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L’augmentation des besoins énergétiques mondiaux n’ayant cessé de croitre ces dernières 

années, la nécessité de s’affranchir de la dépendance aux énergies fossiles a mené à un essor des 

énergies renouvelables. Parmi elles, la biomasse compte une place importante. Elle peut être utilisée 

directement pour le chauffage domestique ou la production d’électricité. L’énergie contenue dans la 

biomasse peut également être valorisée par voie thermochimique pour produire des composés 

chimiques ou du carburant. Cette source d’énergie ne présente pas le caractère intermittent de 

certaines énergies renouvelables.  

L’une des voies thermochimiques de valorisation de la biomasse est la gazéification. Elle est réalisée 

sous atmosphère oxydante (air, O2 ou H2O) entre 800 et 1200°C. Le mélange gazeux produit est très 

riche en énergie. Il est composé en grande partie de gaz de synthèse (H2+CO) qui est utilisable 

directement pour produire de l’énergie (chaleur ou électricité) ou pour produire divers composés 

chimiques, carburants [1]. Le gaz riche en énergie produit peut être enrichi en hydrogène, via 

différents procédés tels que l’oxydation catalytique partielle, le vaporeformage oxydant ou la 

réaction de conversion du gaz à l’eau (équation 1) [2]. C’est cette dernière réaction qui sera étudiée 

dans le cadre de cette thèse. 

CO + H2O ⇌ CO2 + H2        Equation 1 

Cette thèse s’intègre dans le projet européen UNIfHY, ayant pour but le développement d’un 

procédé de vapogazéification de la biomasse, couplé à une purification du gaz de synthèse pour la 

production d’hydrogène pur. Celui-ci est destiné à des piles à combustibles de type PEMFC (Polymer 

Exchange Membrane Fuel Cell) pour la production d’électricité. L’étape de purification des gaz 

mettant en œuvre la réaction de conversion du gaz à l’eau est réalisée en deux étapes : HTWGS 

(réaction de conversion du gaz à l’eau à haute température) et LTWGS (réaction de conversion du gaz 

à l’eau à basse température) qui permet, de par sa température plus basse, de déplacer l’équilibre 

vers la production d’hydrogène (figure 1).  

 
Figure 1 : Schéma du procédé de vapogazéification de la biomasse et son système de purification du gaz de 

synthèse. 
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Le catalyseur Fe2O3-Cr2O3 est le plus décrit dans la littérature pour l’étape haute 

température [3]. La présence du couple d’oxydo-réduction Fe2+/Fe3+ de l’hématite permet la 

dissociation de l’eau par oxydation de Fe2+ en Fe3+ avec production d’H2 puis la production de CO2 par 

réduction de Fe3+ en Fe2+.  L’utilisation d’un promoteur tel que Cr2O3 permet de limiter le frittage du 

catalyseur au cours de la réaction. 

Le catalyseur le plus utilisé pour l’étape basse température est à base de cuivre, actif sous sa 

phase Cu0 et souvent présenté sous la forme Cu-ZnO-Al2O3 [3]. Les promoteurs ZnO et Al2O3 

permettent de limiter la désactivation du catalyseur par frittage lors de la réaction ou de l’étape 

d’activation. 

Le travail de cette thèse consiste en le développement de catalyseurs à base de fer pour la 

réaction de conversion du gaz à l’eau haute température et de cuivre pour la réaction basse 

température. La particularité de ce travail consiste en le dépôt des catalyseurs sur des mousses 

céramiques (alumine, deux porosités disponibles : 30 et 45 pores per inch (ppi)) pour permettre, 

d’une part, l’obtention de catalyseurs actifs à pression atmosphérique et, d’autre part, un meilleur 

contact entre le gaz et le catalyseur. 
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I. Sources d’énergie 

Depuis le développement de l’ère industrielle au XVIIIème et XIXème siècle, la consommation 

énergétique mondiale n’a cessé de croitre [1]. L’approvisionnement en énergie primaire 

mondiale s’élevait à 12020 Mtoe en 2007. Si aucune action n’est entreprise pour limiter 

l’augmentation incessante de la consommation énergétique mondiale, ce chiffre est estimé 

à 22078 Mtoe pour l’horizon 2050 [2]. 

Les énergies actuellement disponibles se répartissent entre énergies fossiles et énergies 

renouvelables. Les énergies fossiles comprennent le charbon, le pétrole et le gaz naturel. Les 

énergies renouvelables se divisent essentiellement entre l’énergie solaire, hydraulique, 

éolienne, géothermique, marine et provenant de la biomasse. 

La répartition des différents types d’énergie en 2012 (figure 1) confirme la place très 

importante des énergies fossiles dans le monde (68,1 %). 

 

Figure 1 : Répartition des différents types d’énergie dans le monde pour l’année 2012 [3]. 

 

I.1. Energies fossiles 

Les énergies fossiles se forment sur plusieurs centaines de millions d’années par 

accumulation et décomposition de matières végétales et de micro-organismes. Elles sont 

utilisées pour la production d’électricité, le chauffage et les transports (carburants). 

Solaire 0,5%

Eolienne 2,4%

Géothermie 0,3%

Hydraulique 16,2%

Biomasse 1,4%

Fossile 68,1%

Nucléaire 10,9%

Marine 0,002%

Déchets non renouvelables 0,2%
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Cette source d’énergie est la plus exploitée actuellement bien qu’elle contribue au 

déséquilibre de l’environnement et au réchauffement climatique en libérant une grande 

quantité de gaz à effet de serre (majoritairement du CO2). Le cycle de stockage-dégagement 

du CO2 est très lent puisque la formation des sources d’énergies fossiles se fait sur une 

échelle de temps très longue, les énergies fossiles ne sont donc pas renouvelables. La 

demande en énergie toujours plus importante de la population mondiale mène à 

l’épuisement des réserves en énergies fossiles d’autant plus difficiles à exploiter. 

Il est donc indispensable pour la sauvegarde à long terme de notre planète et pour répondre 

aux besoins énergétiques croissants de la population, de s’orienter vers des sources 

d’énergie moins polluantes, plus aisément accessibles et plus disponibles. 

 

I.2. Energies renouvelables 

La production d’énergie renouvelable est actuellement en plein développement. Le 

protocole de Kyoto, entré en vigueur en 2005 et ratifié en 2009 par plus de 170 parties dont 

l’union européenne, engage à une diminution de la production des gaz à effets de serre au 

niveau international [4]. Cela n’est possible que par un remplacement des énergies fossiles 

par les énergies renouvelables. Des directives européennes (directive 2001/77/CE du 27 

septembre 2001, directive 2003/30/CE du 8 mai 2003, directive 2009/28/CE du 23 avril 

2009) incitent à favoriser les énergies renouvelables par rapport aux énergies fossiles. Un 

grand projet a été lancé par l’union européenne. L’objectif est à l’horizon 2020, que les 

énergies renouvelables représentent au moins 20 % de l’énergie totale consommée en 

Europe [4]. 

Ces énergies sont dites renouvelables car elles présentent un caractère illimité quant à la 

disponibilité de l’énergie. Elles n’engendrent pas d’émission de CO2 ou présentent un cycle 

rapide d’assimilation-dégagement du CO2. Cela présente de gros avantages en comparaison 

aux énergies fossiles : 

- Disponibilité infinie des ressources (sauf biomasse), 

- Réduction des gaz à effets de serre, 

- Meilleure répartition mondiale des ressources d’énergie. 
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Les énergies renouvelables sont réparties en 5 groupes principaux [5]: 

L’énergie solaire : l’énergie délivrée par le soleil est collectée puis utilisée pour le chauffage 

ou la production d’électricité. En pleine expansion ces dernières années, elle possède un 

caractère intermittent qui limite son utilisation. Les creux de production doivent être 

comblés par l’utilisation d’une seconde source d’énergie ou par stockage d’une partie de 

l’énergie délivrée lors des pics de production.  

L’énergie éolienne : l’utilisation d’éoliennes permet de collecter l’énergie cinétique 

provenant des vents. Cette énergie est utilisée pour la production d’électricité. Cette source 

d’énergie reste intermittente et fortement dépendante des conditions météorologiques et 

de la localisation des éoliennes. 

L’énergie hydraulique : l’énergie cinétique des mouvements de l’eau et du courant est 

collectée pour produire de l’électricité. Les centrales hydroélectriques nécessitent une 

implantation adéquate ce qui limite le nombre de sites disponibles. 

L’énergie géothermique : Un système d’échange thermique permet de récupérer la chaleur 

contenue dans le sol. Cette énergie est utilisée pour le chauffage domestique. La collecte de 

l’énergie géothermique se fait sans creux de production mais les systèmes de récupération 

de l’énergie ne peuvent pas être implantés dans des zones présentant des risques sismiques. 

La biomasse : Elle peut être utilisée directement ou après extraction de l’énergie qu’elle 

contient, pour le chauffage domestique ou la production d’électricité. L’énergie extraite de 

la biomasse peut également être stockée sous forme chimique. Cette source d’énergie ne 

présente pas le caractère intermittent de certaines énergies renouvelables, mais la 

production de biomasse pour cette utilisation ne doit pas se faire au détriment de cultures 

nourricières. 

L’énergie solaire possède le taux de croissance le plus important (50,6 %) (figure 2), suivie 

par l’énergie éolienne et la biomasse (respectivement 26,1 % et 8,3 %). Les énergies 

hydraulique et géothermique connaissent des croissances beaucoup plus faibles 

(respectivement 3,1 et 3 %). 
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Figure 2 : Taux de croissance mondial annuel moyen en % (entre 2002 et 2012) [3]. 

L’utilisation de certaines énergies renouvelables est plus difficile du fait de leur caractère 

intermittent (solaire et éolienne) ou de l’emplacement spécifique nécessaire au bon 

fonctionnement des installations (éolienne, hydraulique, géothermie). Il est donc nécessaire 

d’avoir recours à une autre source d’énergie lors des creux de production ou de stocker 

l’énergie produite au cours des pics de production de manière à pouvoir l’utiliser 

ultérieurement. L’utilisation de la biomasse comme source d’énergie permet de s’affranchir 

de ce problème par la production ou le stockage d’énergie en continu. 

 

I.3. La biomasse 

La biomasse regroupe les substances végétales telles que le bois et les plantes ainsi que les 

déchets organiques de matières végétales ou animales. Elle conduit à la production 

d’électricité, de chaleur mais aussi d’énergie sous forme chimique grâce à la production de 

biocarburants (biodiesel, bioéthanol, biométhanol par exemple), de gaz de synthèse (H2+CO) 

ou de biohydrogène, de biogaz ou de méthane. Elle permet aussi la production de molécules 

d’intérêt (alcools, acétaldéhyde, acide acétique, acide lactique, glycérol, propylène,…) 

utilisables dans l’industrie chimique ou pour la production de bio-plastiques [6][7][8]. Elle 

peut être valorisée par voie thermochimique (combustion, pyrolyse, gazéification) ou 

biochimique (digestion anaérobie, méthanisation) [9]. Les principales voies de valorisation 

thermochimiques de la biomasse sont détaillées plus bas. 

50,6

26,1

3 3,1
8,3 3,9

0

10

20

30

40

50

Ta
ux

 d
e 

cr
oi

ss
an

ce
(%

)

Solaire

Eolienne

Géothermie

Hydraulique

Biomasse

Fossile



Chapitre 1 : Revue bibliographique 
 

13 
 

Chaque type de biomasse présente des spécificités quant à la quantité d’énergie qu’elle 

contient et aux voies de valorisation optimales dépendant des polluants produits au cours de 

cette valorisation [10]. Certaines biomasses contiennent beaucoup de composés soufrés qui 

sont problématiques pendant et après la valorisation thermochimique (empoisonnement 

des catalyseurs). D’autres biomasses contiennent beaucoup d’eau, ce qui nécessite un 

apport d’énergie important mais limite la formation de goudrons lors de la gazéification, par 

exemple [11]. 

 

II. Valorisation de la biomasse 

II.1. Pyrolyse, combustion et gazéification 

Les trois voies principales de valorisation de la biomasse sont la pyrolyse, la combustion et la 

gazéification.  

La pyrolyse (figure 3) est un procédé permettant la production de solides (charbon), de 

liquides (bio-huiles) ou d’un mélange gazeux riche en énergie [12][13][14][15]. La 

décomposition thermique est effectuée sous atmosphère inerte de manière à éviter 

l’oxydation des produits. L’adaptation des conditions opératoires (température entre 400 et 

1000 °C et temps de séjour (TS)) permet d’orienter la réaction vers la formation 

préférentielle d’un type de produit (solide, liquide ou gaz) [16][13][14][15][17][18][19][20]. 

 

Figure 3 : Etapes du procédé de pyrolyse de la biomasse. 

La première étape du procédé de pyrolyse (figure 3) consiste en la pré-pyrolyse ou séchage. 

La biomasse s’assèche puis subit des réarrangements internes tels que la formation de 

Pré-pyrolyse
1

Procédé de pyrolyse

Evacuation de l’eau,
réarrangements internes,
formation de radicaux libres,
CO, CO2.

Elimination des
matières volatiles,
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radicaux libres, de CO et CO2 et de groupements carbonyles. La pyrolyse elle-même se fait 

dans un deuxième temps. La pyrolyse lente ou pyrolyse conventionnelle est réalisée à des 

températures basses (300-700 °C) pour de longs temps de séjour. La pyrolyse rapide est 

réalisée à des températures plus élevées (600-1000 °C) pour de plus faibles temps de séjour 

[14][15][17][18][19]. Le charbon de bois issu de la pyrolyse lente est utilisé pour le chauffage 

domestique et les bio-huiles peuvent être utilisées directement pour la production d’énergie 

ou modifiées pour produire des composés chimiques ou des carburants [12][14][15][21]. 

La combustion (figure 4) est un procédé thermique au cours duquel la biomasse est chauffée 

entre 700 et 1800 °C en présence d’oxygène. Il permet la production directe de chaleur 

et/ou d’électricité avec la formation de cendres, d’eau et de dioxyde de carbone. Les 

performances restent variables (30 à 90 %) et fonction de la qualité de la biomasse utilisée 

et des installations [12][16][22][23][13]. 

La combustion se déroule en trois étapes (figure 4). Après séchage de la biomasse, la 

pyrolyse (étape de réduction) entraine la décomposition de la matière organique ayant pour 

effet la formation de matières volatiles et de résidus de charbon. La combustion elle-même 

prend place entre 700 et 1800 °C. L’oxydation des gaz et solides produits lors de l’étape 

précédente en CO2 et H2O entraine la libération de chaleur. 

