ax. h(ynl’ Ynz Yn3» Yna» Yns, xn) (||. 54)
Ml = Ax. i(ynlv Ynz Yn3» Yna» Yns, xn) (||. 55)
01 = Ax. j(Yn1, Yn2, Y3 Ynar Yns Xn) (I1. 56)
1 1 Ny 01 A
K2=Ax-f(yn1+K—,ynz+b—,yn3+—,yn4+ L Yns +2,5) (1. 57)
0, A
=009 (Yn1 + 2 V2 + 2 s + 2 Ve + 2 Y + 2,5) (1. 58)
04 A
= Ax. h()’m + '}’nz +a J’na +5 ,}’n4 +2 ,ynr, ;,?x) (1. 59)
Ky Ly Ny 0, A
N (Y1 + 2 Ynz + 2 s + 2 Yna + 2 Vs + 2,5 (I1. 60)
Kl L]_ N]_ OJ. ﬂ'
0, —Axf(ym+;.ynz+;,yn3+7,yn4 L s+ 2,2) (1. 61)
2 Ly Ny A
Ka = AXf (Yt 2, Yoz + 2, Yna + 2, Y+ 2, s + 2,5 (1. 62)
2 2 N3 M; 2
Ly = AX. g (Y1 + 2 Ynz + 2. Yz + 2, Yna + =2, Vs +—,§) (1. 63)
0, A
= XA (Y1 + 2 2+ 2 Vns + 5 Ve Vs + 2T (I1. 64)
A
DXL (Yur + 2, Yz + 2, Yz + 2 Vs 2 Yus + 2,5 (1. 65)
2 2 2 2 0, A
B (Va1 + 2 2 + 2 s + 2 Yna + 2 s + 2,5) (I1. 66)
K3 Ls N3 MS O A
K4_Axf(yn1 +?ryn2+?;yn3+?ryn4+_;yn5+ 5 _Z_x) (1. 67)
K3 = Ns 05 A
Ly = 8% g (Y1 + 2, Yz + 2, Vs + 2, Y + 22, 3 + 2, 5) (1. 68)
K3 La N3 03 A
Ny = Ax. h(}’m 5 V2t 5 Yn3t 5 Vna t ,}’n'; = 'Z—x) (1. 69)
3 3 3 03, A
M, = Ax. l(ynl +K_;_Vn2+L—,}’n3 +N—,yn4 ,yn'; L _Z_x) (1. 70)
. 03 A
04 = Dx.j (}’m + = ,J’nz + o 'J’na + = 'J’n4 + = '}’n'; + Zx) (1. 71)
KS = Ax-f(}’nl + K4,}'n2 + Lm}’ns + N:l-,yn:i. + M:I.;yn_l; + O5,A.x) (II 72)
Ls = Ax. g(Yn1 + Kay Yn2 + Lay Y3z + Nay Yna + My, Y5 + Os, AX) (11.73)
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N5 = Ax. h(Yn1 + K4, Yn2 + La, Ynz + Nay Yna + My, Vs + Os, Ax) (11.74)

Mg = Ax. i(Yn1 + Ka Yn2 + La, Yn3 + Ny, Yna + My, s + 05, Ax) (1. 75)

Os = Ax. j(Yn1 + Kay Yz + La, Ynz + Ni, Yna + My, Y5 + Os, Ax) (1. 76)

Ynrra = Yua + (3) (Ky + 2Ky + 2K3 + 2K, + Ks) (1. 77)

Yntr2 = Vnz + (5) Ly + 2Ly + 2Ly + 2Ly + Lg) (11.78)
1

Yn+1a = Yna + (5) (Vg + 2N, + 2N; + 2N, + Ns) (11.79)
1

Vnsia = Vna + (g) (M, + 2My, + 2M; + 2M, + M) (11 80)
1

Yne15 = Yns + (3) (01 + 20, + 205 + 20, + 05) (11.81)

On peut remarquer clairement que les cinq équations du probléme sont jointes I’une a

I’autre et sont estimées par les approximations suivantes :

Xiner = %u0 + (5) (Ky +2K; + 2K5 + Ky) (1. 82)
Xomar = Xom + (3) Ly + 2Ly + 2Ly + Ly) (I1. 83)
Prns1=Pryn+(3) (Ny + 2N, + 2N5 + Ny) (1. 84)
1
YH,0n+1 = YH,on + (g) (My +2M; + 2M5 + M,) (11. 85)
Tl = Tn+(%) (0, + 20, + 205 + 20, + 0) (I1. 86)
Avec:
Kl =Ax.f(X1,X2,PT,y,T,xn) (”87)
Ll =Ax.g(X1,X2,PT,y,T,xn) (”88)
Nl =Ax.h(X1,X2,PT,y,T,xn) (”89)
M1 =Ax.i(X1,X2,PT,y,T,xn) (”90)
01 =Ax.j(X1,X2,PT,y,T,xn) (”91)
Ky Ly Ny M, 0, A
K2=Ax.f(xl+—,X2+;,PT+7,y+7,T+7,§) (1. 92)
Ly=0x.g (X, +5, X+ 5 pp 20y 4 274 2 5 (11.93)
N, = Ax.h (X +52, X, + ,PT+?,y+?,T+?,?) (11. 94)
K; L N M, 0, Ax
Mz_AxL(X1+ K x, + 1,PT+?l,y+71,T+?l,?) (11. 95)
= M j (X + 52X, + ,PT+;,y+?,T+?,7) (1. 96)
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=Avf (X +2 X+ Py e 7 2 ) (I1.97)
Lg—Axg(X1+KZ X, + LZ,PT+—2,y+&,T+—2,f"Zﬁ) (11.98)
(X2 X+ Py e T 2 5 (1. 99)

My= D i (X +52, X, +2, P+ 22y 4 22 7 4 22 2) (I1. 100)
M j(Xo+ 20+ 2+ By T 25 (1. 101)

Ks L; 3 3 Ax

Ky = 0. f (X +2, X, + ,PT+?,y+?,T+—,?) (I1. 102)
Ly=0x.g (X +2X%,+2, P+ 2, y+ 22 742 5 (I1. 103)
Ny=dxh(X+2, 0 +2 P+ 2y + 2+ 25) (I1. 104)
My= D i(X +2,%,+2, P+ 2,y + 2742 %‘) (I1. 105)
Op=Mxj( X+, X+, pp 42y 4 2 71 2 5 (I1. 106)
Ks = Ax. f(Xy + Ky, X5 + Ly, Pr + Ny y + My, T + 04, Ax) (1. 107)
L5 =Ax.g(X1+K4,X2+L4,PT+N4,y+ M4,T+ O4,Ax) (“108)
N5 = Axh(Xl + K4,X2 + L4,P’r + N4,y+ M4,T+ O4,Ax) (“ 109)
Ms = Ax. i(Xy + Ky, Xy + Ly, Py + Ny, y + My, T + 04, AX) (I1. 110)
Oc = Ax. j(Xy + Ky Xy + La, Pr + Ny y + My, T + 04, A%) (I1. 111)

Ou Kizws) , Lizas , Nizas » Mizasy Oi=as sont les valeurs approximatives de la
conversion des deux réactions (Fischer-Tropsch et Water-Gas-Shift), les pertes de charge,
la quantité d’eau traversée la membrane et la variation de la température. Et qui permettent

de calculer les nouvelles valeurs.

Ou f, g, h, i et | sont respectivement les fonctions qui permettent de calculer les
conversions de monoxyde carbone, les pertes de charge, la quantité d’eau et lavariation de

latempérature selon les équations de bilan mentionnées précédemment.

Les performances du processus sont essentiellement quantifiées par 1es mesures suivantes:
la conversion de monoxyde de carbone calculé dans la premiere réaction (Xgrs), dans la
deuxiéme réaction (Xy¢s), la conversion globale (X; = Xprs + Xwes) € la quantité de
I'eau éliminée de la zone de réaction (Yy,0). Une étude comparative entre le réacteur

conventionnel et le réacteur membranaire est également effectué.
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II.4. RESULTATSET DISCUSSION

[1. 4. 1. Effet du rapport molaire d' entrée H,/CO

Le rapport molaire d'entrée (H,/CO) est un paramétre clé dans le processus FT, parce qu'il
oriente la conversion de gaz de synthése pour obtenir la distribution du produit désirée. Par
consequent, |'effet de ce parametre sur les performances du processus est examiné sur une
ganme de 0.5 a 2 [28]. Il est a noter que cette gamme peut étre utilisé dans le cas de la
technologie (GTL) pour les deux types de catalyseurs utilisés (fer et cobalt) [38, 39]. Sous
cette condition et pour les catalyseurs de fer et de cobalt, les principaux résultats montrant
les performances obtenues en termes de conversion de la réaction de Fischer-Tropsch FT, la
conversion de la réaction de water-gas-shift WGS, la conversion globale et la quantité de
I'eau enlevée sont présentés dans les Figures 11-2 et 11-3. Généralement, on constate que la
conversion de la réaction de FT augmente significativement avec I'augmentation du rapport
molaire H,/CO. Les conversions obtenues a la sortie du réacteur conventionnel sont
respectivement 74% et 94% pour le catalyseur de fer et de cobalt. Dans le cas du réacteur
membranaire, les conversions obtenues sont respectivement 96% et 94% pour le fer et pour
le cobalt.

On constate que dans le cas du catalyseur a base de fer, le niveau de conversion du
monoxyde de carbone obtenu dans la premiére réaction (FT) a la sortie du réacteur
membranaire est plus supérieur a celle trouvée dans le cas du réacteur conventionnel.
D’autre part, il n'y a aucune amélioration avec le catalyseur a base de cobalt. Donc,
géné&ralement, on constate une amélioration dans les performances en termes de la
conversion du gaz de synthese. En présence de la membrane, une meilleure performance
peut étre obtenue. Ceci est le résultat de I'intégration d'une membrane permsélective a l'eau.
L'éimination de |'eau produite par la premiére réaction peut limiter ou bloquer laréaction de
WGS. Donc, ces résultats peuvent étre expliqués par le fait que la conversion obtenue dans
la réaction de WGS diminue fortement et par conséquent, la majorité du gaz de synthése est
convertie en hydrocarbures par I'intermédiaire de la premiére réaction, et par conséguence la
conversion globale est améliorée. En outre, nous avons observé que, pour une valeur de
rapport molaire de deux, la conversion de WGS diminue de 9% a 3% pour le catalyseur de
fer. Pour le catalyseur de cobalt, la conversion de laréaction de WGS n'est pas affectée. Ceci
peut étre expligué par la présence d'un excés d'hydrogéne a I'entrée du réacteur. Ce qui

favorise laréaction de FT (H,/CO > 1). A des faibles rapports (H,/CO <1), la conversion de