 

Figure 4 : Etapes du procédé de combustion de la biomasse. 

La gazéification (figure 5) est un procédé thermochimique réalisé sous atmosphère oxydante 

(air, O2 ou H2O) [24]. Le mélange gazeux produit est très riche en énergie. Il est composé en 

grande partie du gaz de synthèse (H2+CO) qui est utilisable directement pour produire de 

l’énergie (chaleur ou électricité) ou divers composés chimiques ou carburants [16]. Le 
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mélange gazeux comporte aussi, dans diverses proportions, du CO2, du CH4, de l’H2O, du N2, 

de l’éthylène, de l’acétylène, du benzène, du toluène, du xylène et d’autres goudrons 

[10][25]. La composition du mélange gazeux peut être orientée à l’aide de la température, 

du temps de séjour, de la biomasse utilisée, de la pression, de l’agent de gazéification et de 

l’utilisation ou non d’un catalyseur [11][26]. L’augmentation de la température du réacteur 

de gazéification conduit à un rendement en gaz plus important et une contenance en 

hydrogène plus importante [11]. L’utilisation d’eau comme agent de gazéification mène à 

une production d’hydrogène plus importante que l’oxygène ou un mélange air-eau [24]. La 

mise en place d’un catalyseur pour reformer les goudrons mène aussi à une production 

supplémentaire d’hydrogène [27]. 

 

Figure 5 : Etapes du procédé de gazéification de la biomasse. 

Après séchage de la biomasse, la pyrolyse et la dévolatilisation entrainent la décomposition 

de la matière organique avec formation de charbon et d’hydrocarbures liquides et gazeux 

(figure 5). La gazéification proprement dite prend place lors de l’étape de réduction (800-

1000 °C) en présence d’un agent de gazéification, aboutissant à la formation d’un mélange 

gazeux riche en énergie. Une étape de combustion, en présence d’air ou d’oxygène, oxyde le 

carbone et le charbon formés lors de l’étape précédente et délivre la chaleur permettant 

d’entretenir les réactions de pyrolyse et de réduction qui sont des réactions 

endothermiques. 
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II.2. La production de gaz de synthèse par gazéification 

II.2.1. Composition  

La composition du gaz issu de la gazéification est fortement influencée par la biomasse 

utilisée (et son rapport H/C) et l’agent de gazéification (air ou air/O2 ou O2 ou H2O ou 

O2/H2O). Il contient le gaz de synthèse (H2 + CO), du CO2, de l’eau, du méthane et du N2 en 

quantités plus ou moins importantes en fonction de l’agent de gazéification utilisé 

[11][24][26][28]. Le mélange gazeux contient également des polluants tels que 

[29][30][31][32][33] : 

- des composés soufrés, chlorés ou azotés qui peuvent empoisonner les catalyseurs et 

provoquer leur désactivation ou inactivité, 

- des goudrons qui peuvent se condenser et provoquer ne nombreux problèmes dans 

les conduites du système [29] (bouchons, corrosion), 

- des cendres et suies, des métaux alcalins tels que potassium ou sodium, des 

composés à base de silicium qui peuvent provoquer l’encrassement et la corrosion 

des installations [34]. 

La quantité de chaque polluant dépend, elle aussi de la biomasse utilisée [28].  

 

II.2.2. Utilisations  

L’utilisation du mélange gazeux issu de la gazéification est fonction de sa composition. Le 

rapport H2/CO influence fortement l’utilisation qui peut être faite du mélange gazeux [35]. 

Un rapport H2/CO faible n’est pas adapté à une combustion du gaz pour la production de 

chaleur par exemple car la présence importante de CO diminue la vitesse de combustion du 

gaz [35]. De nombreuses transformations du gaz de synthèse vers des produits chimiques 

sont effectuées en présence d’un rapport H2/CO compris entre 1 et 2 (synthèse du 

méthanol, réaction de Fischer-Tropsch)[36][37] et certaines réactions nécessitent un rapport 

encore plus important (H2/CO = 3 pour la synthèse de méthane). 

Les polluants présents peuvent aussi orienter l’utilisation du gaz car chaque système 

possède des sensibilités spécifiques à certains polluants. 
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La fermentation microbiologique du gaz de synthèse menant à la formation d’alcool et 

d’acides, par exemple, est sensible à certaines impuretés présentes dans le gaz de synthèse 

comme les goudrons, NO, H2S, SO2, NH3, CO2, HCN qui s’accumulent dans le milieu de 

fermentation et ont divers effets sur les catalyseurs microbiologiques (toxicité sur les 

cellules, inhibition de l’activité enzymatique, modification de la distribution des produits) 

[38]. 

La combustion du gaz de synthèse est une opération sensible aux espèces à base de silanols 

et siloxanes qui encrassent le système et diminuent ainsi l’efficacité des opérations [32]. 

La transformation du gaz de synthèse en composés plus complexes tels que des carburants 

ou des composés destinés à la chimie fine grâce à la réaction de Fischer-Tropsch, par 

exemple, nécessite l’utilisation de catalyseurs qui sont très sensibles aux composés tels que 

H2S, COS, NH3, HCN et les goudrons qui empoisonnent les catalyseurs et les désactivent 

parfois de manière irréversible [33]. 

L’hydrogène produit au cours de la gazéification peut également être séparé et utilisé pour 

faire fonctionner les piles à combustible. La pile à combustible est un système qui permet la 

production directe d’énergie par oxydation d’un réducteur (combustible : dihydrogène, 

méthanol, méthane, éthanol…) avec un oxydant (souvent le dioxygène). Il existe différents 

types de piles à combustible présentant différentes caractéristiques [39] (la pile à 

combustible à membrane échangeuse de protons PEMFC [40][41], à oxyde solide SOFC, 

Alcaline AFC [42], à acide phosphorique PAFC [43], à carbonate fondu MCFC [44] ou à micro-

organismes MFC [45]). En effet, leur puissance est variable, de même que leur durée de vie, 

ou encore leur sensibilité aux différents polluants (CO, NH3, H2S, NOx, SO2, CO2). Dans la pile 

à combustible à membrane échangeuse de protons, le dihydrogène se dissocie sur l’anode 

recouverte d’un catalyseur (Pd, Pt) selon l’équation 1. 

H2 ⇌ 2 H+ + 2 e-         Equation 1 

Les protons traversent la membrane échangeuse d’ions et réagissent avec l’oxygène sur la 

cathode (équation 2). 

4 H+ + 4 e- + O2 ⇌ 2 H2O       Equation 2 



Chapitre 1 : Revue bibliographique 
 

18 
 

Les électrons produits à la cathode ne peuvent pas traverser la membrane échangeuse de 

protons et sont à l’origine du courant électrique. 

Les polluants tels que H2S ou CO perturbent le bon fonctionnement de la pile par 

empoisonnement et désactivation des catalyseurs présents à l’anode et à la cathode, 10ppb 

de H2S sont suffisants pour être néfastes à la pile. Dans le cas du CO, l’empoisonnement se 

fait progressivement, jusqu’à atteindre un état stationnaire (couverture des sites 

catalytiques par le CO). Plus la concentration en CO dans la pile est importante, plus cet état 

stationnaire est atteint rapidement [46] (une concentration de 5 ppm de CO est suffisante 

pour diminuer progressivement les performances de la pile). Pour éviter cet 

empoisonnement, il est nécessaire d’utiliser un combustible aussi exempt de CO que 

possible. Il est également possible de limiter les effets du CO en ajoutant O2 au combustible 

(0.5-1%) da manière à diminuer le recouvrement du CO et libérer les sites du catalyseur pour 

H2. 

Il est donc important de considérer la composition du gaz de synthèse et les impuretés qu’il 

contient pour en définir l’application. 

 

II.2.3. Enrichissement en hydrogène 

La composition du gaz de synthèse peut aussi être modifiée afin d’augmenter le rapport 

H2/CO ou d’enrichir le mélange en hydrogène grâce à la conversion des hydrocarbures 

produits avec le gaz de synthèse ou à la réaction de conversion du gaz à l’eau. 

La conversion des hydrocarbures peut se faire par diverses réactions telles que l’oxydation 

catalytique partielle (Catalytic Partial Oxidation POX), le reformage à sec (Dry Reforming DR) 

ou à la vapeur (Steam Reforming SR), le reformage oxydatif à la vapeur (Oxidative Steam 

Reforming OSR) [47][48]. 

L’oxydation catalytique partielle des hydrocarbures est une réaction exothermique (équation 

3, exemple du méthane). 

CH4 +  O2  CO + 2 H2  (ΔH0
298 = -38 kJ/mol [49])  Equation 3 
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Les reformages d’hydrocarbures à sec et à la vapeur (équations 4 et 5, exemple du méthane) 

sont des réactions endothermiques qui nécessitent l’utilisation de températures élevées. 

CH4 + CO2  2 H2 + 2 CO  (ΔH0
298 = 247 kJ/mol [50])  Equation 4 

CH4 + H2O  3 H2 + CO  (ΔH0
298 = 206,2 kJ/mol [50])  Equation 5 

Le reformage oxydatif à la vapeur (équation 6, exemple du méthane) est réalisé en 

combinant le reformage à la vapeur et la réaction d’oxydation catalytique partielle. Le 

reformage à la vapeur est alors réalisé en présence d’oxygène et l’ajustement du rapport 

O2/H2O/hydrocarbure permet d’orienter les conditions de la réaction vers exothermicité ou 

endothermicité [51][52]. La réaction de reformage oxydatif à la vapeur est alors appelée 

reformage endothermique, autotherme ou exothermique. 

CH4 +  O2 + (1 − ) H2O  CO + (3 − ) H2 (ΔH0
298 = 206,2 – 241,8  kJ/mol) 

          Equation 6 

Les réactions de reformage et d’oxydation partielle sont souvent réalisées en parallèle et 

conduisent toutes à une production additionnelle de gaz de synthèse. Elles sont toujours 

associées à la réaction de conversion du gaz à l’eau qui permet l’enrichissement du gaz en 

hydrogène et la diminution de la teneur en monoxyde de carbone (équation 7). 

CO + H2O  CO2 + H2   (ΔH0
298 = 41,1 kJ/mol)   Equation 7 

Les catalyseurs couramment utilisés pour réaliser les réactions d’oxydation catalytique 

partielle et de reformage oxydatif à la vapeur sont à base de Rh, Ni, Pd, Pt et Co 

[47][52][51][53][54][55][56][49]. Ces réactions sont réalisées à des températures comprises 

entre 300 et 700 °C. Des températures supérieures à 730 °C peuvent facilement être 

atteintes dans le réacteur du fait de l’exothermicité de ces réactions mais ce phénomène 

doit être maitrisé car une augmentation trop importante de la température limite la 

sélectivité vers les produits désirés (H2, CO, CO2)  par ignition des gaz. 
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III. La réaction de conversion du gaz à l’eau 

III.1. Réaction, conditions opératoires 

La réaction de conversion du gaz à l’eau, décrite la première fois en 1888 par Mond et 

Langer, devient populaire avec le procédé Haber de synthèse de l’ammoniaque pour lequel 

elle permet l’approvisionnement en hydrogène [57]. 

Industrialisée depuis longtemps, elle est toujours utilisée dans l’industrie de l’ammoniac 

[57][58]. Cette réaction est également utilisée dans le cadre de la production de méthanol à 

partir d’un mélange CO, CO2 et H2 [59] ou encore dans le cadre de la synthèse Fischer-

Tropsch [60]. La production d’hydrogène pur ou la réduction de la teneur en monoxyde de 

carbone pour la production d’un combustible utilisable dans des piles à combustibles 

[39][46][42][43] peuvent également être obtenues grâce à la réaction de conversion du gaz à 

l’eau. 

La réaction de conversion du gaz à l’eau est thermodynamiquement favorisée à basse 

température et faiblement exothermique (tableau 1). Au-delà de 600 °C, la réaction inverse 

est favorisée [61].  

Tableau 1: Réactions pouvant avoir lieu dans les conditions de conversion du gaz à l’eau. 

Réactions 
Enthalpie à 

298K (kJ/mol) 

Equation 

N° 
Référence 

Conversion du gaz à 

l’eau 
CO(g) + H2O(g)  CO2(g) + H2(g) -41,1 7 [57] 

Vaporeformage CH4(g) + H2O(g)  3 H2(g) + CO(g) 206,1 5 [51][52] 

Formation de 

méthane 

CO(g) + 3 H2(g)  CH4(g) + H2O(g) 

2 CO(g) + 2 H2(g)  CO2(g) + CH4(g) 

CO2(g) + 4 H2(g)  CH4(g) + 2 H2O(g) 

C(s) + 2 H2(g)  CH4(g) 

-206,1 

-59,1 

-60,5 

-74,3 

8 

9 

10 

11 

[62][63][64] 

[65] 

Formation de 

méthanol 

CO2(g) + 3 H2(g)  CH3OH(g) + H2O(g) 

CO(g) + 2 H2(g)  CH3OH(g) 

-49,8 

-90,8 

12 

13 
[66][67][68] 

Réaction de 

Boudouard, 

formation de coke 

2 CO(g)  C(s) + CO2(g) 

CO(g) + H2(g)  C(s) + H2O(g) 

CO2(g) + 2 H2(g)  C(s) + 2 H2O(g) 

-172,3 

-131 

-93,6 

14 

15 

16 

[63][50] 
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Elle entre en concurrence avec d’autres réactions qui peuvent se produire dans des 

conditions similaires telle que les réactions de vaporeformage, de formation du méthane et 

du méthanol ou encore la réaction de Boudouard ou de réduction de CO et CO2 conduisant à 

la formation de carbone (tableau 1). 

La réaction de conversion du gaz à l’eau n’est pas la réaction la plus favorable à 25°C. Il est 

donc difficile de réaliser cette réaction en s’affranchissant des réactions secondaires. Elle est 

cinétiquement défavorisée et nécessite l’utilisation d’un catalyseur qui devra présenter une 

bonne sélectivité vis-à-vis de la réaction désirée et permettre une vitesse suffisamment 

élevée de celle-ci. Il est donc important de déterminer une loi de vitesse qui régit la réaction. 

La réaction de conversion du gaz à l’eau est étudiée depuis de nombreuses années. La 

modélisation cinétique de cette réaction a été déjà beaucoup étudiée en présence de 

catalyseurs classiques. De nombreux modèles sont basés sur une loi de puissance intégrant 

un facteur β qui tient compte de la réaction inverse (reverse Water Gas Shift, équations 17 

et 18) [69][70][71]. =  . . . . . (1 − )      Equation 17 

avec = .. .         Equation 18 

Ce modèle, qui ne tient pas compte de l’aspect mécanistique de la réaction, peut être utilisé 

dans le cas des réactions à haute et basse températures. 