77



Chapitrel | Etude des performances du procédé FT

monoxyde de carbone est importante en raison de la vitesse élevé de la réaction de WGS
[31]. Cependant, I'équilibre de la réaction de WGS peut étre déplacé par I'éimination
sélective de I'eau a partir de la zone de réaction. Cela signifie que la conversion indésirable
du monoxyde de carbone en dioxyde de carbone peut étre supprimée, et la réaction inverse
de WGS est accélérée. Nous avons trouvé qu’une conversion presque compléte du
monoxyde de carbone peut étre obtenue avec I’emploie des deux catalyseurs lorsque le
procédeé est effectué dans un réacteur a membrane, mais cette conversion est tres faible dans
le cas du réacteur conventionnel. Donc, il est évident que I’intégration de la membrane au
réacteur fait augmenter la production d'hydrocarbures, ce qui peut-étre expliqué par le role
de la membrane hydrophile utilisée pour I'@imination de I'eau de la zone réactionnelle. La
guantité de I'eau évacuée est de 26% pour le catalyseur de fer et de 21% lorsque le procédé

est effectué sur le catalyseur de cobalt.
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Figurell-2: Effet du rapport (H,/CO) sur les performancesdu réacteur conventionnel

avec les catalyseursdefer et de cobalt, respectivement, 2a (1) et (2): conversion de CO

danslaréaction deFT, (3) et (4): conversion de CO danslaréaction de WGS, 2b: (1) et

(2): conversion globale. (Conditions opératoires. P=1 M Pa, v=1m/s T=270°C, L/D=80,
I=1, Pp= 0.1M Pa)
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Figurell-3: Effet du rapport (H,/CO) sur les performances du réacteur membranaire
avec les catalyseursdefer et de cobalt, respectivement, 3a: (1) et (2): conversion de CO
danslaréaction de FT, (3) et (4): conversion de CO danslaréaction de WGS, 3b: (1) et
(2): conversion globale, (3) et (4): I'eau évacuée. (Conditions opératoires. P=1 M Pa,
v =1m/s T=270°C, L/D=80, 1=1, Pp= 0.1MPa)
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[1. 4. 2. Effet dela pression initiale totale

La pression a un réle fondamental sur les performances de processus via la cinétique des
réactions et leurs thermodynamiques, sur la stabilité du catalyseur ainsi que sur la
distribution des produits. Les Figures [1-4 et 11-5 montrent |'effet de la pression initiale totale
sur les performances du procédé pour différentes valeurs comprise entre 1 et 4AMPa. |l est
évident que la pression totale d'entrée affecte directement la composition du gaz de synthese
a l'entrée du réacteur, la cinétique et la thermodynamique de réaction. On peut noter que,
lorsque le processus est effectué sur un catalyseur a base de fer, et lorsque la pression varie
de 1 a 4MPa, la conversion du monoxyde de carbone dans la premiere réaction est
|égerement améliorée a partir de 74% jusqu'a 75% et de 96% jusgqu'a 98% dans le réacteur
conventionnel et le membranaire, respectivement. Pour le catalyseur a base de cobalt, la
conversion du monoxyde de carbone obtenue par la premiere réaction dans le réacteur
conventionnel est diminuée de 94% a 73%. Lorsque |le procédé est effectué dans le réacteur
membranaire, on constate le méme comportement observé dans le réacteur conventionnel.
Cependant, la conversion du monoxyde de carbone mesurée dans la réaction de WGS sur un
catalyseur de fer présente une diminution a partir de 9% a 2% dans le réacteur conventionnel
et de 3% a 1% dans | e cas du réacteur a membrane, et par conségquent, la conversion globale
également diminue. Ceci est peut étre expliqué par le fait que les pressions élevées sont
favorables pour laréaction de FT, et défavorables pour laréaction WGS.

La conversion globale n'est pas largement améiorée dans le réacteur membranaire
fonctionnant avec un catalyseur de fer; ce résultat pourrait étre expliqué par la faible
guantité d'eau éliminée a travers la membrane. Lorsgue le processus est mis en ceuvre avec
un catalyseur de cobalt, on constate qu'il n'y a pas d'effet significatif de la pression totale sur
les conversions de FT et WGS. Une augmentation des pressions totales réduit la conversion
du monoxyde de carbone dans la réaction de FT, et la conversion en WGS reste presgue
constante. Ceci peut étre justifie par e fait que la vitesse de laréaction de FT est directement
proportionnelle a la pression totale, tandis que la vitesse de la réaction de WGS n’est pas
directement affecté par la pression totale; ici il est ssmplement lié a la pression partielle de
I'eau. 1l est connu que la pression partielle de I'eau inhibe la réaction de FT [28] et une
augmentation de cette pression provogue une diminution de la conversion. Ceci est le
résultat de la diminution de la quantité d'eau éliminée par la membrane. Les meilleures
performances sont obtenues avec des faibles pressions totales d'entrée, en particulier lorsque

le réacteur fonctionne sous une pression de 1M Pa.
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Figurell-4: Effet delapression initialetotale sur les performances du réacteur
membranaire avec les catalyseursdefer et de cobalt, respectivement, 4a (1) et (2):
conversion de CO danslaréaction deFT, (3) et (4): conversion de CO dansla
réaction de WGS, 4b: (1) et (2): conversion globale. (Conditions opératoires:
H,/CO=2, v =1m/s T=270°C, L/D=80, | =1, Pp= 0.1M Pa)
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[1. 4. 3. Effet de la vitesse du gaz

La vitesse du gaz est un autre parameétre qui nous permet de contréler les performances du
réacteur. Ces performances sont présentées sur les Figures 11-6 et 11-7 pour les deux
catalyseurs et les deux réacteurs classique et membranaire. Les résultats de simulation
obtenus montrent que l'augmentation de vitesse de gaz de 1 a 4 m/s provogque une
diminution significative de la conversion de la réaction de FT de 74% a 31% et de 94% a
20% dans le réacteur conventionnel pour les catalyseurs de fer et de cobalt, respectivement,
alors que dans le réacteur membranaire, le taux de conversion passe de 96% a 46% dans le
cas du catalyseur a base de fer, et également une diminution de la conversion de 94% a 20%
est observée avec le catayseur de cobalt. Il est a noter que cette diminution est moins
importante pour la réaction de WGS dans le cas du réacteur conventionnel, mais dans le cas
de réacteur membranaire, une petite augmentation de la conversion est constatée, mais
généralement ce comportement n'a pas d’effet positif sur la conversion globale pour tous les
cas étudiés.

D'autre part, les résultats obtenus dans le cas du catalyseur de cobalt sont proches de ceux
obtenus dans le cas du catalyseur a base de fer. Les résultats montrent que des basses
conversions des deux réactions peuvent étre acheveées. Le réacteur membranaire n’améliore
pas les performances du processus dans les conditions étudiées. Ceci est peut étre expliqué
par le fait que I'eau permée atravers la membrane n'est pas éiminée. En plus, la diminution
de la conversion est probablement due a la courte durée de contact, ce qui augmente la chute
de pression dans le réacteur. Donc, I'augmentation de la vitesse du gaz est défavorable pour
les deux réactions de WGS et de FT. C'est-&-dire, dans le cas du réacteur membranaire, la
vitesse de gaz élevée ne fournit pas du temps suffisant pour que I'eau diffuse a travers la
membrane dans la zone de perméation, qui est ensuite évacué. Donc, cette eau va réagir
selon la réaction de WGS en consommant le monoxyde de carbone, qui est, normalement,
transformé selon la réaction de FT. Donc on peut souligner que les meilleures performances

sont obtenues avec les petites vitesses de gaz.
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Figurell-6: Effet dela vitesse de gaz sur les performances du réacteur conventionnel
avec les catalyseursdefer et de cobalt, respectivement, 6a (1) et (2): conversion de CO
danslaréaction de FT, (3) et (4): conversion de CO dansla réaction de WGS, 6b: (1) et

(2): conversion globale. (Conditions opératoires. H,/CO=2, P= 1M Pa, T=270°C,
L/D=80, 1=1, Pp= 0.1M Pa)
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Figurell-7: Effet dela vitesse de gaz sur les performances du réacteur membranaire
avec les catalyseursdefer et de cobalt, respectivement, 7a (1) et (2): conversion de CO
danslaréaction de FT, (3) et (4): conversion de CO danslaréaction de WGS, 7b: (1) et

(2): conversion globale, (3) et (4): I'eau évacuée. (Conditions opératoires. H,/CO=2,
P=1MPa, T=270°C, L/D=80, 1=1, Pp= 0.1M Pa)
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[1. 4. 4. Effet de la température de réaction

L'effet de la température sur les performances du réacteur est examiné pour des valeurs
alant de 270 a 310°C (Figures 11-8 et 11-9). Cette gamme de température est généralement
utilisée pour les deux catalyseurs. Sous ces températures, les produits synthétisés sont plus
|égers et contiennent en plus un grand nombre de molécules liées par rapport a ceux obtenus
a basse température. L'indice de cétane est de 55, et la quantité des produits, en particulier
des alcénes en C3-Cs, est relativement important [40]. Les résultats obtenus dans le réacteur
conventionnel avec un catalyseur de fer montrent que les taux de conversion des réactions
de FT et WGS augmentent |égerement avec I’accroissement de température. Les quantités
obtenues pour laréaction de FT montrent que la conversion est changée |égerement de 74%
a 75%, tandis que la conversion de réaction de WGS est d'environ 5% pour les températures
impliquées. Dans le cas du catalyseur de cobalt, il semble que latempérature n'a pas d’effet
sur les performances du procédé, et les conversions obtenues pour les réactions de FT et de
WGS sont de 94% et 5%, respectivement. Par conséquent, la conversion globale du
monoxyde de carbone correspondante également augmente |égerement. On peut noter que
pour le catalyseur de fer, la conversion globale passe de 83% jusqu’a 85% et une conversion

presque compl éte est obtenue avec I’emploie d’un catal yseur de cobalt.

Dans le cas du réacteur membranaire garni par le catalyseur de fer, on peut constater qu'il y
a un gain important dans la conversion, et atteint d'environ 96%. Il est a noter que les
performances du procédé sont stimulées du niveau de rendement obtenu en réacteur
conventionnel jusqu’aux performances obtenues dans les réacteurs membranaires. La
conversion de laréaction de FT augmente a partir de 75% jusqu’a 96%, et la conversion de
WGS est réduit de fagon spectaculaire de 9% a 3%; ceci est le résultat de I'édimination de
I'eau. En outre, pour I'évacuation de I'eau, nous avons constaté que |'augmentation de la
température permet d'améliorer la quantité d'eau éliminée, ce qui bloque la deuxieme
réaction (WGS) et favorise la premiere (FT). Ainsi, une conversion presgque compléte du

monoxyde de carbone est obtenue.