Dans l’industrie, cette réaction est réalisée en présence de catalyseurs et décomposée en 

deux étapes, une étape haute température favorisée cinétiquement et une étape basse 

température favorisée thermodynamiquement. L’étape réalisée à haute température se fait 

entre 300 et 500 °C [57][72][73][74] et celle à basse température entre 200 et 300 °C 

[57][73][74]. L’association des deux réacteurs permet de cumuler les avantages cinétiques 

(haute température) et thermodynamiques (basse température). Il a été montré que 

l’utilisation de deux réacteurs augmentait la conversion de CO par rapport à un réacteur 

unique et menait à une conversion totale de CO [75][76]. 

La réaction de conversion du gaz à l’eau peut être réalisée dans des conditions variables qui 

influencent l’activité du catalyseur utilisé. 
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L’étude de l’influence de la pression sur l’activité d’un catalyseur industriel (Fe2O3-Cr2O3) a 

montré qu’une augmentation de la pression supérieure à 20-30 atmosphères menait à une 

amélioration de l’activité [77]. Pour cette raison, la réaction de conversion du gaz à l’eau est 

classiquement réalisée à l’échelle industrielle à des pressions comprises entre 25 et 35 bar 

[58]. Pourtant, l’utilisation d’un système mettant en jeu la réaction sous pression amène à 

des consommations énergétiques qu’il serait intéressant d’éliminer dans le contexte 

énergétique actuel. 

La réaction de conversion du gaz à l’eau peut être réalisée à pression atmosphérique en 

présence d’un catalyseur optimisé mais cela implique de limiter au maximum les pertes de 

charge dans le réacteur. En effet, l’utilisation d’un réacteur à lit fixe, constitué de granulés 

ou de grains de faible granulométrie, provoque, d’une part, une surpression en amont du 

système et peut ainsi endommager ou perturber le bon fonctionnement d’appareils ou de 

systèmes présents avant le réacteur à lit fixe. D’autre part, la diminution de la pression entre 

l’amont et l’aval du lit catalytique provoque une augmentation de la vitesse de passage du 

flux réactionnel à travers le lit de catalyseur, réduisant ainsi le temps de contact et donc 

l’activité catalytique. Lors de l’utilisation d’un réacteur à lit fixe, des contraintes sont donc 

induites sur la taille des granulés ou grains de catalyseur et sur la hauteur du lit de 

catalyseur. 

 

 

La température de réaction des réacteurs industriels est contrôlée pour ne pas dépasser 

550 °C pour la réaction haute température et 350 °C pour la réaction basse température 

[62]. Une température trop importante mènerait à une désactivation trop rapide des 

catalyseurs par frittage des particules ainsi qu’à une limitation trop importante d’un point de 

vue thermodynamique. De plus, la libération d’énergie due à l’exothermicité de la réaction 

conduit à une augmentation de la température du réacteur (réacteur adiabatique dans les 

Dans notre cas, nous avons choisi de développer des catalyseurs actifs à pression 

atmosphérique. Le choix d’un support (mousse) pour le dépôt du catalyseur devra 

permettre de limiter la perte de charge. Différentes porosités seront étudiées de 

manière à associer une bonne activité du catalyseur et une faible perte de charge. 
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procédés industriels). La température initiale ne doit pas être trop importante car la 

température finalement atteinte ne doit pas porter préjudice à l’activité du catalyseur. Il est 

donc important de développer des catalyseurs pour les étapes haute température et basse 

température qui soient actifs aux plus faibles température de chaque gamme. 

 

 

Le rapport H2O/CO a lui aussi une influence importante et son augmentation améliore la 

conversion de CO. Il est nécessaire de travailler en présence d’une quantité d’eau suffisante 

pour prévenir la sur-réduction du catalyseur haute température car la présence de fer 

métallique induit des réactions de formation de carbone ou de méthanation (équations 8 et 

14 à 16) [78][79][80][81][82][83][62]. 

Dans le cas du catalyseur basse température, la présence d’eau permet de limiter la 

formation de carbone et donc la désactivation du catalyseur mais elle permet aussi de 

limiter l’apparition de réactions secondaires dans le cadre de la production d’hydrogène 

telles que la formation de méthanol (équation 12) [66] ou de méthane (équations 8 et 10).  

Le rapport H2O/CO permettant de limiter les réactions secondaires est supérieur 2 [84][62] 

dans le cas du réacteur haute température comme pour le réacteur basse température.  

L’eau ajoutée au mélange réactionnel dans les conditions industrielles nécessite une étape 

de vaporisation qui est couteuse en énergie. Il est donc important de déterminer les 

conditions optimales quant à la quantité d’eau nécessaire pour éliminer les réactions 

Dans notre cas, nous étudierons l’influence de la température sur nos catalyseurs 

haute température et basse température et chercherons à définir une température 

idéale pour atteindre une importante conversion de CO sans désactivation des 

catalyseurs. Des températures de 450 °C pour le réacteur haute température et 300 

°C pour le réacteur basse température seraient suffisamment élevées pour permettre 

une cinétique assez rapide de la réaction et donc une bonne conversion de CO mais 

pas trop élevées pour éviter le frittage des catalyseurs et des limitations 

thermodynamiques trop importantes. 
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secondaires, phénomènes de sur-réduction et désactivation des catalyseurs tout en évitant 

une consommation énergétique liée à un ajout excessif d’eau. 

 

 

III.2. Catalyseurs haute et basse température 

III.2.1. Catalyseurs haute température 

Le fer est un matériau très intéressant du fait de ses multiples états d’oxydation permettant 

la catalyse de nombreuses réactions chimiques. Les principales réactions de catalyse 

hétérogène réalisées en présence de fer sont le reformage des goudrons [85][86][87][27] en 

présence de la phase Fe0,  la réaction de Fischer-Tropsch [60][88][89] en présence de la 

phase FexC ou Fe0 [90][88][91], la réaction de décomposition du méthane [92][93][94] en 

présence de la phase Fe0 et la réaction de conversion du gaz à l’eau [57][95][96] en présence 

de la phase Fe3O4. 

 C’est également un matériau non toxique, il ne pose donc pas de problème de traitement 

des déchets lors de l’élimination des catalyseurs en fin de vie dans le cadre de réactions à 

l’échelle industrielle. 

Le catalyseur Fe2O3-Cr2O3 est le plus communément utilisé pour la réaction de conversion du 

gaz à l’eau à haute température. L’hématite se réduit en magnétite qui est la phase active 

pour la réaction (équations 19 et 20) [57] 

3 Fe2O3 + H2  2 Fe3O4 + H2O  (ΔH298 = -16,3 kJ/mol)  Equation 19 

3 Fe2O3 + CO  2 Fe3O4 + CO2  (ΔH298 = 24,8 kJ/mol)  Equation 20 

Dans notre cas, nous étudierons l’influence du rapport H2O/CO de manière à 

déterminer une quantité d’eau suffisante pour favoriser la réaction de conversion du 

gaz à l’eau et limiter les consommations énergétiques nécessaires à la vaporisation de 

l’eau. Un rapport H2O/CO compris entre 1,45 et 3 devrait remplir ces conditions. 
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La magnétite adopte une structure de type cubique à faces centrées (figure 6) dans laquelle 

les sites octaédriques sont occupés par des ions Fe3+ et Fe2+ alors que les sites tétraédriques 

sont occupés exclusivement par des ions Fe2+ [57][97]. 

 

Figure 6 : Structure de la magnétite [98]. 

 

Les ions Fe2+ et Fe3+ localisés dans les sites octaédriques se comportent comme un couple 

d’oxydoréduction et permettent, par oxydation de Fe2+ en Fe3+, la dissociation de H2O pour 

produire H2. Les ions Fe3+ sont ensuite réduits en Fe2+ par CO (ou H2) pour produire CO2 (ou 

H2O) (équation 21 et 22) [97]. 

H2O + Red  H2 + Ox        Equation 21 

CO + Ox  CO2 + Red        Equation 22 

Le catalyseur contient 80 à 90 % massique de Fe2O3 et 8 à 10% massique de Cr2O3 [57][97]. 

L’utilisation d’hématite pure lors de la réaction de conversion du gaz à l’eau provoque une 

désactivation du catalyseur par frittage des particules. L’utilisation d’un promoteur tel que 

Cr2O3 sous forme de solution solide avec Fe2O3 se traduit par la substitution d’un ion Fe3+ par 

un ion Cr3+ dans la maille de α-Fe2O3 et permet ainsi d’améliorer les qualités intrinsèques du 

catalyseur et de réduire le frittage [57]. Il a été montré que la désactivation est plus 

importante et l’activité inférieure dans le cas d’un catalyseur ne contenant pas de 

promoteur [72]. L’oxyde de chrome joue donc un rôle structurant et texturant [97]. 
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La toxicité de l’oxyde de chrome a mené au développement de catalyseurs exempts de 

chrome [99][84][72].  

Des métaux tels que Ce, Zr, Mg, Zn, La, Mn, Cu, Al, Co, Ni, Zn, Hg, Ag, Pb, Ba, Rh  sont utilisés 

pour remplacer le chrome [57][72][97][100][101][102][103][104]. Leur activité comme 

promoteur est variable. Certains promoteurs induisent une activité du catalyseur très limitée 

voire inexistante [72][100]. D’autres promoteurs comme la cérine présentent des 

caractéristiques très intéressantes dans le cadre de la réaction de conversion du gaz à l’eau. 

La cérine adopte une structure de type fluorite dans laquelle les ions Ce4+ forment un réseau 

cubique à faces centrées et les ions O2- occupent les sites tétraédriques (figure 7) [105]. 

 
Figure 7 : Structure fluorite de la cérine : Ce4+ en violet et O2- en rouge. 

La cérine présente une forte capacité à échanger de l’oxygène avec le milieu qui l’entoure, 

ce qui lui confère des propriétés de stockage d’oxygène OSC (oxygen storage capacity) 

[106][107][108][105][109][110][111][112][113][114] qui peuvent être très intéressantes 

pour optimiser l’activité catalytique en conservant le catalyseur sous sa forme oxydée ou en 

limitant la formation de coke (équations 14 à 16 [78][79][80][81][82][83]) au cours de la 

réaction [113][114]. 

En l’absence ou en présence d’oxydant, la réaction d’oxydation du carbone peut se faire 

selon les équations 23 et 24 [113][114]. 

CeO2 + x C  x CO + CeO2-x Equation 23 

2 CeO2 + x C  x CO2 + 2 CeO2-x Equation 24 
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Le départ d’un ion O2- permet de conserver la neutralité électrique et de créer la lacune 

d’oxygène. La lacune formée dans la maille de cérine lors de l’oxydation du carbone induit 

une mobilité encore plus rapide de l’oxygène qui est rendue possible grâce à la réduction 

d’un ion Ce4+ en Ce3+. 

L’intégration de zircone dans la structure de la cérine conduit à la formation d’une solution 

solide de cérine-zircone CexZr1-xO2 qui adopte la même structure de type fluorite pour des 

valeurs de x supérieures à 0,8. L’addition de zircone à la cérine permet une stabilisation 

thermique qui limite les phénomènes de frittage. La présence de zirconium stabilise les 

défauts structurels de la cérine-zircone réduite [115]. De plus, le coefficient d’expansion 

chimique est plus faible lorsque la zircone est présence dans la maille de la cérine. Cela 

engendre une contraction de la maille moins importante lorsque la lacune d’oxygène se 

forme, donc une pression moins importante sur le matériau et une plus grande résistance 

physique [116].  La zircone offre aussi une optimisation des propriétés de stockage et de 

mobilité de l’oxygène [117][105][109][118][119][120]. En effet, la présence de zircone sous 

la forme Zr4+ dans la structure facilite la réduction de Ce4+ en Ce3+ et augmente ainsi la 

mobilité de l’oxygène. 

 

 

L’utilisation de la cérine dans nos catalyseurs à base de fer permettrait de 

s’affranchir de la toxicité de l’oxyde de chrome couramment utilisé dans ce type de 

catalyseurs pour la réaction de conversion du gaz à l’eau à haute température. De 

plus, ces matériaux apporteraient des propriétés intéressantes dans le cadre de 

cette réaction telles que le stockage de l’oxygène (limitation de la formation de 

coke, réserve d’oxygène au cours de la réaction, aide au maintien du catalyseur 

dans sa phase active oxydée), la stabilisation du catalyseur  et la dispersion des 

particules de catalyseur (stabilisation thermique, limitation du frittage des 

particules). L’utilisation de cérine-zircone permettrait une optimisation de ces 

propriétés (stockage de l’oxygène, stabilisation thermique) importantes pour le 

développement de nos catalyseurs. 
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III.2.2. Catalyseurs basse température 

Dans le cadre de la réaction de conversion du gaz à l’eau à basse température, nous 

distinguons les catalyseurs à base de Pt et d’Au (parfois Rh, Ru et Pd) souvent supportés sur 

des oxydes partiellement réductibles tels que la cérine, la zircone, l’oxyde de titane ou un 

mélange de ces oxydes [57][73][121][122][123][124][125][126][127][128][129][130][131]. 

Leur température d’activité se situe entre 200 et 350 °C. Le métal le plus utilisé à l’échelle 

industrielle reste le cuivre, actif sous sa forme métallique 

[57][132][133][134][135][136][137], avec une température d’activité allant de 200 à 300 °C. 

Il est généralement présenté sous la forme Cu-ZnO-Al2O3. Le promoteur ZnO permet de 

stabiliser le catalyseur et donc de limiter la désactivation due à un frittage rapide du cuivre 

et à une diminution de la surface spécifique du catalyseur lors de son activation (réduction 

de CuO en Cu0) [57][138]. Il a été montré que le rapport optimal Cu/Zn était de 0,4 et que la 

méthode de préparation avait une importance capitale pour l’activité des catalyseurs 

[139][140]. Le support alumine joue également un rôle dans le retardement de la 

désactivation du catalyseur car il retarde le grossissement des particules de cuivre [57]. 