Lorsque le procédé est effectué avec un catalyseur de cobalt et dans les conditions étudiées,
une conversion presgue compléte est également obtenue. Malgré la grande quantité de I'eau
éliminée, le niveau de conversion n’est pas amélioré. Dans ce cas, |le rendement obtenu est

peut étre da al'effet dominant des autres parametres de fonctionnement.
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Figurell-8: Effet delatempératurederéaction sur lesperformances du réacteur
conventionnel avec les catalyseursdefer et de cobalt, respectivement, 8a: (1) et (2):
conversion de CO danslaréaction deFT, (3) et (4): conversion de CO dansla
réaction de WGS, 8b: (1) et (2): conversion globale. (Conditions opératoires.
H,/CO=2, P= IMPa, v =1m/s, L/D=80, | =1, Pp= 0.1M Pa)
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Figurell-9: Effet delatempérature deréaction sur lesperformances du réacteur
membranaire avec les catalyseursde fer et de cobalt, respectivement, 9a: (1) et (2):
conversion de CO danslaréaction deFT, (3) et (4): conversion de CO dansla
réaction de WGS, 9b: (1) et (2): conversion globale, (3) et (4): I'eau évacuée.
(Conditions opératoires. H,/CO=2, P= 1M Pa, v =1m/s, L/D=80, |=1, Pp= 0.1MPa)
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[1.4.5. Effet des dimensions du réacteur

L'effet des dimensions du réacteur est examiné par le rapport adimensionnel (L-D), qui est
défini comme étant le rapport entre la longueur du réacteur et son diameétre. L'évolution des
conversions des réactions de FT et de WGS sur les catalyseurs utilisés est représentée dans
les Figures 11-10 et 11-11. Les résultats obtenus avec le catalyseur de fer montrent que toute
augmentation du rapport (L~ D) conduit a une augmentation importante de la conversion.

La conversion de la réaction de FT varie de 75% jusqu’a 84% dans le réacteur
conventionnel. Ce comportement est aussi trés clair dans le cas du réacteur membranaire, et
la conversion de laréaction de FT atteint environ de 96%. Tandis que, le taux de conversion
mesuré dans la réaction de WGS dans le réacteur membranaire est constant et environ de
3%. Il y a donc, une réduction de la conversion du monoxyde de carbone prédite dans la
réaction de WGS par rapport ala valeur obtenue dans le réacteur conventionnel, qui est de
12%. Ceci est le r6le important de la membrane hydrophile qui enléve I'eau du c6té de
réaction vers le coté de perméation; la réaction du WGS n’est pas favorable. La quantité de
I'eau éliminée augmente de 0.29 jusqu’a 0.60, et par conséquent, la conversion globale est
améliorée jusqu’a 99%. En outre, ce comportement peut étre expliqué par le fait que, lorsque
lalongueur du tube est grande, |e temps de contact devient important et, par conséquent, une
conversion presque compl éte est possible.

Lorsque le procédé est effectué sur un catalyseur de cobalt, nous avons trouvé que des
niveaux plus élevés de conversion du monoxyde de carbone sont obtenues, soit dans le
réacteur conventionnel ou dans le réacteur membranaire; la conversion de la réaction de FT
est de 94%, pendant que la conversion de la réaction de WGS est de I’ordre de 5%, et la
conversion globale est de 99%. Il est a noter que la quantité de I'eau éliminée a travers la
membrane augmente avec le rapport(L~D) pour les deux catalyseurs, mais elle est un peu
mois importante par rapport a celle obtenue dans le cas du catalyseur a base de fer. Les
meilleures performances sont obtenues avec les petites valeurs de rapport (L~D). Donc un
réacteur tubulaire posséde un petit diamétre, et une grande longueur (L~D>25) donne de

meilleures performances en termes de conversion.
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Figurell-10: Effet desdimensions du réacteur sur lesperformances du réacteur
conventionnel avec les catalyseursdefer et de cobalt, respectivement, 10a: (1) et (2):
conversion de CO dans laréaction deFT, (3) et (4): conversion de CO dansla
réaction de WGS, 10b: (1) et (2): conversion globale. (Conditions opératoires:
H,/CO=2, P= IMPa, v =1m/s, T=310°C, I1=1, Pp= 0.1MPa)
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Figurell-11: Effet desdimensions du réacteur sur lesperformancesdu réacteur
membranaire avec les catalyseurs defer et de cobalt, respectivement, 11a: (1) et (2):
conversion de CO danslaréaction de FT, (3) et (4): conversion de CO danslaréaction
de WGS, 11b: (1) et (2): conversion globale, (3) et (4): I'eau évacuée. (Conditions
opératoires. H,/CO=2, P= 1M Pa, v =1m/s, T=310°C, | =1, Pp= 0.1M Pa)
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[1. 4. 6. Effet du rapport de fluide de balayage (sweeping fluid)

Généralement, les perméats doivent étre balayés en utilisant un gaz de balayage a basse
pression pour assurer une force motrice suffisante transmembranaire. L’effet de ce gaz de
balayage est étudié atravers le rapport de fluide de balayage qui est défini comme étant le
rapport molaire d'alimentation du fluide de balayage a celle du flux molaire d'entrée de
monoxyde de carbone. Dans la présente éude, ce parameétre adimensionnel est variede 1 a
6. Les principaux résultats obtenus montrent qu'il y a un impact majeur de ce rapport sur
les performances du réacteur, y compris la quantité d'eau récupérée dans le coté de
perméation. Les résultats obtenus (Figure 11-12) montrent que lorsque le processus est
réaliseé sur les deux catalyseurs, toute augmentation de rapport de fluide de balayage
entraine une augmentation de la conversion de la réaction de FT et une diminution de la
conversion de la réaction de WGS. Une conversion globale presque compléte peut étre
obtenue avec les deux catalyseurs.

La quantité d'eau éliminée augmente avec I'augmentation du rapport de fluide de balayage, a
partir de 30% jusqu’a 39% pour le catalyseur a base de cobalt, et de 60% jusqu’a 63% avec
le catalyseur de fer. Habituellement, l'effet principal de ce rapport se manifeste
principalement sur I'évacuation de l'eau de la zone de perméation pour empécher la
progression de la réaction de WGS, qui peut étre accélérée par le retour de I'eau. Par
conséquent, I'édimination de I'eau du c6té de la réaction peut assurer la stabilité et I'activité

des catalyseurs.
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Figurell-12: Effet du rapport de fluide de balayage sur les performances du réacteur
membranair e avec les catalyseursde fer et de cobalt, respectivement, 12a: (1) et (2):
conversion de CO danslaréaction de FT, (3) et (4): conversion de CO danslaréaction
de WGS, 12b: (1) et (2): conversion globale, (3) et (4): I'eau évacuée. (Conditions
opératoires. H,/CO=2, P= 1M Pa, v =1m/s, T=310°C, L/D=200, Pp= 0.1M Pa)
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[1.4.7. Effet dela pression partielle de I’eau dans la zone de perméation

Il est a noter que la pression de perméation affecte seulement les performances du réacteur
membranaire, ce qui peut affecter la pression partielle de I'eau dans la zone de perméation. I
est connu gue la pression partielle élevée de I'eau dans la zone de réaction peut conduire a
une désactivation accéléré du catal yseur soit a base de fer ou de cobalt [23]. Par conséquent,
nous avons varié la pression de l'eau dans la zone de perméation par des valeurs
décroissantes de la pression atmosphérique jusqu’a 0.1atm (proche a la pression sous vide).
Les principaux résultats obtenus sont présentés sur la Figure 11-13. Ces résultats montrent
gue pour une valeur de la pression de la zone de perméation inférieure a latm, les
conversions de la réaction de FT présentent une petite amélioration et atteint une valeur de
96.4% et de 94.7% pour les catalyseurs de fer et de cobalt, respectivement. Cependant, du
fait que les quantités d'eau évacuées a travers la membrane sont trés petites (changent de
0.63 a 0.64 pour le catalyseur de fer, et de 0.39 a 0.40 pour le catalyseur de cobalt), une
petite amélioration de la conversion globale de CO est observée. Une conversion totale

guasi-compléte (100%) est obtenue pour les deux catalyseurs.
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Figurell-13: Effet la pression de perméation sur les performances du réacteur
membranair e avec les catalyseursdefer et de cobalt, respectivement, 13a: (1) et (2):
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(Conditions opératoires. H,/CO=2, P= 1M Pa, v =1m/s, T=310°C, L/D=200, | =6)
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I1.5. CONCLUSION

L’étude de simulation est menée pour prédire l'effet de certaines conditions de
fonctionnement sur les performances de la synthése Fischer-Tropsch mis en ceuvre sur les
catalyseurs a base de fer et de cobalt. A cet effet, un modele mathématique est développe
pour décrire le comportement des réacteurs étudiés. Les principaux résultats obtenus par
I’analyse paramétriqgue montrent que la composition du gaz de synthese a I’entrée du
réacteur a un effet significatif sur le taux de conversion et une valeur de deux du rapport
molaire (H,/CO) est nécessaire pour atteindre une conversion éevée de gaz de synthése. De
plus, la conversion de gaz de synthese peut étre améliorée avec des petites valeurs de vitesse
de gaz. Une conversion significative peut étre atteinte a des températures élevées et basses
pressions. Le rapport (L~D) nous a permis de décrire |'effet des dimensions du réacteur; on
constate que I'utilisation d'un tube ayant un rapport élevé favorise la conversion du gaz de
synthése.

Le réacteur membranaire fournit de bonnes performances par rapport au réacteur a lit fixe
conventionnel pour les deux catalyseurs. Ceci est le résultat de I'élimination de I’eau a partir
du mélange réactionnel a travers une membrane permsélective a I’eau. Cette membrane
empéche le déroulement et I’avancement de la réaction de WGS en favorisant la réaction de
FT. Le niveau de la conversion de la réaction de WGS pourrait étre réduit d’une fagon
significative lorsgue la réaction est effectuée dans un réacteur membranaire. Dans les
conditions d’étude, la zone de perméation joue | e rdle d'une pompe a eau, et une conversion
globale quasi-complete de monoxyde de carbone pourrait étre réalisee avec les deux
catalyseurs. Enfin, les résultats obtenus sont tres importantes pour fournir une base théorique
pour le travail expérimental visant a trouver des conditions optimales pour le réacteur

membranaire fonctionnant dans les mémes conditions.
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Chapitre 111: Etude de la distribution des produits
dans deux configurations de réacteurs
membranaires sur un catalyseur defer

[11. 1. INTRODUCTION

La synthése Fischer-Tropsch (FTS), est l'une des voies principaes permettant la
conversion du gaz de synthése en vecteurs énergétiques liquides [1]. €lle recue une grande
attention du fait qu’elle est un moyen de conversion de gaz naturel, de charbon ou de la
biomasse pour produire un mélange d'alcanes, des alcenes, des alcools et autres composes
oxygénés avec un large éventail de nombre de carbone allant de 1 jusqu’a plus de 50 [2].
Généralement la réaction de Fischer-Tropsch est une réaction de polymeérisation en surface,
dans laguelle des hydrocarbures de haut poids moléculaires sont synthétisés par
I’hydrogénation catalytique de CO en utilisant un catalyseur a base de fer ou a base de
cobalt [3]. Le processus est tres complexe, néanmoins le modéle accepté rapporte que les
réactifs (CO et Hy) s’adsorbent et se dissocient a la surface du catalyseur et d'ailleurs
réagissent pour former un initiateur de chaine (CH3), un groupe méthyléne (CH,)
monomere et de I'eau. Ensuite, les hydrocarbures sont formés par insertion de CH, en
liaisons métal-alkyle, I’hydrogénation subséquente ou par I’hydrogénation en a-oléfines ou
paraffines, respectivement [4].

La composition particuliére du produit dépend des catal yseurs spécifiques et des conditions
opératoires mises en ceuvre. Les catalyseurs a base de fer demeurent le choix le plus
préféré industriellement en raison de leurs faibles colts [5] par rapport aux catalyseurs a
base de cobalt [6] et leurs pouvoir de produire une grande quantité d'oléfines, de paraffines
et des produits oxygénés [7], ceci peut étre un facteur économique important pour le
processus de Fischer-Tropsch spécialement, parce que le catalyseur doit étre remplacé en
raison de la désactivation [6]. Des études sur des catal yseurs a base de fer portant sur les
cinétiques de consommation de gaz de synthése montrent en général que le taux de
conversion diminue a mesure que la concentration en eau augmente [8]. Ce dernier est
formée en grande quantité comme résultat de la conversion ultérieure de gaz de synthese
en tant que la pression est augmentée, ce qui peut conduire alarestructuration de la surface
catalytique, en particulier, a un changement dans le nombre de centres actifs[9], et alaré-
oxydation des particules métalliques de catal yseurs [10]. Dont il forme des carbures de fer.

L’ oxydation du carbure de fer donne la magnétite [9], qui catalyse la réaction de WGS
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[11,12], et par consequent, inhibe la vitesse de réaction [13]. A cet égard, I’application des
membranes hydrophiles pour minimiser au maximum la quantité de I’eau formeée dans le
milieu réactionnel a été proposée dans plusieurs réactions d’hydrogénation [13-15]. Ces
membranes hydrophiles permsélectives a I’eau montrent leurs efficacités sur les
performances des réacteurs et des réactions, ou elles peuvent augmenter la conversion des
réactifs, le rendement en produit et ladurée de vie du catal yseur.

Dans ce chapitre, nous présenterons une étude de la distribution des produits de la synthese
Fischer-Tropsch dans un réacteur membranaire a lit fixe avec deux configurations
différentes, sur un catalyseur a base de fer en tenant compte de la zone de la distribution du
lit catalytique et de la zone de perméation. Dans ce qui suit, nous alons continuer a
approfondir notre travail en s’intéressant a déterminer I'impact de I'élimination de I'eau par
une membrane hydrophile a partir du mélange réactionnel sur les performances de
processus et surtout sur la distribution des produits sous une gamme de conditions

opératoires.
[11.2. MODELE MATHEMATHIQUE

[11. 2. 1. Description du réacteur membranaire

Dans cette section, la synthése Fischer-Tropsch est mis en ceuvre dans un réacteur
membranaire a lit fixe garni avec un catalyseur a base de fer (partie métalique:
100F€/5.4Cul7K,0/21SIO,, partie acide: SIO,./Al,03=28) [16]. Le dispositif étudie (Figure
[11-1) est constitué essentiellement de deux tubes concentriques, dans lesquelles, ils
pourraient ére comme éant la zone de réaction ou comme zone de perméation. En
fonction de cette localisation, on peut distinguer deux configurations différentes. Dans la
premiere configuration (RM1: Figure Ill-1 (@), le catalyseur est emballé dans le tube
intérieur, qui est constitue d'un seul cété de réaction, et I'eau produite est récupérée dans le
tube extérieur qui se compose de deux parties servants comme zones de perméation. La
deuxiéme configuration (RM2: Figure I11-1 (b)) consiste a distribuer le méme catal yseur
dans le tube extérieur par l'intermédiaire de deux zones de réaction, et I'eau éiminée est
récupéré dans le tube intérieur dans un seul coté de perméation. Le gaz de synthése est
injecté a travers la zone de réaction se trouvant dans le réacteur a lit fixe en régime a
écoulement piston [6]. La membrane permet I'éimination de la quantité d'eau produite lors
de laréaction vers la zone de perméation et ainsi évacuée al'aide d'un gaz inerte ou par un

fluide de balayage (sweep-fluid).
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Les dimensions du réacteur et les conditions de fonctionnement utilisées dans la simulation
sont résumés dans le Tableau 111-1.

H;0+ Sweep-flmd
Les hydrocarbures produits
H,0 + Sweep-flmd
M) Gaz de synthése
(CO+Hy) —
Sweep-fluid
Gaz dc synthese
(CO+Hy)
Lec hydrocarbures procuits
Zone de parnéation
Zone de réaction
H,0+ Sweep-fluid
Membrane permsélective a I'eau
Les hydrocarbures produits

Figurelll-1: Diagrammes schématiques des r éacteurs membranaires a lit fixe
étudiés; (a): RM1, (b): RM2
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Tableau I11-1: Dimensions deréacteur et conditions opératoiresde simulation

Longueur de réacteur (m) [17] 12
Diamétre de réacteur (m) [17] 0.05
Longueur de lit catalytique (m) 7
Porosité [6] 0.6
Vitesse de gaz (m/s) 1-4
Pression totale initidle (MPa) [6] 1-4
Températureinitiale (°C) [6] 270
Flux molaire totale initiale (mol/s) 0.43-1.73
Densité (kg/m?) [18] 1290
Diamétre des particules (m) [18] 2.5x10°
Viscosité de gaz (Pa. s) 1.8x10°
Densité de gaz (kg/m?) 13.2
Epaisseur de lamembrane (um) [23] 10
Perméabilité (mol. s~ m~2 Pa~") [19] 107-10°°
Diametre de membrane (m) 0.01
Pression de |a zone de perméation (Pa) 1.013x10°
Tsn (K) [6] 569
Ugp, (W m™2 K1) [20] 400-900

Lors du développement du modele mathématique, I’ensemble des hypothéses suivantes

sont prises en considération :

e Leréacteur fonctionne en mode alit fixe et le régime stationnaire est établi,
e Laloi desgaz parfait est applicable pour |le mélange gazeux,

e Legaz de synthése est introduit dans le réacteur en régime a écoulement piston [6],
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e Les produits hydrocarbonés gazeux et liquides ala sortie du réacteur sont sUpposés
en équilibre 6],

e Nous supposons gue les produits obtenus sont considérés comme des hydrocarbures
constituent le pétrole synthétique. En général, la quantité et la qualité des produits
formés (distribution de produits) sont fortement dépends de divers paramétres de
fonctionnement,

e Les résistances de transfert de chaleur et de masse entre le catalyseur et la phase
gazeuse sont supposées négligeables[6],

e Lesparticules de catalyseur et les réactifs sont supposés ala méme température,

e Lachutede pression dans le réacteur est prise en compte,

e Lamembrane utilisée est hydrophile et elle est hautement permsélectif pour I’eau,

e A I’exception pour I'eau, les flux de perméation des autres composés a travers la

membrane sont négligeables et ne sont pas prises en compte.

[11.2. 2. Schéma réactionnel

La synthese d'hydrocarbures a partir d'un mélange de monoxyde de carbone et d'hydrogene
(gaz de synthése) est la seconde étape de la majorité des procédés de production de ces
composes chimiques utiles. Cette méthode est particulierement attractive en raison du fait
que presque tous les combustibles fossiles (charbon, tourbe, biomasse, gaz naturel, etc.),
gue I'on soumet a la conversion par oxydation en gaz de synthése dans une premieére étape,

on peut les utiliser pour samise en ceuvre.

Il convient de souligner que la synthése Fischer-Tropsch est réservée seulement a la
préparation d'un mélange d'hydrocarbures liquides ou solides [9]. En générdl, I'éude du
meécanisme de la synthese Fischer-Tropsch comprend I'examen des caractéristiques
particulieres de la formation de produits dhydrocarbures c'est-a-dire I’étude des
phénomenes liés ala formation et ala polymérisation des radicaux de surface contenant de
carbone. Cependant, dans les conditions de la synthése Fischer-Tropsch, un grand nombre
de différentes transformations se produisent, et d'autres composés (CO,, H,0, des alcools,
carbone de surface, etc.), qui peuvent avoir un effet a la fois sur la composition des
produits finaux de la synthese, sur I'activité et sur la stabilité du catalyseur utilisé, et

également sur les hydrocarbures formeés[9].
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La mise en ceuvre du procédé de Fischer-Tropsch dans des réacteurs a lit fixe produit
généralement un mélange complexe contenant des hydrocarbures ayant un nombre de

carbone allant de 1 aplusieurs centaines[21].

Le schéma réactionnel que nous avons éudié dans cette partie de travail est donné par
I’ensemble des réactions suivantes [14, 16] :

R
CO +3H, > CH, + H,0 (1. 1)
R2
R3
R4
R5
4CO+9H2—>H’C4H10+4H20 (“|5)
R6
R
6.05C0 + 12.23H, = Cy s Hyz 36(C) + 6.05H,0 (1. 7)
R8
CO + H,0 S CO, + H, (1. 8)

Les hydrocarbures formés selon les sept premieres réactions sont généralement des alcanes
(le méthane, I’éthylene, I’éthane, le propane, |e butane normal, I’isobutane et des coupes de
CsH).

[11. 2. 3. Cinétique et bilans

Les expressions de vitesse des réactions (111.1) a (111.7) sont données pour un catalyseur de

fer par larelation suivante [22] :
— —Ej m pn :
R = 0.278K; exp(—L) PEs PR, j=1-7 (111.9)

La réaction de WGS (j = 8) est réversible dont I'expression de vitesse est différente par

rapport aux autres réactions[21]:
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15.7 exp(~45080/RT) (PcoPu,0/Pi; —Pcongj/xwgs)
1+1.13x 10_3(PCGPHZO/P§;)

Rwes = (111. 10

La constante d'équilibre de la réaction de WGS, Ky, ;s peut étre calculée par I'expression

suivante [21]:

Kwgs = === — 5.8972089 + 13.958689 x 10~*T — 27.592844 x 107°T* (1. 12)

Les valeurs des parametres utilisés dans le modéle mathématique et les conditions
explorées sont présentées dans le Tableau I11-2.