De nouveaux types de promoteurs tels que Ce, Si, Al, Fe, Zr [141][142][138][143] ou encore 

d’autres supports tels que MgO, SiO2-Al2O3, SiO2-MgO, β-zéolite ou CeO2 [144] ont été 

étudiés. Ils permettent eux aussi de limiter la désactivation du catalyseur et présentent des 

activités variables. Des promoteurs tels que la cérine, la zircone ou une solution solide de 

cérine-zircone montrent des résultats très intéressants dus à leur capacité de stockage de 

l’oxygène qui permet de fortes interactions entre le cuivre et l’oxyde, diminuant ainsi la 

température de réduction du cuivre [145][146]. Ces promoteurs mènent aussi à une grande 

dispersion des particules de cuivre qui est bénéfique lors de la réaction de conversion du gaz 

à l’eau. La présence des lacunes d’oxygène joue également un rôle important lors de la 

dissociation de l’eau, améliorant les performances du catalyseur [146][147][148]. 
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III.2.3. Conclusion 

Dans le cadre de la réaction de conversion du gaz à l’eau, le développement de catalyseurs 

haute et basse températures moins toxiques que ceux couramment utilisés de manière 

industrielle est une priorité. 

Le fer est un matériau non toxique. Nous avons choisi de l’associer à un promoteur composé 

de cérine-zircone ou de cérine qui permettra de limiter la toxicité et d’apporter des 

propriétés intéressantes telles que la mobilité d’oxygène pour limiter le dépôt de carbone et 

aider à conserver le catalyseur sous sa phase active ou la stabilisation thermique pour limiter 

le frittage des particules. 

Le cuivre, également non toxique, peut également être associé à un promoteur de cérine-

zircone ou de cérine qui apportera ses propriétés de stockage d’oxygène permettant une 

réduction en phase active à plus faible température et de stabilisation thermique pour moins 

de frittage et une meilleur stabilité de l’activité catalytique. 

 

III.3. Mise en forme 

III.3.1. Méthodes de préparation des catalyseurs haute 

température 

Des propriétés particulières liées à la formation de très petites particules, à une grande 

dispersion, ou à la formation de solutions solides, sont conditionnées par la méthode de 

préparation des catalyseurs. Ils peuvent être préparés sous forme massique avec ou sans 

promoteurs ou déposés sur un support qui peut apporter des propriétés particulières. 

L’utilisation de la cérine-zircone ou de la cérine dans les catalyseurs à base de cuivre 

est intéressante pour notre travail grâce aux capacités de stockage d’oxygène de ces 

matériaux (réduction du cuivre à une température plus faible qui sera donc actif à une 

température plus faible, aide lors du mécanisme de la réaction) et à la stabilisation des 

particules (plus grande dispersion des particules de cuivre, stabilisation thermique). 
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III.3.1.1. Catalyseurs massiques 

Les catalyseurs classiques à base de fer pour la réaction de conversion du gaz à l’eau à haute 

température sont préparés par des voies permettant d’obtenir la phase oxydée Fe2O3 ou 

directement la phase active Fe3O4. Ces voies de synthèse sont décrites ici : 

La coprécipitation : Cette méthode permet d’obtenir des catalyseurs sous leur forme oxydée 

(Fe2O3) contenant des promoteurs (Cr, Cu, Zr, Ce, …). Les précurseurs sont dissouts dans 

l’eau distillée. Une solution d’hydroxyde de sodium est ajoutée pour provoquer la 

précipitation des espèces à pH basique et la suspension résultante est portée à reflux. Le 

précipité formé est filtré, lavé, séché puis calciné [149][150][151][152][153]. 

L’oxydation-précipitation : Les précurseurs sont dissous dans l’eau distillée. La solution est 

oxydée par bullage d’air dans le système puis une solution de NH4OH ou de NaOH est 

ajoutée pour ajuster le pH et provoquer la précipitation des espèces. Le solide est filtré, lavé 

et séché [152][154][155]. Cette méthode permet l’obtention le catalyseur directement sous 

sa forme active Fe3O4 et l’ajout de promoteurs. 

La décomposition thermique : Une solution contenant un précurseur de Fe(III) subit un 

traitement thermique sous air conduisant à la forme oxydée Fe2O3 du catalyseur [155]. 

La méthode par pyrolyse : Les précurseurs sont dissous dans l’éthylène glycol. La solution 

est chauffée pour obtenir un gel qui subit un traitement thermique sous air. La 

décomposition du précurseur provoque une atmosphère réductrice qui induit la réduction 

partielle de FeIII en FeII et la formation du catalyseur dans sa forme active Fe3O4 

[155][156][157][158]. 

La synthèse sonochimique : Des nanoparticules de Fe3O4 sont obtenues par sonication de 

l’acétate de fer(II) sous un flux de gaz inerte [159]. 

Les catalyseurs préparés par ces différentes voies sont massiques (bulk) et représentent la 

grande majorité des catalyseurs pour la réaction de conversion du gaz à l’eau haute 

température. Ils peuvent être conditionnés sous forme de pellets pour des applications 

industrielles. 
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III.3.1.2. Catalyseurs supportés 

Certains catalyseurs pour la réaction de conversion du gaz à l’eau haute température sont 

déposés sur des supports de type alumine [160] ou charbon [76]. L’alumine permet une 

bonne dispersion des particules de catalyseur grâce à sa surface spécifique élevée (de l’ordre 

de 300 m2/g pour l’alumine γ) et la dureté du matériau permet une bonne résistance. Le 

charbon est un support peu cher qui peut être éliminé très facilement après désactivation du 

catalyseur [161]. Le graphène peut aussi être utilisé comme support [162]. Il présente une 

surface spécifique élevée (jusqu’à 2600 m2/g), une porosité très développée et des 

propriétés de stabilité mécanique et thermique.  

Diverses méthodes peuvent être utilisées pour le dépôt des catalyseurs sur un support. 

L’imprégnation par voie humide : Le support est mis en suspension dans une solution 

contenant le précurseur du catalyseur (par exemple nitrate de fer) et éventuellement le 

précurseur d’un promoteur à adjoindre au catalyseur [160]. Le solide résultant est séché et 

calciné [163][76][160]. 

L’imprégnation à humidité naissante : Les pores du support sont remplis avec une solution 

contenant le précurseur du catalyseur. Le solide est séché puis calciné [161]. 

Méthode sol-gel : Une solution sol-gel contenant les précurseurs du catalyseur est utilisée 

comme solution d’imprégnation. Une étape de séchage puis de calcination mènent à 

l’obtention du catalyseur déposé sur le support [164]. 

Le dépôt chimique en phase vapeur : Le support est exposé au précurseur sous forme 

gazeuse. Le dépôt de catalyseur est généré lors de la décomposition ou de la réaction du 

précurseur à la surface du support [163]. 

La projection thermique : Le catalyseur en petites particules (liquides, pâteuses ou solides) 

est projeté sur le support grâce à un gaz vecteur. Dans le cas d’un catalyseur sous forme 

liquide ou pâteuse, le gaz vecteur ou une autre source d’énergie telle qu’un arc électrique ou 

une flamme peuvent être utilisés pour faire fondre le catalyseur [163]. 

Il est important de noter que les catalyseurs supportés représentent une minorité dans le 

cadre de la réaction de conversion du gaz à l’eau à haute température. 
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III.3.2. Utilisation de mousses 

L’utilisation de mousses ou de monolithes permet de diminuer le phénomène de pertes de 

charge. En effet, les pores présents dans les mousses ainsi que les canaux présents dans les 

monolithes vont permettre un passage plus facile du fluide réactionnel à travers le 

catalyseur [47][165][166][167][168][169][170][171]. La morphologie des pores et leur taille 

ont une influence sur le phénomène de perte de charge. 

Au cours de réactions exothermiques telles que la conversion du gaz à l’eau, des points 

chauds peuvent se former dans le lit catalytique. Ces phénomènes peuvent perturber 

l’activité du catalyseur par désactivation (frittage), baisse de conversion et/ou de sélectivité. 

La présence de pores ou de canaux permet de limiter la présence de ces points chauds. De 

plus la diffusion de la chaleur se fait de manière différente entre les supports possédant une 

faible conductivité thermique et ceux possédant une forte conductivité thermique qui 

permet de dissiper l’excédent de chaleur et de limiter ces phénomènes [172][173].  

Les mousses ou monolithes métalliques [52] [171] (Aluminium ou FeCralloy par exemple) 

possèdent une conductivité thermique très intéressantes. La structure métallique facilite le 

transfert axial de la chaleur et limite l’apparition de points chauds. Cependant, l’accroche 

des différentes phases (wash-coat ou catalyseur par exemple) y est difficile. 

Les supports en matériaux céramique [171][174] (Alumine ou cordiérite par exemple) 

possèdent une faible conductivité thermique mais l’accroche des différentes phases y est 

beaucoup plus facile grâce à leur surface oxydée plus rugueuse [169]. De plus, les matériaux 

céramiques possèdent une résistance mécanique élevée. 

 

 

Dans le cadre de notre travail, nous avons choisi de privilégier la facilité du dépôt sur 

les supports et leur résistance mécanique. Nous utiliserons donc l’alumine qui permet 

de déposer des quantités de catalyseur plus importantes pour une meilleure activité. 

La porosité des supports devrait limiter la formation de points chauds. 
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III.3.3. Méthodes de dépôt des catalyseurs sur mousses 

Les méthodes de préparation des catalyseurs sur mousse varient de celles utilisées pour la 

préparation des catalyseurs sous forme de poudre. Diverses méthodes peuvent être utilisées 

pour réaliser un dépôt sur une mousse et plusieurs paramètres entrent alors en jeu pour 

l’obtention d’un dépôt homogène, bien ancré, de masse et d’épaisseur suffisante. 

Le matériau qui compose la mousse ou le monolithe possède des propriétés particulières 

influençant les caractéristiques du catalyseur final ou influençant la procédure de dépôt. Les 

supports céramiques possèdent de faibles taux de dilatation et une grande compatibilité 

chimique avec un grand nombre de composés [169][175]. 

Un traitement de surface préliminaire au dépôt sur matériaux céramiques tel qu’une 

oxydation thermique [164] peut être effectué pour augmenter la porosité, la rugosité et la 

surface du support et favoriser l’accroche d’un dépôt. L’oxydation thermique peut être 

utilisée pour des supports tels que l’alumine ou l’α-SiC pour la formation d’une couche 

d’oxyde en surface. 

Les principales méthodes de dépôt sont présentées ici : 

L’imprégnation par voie humide [164][176][172] est un processus au cours duquel la 

mousse à enduire est immergée dans une solution contenant les précurseurs métalliques. 

Après séchage, une étape de calcination est nécessaire à l’obtention de l’espèce sous sa 

forme oxyde. Cette méthode permet le dépôt de nombreux oxydes (Al2O3, CeO2, Co3O4,…) 

de manière simple. Des paramètres tels que la concentration de la solution ou sa viscosité 

influencent l’homogénéité et l’épaisseur du dépôt mais l’utilisation possible d’un solvant 

aqueux en fait une méthode intéressante pour des applications industrielles. Le séchage 

possède une importance capitale quant à l’homogénéité du dépôt. 

L’imprégnation à humidité naissante [176] est une méthode issue de la méthode 

d’imprégnation par voie humide. Le processus est réalisé de telle sorte que seul le volume de 

solution nécessaire au remplissage des pores de la mousse soit mis en contact avec celle-ci. 

De même que précédemment, une étape de calcination permet la décomposition des 

précurseurs métalliques en leurs oxydes métalliques. Cette méthode permet le dépôt de 
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nombreux oxydes (Al2O3, CeO2, Co3O4,…). Les pores du support doivent être suffisamment 

petits pour permettre la rétention du solvant et la mise en œuvre est plus difficile que dans 

le cas de l’imprégnation humide (trempage). L’utilisation possible d’un solvant aqueux est 

intéressante pour des applications industrielles. Le séchage est une étape très importante 

pour l’homogénéité du dépôt. 

La solution sol gel [164][176] est une méthode de préparation qui découle directement de la 

méthode de préparation par sol gel pour les catalyseurs ou supports sous forme de poudre 

[105][177]. Le support est immergé dans la solution après gélification (gel). Une 

augmentation de la viscosité du gel (gélification plus élevée, vieillissement plus long) 

provoque une épaisseur de dépôt plus importante. Une étape de calcination permet de 

décomposer les précurseurs de la solution sol gel pour obtenir les oxydes sur le support. 

Cette méthode permet le dépôt de nombreux oxydes (Al2O3, ZrO2, TiO2,…) ou d’oxydes 

mixtes tels que la cérine-zircone sur une épaisseur d’environ 10 μm. L’utilisation de solvants 

non aqueux peut rendre cette méthode plus difficile à appliquer à une échelle industrielle, 

mais elle offre l’avantage de permettre la formation d’oxydes mixtes sur le support. 

La suspension [164][176][178] est un procédé qui met en jeu un solide sous forme de 

poudre (catalyseur ou support du catalyseur), un liant, un acide et le solvant (souvent l’eau). 

Les particules à déposer sont mises en suspension dans le solvant et la suspension est 

maintenue stable grâce au liant. L’acide permet d’ajuster le pH pour optimiser le dépôt 

(quantité déposée et accroche). Certains paramètres tels que la taille des particules en 

suspension, le pH de la suspension et la concentration des différents éléments revêtent une 

grande importance pour le contrôle de l’adhésion, de la quantité de dépôt et de l’épaisseur 

du dépôt. L’étape de dépôt peut être suivie d’une étape de calcination. La suspension est 

largement utilisée à grande échelle mais un grand nombre de paramètres doivent être 

contrôlés pour obtenir un dépôt homogène (taille des particules, acidité, viscosité). Cette 

méthode permet le dépôt de nombreux oxydes ou métaux (CuO, TiO2, Al2O3, Pd, ZnO, 

CeO2…) sur des épaisseurs généralement comprises entre 1 et 100 μm ou sur des épaisseurs 

beaucoup plus importantes en fonction des besoins (400-600 μm). 

Le dépôt-précipitation [176] est réalisé par dissolution d’un sel métallique dans un solvant. 

Le support est plongé dans la solution et l’addition de NaOH provoque la précipitation du 
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premier sel et son dépôt sur le support. Cette méthode permet de déposer de nombreux 

oxydes (NiO, Al2O3,…). Elle nécessite un flux de solvant constant au cours de la précipitation 

car la présence des pores peut provoquer une inhomogénéité de concentration des 

différents sels en solution (mauvais mélange) induisant une inhomogénéité du dépôt. 

La solution colloïdale [176] est réalisée de manière similaire à la suspension. La solution 

colloïdale est introduite dans les pores. L’excès de solution est évacué et le solide est séché 

puis calciné. Cette méthode permet d’obtenir des dépôts de très faible épaisseur (environ 90 

nm). La solution contient des particules colloïdales très petites (exemple α-alumine 

colloïdale 50 nm) et est donc difficile à obtenir en grande quantité pour des préparations 

industrielles (cout des solutions colloïdales). 

Le dépôt par électrophorèse [164] est un procédé qui provoque le dépôt de particules 

colloïdales chargées en suspension par passage d’un courant. Le support joue le rôle d’une 

électrode (cathode), l’autre électrode étant une feuille d’aluminium ou d’acier. L’épaisseur 

du dépôt peut être contrôlée par ajustement du courant appliqué ou par la distance entre 

les électrodes. Cette méthode est généralement utilisée pour déposer une couche d’alumine 

poreuse. Le dépôt obtenu est régulier et de faible épaisseur (2 à 4 μm). 

La vaporisation [164][178] est une voie de préparation qui découle de la méthode par 

suspension. Plutôt que d’immerger le support dans une suspension, celle-ci est vaporisée sur 

le support. Une étape de séchage et une étape de calcination suivent ce processus de 

vaporisation. Cette méthode permet le dépôt de nombreux métaux ou oxydes (CuO, TiO2, 

Al2O3, Pd, ZnO, CeO2…) sur de faibles épaisseurs (environ 1 μm). Des équipements 

spécifiques sont nécessaires pour la vaporisation sur le support, rendant cette méthode 

difficile à adapter à l’échelle industrielle. 

Le dépôt électrochimique [164] est un procédé qui met en jeu des solutions ioniques, 

contenant des sels métalliques. Un courant est appliqué, provoquant une charge négative 

sur l’objet à enduire. Les cations présents dans la solution vont entrer en contact avec le 

support et se réduire au contact des électrons (charge négative) induisant la formation d’une 

couche métallique. Ce procédé est suivi d’une étape de calcination. Cette méthode permet 

de réaliser des dépôts métalliques pouvant ensuite être oxydés (dépôt d’Al, oxydation en 
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Al2O3 poreuse). Il est possible de contrôler l’épaisseur du dépôt et d’obtenir un dépôt 

régulier de 100 à 120 μm. 

Le placage électrolytique [164] est similaire au dépôt électrochimique, cette méthode met 

en jeu des solutions ioniques. Une réaction d’oxydoréduction à la surface du support à 

enduire va provoquer le dépôt des espèces. L’application d’un courant n’est pas nécessaire, 

il est remplacé par l’utilisation d’un agent réducteur tel que le formaldéhyde. Cette méthode 

généralement utilisée pour réaliser un dépôt métallique (Ag, Pd…) peut conduire à des 

dépôts inhomogènes (dépôt à la base des pores). 

Certaines méthodes de préparation permettant d’obtenir des résultats très intéressants à 

l’échelle du laboratoire sont difficiles à mettre en œuvre à plus grande échelle. Il est donc 

nécessaire de considérer l’application du catalyseur pour décider de la méthode de 

préparation à utiliser. Dans notre cas, les catalyseurs qui seront développés en laboratoire 

devront être préparés à plus grande échelle pour être testés dans des conditions 

industrielles. Il est donc important de choisir des méthodes de préparation qui pourront être 

adaptées à une mise à grande échelle en conservant les paramètres de préparation 

optimisés en laboratoire. De plus, la méthode choisie devra aussi permettre le dépôt des 

phases d’intérêt : cérine-zircone, cérine, oxyde de fer et oxyde de cuivre, de manière 

homogène et reproductible. 

Les méthodes de dépôt-précipitation, solution colloïdale, dépôt par électrophorèse, 

vaporisation, dépôt électrochimique et placage électrolytique sont écartées car elles 

nécessitent une adaptation lors de préparation à grande échelle qui est trop complexe pour 

nos moyens en laboratoire ou ne permettent pas d’obtenir les oxydes désirés. La méthode 

de suspension est aussi écartée à cause des différents paramètres impliqués dans 

l’homogénéité du dépôt. 
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IV. Objectifs du travail 

IV.1. Le contrat UNIfHY 

Le projet UNIfHY (UNIQUE gasifier for hydrogen production, FP7/2007-2013, n° d’agrément 

299732) [179] est un projet européen regroupant des partenaires industriels (PALL 

Filtersystems Gmbh Werk Schumache, EPC, HyGear, Air Liquide)  et académiques (CIRPS et 

Unistra) (figure 8). 

 
Figure 8 : Partenaires impliqués dans le projet européen UNIfHY. 

 

Les méthodes d’imprégnation par voie humide et imprégnation à humidité naissante 

sont adaptables à grande échelle. De plus, les précurseurs des oxydes désirés 

peuvent être dissous dans l’eau à diverses concentrations. L’utilisation d’un tel 

solvant permet de minimiser les impacts économiques et environnementaux des 

préparations de nos catalyseurs à grande échelle. 

La méthode utilisant la voie sol gel est également retenue. Elle est plus difficile à 

mettre en œuvre dans de grandes proportions (préparation d’une grande quantité 

de sol gel, solvant non aqueux) mais permet la formation d’oxydes mixtes comme la 

cérine-zircone sur le support. 
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Il a pour but la production d’hydrogène pur en continu par vapogazéification de la biomasse 

et purification (conversion du gaz à l’eau et adsorption modulée en pression) pour une 

utilisation dans des piles à combustible à membrane échangeuse d’ions (électrolyte 

polymère).  

Un schéma du procédé (figure 9) permet de détailler les différents points clés : 

 

Figure 9 : Schéma du procédé complet permettant la production d’hydrogène en continu. 

1. La biomasse est gazéifiée en présence de l’agent de gazéification O2/H2O dans un 

réacteur à lit fluidisé. La technologie des « filter candles » permet une purification du gaz 

de synthèse directement dans le réacteur de gazéification par reformage des goudrons 

et filtration des particules et résidus (technologies issues de précédents contrats 

européens dont le contrat UNIQUE 7FP-ENERGY-2007-211517). Le reformage des 

goudrons et du méthane est aussi mis en œuvre directement dans le réacteur de 

gazéification grâce à la présence de matériaux réfractaires (olivine) qui supportent les 

catalyseurs. 

2. Les unités pour la réaction de conversion du gaz à l’eau à haute température puis à 

basse température permettent une augmentation de la production d’hydrogène et le 

début de sa purification par conversion du CO en CO2. 

1 
2 

3 
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3. L’unité d’adsorption modulée en pression (Pressure Swing Adsorption) sépare 

l’hydrogène des gaz restants dans le mélange. L’hydrogène pur est stocké pour pouvoir 

être utilisé comme combustible. 

Une part du gaz de synthèse ainsi que les gaz séparés de l’hydrogène lors de l’étape 

d’adsorption modulée en pression sont recyclés pour cogénération et permettent, par 

des systèmes de transfert de chaleur, de vaporiser l’eau nécessaire au bon déroulement 

de la gazéification et de la réaction de conversion du gaz à l’eau. Ces gaz qui contiennent 

toujours de l’énergie (présence d’H2, CH4, CO) peuvent aussi être brûlés pour  produire 

une part de l’électricité nécessaire au fonctionnement du procédé. 

 

IV.2. Objectifs de la thèse 

Les objectifs de cette thèse consistent en : 

 L’élaboration (préparation et caractérisation) de catalyseurs à base de fer pour la réaction 

de conversion du gaz à l’eau à haute température, déposés sur des mousses d’alumine 

permettant la limitation de la perte de charge dans le système et donc un travail facilité à 

pression atmosphérique en amont. Les méthodes de préparation, paramètres étudiés et 

résultats de caractérisation seront présentés dans le chapitre II. 

 L’évaluation de l’activité catalytique des catalyseurs haute température pour la réaction de 

conversion du gaz à l’eau. De nombreux paramètres ont été étudiés pour connaitre les 

conditions optimales d’utilisation de ces catalyseurs. Ils seront présentés avec les résultats 

obtenus pour les catalyseurs haute température dans le chapitre III. 

 L’élaboration (préparation et caractérisation) de catalyseurs à base de cuivre pour la 

réaction de conversion du gaz à l’eau à basse température également déposés sur des 

mousses d’alumine pour la limitation de la perte de charge dans le système. Les méthodes 

de préparation et les résultats de caractérisations seront présentés dans le chapitre IV. 

 L’évaluation de l’activité catalytique des catalyseurs basse température pour la réaction de 

conversion du gaz à l’eau et l’étude de divers paramètres pour définir les conditions 
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optimales d’utilisation de ces catalyseurs. Les résultats de réactivité seront présentés dans le 

chapitre IV ainsi que l’étude du couplage haute température/basse température. 

 L’étude cinétique qui doit permettre de définir des lois de vitesse régissant la réaction en 

présence du catalyseur haute température et du catalyseur basse température. L’étude et 

les calculs relatifs à la cinétique des réactions de conversion du gaz à l’eau observée sur les 

catalyseurs haute température et basse température seront présentés dans le chapitre V. 

 La transposition à grande échelle des catalyseurs sélectionnés qui devront être utilisables 

et actifs en sortie du gazéifieur pilote 1MW de l’ENEA en Italie sera présentée dans le 

chapitre VI. 
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I. Introduction 

Les catalyseurs pour la réaction de conversion du gaz à l’eau à haute température que nous 

avons choisi de développer sont des catalyseurs à base de fer, avec un wash-coat de cérine 

ou de cérine-zircone sur une mousse d’alumine. 

Il existe de nombreuses méthodes pour procéder à un dépôt sur un support mais dans notre 

cas, il est important de considérer que ces méthodes de dépôt doivent être applicables à 

grande échelle pour une application pilote. Nous nous sommes donc concentrés sur les 

méthodes d’imprégnation par voie sol-gel [1][2] et d’imprégnation par voie humide et à 

humidité naissante [2]. 

Nous avons tout d’abord étudié ces différentes méthodes de dépôt et vérifié leur influence 

sur l’homogénéité du catalyseur (microscopie optique) et sur l’accroche des différentes 

phases sur la mousse (tests d’accroche). 

Après avoir déterminé la méthode idéale pour le dépôt du wash-coat et du catalyseur, 

différents paramètres de préparation ont été étudiés afin d’optimiser les propriétés des 

catalyseurs supportés sur mousse telles que les quantités de wash-coat et de catalyseur 

déposées, les tailles des particules de wash-coat et de phase active, la surface spécifique, la 

réductibilité du catalyseur. Ces propriétés auront un effet sur les résultats catalytiques et 

seront corrélés à l’activité catalytique dans le chapitre 3. 

La caractérisation des catalyseurs a été réalisée grâce à différentes méthodes, de manière à 

prédire le comportement des catalyseurs au cours des tests catalytiques : Diffraction des 

Rayons X, analyse de surface spécifique par méthode Brunauer-Emmett-Teller, Réduction en 

Température Programmée, Microscopie Electronique à Balayage et Spectrométrie 

Photoélectronique X. Les résultats de caractérisation nous permettront de définir les 

formulations de catalyseurs (composition et paramètres de préparation) idéales tant pour 

satisfaire aux conditions de synthèses à grande échelle que pour être utilisables en tests de 

réactivité. 
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II. Techniques de caractérisation 

II.1. Microscopie optique 

La microscopie optique a été réalisée à l’aide d’un microscope Digital Blue Q×5, avec un 

grossissement de 40 fois. Cela nous a permis d’observer la présence ainsi que l’homogénéité 

du dépôt à l’extérieur et à l’intérieur de la mousse. La mousse a été coupée en plusieurs 

morceaux (figure 1) de manière à pouvoir comparer différents points (figure 2). 

 
Figure 1 : sens de découpe des mousses. 

 
Figure 2 : Emplacement des points de comparaison en microscopie optique. 

 

II.2. Tests d’accroche 

Les tests d’accroche sont nécessaires pour observer la quantité de wash-coat ou de phase 

catalytique qui peut se décrocher lors de l’utilisation de la mousse en tests catalytiques. 

Ils sont réalisés en deux étapes : une sonication dans l’eau [3][4] pendant 5 minutes, suivi 

d’un séchage à 100 °C, puis une seconde sonication dans le n-heptane [4] pendant 

5 minutes, suivi d’un nouveau séchage à 100 °C. La perte de masse est suivie à chaque étape, 

de manière à calculer la quantité de wash-coat ou de phase catalytique décrochée. Ces deux 

étapes sont répétées jusqu’à ne plus constater de perte de masse. L’erreur sur la mesure de 

perte de masse est inférieure à 2 % de pertes. 

 

Homogénéité 
sur la hauteur

Homogénéité 
sur le diamètre
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II.3. Diffraction des rayons X (DRX) 

L’analyse de diffraction des rayons X est réalisée à l’aide d’un diffractomètre Brücker AXS-D8 

Advanced, utilisant une source de radiation Cu Kα de longueur d’onde λ = 1,5418 Å et un 

détecteur LynxEye. 

Le diffractogramme est obtenu à partir du matériau broyé, sur une gamme d’angles 2θ 

comprise entre 10° et 100°, en utilisant un pas de 0,06° et un temps par pas de 2 secondes. 

La diffraction des rayons X nous permet de déterminer les phases cristallines présentes dans 

l’échantillon par comparaison avec les références JCPDS (Joint Committee on Powder 

Diffraction Standards). Elle nous permet également de calculer le paramètre de maille d’une 

structure cristalline (équation 1) afin d’observer une possible évolution. L’erreur réalisée sur 

le calcul du paramètre de maille de CeO2 est de ± 0,005 Å. 

= × √ℎ + +   Equation 1 

a = paramètre de maille 

d = distance inter-réticulaire 

h, k et l = indices de Miller 

La taille de particules de chaque phase présente est déterminée en utilisant l’équation de 

Debye-Scherer (équation 2) à partir de la largeur à mi-hauteur (FWMH) de la raie de 

diffraction la plus intense et la mieux définie. L’erreur réalisée dans le cadre du calcul des 

tailles de cristallites est inférieure à 1 nm pour les cristallites de CeO2 et inférieure à 2 nm 

pour les cristallites de Fe2O3. 

= ××   Equation 2 

D = taille des particules (Å) 

K = constante de Scherrer (k = 0,9 pour la mi-hauteur d’une raie de diffraction) 

λ = radiation Kα du cuivre = 1,5418 Å 

ε = élargissement des raies de diffraction à mi-hauteur (radian) 
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θ = angle de Bragg pour la réflexion hkl (radian) 

 

II.4. Analyse de surface par méthode Brunauer-Emmett-Teller (BET) 

La méthode Brunauer-Emmett-Teller permet de déterminer la surface spécifique des 

matériaux. Elle repose sur trois hypothèses [5] : 

- Une chaleur d’adsorption E1 est considérée pour la première couche d’absorption et 

une chaleur d’adsorption EL égale à la chaleur de liquéfaction est utilisée pour les 

autres couches. 

- Le nombre de couches est infini à la pression de vapeur saturante. 

- Il n’y a pas d’interaction latérale entre les molécules adsorbées. 