Tableau I11-2 : Les parametres du modéle cinétique sur un catalyseur a base defer

[14,16, 21]
Réaction j m n ki (molkg™' s~* MPa™") | E;(J.mol™")
1 -1.0889 1.5662 142583.8 83423.9
2 0.7622 0.0728 51.556 65018
3 -0.5645 1.3155 24.717 49782
4 0.4051 0.6635 0.4632 34885.5
5 0.4728 1.1389 0.00474 27728.9
6 0.8204 0.5026 0.00832 25730.1
7 0.5850 0.5982 0.02316 23564.3

Selon la steechiométrie des réactions, les vitesses de formation et de disparition relatives a

chague espece sont les suivantes:

Rco = —Ry — 2R,—2Rs — 3R, — 4R — 4R, — 6.05R, — Ry (1. 12)
Ry, = —3R; — 4R,—5R3 — 7R, — 9Rs — 9Rg — 12.23R, + Rg (1. 13)
Ri,0 = Ry + 2R,+2R; + 3R, + 4Rs + 4R, + 6.05R, — Rg (1. 14)
R, = Ry (1. 15)
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Rc,n, = Ry (111. 16)
Rc,n, = R3 (111. 17)
Re,ny = Ry (1. 18)
Ry com,, = Rs (I11. 19)
Ric,n,, = Re (I11. 20)
Rer =Ry (1. 22)
Rco, = Rs (1. 22)

Pour évaluer les performances du processus, les mesures suivantes sont utilisées:

» Conversion du monoxyde de carbone:

ﬂ —
Xco = 20 (1. 23)

0
Fco

» Conversion d’hydrogene :

Xsz% (111, 24)
» L'eau évacuée du cote de laréaction:

F;;ZO
Yi,0 =, (111. 25)
» Productivités ou sélectivités de produits:
Si = FFTL , i = Hy0,CHy, CoHy, CoHg, C3Hg, n-CyHyg, i-C4Hyy, C5+. €O, (111. 26)

Les pressions partielles utilisées pour évaluer les vitesses de réaction sont donnés par:

p=Fip (1. 27)

Le flux molaire total dans le réacteur peut étre évalué par |'expression suivante:
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Fp =Y F; ,i= CO,Hy H,0,CH,, C;H,,C,Hg, C3Hg,n-C4Hyo,i-C4Hyo, CF, CO, (111. 28)
Leflux molaire total a I’entrée du réacteur est calculé en utilisant laloi des gaz parfaits:
PrQ=FRT (111. 29)
Le débit volumique est donné par:

Q=vA (111. 30)

Donc, le flux molaireinitial total, peut étre exprimé comme suit:

po = Ezva (1. 31)

RT

D'autre part, le flux molaire totale a I’entrée du réacteur est donné par:
FP = F2p + Fg, (111.32)

L'expression (I11. 28) peut étre réécrite comme suit:

Fr=Fo(1+MQ1—Xy,)—Xco+ XS — Yu,0) (111. 33)
0

M = e (1. 34)
Feo

Alors, les pressions partielles qui ont été utilisés pour évaluer les vitesses R; sont estimées
par |'expression suivante:

Fi

p, =
t Fgo('l+M(1—XH2)—X¢:0+ZS['—YH20)

P, (1. 35)

i = CO,H, H,0,CH,, CHy , CoHg, C3Hg, n-C4Hy, i-C4Hyg, CS, CO,
[11.2.3. 1. Bilan molaire dansla zone de perméation

Le bilan molaire dans la zone de perméation ne concerne que |'eau. L'eau éliminée par la

membrane ZSM-5 est donnée par I'éguation suivante [14, 23]:

-P
dFf}, 0

I (1. 36)

dz

F!—iO est le flux molaire de I'eau dans la zone de perméation.
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Avec 4, o flux de perméation de I'eau, donnée par I'expression suivante:

Jit,0 = B(Pio — Pio) (111. 37)
B est laperméabilité de la membrane

L'eau éliminée a travers la membrane hydrophile est définie selon I'équation suivante:

yil

F,
Yi,0 =% (111. 38)
Aingi,
dFy o = Foo dYi,o (111. 39)

Par substitution de I'équation (I11. 37) et de I'équation (I11. 39) dans I'équation (I11. 36), on
obtient:

dYHzO _ Am P
=7 B(Pio = Pio) (111. 40)

dz

La surface de la membrane qui permet d'enlever I'eau du coté de la réaction vers le coté de

perméation est:
A, =2nrlL (1. 41)
[11. 2. 3. 2. Bilan molaire dans la zone de réaction

Le bilan molaire dans |a zone de réaction concerne chaque réactif ou produit i présent dans

le milieu réactionnel.

Pour i = CO, Hz, CHq_, CzH4,CzH6, CgHB,n‘C4_H101 i‘C4H10,C;,C02 le flux molaire de
chague espece i est écrit selon I’équation (I11. 42):

i p A TS vy R, (1. 42)

—t=
Pour i = H,0, leflux molaire est donné par I’équation (111.43):

P

d
dFh,0 — PA Z?:lvij Ri _ % (“l 43)

dz
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Apres quelques arrangements mathématiques et par l'introduction d’une longueur

adimensionnelle (1) al'éguation (I11. 42) et (111. 43), on obtient pour chague composant:

a) Pour leRM1

Mco _ 270°L (R, + 2Ry+2R; + 3Ry + 4Rs + 4Rg + 6.05R; + Ry) (111 44)
dXy, pAnr?l
2= "po— 3Ry +4R+5R; + 7Ry + 9Rs + 9Re + 12.23R; — Ry) (111. 45)
i 2
% = p;;ﬂ L R;,i = CH,, C,H,, CHg, C3Hg,n-C4Hyy, i-C4Hyp, C, CO, (111. 46)

2
T — 7L (R, + 2R, +2R; + 3R, + 4Rs + 4Rs + 6.05R, — Rg) — 122 (111, 47)
co

b) Pour le RM2

axc 2_y2) L,
<o = £ ”(’;mr )L (R, + 2Ry4+2Rs + 3R, + 4Rs + 4Ry + 6.05R, + Ry) (I11. 48)
(1):?2 - pﬁ{"::' T‘l)L (3R1 + 4R2+5R3 + 7R,1 + 9R5 + 9R6 + 12. 23R7 Rg) (“l 49)
co

asi _p m(ri-ri) L
al o,

f = CH4, CzH4, CzHé, C3H3,H’C4H10, i‘Cq,Hlo, C;, C'Oz (I” 50)

(IX:; 50 p?r{er 7'1 (Rl + 2R2+2R3 + 3R"1 + 4R5 + 4R6 + 6-05R? Rs) _ dYHz
co i

(1. 51)

[11. 2. 3. 3. Bilan thermique

En tenant compte du caractére exothermique de la réaction de Fischer-Tropsch, la
conception d'un réacteur pour obtenir un bon rendement en distillats moyens est
principalement guidée par contrdle de la température [24]. Le bilan thermique dans la zone

de réaction est donné par |'expression suivante [18]:

dr ,oAL

it Cp (7D Ugp(Tsp = T)) + 2 R; AH; (111. 52)
Pour le model de RM1: A = nir? (111. 53)
Pour le model deRM2: A = (1§ — 1) (111.54)
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Les parametres specifiques de I'équation (111. 52) qui sont utilisés dans la simulation sont

présentés dans e Tableau I11-1.
[11. 2. 3. 4. Pertede pression

Dans le cas des réacteurs a lit garni, les limitations de transfert de masse internes peuvent
étre diminuées en utilisant des petites particules de catal yseur ou de pastilles d'une couche
catal ytique mince. Cependant, |a perte de charge peut devenir prohibitive si des particules
trop petites sont sélectionnées. De plus, |'application des réacteurs a lit garni classiques est
limitée par la dissipation de la chaleur, nécessitant |'utilisation de lits de catalyseurs dilués
[24]. La chute de pression le long du réacteur est prise en compte et est évaluée par
I'éguation d’Ergun suivante [25, 26]:

dapr v (1- 150 (1—¢)
dpr _ (J)(T’”‘Hjspgv] (11. 55)

i~ dp\ €3
[11. 3. Procédures de simulation

Le présent volet concerne une analyse par modéisation et simulation du potentiel et des
limites de I'édimination de I'eau sur la conversion du gaz de synthése et sur les sélectivités
des hydrocarbures, sous plusieurs conditions de la synthése Fischer-Tropsch mise en ceuvre
dans deux configurations différentes de réacteurs membranaire. Les éguations
différentielles ordinaires obtenues décrivant le comportement de la zone de réaction et la
zone de perméation sont résolues numériquement en utilisant I'algorithme de Runge-K utta

(chapitre 2) avec les conditions initiales suivantes : Xqp = 0, Xy, =0, 5; = 0 et Yy, = 0.

Les performances du processus sont essentiellement quantifiées par les mesures suivantes:
la conversion du monoxyde de carbone (X.), I'eau éliminée a partir de la zone de
réection(YHzOJ, et la sélectivité en produits hydrocarbonés (S;). L’indicateur principal de
I'amélioration des performances du réacteur, utilisé dans cette éude est I'impact de
I'élimination de I'eau sur ces mesures. Une étude comparative entre les deux configurations
de réacteurs membranaires couvrant la conversion du gaz de synthése et les sélectivités des

produits est aussi faite y compris I’analyse paramétrique.
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11.4. RESULTATSET DISCUSSION

[11. 4. 1. Effet du rapport molaire d'entrée H,/CO

L'effet du rapport molaire (H,/CO) sur la conversion du monoxyde de carbone, sur
I’élimination de l'eau et sur la sélectivité des produits hydrocarbonés est examiné sur une
gamme de 0.5 a 2. LaFigure I11-2 montre que, lorsque le procédé est mis en ceuvre dans la
premiére configuration de réacteur (RM1), I’augmentation de gaz de synthése (H,/CO)
jusqu'a une valeur de deux, provogue une augmentation significative de 20% a 60% de la
conversion du monoxyde de carbone, tandis que dans la seconde configuration (RM2), la

conversion de monoxyde de carbone augmente de 14% a 31%.

La conversion de I'hydrogéne et la distribution des hydrocarbures obtenus a différent
rapports molaires (H,/CO) sont résumés dans le Tableau 111-3. On constate que la
conversion de I'hydrogene est en général tres sensible aux rapports molaires (H,/CO) et
elle augmente de 48% a 65% dans le cas de RM1 et diminuer |égérement de 22% a 20%
dans le cas de la RM2 avec |'augmentation du rapport H, /CO. En outre, I’augmentation du
rapport molaire H, /CO provogue une augmentation significative de la fraction de méthane
jusqu'a 22% dans le RM 1 mais dans le cas de RM2, une petite fraction de I’ordre de 4.8%
est observée. |l est a noter que les sélectivités des produits sont fortement affectées par les
conditions du procédé, un accroissement paralléle pour les produits C;Hg, C3Hg, N-C4H1o, i-
C4Hio et Cs™ est également observé et atteint les valeurs de 5.9%, 2.4%, 0.28%, 0.36% et
1.48% respectivement pour chagque produit dans la configuration RM 1, tandis que dans le
RM2, nous avons obtenus des quantités de 2.4%, 1.27%, 0.18%, 0.30% et 0.97% pour
chague hydrocarbure, respectivement. Ces petites quantités d'hydrocarbures obtenues
peuvent étre justifiées par la concurrence entre la réaction de Fischer-Tropsch avec la
réaction de WGS pour le CO disponible dans le milieu réactionnel; la conversion du
monoxyde de carbone en hydrocarbures est réduite et seulement une quantité de CO qui est
transformé en paraffine et en oléfines. Le restant est converti en dioxyde de carbone
indésirable [27], une diminution de la sélectivité de C,H,4 a des hauts rapports H, /CO est

observée dansle RM2 maisil est |égerement plus élevé que celle obtenue dansle RM 1.