Les mesures de surface spécifique ont été réalisées par adsorption d’azote à 77 K 

(température de condensation) sur un appareil Micromeritics ASAP 2420 Surface Area and 

Porosity Analyzer après un dégazage préalable de 8 heures sous vide à 250 °C. Le volume 

d’azote adsorbé à 77 K, relié aux différentes pressions partielles d’azote, permet de déduire 

la surface spécifique de l’échantillon en m2/g. L’erreur sur la mesure est inférieure à 1 m2/g. 

 

II.5. Réduction en température programmée (TPR) 

La réduction en température programmée est réalisée sur un appareil Micromeritics 

Autochem II. Une masse connue d’échantillon (150 à 500 mg) est chauffée à 15 °C/min 

jusqu’à 900 °C, sous flux réducteur (10%H2 dans Ar, 50 ml/min). La consommation 

d’hydrogène est suivie par TCD (détecteur à conductivité thermique) jusqu’au retour du 

signal à la ligne de base. 

Les températures de réduction observées par TPR nous indiquent la température nécessaire 

à l’obtention de l’état d’oxydation désiré, ainsi qu’une information sur la force d’interaction 

entre le métal et son support (une augmentation de ces interactions amène à une 

température de réduction plus élevée). L’erreur réalisée sur la température de réduction est 

inférieure à 10 °C. 
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La réduction en température programmée nous permet également de calculer la 

réductibilité des échantillons comme étant le pourcentage d’élément à l’état réduit comparé 

à la totalité de cet élément présent à l’état oxydé dans l’échantillon et donc pouvant 

potentiellement être réduit [6][7]. La réductibilité est donc calculée par le pourcentage 

d’hydrogène consommé par rapport à celui qui serait théoriquement consommé pour la 

réduction totale de l’échantillon (équation 3). 

é é  % =  é é × 100  Equation 3 

L’erreur réalisée sur le calcul de la réductibilité est inférieure à 6 % de réductibilité pour 

l’analyse et inférieur à 2% de réductibilité pour le traitement des données. 

 

II.6. Microscopie électronique à balayage (MEB) 

La microscopie électronique à balayage est utilisée pour étudier la topographie en surface 

des échantillons. Cela nous a permis de visualiser la forme des particules de cérine ou de 

phase catalytique et leur répartition sur la mousse. 

Les images sont obtenues sur un microscope JEOL FEG 6700F avec un courant d’accélération 

compris entre 2 et 5 kV, variant entre les modes LEI (lower secondary electron image), SEI 

(secondary electron image) et COMPO. 

 

II.7. Spectrométrie photoélectronique X (XPS) 

La spectrométrie de photoélectrons induits par rayons X est une technique d’analyse de 

surface qui permet de déterminer les concentrations relatives des différents constituants sur 

une épaisseur d’échantillon de 15 à 50 Å, ainsi que les degrés d’oxydation de chacun des 

constituants. 

L’échantillon est bombardé d’un faisceau d’électrons X (1 à 2 keV). Des électrons sont alors 

émis des différents niveaux énergétiques des atomes. L’énergie cinétique de ces électrons 

est directement reliée à leur énergie de liaison ce qui permet de remonter à la nature de 

chaque élément [8]. 
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Dans notre cas, l’XPS peut nous indiquer de manière plus précise les phases présentes et les 

états d’oxydation des différents constituants de nos catalyseurs, avant et après tests 

catalytiques. Les analyses par XPS ont été réalisées sur un appareil VG Multilab 2000 qui 

utilise une anode en aluminium comme source de radiation, à 600 W et sous une pression 

de 5.10-10 mbar. Le pic du carbone (C1s 285,5 eV) est utilisé comme référence pour les 

corrections de charge des effets de liaisons. 

 

III. Caractérisation des mousses d’alumine nues 

III.1. Données délivrées par le fournisseur 

Les mousses utilisées comme supports sont fournies par l’un de nos partenaires : PALL (Pall 

Filtersystems GmbH). Elles ont la forme d’un cylindre (∅ × h : 1,9 cm × 1,9 cm) et présentent 

une porosité de 45 ppi (pores per inch) ou 30 ppi (figure 3). Elles sont composées d’alumine 

et possèdent une surface spécifique très faible (inférieure à 1 m2/g). 

 
Figure 3 : mousses d’alumine nues. 

Une différence de porosité doit permettre d’ajuster les pertes de charge lors de l’utilisation 

de ces mousses en tests de réactivité. Toutefois, le choix de la porosité du support peut aussi 

avoir une influence sur l’imprégnation des différentes phases et sur le passage du gaz 

réactionnel au travers du lit catalytique et donc sur l’activité catalytique. 

 

III.2. Diffraction des rayons X (DRX) 

Une analyse par diffraction des rayons X est réalisée pour identifier la nature des phases 

cristallines présentes dans les mousses céramiques (figure 4). 

1,9 cm

1,9 cm

30 ppi 45 ppi
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Figure 4 : Comparaison du diffractogramme de la mousse nue avec la référence alumine 

Corundum-syn Al2O3. 

L’unique phase observée est l’alumine Corundum-syn (JCPDS 10-0173). 

 

III.3. Réduction en température programmée (TPR) 

La réduction en température programmée de la mousse nue (figure 5) permet de vérifier 

que le support n’est pas réductible dans nos conditions de travail. 

 
Figure 5 : Réduction en température programmée de la mousse nue d’alumine. 

En effet, le profil de réduction en température programmée ne présente aucun pic de 

réduction. L’alumine du support ne se réduit pas dans la gamme de température considérée. 
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III.4. Conclusions 

La diffraction des rayons X de la mousse d’alumine nue montre la présence d’une phase 

unique d’alumine Corundum Syn et la réduction en température programmée confirme 

l’inertie du support vis-à-vis de la réduction. De plus, le support possède une très faible 

surface spécifique (inférieure à 1 m2/g selon le fournisseur) non mesurable par nos appareils. 

Il est donc nécessaire d’utiliser un wash-coat qui permettra d’augmenter la surface 

spécifique du support et donc d’améliorer la  dispersion du catalyseur. De plus, le wash-coat 

retenu (cérine ou cérine-zircone) présente des caractéristiques particulières (mobilité 

d’oxygène) permettant d’améliorer l’activité du catalyseur. 

 

IV. Dépôt du wash-coat et caractérisations 

IV.1. Introduction 

Différents types de wash-coat peuvent être utilisés (Ce, Zr, Si, Al,…). Certains d’entre eux, 

comme l’oxyde de cérium ou la cérine-zircone, présentent l’avantage d’augmenter la surface 

spécifique du support [9][10], permettant un dépôt plus important de la phase catalytique, 

une meilleure accroche de celle-ci et une meilleure dispersion des particules de catalyseur 

[9][11][12]. 

La cérine et la cérine-zircone présentent un attrait particulier par leur capacité à stocker 

l’oxygène qui permettra de conserver le catalyseur sous sa forme oxydée et/ou de limiter le 

cokage au cours de la réaction [13][14]. 

 

IV.2. Imprégnation par un sol-gel 

IV.2.1. Méthode pseudo sol-gel 

La méthode pseudo sol-gel, mise au point dans notre laboratoire, est basée sur la formation 

d’un gel de propionates mixtes de cérium et de zirconium, qui est ensuite calciné pour 

former une solution solide CexZr1-xO2 [15][16][17][18][19][20][21] comme indiqué sur la 

figure 6. 



Chapitre 2 : Synthèse et caractérisations des catalyseurs haute température Fe/CeO2/Al2O3 
 

63 
 

 
Figure 6 : Méthode pseudo sol-gel. 

Les sels de départ (acétylacétonate de zirconium et acétate de cérium) sont dissous 

séparément dans l’acide propionique. Les solutions de propionates obtenues sont 

mélangées et portées à reflux pendant 1h30 afin d’obtenir une solution contenant les 

propionates mixtes. L’acide propionique est évaporé à l’aide d’un montage de distillation 

sous vide, jusqu’à obtention d’un gel ou résine. Ce gel est calciné afin d’éliminer les 

propionates sous forme de CO2 et d’obtenir l’oxyde mixte CexZr1-xO2 (figure 6). 

 

IV.2.2. Méthode d’imprégnation 

La méthode pseudo sol-gel décrite ci-dessus a été adaptée pour permettre l’imprégnation 

d’une mousse entre l’étape de reflux et celle de distillation-oligomérisation. Grâce à cette 

méthode, un wash-coat de cérine ou de cérine-zircone a pu être déposé sur la mousse. 

Les mousses sont imprégnées (imprégnation à humidité naissante) avec des solutions de 

propionates (propionate de cérium ou propionate mixte de cérium et zirconium) à 

différentes concentrations, puis l’acide propionique est éliminé sous pression réduite à 

140 °C jusqu’à observer la formation du gel dans les pores de la mousse. L’étape 

d’imprégnation est répétée jusqu’à atteindre la quantité de dépôt désirée de CeO2 ou CexZr1-

xO2 sur la mousse. La mousse imprégnée est ensuite calcinée pendant 4h à 400 °C (rampe 

3 °C/min). 

Les masses de CeO2 et CexZr1-xO2 imprégnées par cette méthode sur les mousses 45 ppi sont 

présentées dans le tableau 1 en fonction de la concentration en sels de départ et du nombre 

d’étapes d’imprégnation. 

 

Dissolution Reflux Distillation, 
Oligomérisation Calcination

Zr(C5H7O2)4 • x H2O

Ce(C2H3O2)3 • x H2O
CH3CH2COOH

Zr propionate

Ce propionate

∆ 1,5h

Propionates 
mixtes

Résine 
mixte CexZr1-xO2

400 °C 
4h

∆
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Tableau 1 : Pourcentages massiques de CeO2 et CexZr1-xO2 déposés 

Nature du 
wash-coat 

Concentration de 
la solution de sels 
de départ (mol/L) 

Nombre d’étapes 
d’imprégnation 

Masse de cérine 
ou cérine-zircone 

déposée (%) 
CeO2 0,12 4 6,9 

CexZr1-xO2 0,12 4 6,5 

CeO2 1,30 1 9,6 
 

Une concentration égale de propionate de cérium ou de propionate de cérium et de 

zirconium mène au dépôt d’une quantité équivalente de wash-coat de cérine ou de cérine-

zircone en quatre étapes. Une concentration plus importante de propionate de cérium 

permet un dépôt plus important de cérine en une seule étape. 

 

IV.2.3. Microscopie optique 

Une mousse imprégnée de cérine est comparée à une référence non imprégnée (figure 7). 

 
Figure 7 : Comparaison d’une mousse imprégnée de cérine par la méthode sol-gel et de la 

référence mousse nue. 

Nous observons une différence de couleur entre la mousse nue (blanche) et la mousse 

imprégnée de cérine (jaune) qui confirme la présence d’un dépôt. 

La comparaison des différents points extérieurs et intérieurs est présentée sur le diamètre 

(figure 8) et sur la hauteur (figure 9). 

Référence : 
mousse nue

Mousse imprégnée 
de cérine
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Figure 8 : Comparaison sur les diamètres externe et interne. 

Nous observons (figure 8 a et b) un dépôt uniforme sur le diamètre externe. Par contre, un 

dépôt de cérine moins important (figure 8 c et d) et inhomogène (figure 8 c)  est observé sur 

le diamètre interne de la mousse. La solution de propionates de cérium est ressortie des 

pores au cours de l’étape de distillation-oligomérisation provoquant une sous-concentration 

de cérine au cœur de la mousse et une surconcentration de cérine sur les parties externes. 

 
Figure 9 : Comparaison sur les hauteurs externe (a et b) et interne (c et d). 

Les mêmes résultats sont observés pour les différentes concentrations de la solution 

d’imprégnation et également dans le cas de l’imprégnation d’une cérine-zircone (tableau 1). 

Cette méthode de dépôt était intéressante car elle devait permettre l’obtention de l’oxyde 

mixte de cérine-zircone mais elle est plus difficile à mettre en œuvre de manière 

Homogénéité 
sur le diamètre

a. b.

c. d.

Homogénéité 
sur la hauteur

a. c.

b. d.
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industrialisée du fait de l’utilisation d’une quantité importante d’acide propionique et de 

l’étape de distillation-oligomérisation réalisée sous pression réduite. De plus, l’imprégnation 

des mousses d’alumine avec un sol-gel ne permet pas d’obtenir des quantités contrôlées de 

cérine ou de cérine-zircone. Le dépôt n’est pas assez homogène et dans le cas d’une solution 

d’imprégnation fortement concentrée, les pores de la mousse se bouchent. 

 

IV.3. Imprégnation par voie humide et à humidité naissante 

IV.3.1. Méthode d’imprégnation 

L’imprégnation par voir humide se fait par trempage de la mousse dans un volume de 

solution suffisant pour que la mousse soit totalement immergée (figure 10). Différents 

paramètres ont été étudiés, comme le sel de départ (nitrate de cérium ou acétate de 

cérium), la concentration du sel, le solvant (eau ou éthanol), le nombre d’étapes avant 

calcination (ré-imprégnation ou non) et la porosité de la mousse (30 ppi ou 45 ppi). 

 
Figure 10 : Imprégnation par voie humide. 

La mousse est immergée pendant une heure dans la solution d’imprégnation puis égouttée 

et séchée sur un bras rotatif sous flux d’air chaud (100 °C). Après séchage, la mousse peut 

subir une nouvelle étape d’imprégnation si la prise de masse après séchage n’est pas 

suffisante ou être directement calcinée 4h à 400 °C (rampe 3 °C/min). 

Contrairement à l’imprégnation par voie humide, l’imprégnation à humidité naissante se fait 

en déposant le volume de solution juste suffisant à remplir les pores de la mousse par 

capillarité (figure 11). 

Ce(NO3)3 • x H2O ou
Ce(C2H3O2)3 • x H2O

Dissolution du sel Imprégnation, 1h

Séchage Calcination

x ré-imprégnations (x = 0 à 3)

H2O ou EtOH
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Figure 11 : Imprégnation à humidité naissante. 

Le tableau 2 présente les masses de cérine déposées sur les mousses imprégnées 

synthétisées en fonction des différents paramètres étudiés. 

Tableau 2 : Mousses imprégnées de CeO2. 

Synthèse Porosité 
(ppi) Méthode Solvant Sel de 

cérium 

Concentration 
de la solution 

de sel de 
cérium (mol/L) 

Nombre d'étapes 
d’imprégnation 

Masse de 
cérine 

déposée 
(%) 

1 45 voie 
humide eau nitrate 0,44 1 4,5 

2 45 humidité 
naissante eau nitrate 0,44 1 4,6 

3 45 voie 
humide eau nitrate 0,14 3 3,4 

4 45 voie 
humide eau nitrate 0,6 1 6,6 

5 45 voie 
humide eau nitrate 0,87 1 9,2 

6 45 voie 
humide eau nitrate 1,49 1 14,9 

7 45 voie 
humide eau nitrate 0,87 2×1* 16,9 

8 45 voie 
humide eau nitrate 1,73 1 16,3 

9 45 voie 
humide eau acétate 0,14 3 3,7 

10 45 voie 
humide éthanol nitrate 0,14 3 3,4 

11 30 voie 
humide eau nitrate 0,44 1 4,9 

12 30 voie 
humide eau nitrate 0,87 1 6,8 

13 30 voie 
humide eau nitrate 1,73 1 16,4 

*Séchage et calcination après chaque étape d’imprégnation 

Ce(NO3)3 • x H2O
+ H2O

Volume des pores

Séchage Calcination
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L’utilisation d’une autre méthode d’imprégnation (imprégnation à humidité naissante 

comparée à imprégnation par voie humide) en présence de solutions de mêmes 

concentrations conduit au dépôt de la même quantité de cérine (Synthèses 1 et 2). 

Nous pouvons observer qu’une augmentation de la concentration de la solution de nitrate 

de cérium amène à un dépôt de cérine plus important (Synthèses 1, 4, 5, 6 et 8).  

L’utilisation d’acétate de cérium à la place du nitrate de cérium ne permet pas d’obtenir un 

dépôt de cérine plus important (Synthèses 3 et 9). De plus, l’acétate de cérium est beaucoup 

moins soluble dans l’eau que le nitrate de cérium, il est donc difficile de concentrer la 

solution autant qu’avec du nitrate de cérium. 

Les imprégnations réalisées en 3 étapes amènent à des quantités de cérine plus faibles sur la 

mousse (Synthèses 3, 9 et 10). 

L’utilisation d’éthanol lors de l’imprégnation en 3 étapes ne conduit pas à un dépôt plus 

important de cérine (Synthèses 3 et 10). De plus, l’éthanol reste un solvant moins écologique 

et économique que l’eau, il est donc plus intéressant dans notre cas d’utiliser l’eau comme 

solvant. 

Enfin, l’imprégnation de cérine sur les mousses 30 ppi conduit à l’obtention d’un 

pourcentage massique de cérine comparable à celui observé dans le cas des mousses 45 ppi 

(Synthèses 2 et 11, 5 et 12 et 8 et 13, respectivement). 

 

IV.3.2. Microscopie optique 

La microscopie optique est utilisée pour déterminer quelles méthodes et quels paramètres 

d’imprégnation permettent d’aboutir à un dépôt homogène. 

Dans un premier temps, la méthode d’imprégnation a été étudiée (imprégnation par voie 

humide ou à humidité naissante, 1 ou 3 étapes) sur les mousses 45 ppi enduites de cérine. 

Les figures 12, 13 et 14 présentent les photos de microscopie optique après une 

imprégnation par voie humide en 3 étapes (tableau 2 synthèse 3 : C = 0,14 mol/L, 
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% massique de cérine déposée = 3,4 %). Bien que ce pourcentage de dépôt soit le plus faible, 

la cérine est bien visible (figure 12) par différence de couleur avec la mousse nue. 

 
Figure 12 : Comparaison d’une mousse imprégnée de cérine par imprégnation par voie humide en 

3 étapes (tableau 2 synthèse 3) et de la référence mousse nue. 

 
Figure 13 : Comparaison sur les diamètres externe (a et b) et interne (c et d). 

 
Figure 14 : Comparaison sur les hauteurs externe (a et b) et interne (c et d). 

Référence : 
mousse nue

Mousse imprégnée 
de cérine

Homogénéité 
sur le diamètre

a. b.

c. d.

Homogénéité 
sur la hauteur

a. c.

b. d.
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Cependant, la cérine est très peu présente voire même absente au cœur de la mousse 

(figures 13 et 14). On observe une réelle différence de couleur entre les différents points 

analysés sur les diamètres et en particulier sur le diamètre interne (figure 13 c et d) ainsi que 

sur les différents points analysés sur les hauteurs, particulièrement sur la hauteur interne 

(figure 14 c et d). 

Les figures 15, 16 et 17 présentent les photos de microscopie optique après une 

imprégnation par voie humide en 1 étape (tableau 2 synthèse 1 : C = 0,44 mol/L, % massique 

de cérine déposée = 4,5 %). 

 
Figure 15 : Comparaison d’une mousse imprégnée de cérine par imprégnation par voie humide en 

1 étape (tableau 2 synthèse 1) et de la référence mousse nue. 

Le dépôt de cérine reste détectable, bien que moins visible que précédemment (figure 15). Il 

est homogène, même à l’intérieur de la mousse (figures 16 et 17). 

 
Figure 16 : Comparaison sur les diamètres externe (a et b) et interne (c et d). 

Référence : 
mousse nue

Mousse imprégnée 
de cérine

Homogénéité 
sur le diamètre

a. b.

c. d.
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Figure 17 : Comparaison sur les hauteurs externe (a et b) et interne (c et d). 

Nous pouvons donc conclure que le dépôt effectué en 3 étapes a provoqué une répartition 

non homogène de la cérine, phénomène qui n’est pas observé lors du dépôt en une seule 

étape. Cela peut être dû aux séchages répétés à chaque étape dans la synthèse en 3 étapes, 

qui auraient entrainé une partie de la solution de nitrate de cérium vers l’extérieur de la 

mousse. 

Les photos de microscopie optique après une imprégnation à humidité naissante en 1 étape 

(tableau 2 synthèse 2 : C = 0,44 mol/L, % massique de cérine déposée = 4,6 %) indiquent que 

le dépôt de cérine est détectable de la même manière que pour l’imprégnation par voie 

humide et homogène sur le diamètre comme sur la hauteur de la mousse. 

Nous pouvons donc conclure que la méthode d’imprégnation à humidité naissante donne les 

mêmes résultats que la méthode d’imprégnation par voie humide concernant l’homogénéité 

du dépôt. 

 

Dans un second temps, nous avons étudié l’homogénéité de mousses enduites d’un 

pourcentage massique de cérine plus élevé soit par augmentation de la concentration de la 

solution d’imprégnation soit par dépôts successifs. 

Les photos de microscopie optique après une imprégnation par voie humide en 1 étape pour 

différentes concentrations de la solution d’imprégnation comprises entre 0,60 mol/L et 

a. c.

b. d.

Homogénéité 
sur la hauteur
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1,73 mol/L  (tableau 2 synthèses 4, 5, 6 et 8) montrent, comme précédemment, une 

différence de couleur entre la mousse imprégnée et la mousse nue, d’autant plus 

importante que la concentration est élevée et une homogénéité du dépôt de cérine sur le 

diamètre et la hauteur de la mousse quelle que soit la concentration de la solution 

d’imprégnation. L’utilisation d’une solution d’imprégnation plus concentrée conduit donc à 

un dépôt plus important de cérine mais n’a pas d’incidence négative sur l’homogénéité de ce 

dépôt. 

Les photos de microscopie optique après une imprégnation par voie humide en deux fois 

1 étape (calcination entre chaque imprégnation) soit deux dépôts successifs (tableau 2 

synthèse 7 : C = 0,87 mol/L, % massique de cérine déposée = 16,9 %) permettent d’observer 

une grande différence de couleur entre la mousse imprégnée et la mousse nue, indiquant un 

dépôt important de cérine. L’homogénéité du dépôt de cérine sur le diamètre et la hauteur 

de la mousse est toujours validée. 

L’imprégnation de cérine par deux dépôts successifs (calcination entre chaque étape) 

permet donc de disposer d’une quantité de cérine plus importante sur la mousse sous forme 

d’un dépôt homogène. 

 

Nous avons finalement étudié l’homogénéité du dépôt sur les mousses 30 ppi, dans le cas de 

deux concentrations différentes de la solution d’imprégnation. 

Les photos de microscopie optique après une imprégnation par voie humide en 1 étape avec 

des solutions d’imprégnation de différentes concentrations comprises entre 0,87 et 

1,73 mol/L (tableau 2 synthèses 12 et 13) montrent des différences de couleur entre les 

mousses imprégnées et la mousse nue, d’autant plus importantes que le pourcentage 

massique de cérine est élevé (6,8 et 16,4 %, respectivement). Elles permettent surtout de 

confirmer une homogénéité de ce dépôt sur le diamètre comme sur la hauteur de la 

mousse. 

En conclusion, les méthodes d’imprégnation par voie humide et à humidité naissante ne 

montrent aucune différence quant à l’homogénéité du dépôt. Nous ne conserverons que la 
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méthode d’imprégnation par voie humide car celle-ci est plus facile à mettre en œuvre tant 

au laboratoire qu’à plus grande échelle. 

La concentration de la solution d’imprégnation n’influe pas sur l’homogénéité du dépôt. Une 

augmentation de cette concentration permet un dépôt de cérine plus important. 

Les imprégnations multi-étapes sans calcination entre chaque étape aboutissent à des 

dépôts non homogènes (figures 12 à 14). Un dépôt homogène peut être obtenu si une 

calcination est réalisée entre chaque étape d’imprégnation. 

Finalement, il est possible d’obtenir des pourcentages massiques de cérine similaires sur les 

mousses 30 ppi et 45 ppi et la méthode d’imprégnation par voie humide permet également 

l’obtention d’un dépôt homogène avec les mousses 30 ppi. 

La microscopie optique a permis de déterminer les méthodes et paramètres d’imprégnation 

aboutissant à un dépôt homogène. Seules ces méthodes ont été utilisées pour la suite des 

imprégnations et caractérisations. 

 

IV.3.3. Tests d’accroche 

Le tableau 3 présente les résultats obtenus lors des tests d’accroche. 

Tableau 3 : tests d’accroche : sonication dans l’eau puis le n-heptane. 

Synthèse Porosité 
(ppi) 

Masse de 
cérine (%) 

Perte de masse 
de cérine (%) 

1 45 4,5 0 

5 45 9,2 4 

6 45 14,9 0 

7 45 16,9 0 

8 45 16,3 0 

12 30 6,8 5 

13 30 16,4 4 

 

Les pertes de masse observées sont faibles et toujours inférieures à 5 % massiques de 

cérine. Les mousses 30 ppi présentent des pertes de masse supérieures aux mousses 45 ppi. 
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Les pertes de masse observées avec ces mousses enduites de cérine sont suffisamment 

faibles pour procéder au dépôt de la phase catalytique. Ces mousses vont préalablement 

être caractérisées par analyses BET, DRX, TPR et MEB. 

 

IV.3.4. Diffraction des rayons X (DRX) 

La figure 18 présente le diffractogramme d’une mousse 45 ppi enduite de 9,2 % massique de 

cérine. 

 
Figure 18 : Diffractogramme d’une mousse enduite de cérine comparé aux références Al2O3, et 

CeO2 

Nous observons uniquement la présence d’alumine (du support) et de cérine. 

Tableau 4 : Paramètre de maille et taille des cristallites de cérine. 

Synthèse Porosité (ppi) Masse de 
cérine (%) 

Paramètre de 
maille (Å) 

Taille des 
cristallites (nm) 

1 45 4,5 5,40 10 

5 45 9,2 5,41 11 

6 45 14,9 5,41 10 

7 45 16,9 5,41 11 

8 45 16,3 5,41 9 

12 30 6,8 5,40 9 

13 30 16,4 5,41 10 
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Cette méthode nous a également permis de déterminer le paramètre de maille de la cérine 

ainsi que la taille des cristallites de cérine (tableau 4). 

La quantité de cérine n’influe pas sur le paramètre de maille de CeO2 qui est compris entre 

5,40 et 5,41 Å ni sur la taille des cristallites de cérine qui reste comprise entre 9 et 11 nm 

(soit des différences moindres que les incertitudes de mesure respectives). 

 

IV.3.5. Analyse de surface par méthode Brunauer-Emmett-

Teller (BET) 

La surface spécifique des mousses enduites de cérine a été mesurée par la méthode BET afin 

d’observer une éventuelle augmentation suite au dépôt de cérine. L’isotherme d’adsorption 

d’azote observée pour une mousse 30 ppi enduite de 16,4 % de cérine est présentée 

figure 19. 

  
Figure 19 : Isotherme d’adsorption de l’azote sur une mousse 30 ppi enduite de 16,4 % de cérine. 

 

L’isotherme observée est de type II [5], indiquant la présence de macropores (500 à 

75000 Å) et la faible hystérésis peut être associée à des pores facilement accessibles ou peu 

de pores. 

Les résultats de surface spécifique des mousses enduites de cérine sont présentés dans le 

tableau 5. 

0

5

10

15

20

25

30

35

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2

Q
ua

nt
ité

 a
ds

or
bé

e 
(c

m
3 /

g)

Pression partielle d'azote

Désorption

adsorption



Chapitre 2 : Synthèse et caractérisations des catalyseurs haute température Fe/CeO2/Al2O3 
 

76 
 

Tableau 5 : Surface spécifique déterminée par méthode BET. 

Porosité 
(ppi) 

Nombre 
d'étapes 

Masse de cérine 
déposée (%) 

Surface spécifique (m2/g 
de mousse nue) 

45 ou 30 - - <1 

45 1 4,6 5 

45 1 6,5 8 

45 1 8,5 10 

45 1 14,9 19 

45 2×1 16,9 18 

45 1 16,3 16 

30 1 6,8 9 

30 1 16,4 18 

 

Le dépôt de cérine conduit à une augmentation de la surface spécifique qui est d’autant plus 

élevée que le dépôt est important. Cette  tendance est modifiée dans le cas de la double 

imprégnation pour lequel la surface spécifique est légèrement plus faible que la précédente 

alors que le pourcentage massique de cérine déposée est plus élevé. Enfin, une porosité plus 

importante (30 ppi au lieu de 45 ppi) ne conduit pas à une surface spécifique plus grande 

(différence de l’ordre de l’erreur de mesure) pour un même pourcentage de cérine déposée. 

 

IV.3.6. Réduction en Température Programmée (TPR) 

La réduction en température programmée permet de quantifier la part de cérine réductible 

[6][7]. La figure 20 présente les profils de réduction observés pour les mousses 30 et 45 ppi 

enduites de cérine. 

Les profils obtenus pour les mousses 30 ppi et 45 ppi sont très peu intenses. La réduction de 

la cérine débute à 350 °C  avec la réduction de la cérine de surface et se poursuit avec la 

réduction de la cérine dite massique à partir de 550-600 °C [22]. 
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Figure 20 : Réduction en température programmée de mousses enduites de cérine. 