En ce qui concerne I'élimination de I'eau dans les deux réacteurs, on remarque gue la
guantité d'eau éliminée par la membrane hydrophile est de 21% dans le RM 1 et seulement

de 2.7% dans le RM 2, tandis que |'eau produite dans la zone de réaction est d'environ 25%.
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Ce résultat peut étre justifié par le fait que I'équilibre de la réaction de WGS peut étre
déplacé par I’élimination sélectif de I'eau en faveur de monoxyde de carbone. Cela signifie
gue dans le cas de gaz de synthese riche en hydrogéne, la conversion indésirable du
monoxyde de carbone en dioxyde de carbone peut étre supprimée. Par conséquent, la
diffusion de I'hydrogéne dans |la zone de réaction favorise la réaction de WGS dans le sens
de consommation de dioxyde de carbone. Cependant, la quantité de dioxyde de carbone
formée (Tableau I11-3) dans le RM1 est augmente Iégerement de 6% a 7% avec
I’augmentation du rapport H,/CO. Ce résultat est d0 a I'élimination de I'eau par la
membrane qui favorise la réaction inverse de WGS. Bien que, dans le cas de RM2, la
guantité de dioxyde de carbone produite est de 10.6% a un rapport molaire de deux. En
conséquence, des hautes concentrations d'hydrogene peuvent déplacer I’équilibre de WGS
vers les réactifs (CO et H,0O), mais méme si ce changement ne suffit pas pour améliorer la
conversion de FT par I”abaissement de la concentration de dioxyde de carbone [27]. Donc,
il est clair que le RM1 présente une meilleure conversion de gaz de synthése et de la

formation des produits hydrocarbonés, en particulier le méthane.
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Figurelll-2: Effet du rapport molaire H,/CO sur les performances desréacteurs.

(2) et (2): conversion de CO dansRM1 et RM 2, respectivement; (3) et (4): I’eau
éliminéedansRM 1 et RM 2, respectivement. (Conditions opératoires. P=1 M Pa,
v =1m/sT=270°C, L/D=80, |=1, Pp=0.1MPa)

Tableau I11-3: Effet du rapport molaire H,~CO sur les performances desréacteurs

RM1let RM2

H,/CO 05 0.75 1 125 15 1.75

Réacteurs RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2
Xu, (%) 4830 2221 4976 2065 5200 2011 5475 2006 5792 2006 6151 2023 6558 2051
Scw, (%) 01.63 0052 0340 0097 0570 0155 0880 0225 1252 0201 17.00 0387 2239 0484
Sc,n, (%) 0021 0007 0225 0069 0229 0067 0023 0065 0229 0063 0022 0061 0221 0.060
Sc,H, (%0) 00.76 0040 01.37 0067 0209 0098 0291 0132 0382 0167 0482 0205 0592 0245
Sc,u, (%0) 01.09 00.66 0142 0088 0169 0093 0193 01.04 0213 0113 0229 01.21 0242 0127
Sncn,(%) 0009 0006 0013 0009 0017 0011 0021 0013 0023 0015 0026 00.16 0028 0018
Si ¢y, (%0) 0025 0017 0029 0019 0032 0020 0034 0021 0035 0022 0036 0022 0036 00.30
Sct (%) 00.80 0057 0099 0068 0115 0077 0127 0084 0136 0089 0143 0094 0148 0097
Sco, (%) 06.06 0650 0673 0771 0720 0859 0753 0931 0770 0983 07.68 1025 07.43 10.60
Sh,o (%) 03.79 0099 0640 01.84 0931 0284 1254 0398 1615 0519 2019 0651 2475 07.93
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[11. 4. 2. Effet dela pression initiale totale

L'effet de la pression totale initiale sur les performances des réacteurs est examiné pour une
gamme comprise entre 1 et 4MPa et les principaux résultats sont représentés sur la Figure
[11-3 et le Tableau I11-4. La Figure 111-3 montre que la conversion du CO obtenu dans les
deux configurations de réacteur diminuer avec |'augmentation de la pression totale initiale.
Cette diminution dramatique passe d'une valeur de 60% jusqu’a 43% pour la premiéere
configuration du réacteur et de 31% jusqu’a 24% pour le dernier réacteur. La conversion
de I'hydrogéne est également diminuée de la méme maniére. Ceci peut étre conduit a une
diminution de la quantité d'eau et du dioxyde de carbone produit dans la zone de réaction
pour les deux réacteurs. Par conségquent, I'eau éliminée par la membrane dans les deux
réacteurs diminue lorsgue la pression augmente, et la valeur mesurée dans le RM1 est de
0.21 40.18, et elle change de 0.027 a 0.022 dans |le cas de RM 2.

Les sélectivités des produits hydrocarbonés, comme indiqué dans le Tableau I11-4 sont
également affectées par I’effet négatif de la pression. Il est connu que, pour des catalyseurs
a base de fer, la pression a un faible effet sur la séectivité des produits [28]. Sous les
conditions de fonctionnement utilisées, on constate que lorsque la pression augmente, la
plupart des séectivités de produits tels que: CH,4, CoHa, CoHg et C3Hg sont réduits dans les
deux configurations de réacteurs, bien que la diminution obtenue dans le RM2 est inférieure
a celle obtenue dans le RM1. En outre, on constate que la sélectivité en méthane est
diminuée de 0.22 a 0.08 dans le RM1 et de 0.048 a 0.013 dans le RM2, ceci peut étre
expliqué par le fait que l'augmentation de la pression totale initidle peut entrainée
généralement une condensation des hydrocarbures qui sont normalement a l'état gazeux ala
pression atmosphérique. Des pressions plus élevées et des hautes conversions de monoxyde
de carbone peuvent probablement conduire a une saturation des pores du catalyseur par des
produits de réaction liquides. Cependant, les sélectivités de n-C4Hq, i-C4H1o €t Cs' sont
améliorées avec la croissance de la pression. |l est a noter qu'en raison de la conversion du
monoxyde de carbone élevée, une faible sélectivité du méthane, du dioxyde de carbone et

une sélectivité plus élevée par rapport aux oléfines légeres C,-C, sont observés [29].
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Figurelll-3: Effet dela pression initialetotale sur les performances desréacteurs.
(2) et (2): conversion de CO dansRM1 et RM 2, respectivement; (3) et (4): I’eau

éliminéedansRM 1 et RM 2, respectivement. (Conditions opératoires. H,~€C0=2,
v =1m/sT=270°C, L/D=80, |=1, Pp=0.1MPa)

Tableau |11-4: Effet dela pression initiale totale sur les performances desréacteurs

RM1et RM2

Pression 1 15 2 25 3 35 4
(MPaq)

Réacteurs RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 R1M RM2 RM1 RM2 RM1 RM2
Xu . (%) 6558 2051 5879 17.65 5429 16.28 5114 1556 4743 1512 47.37 14.60 4731 14.48
SCH4 (%) 2239 0484 1694 0322 1362 0246 1139 0204 0929 0176 0865 0165 08.25 01.38
552 Hi (%) 0022 0006 020 0.049 018 0042 0016 0038 015 0.08 0014 0.0306 014 0.081
Sc 2 He (%) 05.92 0245 0525 019 475 01.68 0436 0152 0392 0140 0384 0132 03.72 01.22
SC; Hy (%) 0242 0127 0252 0122 0255 0118 0255 0116 0250 0114 0243 0112 02.57 00.35
Snc JHm(%) 00.28 00.18 00.37 00.22 0045 00.25 0052 00.28 0057 0031 00.64 00.32 00.68 00.60
S; CH m(%) 0036 00.22 0042 0024 0047 00.26 0050 0027 0052 0028 0054 0029 00.58 00.30
ch (%) 0148 0097 0164 0101 0174 0103 0181 0105 0184 0106 018 0107 01.95 0108
Sco 5 (%) 07.43 10.60 0539 0949 0433 0898 03.69 0876 0324 0865 0292 0856 02.72 08.49
SH-eO (%) 2475 0793 2286 0690 2155 0640 2061 06.15 1940 0599 1929 05.86 19.58 05.76
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[11. 4. 3. Effet dela vitesse du gaz

L'effet de la vitesse du gaz sur la conversion du gaz de synthese, sur I'élimination de I'eau
et sur les sélectivités d’hydrocarbures lors de la synthese Fischer-Tropsch est montré sur la
Figure I11-4 et le Tableau I11-5. On constate qu’il y a une réduction dans la conversion du
monoxyde de carbone, le degré de I'élimination de I'eau et |a sélectivité des hydrocarbures
avec |'augmentation de la vitesse de gaz de 1 a 4 m/s dans les deux réacteurs. On observe
gue l'augmentation de la vitesse du gaz entraine une diminution spectaculaire de la
conversion de monoxyde de carbone de 60% a 10% dans la configuration de RM1 alors
gu'elle est diminuée de 31% a 9% lorsque le processus est réalise dansle RM2.

Un abaissement de la conversion de I'hydrogéene (Tableau I11-5) est également observé, ce
qui conduit & une diminution de laformation des différents hydrocarbures (CH4, CoHa, Cs',
...). Ceci peut étre expliqué par le temps de contact trés court, ce qui augmente la chute de
pression dans les réacteurs, ains il est évident que la vitesse de gaz élevée diminue la
guantité d'eau éiminée a travers la membrane hydrophile dans les deux réacteurs. On peut
donc conclure que les vitesses de gaz plus faibles sont recommandées pour obtenir des
meilleures performances, soit en termes de conversion ou de sélectivités des produits

hydrocarbonés.
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Figurelll-4: Effet delavitesse du gaz sur les performances desréacteurs.
(2) et (2): conversion de CO dansRM1 et RM 2, respectivement; (3) et (4): I’eau
éliminéedansRM 1 et RM 2, respectivement. (Conditions opératoires. H,”C0=2,

P=1MPa, T=270°C, L/D=80, |=1, Pp= 0.1M Pa)

Tableau |11-5: Effet dela vitesse de gaz sur les performances desréacteursRM1 et

RM2
Vitesse de 4 15 2 25 3 35
gaz (m/s)
Réacteurs RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2
XH2 (%) 6558 2051 4368 1390 3121 1051 2011 0831 1725 0657 1263 0524 09.65 02.84
SCH4 (%) 2239 0484 1534 0356 11.34 0291 0876 0248 0690 0210 0539 01.81 0324 0144
S CoH, (%) 00.22 00.06 0014 0.044 0010 0.035 0.078 0.029 0.058 0.023 0.043 0.019 0.028 0.0034
SCsz (%) 0592 0245 0403 0170 0294 0131 0221 0105 0168 0084 0125 00.67 009 00.33
S CaHg (%) 0242 0127 0162 0088 0116 00.65 00.85 0050 0062 0039 0045 0029 0010 00.15
Sy CJHm(%) 00.28 00.18 0019 0012 0013 0.087 0.094 0063 0066 0.046 0.045 0.033 0.012 0.018
S Ca Hm(%) 00.36 00.22 0024 0015 0014 0011 0012 0.084 0.088 0.062 0.062 0.046 0.040 0.032
ch (%) 01.48 00.97 00.99 00.66 00.70 0048 0051 0036 0037 0027 0026 0020 0022 0014
SCDZ (%) 0743 1060 06.83 0831 0621 06.75 0568 0556 0521 0450 0473 0363 01.19 03.16
SH_z(] (%) 2475 07.93 1650 0521 11.75 038 0864 03.00 06.39 0234 0462 01.84 019 0081
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[11. 4. 4. Effet de latempérature de réaction

Une autre variable importante qui peut affecter les performances de processus Fischer-
Tropsch est la température. Les principaux résultats obtenus lorsqu’on fait varier la
température de 260°C jusqu’a 320°C, montrent une amélioration des performances des
deux réacteurs. Le RM1 présente les meilleures performances par rapport au RM2. La
conversion du monoxyde de carbone (Figure 111-5) est progressivement améliorée avec
I'augmentation de la température de réaction et elle est stimulée a partir de 59% a 65% et
de 30% a 39% lorsque la réaction est effectuée dans le RM1 et dans le RM2,

respectivement.

Parmi les sélectivités des différents produits qui sont résumées dans le Tableau 111-6, La
sélectivité de CH,4 augmente de 21% a 24% dans le RM1 et de 4.3% a 7.8% dans le RM 2.
De méme, la conversion de I'hydrogéne et les sélectivités de C,-C, et Cs' sont également
améliorés lorsque la température augmente. A partir de ces résultats, on peut conclure que,
une température plus élevée favorise la conversion du monoxyde de carbone et les
sélectivités des hydrocarbures [30]. La sélectivité du dioxyde de carbone obtenu dans les
deux réacteurs est presgue constante (7.3% a 7.6% dans le RM1 et 10.22% a 12.46% dans
le RM2) lorsque la température augmente. Ainsi que, la fraction de I'eau produite comme
indiqué dans le Tableau I11-6 est également augmente avec |'augmentation des
températures et atteint un niveau de 26.9% pour la configuration de RM1 et 10.59% dans
le cas de RM2. Cependant, la membrane peut éiminer une quantité considérable d'eau
produite lors de laréaction de FT, en particulier dansle RM1 ou environ de 23.7% de |'eau

évacuée est obtenue a des températures €l evées.
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Figurelll-5: Effet delatempérature sur les performances desréacteurs.
(1) et (2): conversion de CO dansle RM1 et le RM2, respectivement; (3) et (4):
I’eau éliminée dans RM 1 et RM 2, respectivement. (Conditions opératoires.
H,~C0=2, P= IMPa, v =1m/s, L/D=80, |=1, Pp= 0.1M Pa)

Tableau |11-6: Effet delatempérature deréaction sur les performances desréacteurs

RM1 et RM2

Tempéraure g 270 280 290 300 310 320
(°C)

Réacteurs RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2
XH2 (%) 6436 1926 6558 2051 66.78 21.85 6800 2315 6921 2461 7041 2611 7161 27.67
Sch, (%) 21.96 0438 2239 0484 2281 0535 2325 0587 2369 0648 2414 0714 2460 07.85
Sc,H, (%) 00.21 0.056 0221 00.06 0226 0.064 0023 0.069 0235 0.073 0024 0.078 0.245 0.086
Sc,H, (%) 05.82 0231 0592 0245 06.02 0259 06.12 0273 0622 0287 0631 03.02 06.40 03.16
Sgs Hg (%) 0238 01.22 0242 0127 0246 01.33 0250 0137 0254 0142 0258 0146 0261 01.50
S, C.H, 0(%) 00.27 00.17 0282 0181 028 0.186 0029 0.191 0293 0.19 0.296 00.20 00.30 0.205
S, CaHy 0(%) 00.35 0022 0363 0022 0369 0023 0375 0024 0038 0245 038 0025 0039 0.255
SC; (%) 0146 00.95 0148 00.97 0150 01.00 0152 0103 0155 0105 0157 0107 0159 01.09
sz (%) 0739 1022 0743 1060 0746 11.00 0750 1135 0753 1173 0757 1210 07.61 12.46
Sh,0 (%) 2430 0745 2475 0793 2519 0843 2563 0892 26.06 0946 2650 10.02 26.92 10.59

120



Chapitrelll Etude de la distribution des produitsde FT

[11. 4. 5. Effet des dimensions du réacteur

L’effet des dimensions du réacteur sur la conversion du gaz de synthése et sur la sélectivité
est aussi examiné par le rapport adimensionnel(L~D). Une attention est confiée a la
compréhension de son impact spécifique sur la conversion de monoxyde de carbone, sur la
distribution des produits et sur |'efficacité de la membrane. Une comparaison des profils de
conversion de monoxyde de carbone obtenus dans les deux réacteurs sont présentés sur la
Figure I11-6, qui montre que lorsque le rapport (L~ D) augmente de 60 a 180 avec un pas de
20, la conversion de monoxyde de carbone sensiblement augmenté jusqu'a 95% dans le cas
de RML1 et jusqu'a 68% dans le RM2. Aussi bien qu’une grande partie de la conversion de
I'hydrogéne est également enregistré et elle est d'environ de 99% dans le premier réacteur
RM1 et de 50.8% dans le deuxieme réacteur RM2 (Tableau I11-7). Ce comportement peut
étre expliqué par le fait que, plus que lalongueur du tube est grande, le temps de contact
est grand et par conséquent, une conversion presque compl éte est possible.

En terme des sélectivités des produits hydrocarbonés, les résultats obtenus montrent
également que l'augmentation du rapport (L~D) conduisant a une augmentation de la
sélectivité pour la production d'hydrocarbures, en particulier pour le CH,4 qui atteint 34.9%
et 13.8% dansle RM1 et le RM2 respectivement, tandis que la sélectivité obtenu de C;Hg
est de 8.8% dans le RM1 et de 6% dans le RM2. De méme, les sélectivités pour CzHg, n-
C4H1o, i-C4H10 €t Cs" sont plus élevés dans e RM 1 & celles obtenues dans le RM 2.

On note qu'une augmentation significative de la formation de dioxyde de carbone est
observée a des valeurs élevées de (L~D) (14% dans le RM1 et 19% dans le RM2). Ainsi
que, la fraction de I'eau produite augmente avec 'augmentation de (L-D), et a atteint
34.7% et 21% dans les deux réacteurs RM1 et RM2, respectivement. Cependant, la grande
partie de cette quantité d’eau est retirée a travers la membrane hydrophile, en particulier
dans la premiére configuration de réacteur membranaire comme représenté sur la Figure
[11-6 ou 32% de la quantité d'eau formée est éliminée, tandis qu’en cas de la RM2,

seulement 8.2% est supprimé.
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Figurelll-6: Effet desdimensionsdu réacteur sur les performances desréacteurs.
(2) et (2): conversion de CO dansle RM1 et le RM2, respectivement; (3) et (4): I’eau

P=1MPa, v =1m/s, T=310°C, =1, Pp= 0.1M Pa)

Tableau I11-7: Effet desdimensionsdu réacteur sur les performances desréacteurs

RM1et RM2

Rapport 60 80 100 120 140 160 180
(L/D)

Réacteurs RM1I RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2
Xty (%) 5527 2135 7041 2611 8244 3091 90.61 3577 9522 40.71 9752 4574 98.67 50.89
S CH, (%) 1894 06.05 2414 0714 2830 0830 3121 0954 3303 1087 3416 1230 3490 138
Sc,n, (%0) 00.18 0.067 0024 0.078 0028 0.08 0033 0010 0036 0011 0039 0.119 0040 0012
Sc,n, (%0) 5005 0244 0631 0302 0734 0360 0804 0119 0846 0480 0871 0541 0885 06.02
Sc,n, (%0) 0205 01.18 0258 0146 03.00 0172 0331 0197 0351 0221 0362 0243 0368 0263
Snc JHm(%) 0024 0016 0029 0020 00.33 0023 0035 00.26 0036 00.29 0037 0032 0037 0034
S Ca Hm(%) 0030 0020 0038 0025 0044 0029 0048 00.33 0051 0037 0052 0040 0053 0043
SC; (%) 01.25 00.86 0157 0107 0182 0127 0204 0146 0211 0163 0217 0178 0220 01.92
Sco, (%) 06.75 1009 0757 1210 0827 1395 09.32 1563 10.88 1711 1260 1838 1406 1943
S Hy0 (%) 2091 08.05 2650 10.02 30.76 1206 3340 1418 3454 1640 3481 1871 3476 21.14
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[11. 4. 6. Effet du rapport de fluide de balayage

Pour éviter I’effet indésirable de la réaction de WGS, I’élimination d’une quantité de I’eau
produite lors de la réaction vers la zone de perméation, en utilisant un gaz de balayage a
basse pression est indispensable. Pour assurer une force motrice transmembranaire
suffisante qui renforce et améliore la perméabilité de I’eau tout en favorisant la zone de
retentat par I’H,, le CO, le CO; et par latotalité des hydrocarbures formés [15]. De ce fait,
nous avons entrepris d’étudier I’effet du rapport de flux de ce gaz de balayage par rapport a

celle de gaz de synthése pour des valeurs adimensionnels allant de 1 a4 6.

Les principaux résultats obtenus sont représentés sur la Figure 111-7 et le Tableau 111-8.
Pour la premiere configuration de réacteur membranaire RM1, on constate qu’il ya une
faible diminution dans la conversion de CO de 60% jusqu’a 55%, ceci est du probablement
a I’augmentation de la quantité d’eau formée, en raison de déroulement de la réaction de
WGS dans le sens inverse (reverse water gas shift) ce qui pourrait étre produire de I’eau et
réduire le CO, formé par la réaction de FT. Par ailleurs, la conversion d’hydrogeéne et les
sélectivités de CoH,4, CsHg, N-C4H1, i-C4H10 ainsi que la quantité d’eau permée montrent

une faible améioration avec I’augmentation du rapport ().

Pour la deuxieme configuration de réacteur membranaire RM2, on observe que le rapport
(1) n’a pas d’effet remarquable sur les performances des réacteurs, alors qu’on obtient des
guantités presque constantes soit de conversion des gaz de synthése, ou de sélectivités des
hydrocarbures, sauf que le C;H,, C3Hg ainsi que la quantité d’eau permée qui augmente

tres [égerement de 2.7% a 2.9%.
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réacteurs. (1) et (2): conversion de CO dansleRM1 et le RM 2, respectivement; (3) et

(4): I’eau éliminée dans RM1 et RM2, respectivement. (Conditions opératoires:
H,~C0=2, P= 1IMPa, v =1m/s, T=310°C, L/D=80, Pp= 0.1MPa)

Tableau I11-8: Effet du rapport defluide de balayage sur les perfor mances des

réacteursRM1 et RM2

Rapport (1) 3 5

Réacteurs RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2
Xu, (%) 65.58 2051 6591 2059 66.09 20.62 66.20 20.63 66.28 20.64 66.33 20.65
Scu, (%) 2239 4843 2171 4844 2144 4844 2129 4845 2120 4845 2113 4.845
Sc,n, (%) 0.221 00.06 0.228 00.06 0.231 00.06 0.232 00.06 0.233 00.06 0.234 00.06
Sc,u, (%) 0592 0245 0583 0245 0579 0245 0577 0245 0576 0245 0575 0245
Sc.H, (%) 0242 1279 0246 1278 0247 1278 0248 1278 2493 1278 2497 1278
Sn-c,H,,(%) 0.282 00.18 0.287 00.18 0.289 00.18 00.29 0018 0029 0018 0.291 00.18
Si—c,,,(%) 00.36 00.22 0.374 0022 0378 0022 0.381 0022 0382 0022 0.383 00.22
Scr (%) 0148 00.97 0151 0098 0152 0098 1.534 0098 1539 0098 01.54 00.98
Sco, (%) 0743 1060 0512 1047 04.09 1042 0351 1040 0313 1038 0286 10.37
Sn,0 (%) 2475 0793 2505 0796 2522 0797 2532 0798 2540 7.983 2545 7.986
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[11. 4. 7. Effet dela pression de perméation sur les performances des réacteurs

Pendant la réaction de Fischer-Tropsch, I’eau peut dominer la phase gazeuse & des niveaux
de conversion plus élevés et donc, va diminuer la pression partielle des réactifs et le temps
de séour par dilution. En cas des catalyseurs a base de fer, I’eau inhibe aussi la vitesse dela
réaction de FT et/ou la réaction de WGS [19]. Pour mieux comprendre son effet sur les
performances des deux réacteurs étudiés, nous avons varié la pression dans la zone de
perméation de latm jusqu’a O.latm. La Figure I11-8 et le Tableau I11-9 montrent les

principaux résultats obtenus.

Dans la premiere configuration de réacteur RM1, la conversion de CO est diminuée
|égérement de 56% a 54% avec la diminution de la pression de I’eau, mais la conversion de
I’hydrogeéne et certains hydrocarbures formés tels que le CoH4, C3Hg, N-C4Hag, i-C4H1o €t Cs'
présentent une faible amélioration, cette petite augmentation conduit a une diminution de la
guantité de CO, formée de 4% a 1.5%. L’eau retirée a travers la membrane est encore
accroit [égerement de 23.5 a 25%.

Dans la deuxieme configuration de réacteur membranaire RM2, on peut constater que la
conversion de CO et de H; ains les séectivités des produits ne sont pas affectées par la
variation de la pression de I’eau, bien que les quantités d’eau formée et évacuée a travers la

membrane montrent une trés faible augmentation de 2.8% a 2.9%.
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Figurelll-8: Effet delapression de perméation sur les performances desréacteurs.
(2) et (2): conversion de CO dansleRM1 et le RM 2, respectivement; (3) et (4):
I’eau éliminée dans RM1 et RM2, respectivement. (Conditions opératoires:
H,~C0=2, P=1MPa, v =1m/s, T=310°C, L/D=80, I=1)

Tableau I11-9: Effet dela pression de perméation sur les performances desréacteurs

RM1let RM2

Pression Pp 01 0.08 0.06 0.04 0.02 0.01
(MPa)

Réacteurs RM1I RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2 RM1 RM2
Xu, (%) 66.09 20.62 66.19 20.63 66.29 2064 6640 2065 66.52 20.67 6659 20.67
Scw, (%) 2144 4844 2132 4845 2119 4.845 21.06 4845 2092 4.845 20.85 4.845
Sc,n, (%0) 0231 00.06 0.232 0006 0.233 0006 0.235 0006 0.236 0006 0.237 00.06
Sc,n, (%) 0579 0245 0578 0245 0576 0245 0574 0245 0572 0245 0571 0245
Sc.H, (%) 0247 0128 0248 0128 0249 0128 0250 0128 0251 0128 0251 01.28
Sn—c,H,,(%0) 00.28 0018 0029 0018 0029 0018 0.291 00.18 0.292 00.18 0.293 00.18
Si—¢,H,, (%) 00.37 00.22 0038 0022 0382 0022 0385 0022 0.387 0022 0388 00.22
Sct (%) 01.52 0098 1533 0098 1.539 0098 0154 0098 1552 0098 1556 00.98
Sco, (%) 04.09 1042 03.60 1040 0308 1038 0254 1036 01.96 1034 01.66 10.33
Su,0 (%) 2522 0797 2531 0797 2541 0798 2552 0798 2564 0799 2570 07.99
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I11.5. CONCLUSION

La conversion des gaz de synthése, I’élimination de I’eau a travers une membrane
hydrophile de zéolithe et la distribution des produits de la synthése Fischer-Tropsch sont
étudiées sur un catalyseur a base de fer sous I’effet de plusieurs conditions de

fonctionnement dans deux configurations de réacteurs membranaires alit fixe.

A partir des résultats obtenus, on peut conclure que la sélectivité des produits dépend
fortement de la composition du gaz de synthese. En outre, des hautes conversions de ce
dernier pourraient étre obtenues avec I’emploie des rapports molaires (H,/CO) élevés.
Tandis que, les hautes vitesses montrent une tendance inverse. Les faibles pressions et la
haute température de réaction sont privilégiées pour atteindre le maximum des conversions
de CO et de Hy, des faibles sélectivités pour le CH4, CoHy, CoHg €t C3Hg, €t une haute
sélectivité pour le n-C4Hao, i-C4H1o €t Cs'. Le rapport adimensionnel (L/D) est également
affecte les écarts des distributions de produits et les performances des deux réacteurs.
Néanmoins, on constate que la diffusion de I'eau a travers la membrane hydrophile conduit
a une meilleure performance du réacteur par élimination de I'eau de la zone de réaction
vers la zone de perméation. En outre, le réacteur congu sous la configuration RM1
représente des performances supérieures a celle du réacteur RM2, que ce soit en termes de
conversion, d’élimination de l'eau ou de sélectivité. Enfin, la configuration RM1 est
recommandée pour la réalisation du procédé de FT avec moins de risque de désactivation

du catalyseur.
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CONCLUSION GENERALE

En raison de fortes demandes énergétiques dans plusieurs secteurs économiques et
industrielles, I’utilisation des ressources naturelles renouvelables, de faibles colts, et de
faible impact sur I’environnement sont recommandées par plusieurs travaux, et I’emploie
des énergies conventionnels doit se conformer aux exigences demandees et parfois
imposées par la politique environnementale. Le processus Fischer-Tropsch est considéré
comme I'une des technol ogies ré-émergeantes les plus importantes qui assurent les besoins

nécessaires de combustibles synthétiques propres.

Notre présent travail traite le processus Fischer-Tropsch, en visant les trois principaux
objectifs suivants. en premier temps, lamise en ceuvre du procédé Fischer-Tropsch dans un
réacteur tubulaire a lit fixe sur deux catalyseurs distincts. Une étude comparative de
différentes performances obtenues est aussi faite. En deuxiéme lieu, I’étude du procédé
dans le méme réacteur a lit fixe, intégrant une membrane hydrophile est réalisée, toute en
analysant les performances comparées entre différents types de réacteurs. L’effet de
guelques conditions opératoires sur les performances des réacteurs éudiés est également
examiné par un modele mathématique. Le troisieme objectif, regroupe les essais
d’intensification et d’amélioration des performances pouvant aboutir par I’intégration

d’une membrane hydrophile au procédé Fischer-Tropsch.

Pour comprendre la pertinence de ces trois taches de notre contribution, la premiere étape
de ce travail consiste aréaliser et mettre en ceuvre la réaction de Fischer-Tropsch dans un
réacteur tubulaire a lit fixe ayant des dimensions d’un réacteur industriel avec circulation
en continu des gaz de synthese. Puis, I’incorporation d’une membrane de zéolithe au sein
de ce réacteur est congu, afin d’éliminer la majorité de I’eau existant dans la zone de
réaction vers I’extérieur de réacteur a I’aide d’un gaz de balayage inerte. Avant d’étudier
la possibilité d’éliminer I’eau présente en milieu réactionnel, par la membrane de zéolithe,
nous avons déterminé tout d’abord les performances du premier réacteur conventionnel,
sur deux catalyseurs commerciaux ou I’un est a base de fer et I’autre est a base de cobalt.
Nous avons utilisé ces catalyseurs pour obtenir des éléments de comparaison afin d’évaluer
ultérieurement les performances du réacteur membranaire étudié. L’influence de plusieurs
parameétres et conditions de fonctionnement est aussi réalisé dans le cas des deux réacteurs.
La deuxiéme partie de recherche est consacré a I’étude de la distribution des produits
hydrocarbonés obtenus lors de la réaction de Fischer-Tropsch ainsi que, a I’étude de

130



Conclusion Générale

I’impact de I’enlevement de I’eau sur I’efficacité de la membrane et du réacteur. L’étude
des performances du processus mis en ceuvre dans deux configurations différentes de
réacteurs membranaires, garnis par un catalyseur a base de fer est réalisée par voie
numérique a travers un modéle mathématique. Pour obtenir de bonnes conditions de
fonctionnement des deux réacteurs, une analyse de sensibilité paramétrique est faite, en
examinons les différents parameétres affectant |es performances du processus.

Les principaux résultats obtenus a travers la premiere étude sont trés intéressantes a divers
titres. Dans lesguelles, le réacteur membranaire présente des hautes performances par
rapport au réacteur conventionnel en termes de conversion de CO, obtenues dans la
réaction de FT, dans la réaction de WGS, ou en termes de la conversion globale. D’une
fagon générale, le fonctionnement du processus sous I’effet de certains paramétres
opératoires, peut assurer des conversions croissantes de CO. Les résultats obtenus pour les
deux catalyseurs, montrent des comportements similaires, sauf pour la quantité de I’eau
évacuée par lamembrane. Elle est plus importante dans le cas ou en utilisant un catalyseur
de fer. En raison de leur activité et efficacité, ce catalyseur est utilisé dans la deuxiéme

partie du travail, ou nous avons étudié la distribution des produits issus de la synthese FT.

Les principaux résultats obtenus dans cette deuxieme partie sont trés distinct de la premiéere
ala deuxiéme configuration de réacteurs membranaires étudiés. Dans laquelle, la premiere
configuration montre des meilleures performances par rapport a la deuxieme configuration.
Une analyse paramétrique basée sur la variation de quelques conditions de fonctionnement
nous a permis d’observer que, des hautes conversions de gaz de synthése et des hautes
selectivités des produits hydrocarbonés pourraient étre obtenues a des rapports molaires
H,/CO éleves. Ainsi, I’augmentation de la température de réaction et la longueur de
réacteur le plus que possible (tubulaire) permet d’atteindre de bonnes performances.
Cependant, Il apparait que I’augmentation de la pression et la vitesse du gaz implique en
généradle une diminution remarquable de la conversion ou de la séectivité des
hydrocarbures. Par ailleurs, |a capacité de la membrane pour I’évacuation de I’eau a partir
du mélange réactionnel vers la zone de perméation est assuré par I’emploie des grandes

flux de gaz vecteur ainsi que par les faibles pressions partielles d’eau.

Il est clair que la recherche sur ce theme est loin d’étre terminé, ce n’est qu’une €bauche
lorsgu’on voit en bibliographie les diverses éudes et recherches concernant le procédés

Fischer-Tropsch. Nous projetons donc de continuer dans le domaine de I’amélioration afin
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de lui donner des propriétés plus performantes de telle sorte qu’il pourra déclasser un jour

|a source des combustibles actuels.

132



	1.pdf
	2.pdf
	3.pdf
	4.pdf
	5.pdf
	6.pdf
	7.pdf
	8.pdf
	9.pdf
	10.pdf
	11.pdf
	12.pdf
	13.pdf
	14.pdf
	15.pdf
	16.pdf
	17.pdf
	18.pdf
	19.pdf
	20.pdf