 

Le tableau 6 indique que la cérine déposée sur les mousses 30 ppi est moins réductible que 

celle déposée sur les mousses 45 ppi. La variation de la teneur en cérine des échantillons 30 

ppi (8,2 % ou 16,4 % de cérine) n’influence pas la réductibilité. D’autre part, dans le cas des 

mousses 45 ppi, une réductibilité optimale est observée pour l’échantillon contenant 9,2 % 

massique de cérine. Au-dessus de cette valeur, la réductibilité est fortement dégradée par 

une augmentation de la teneur en cérine. Ceci peut s’expliquer par une agglomération des 

particules de cérine. La microscopie électronique à balayage devrait préciser cette 

hypothèse.  

Tableau 6 : Réductibilité des échantillons enduits de cérine. 

Porosité 
(ppi) 

Masse de cérine 
déposée (%) 

Réductibilité 
(%) 

45 4,5 26 

45 9,2 31 

45 16,3 19 

30 8,2 15 

30 16,4 17 

 

 

 

6,8%CeO2/30ppi
4,5%CeO2/45ppi
Mousse nue
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IV.3.7. Microscopie Electronique à Balayage (MEB) 

La microscopie électronique à balayage permet d’observer la morphologie en surface des 

échantillons enduits de cérine. 

 
Figure 21 : Images de microscopie électronique à balayage d’une mousse nue (a) comparé à une 

mousse enduite de 9 % de cérine (b). 

Les images de la figure 21 permettent d’identifier la cérine car les particules de CeO2 

possèdent une texture différente (cristalline) de celle de la surface d’alumine (vitrifiée). 

 

Figure 22 : Images de microscopie électronique à balayage d’une mousse nue (a) comparé à une 
mousse enduite de 9 % de cérine (b). 

Le grossissement d’une zone cristallisée montre la présence un agglomérat de particules de 

cérine (figure 22 b) avec diverses tailles de particules. 

a b

a b
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Les petits cristallites de cérine observés par diffraction des rayons X (environ 9 nm) 

s’agglomèrent en particules plus grosses puis en agglomérats quand la quantité de cérine 

augmente. La cérine est mal dispersée et la taille des particules assez variable. 

 

Figure 23 : Images de microscopie électronique à balayage d’une mousse nue (a) comparé à une 
mousse enduite de 9 % de cérine (b et c). 

Malgré la mauvaise répartition de taille des particules de cérine celle-ci est présente sur tout 

l’échantillon (figure 23). La texture plus granuleuse de la cérine en comparaison à l’alumine 

explique l’augmentation de surface spécifique observée lors des analyses BET. 

 

IV.4. Conclusion 

Différentes méthodes de dépôt de la cérine ont été étudiées. Dans un premier temps, nous 

avons montré que l’imprégnation d’une solution sol-gel ne permettait pas d’obtenir un 

dépôt homogène. 

a

b c
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Nous avons ensuite comparé les méthodes d’imprégnation par voie humide et à humidité 

naissante. L’homogénéité du dépôt ainsi que les quantités de cérine déposées étant très 

similaires nous avons retenu l’imprégnation par voie humide, plus facile à mettre en œuvre. 

Lors de l’étude des différents paramètres d’imprégnation, la microscopie optique a permis 

de sélectionner les échantillons homogènes qui ont finalement été caractérisés par des tests 

d’accroche et des analyses DRX, BET, TPR et MEB. 

Les analyses par DRX ont montré que la quantité de cérine n’influence pas la taille des 

cristallites compris entre 9 et 11 nm ni le paramètre de maille compris entre 5,40 et 5,41 Å. 

Nous constatons aussi par analyse BET que le dépôt de cérine mène à l’augmentation de la 

surface spécifique et le dépôt d’une quantité plus importante de cérine en 1 étape conduit à 

une surface spécifique plus élevée. 

La TPR a permis de déterminer que la cérine de surface se réduit autour de 350 °C et la 

cérine massique entre 550 °C et 600 °C. La réductibilité de la cérine est faible mais reste plus 

importante dans le cas des mousses 45 ppi que pour les mousses 30 ppi. 

La MEB a montré une grande différence morphologique entre les particules de cérine et la 

surface d’alumine. La cérine est mal dispersée mais elle est présente sur l’ensemble de 

l’échantillon et sa texture granuleuse explique l’augmentation de la surface spécifique. 

 

V. Imprégnation de la phase catalytique haute température : oxyde de 

fer et caractérisations 

V.1. Introduction 

L’oxyde de  fer  a été choisi en tant que catalyseur pour la réaction de conversion du gaz à 

l’eau à haute température comme reporté habituellement dans la littérature 

[23][24][25][26]. Cet oxyde présente l’avantage d’être facilement utilisable lors de synthèses 

à grande échelle du fait de son faible coût et de l’absence de toxicité. 

Pour conserver cette propriété de non toxicité du catalyseur, nous n’avons pas ajouté de 

promoteur tel que l’oxyde de chrome. Il est d’ailleurs de plus en plus courant de remplacer 
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ce type de promoteur par d’autres oxydes moins toxiques tels que la cérine, l’oxyde de 

calcium, de zirconium, de cuivre ou d’aluminium,… [25][26][27][28]. 

La phase active dans la réaction de conversion du gaz à l’eau étant la magnétite (Fe3O4), il est 

d’autant plus intéressant d’utiliser le fer associé à un wash-coat de cérine dont la mobilité de 

l’oxygène aidera à maintenir l’oxyde de fer sous sa forme partiellement réduite et à éviter sa 

réduction en Fe0 lors de l’activité catalytique. 

 

V.2. Méthode utilisée 

La méthode choisie pour le dépôt de la phase catalytique est la méthode qui a permis 

d’obtenir les meilleurs résultats pour le dépôt de cérine : l’imprégnation par voie humide. Du 

nitrate de fer est dissous dans l’eau distillée à deux concentrations (C = 2,1 mol/L et 

C = 2,8 mol/L). La mousse enduite de cérine est imprégnée dans la solution pendant 1 h puis 

égouttée et séchée sur un bras rotatif sous flux d’air chaud (100 °C). La mousse est ensuite 

calcinée 4 h à 450 °C (rampe 3 °C/min) puis ré-imprégnée ou directement caractérisée et 

utilisée en test catalytique. 

Le tableau 7 présente le % massique de fer obtenu en fonction des différents paramètres 

étudiés (% massique de cérine, concentration de la solution d’imprégnation, nombre 

d’étapes et porosité de la mousse). 

Une augmentation du % massique de cérine ne permet pas un dépôt plus important de fer 

(Synthèses 1 et 2). Par contre, une augmentation de la concentration de la solution 

d’imprégnation (Synthèse 3) ou du nombre d’étapes (Synthèses 4 et 6) avec calcination 

entre chaque étape, amène à une augmentation du % de fer déposé. 

Il est également possible d’obtenir un pourcentage massique de fer plus important sur les 

mousses 30 ppi qu’à 45 ppi (Synthèses 1 et 7). Cependant, dans le cas des mousses 30 ppi, il 

est plus difficile d’obtenir une constance dans les dépôts (moins bonne répétabilité) et la 

concentration de la solution d’imprégnation semble avoir beaucoup moins d’influence 

(Synthèses 7, 8 et 10) que le nombre d’étapes d’imprégnations (Synthèse 10) ou la quantité 

de cérine préalablement déposée (Synthèses 7 et 9). 
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Tableau 7 : Mousses imprégnées de Fe2O3. 

Synthèse Porosité 
(ppi) 

Masse de 
cérine 

déposée (%) 

Concentration 
solution de nitrate de 

fer (mol/L) 

Nombre 
d'étapes 

d’imprégnation 

Masse de Fe 
déposé (%) 

1 45 4,8 2,1 1 5,7 

2 45 8,8 2,1 1 5,2 

3 45 8,8 2,8 1 6,2 

4 45 10,0 2,1 2 10,0 

5 45 16,8 2,1 2 7,5 

6 45 15,5 2,1 3 10,6 

7 30 4,9 2,1 1 7,4 

8 30 6,8 2,8 1 4,4 

9 30 14,7 2,1 1 6,6 

10 30 17,1 1,5 3 10,1 

 

V.3. Caractérisations 

V.3.1. Microscopie optique 

L’homogénéité du dépôt a été évaluée pour une mousse 45 ppi enduite de 4,5 % de cérine 

puis imprégnée d’une solution de nitrate de fer (C = 2,1 mol/L) en une étape. 

Les images de microscopie optique permettent de visualiser le dépôt d’oxyde de fer de 

couleur rouge obtenu sur mousse. 

 
Figure 24 : Comparaison sur les diamètres externe (a et b) et interne (c et d). 

 

Homogénéité 
sur le diamètre

a. b.

c. d.
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Figure 25 : Comparaison sur les hauteurs externe (a et b) et interne (c et d). 

Le dépôt d’oxyde de fer couvre l’ensemble de la mousse de manière homogène tant sur le 

diamètre que sur la hauteur de la mousse (figures 24 et 25). Une imprégnation en une étape, 

avec une concentration de nitrate de fer de 2,1 mol/L sur une mousse 45ppi enduite de 

4,5 % de cérine permet donc d’obtenir un dépôt d’oxyde de fer homogène. 

Les images de microscopie obtenues pour une mousse 45 ppi préalablement enduite de 8,8 

% de cérine puis ayant subi une imprégnation par voie humide avec une solution de nitrate 

de fer de concentration C = 2,8 mol/L (figures 26 et 27) indiquent que le dépôt est aussi 

présent sur l’ensemble de la mousse. 

 
Figure 26 : Comparaison sur les diamètres externe (a et b) et interne (c et d). 

 

Homogénéité 
sur la hauteur

a. c.

b. d.

Homogénéité 
sur le diamètre

a. b.

c. d.
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Figure 27 : Comparaison sur les hauteurs externe (a et b) et interne (c et d). 

 

Par contre, la présence, tant à l’extérieur (figure 27 a) qu’à l’intérieur (figure 27 c) de la 

mousse, de zones riches en oxyde de fer indique que l’utilisation d’une solution de nitrate de 

fer plus concentrée implique la formation d’amas d’oxyde de fer rendant le catalyseur moins 

homogène. 

Les images obtenues en microscopie optique sur une mousse enduite de 10% de cérine 

ayant subi deux imprégnations successives (calcination entre chaque imprégnation) d’une 

solution de nitrate de fer de concentration C = 2,1 mol/L permettent de conclure que le 

dépôt est beaucoup plus homogène. Pour augmenter la quantité d’oxyde de fer déposé, il 

est donc plus intéressant d’utiliser une solution d’imprégnation moins concentrée et de 

procéder à plusieurs imprégnations successives. 

 

Nous avons également utilisé la microscopie optique pour observer le dépôt d’oxyde de fer 

sur les mousses 30 ppi. Les images obtenues pour une mousse 30 ppi enduite de 17,1 % de 

cérine après deux imprégnations par voie humide successives (C = 1,5 mol/L) (figures 28 

et 29) indiquent un dépôt d’oxyde de fer présent sur l’ensemble de la mousse. 

Homogénéité 
sur la hauteur

a. c.

b. d.
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Figure 28 : Comparaison sur les diamètres externe (a et b) et interne (c et d). 

 

 
Figure 29 : Comparaison sur les hauteurs externe (a et b) et interne (c et d). 

Cependant, les parties extérieures de la mousse (figure 28 a et b et figure 29 a et b) 

présentent des amas d’oxyde de fer. Les parties internes de la mousse quant à elles 

présentent un dépôt beaucoup plus homogène tant sur le diamètre (figure 28 c et d) que sur 

la hauteur (figure 29 c et d). L’inhomogénéité observée dans ce cas, est due à la taille plus 

importante des pores de la mousse, rendant l’imprégnation plus difficile à mettre en œuvre 

et le dépôt plus irrégulier. 

 

V.3.2. Tests d’accroche 

Des tests d’accroche par sonication dans l’eau et le n-heptane ont également été réalisés 

après le dépôt de phase catalytique. Les résultats sont présentés dans le tableau 8. 

Homogénéité 
sur le diamètre

a. b.

c. d.

Homogénéité 
sur la hauteur

a. c.

b. d.
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Tableau 8 : Tests d’accroche : sonication dans l’eau puis le n-heptane. 

Porosité 
(ppi) 

Masse de cérine 
déposée (%) 

Masse de fer 
déposé (%) 

Nombre 
d’étapes 

d’imprégnation 

Perte de masse 
de fer (%) 

45 4,5 6,0 1 6 

45 10,0 5,0 1 5 

45 10,0 10,0 2 5 

45 16,8 7,5 2 6 

45 15,5 10,6 3 5 

30 4,9 7,4 1 14 

30 14,8 6,6 1 16 

30 17,2 10,1 2 3 

 

Quel que soit le pourcentage massique de cérine ou de fer déposés sur la mousse, les pertes 

de masse de fer restent faibles pour les mousses 45 ppi. Il apparait cependant que, dans le 

cas des mousses 30 ppi, la perte de masse est plus importante ce qui peut s’expliquer par la 

taille des pores plus importante induisant une imprégnation plus difficile. Seule la mousse 30 

ppi la plus chargée en cérine (17,2 %) et en fer (10,1 %) présente une perte de masse 

comparable à celle des mousses 45 ppi. Bien que la quantité de fer soit plus importante, le 

dépôt effectué en deux étapes, a permis une meilleure accroche de la phase catalytique sur 

la cérine. 

 

V.3.3. Diffraction des rayons X (DRX) 

La diffraction des rayons X a été effectuée sur les mousses après dépôt de la phase 

catalytique pour observer dans un premier temps les différentes phases de fer présentes. 

Ensuite, le paramètre de maille de la cérine a été calculé et comparé au paramètre de maille 

des mousses enduites uniquement de cérine et finalement, les tailles de particules de cérine 

et de fer ont été calculées. 

Le diffractogramme d’une mousse 45 ppi enduite de 10 % de cérine et 5 % de fer est 

comparé au diffractogramme d’une mousse 45 ppi enduite uniquement de 9,2 % de cérine 

ainsi qu’aux références (figure 30). 
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Figure 30 : Diffractogrammes comparés d’une mousse enduite de 9,2 % de cérine et d’une mousse 
enduite de 10 % de cérine et 5 % de fer avec les références Al2O3, CeO2 et Fe2O3. 

En plus des phases d’alumine et de cérine, nous n’observons le fer que sous la forme 

hématite. 

Le tableau 9 présente le paramètre de maille et la taille des cristallites de cérine avant et 

après dépôt de l’oxyde de fer, ainsi que la taille des cristallites d’hématite en fonction de la 

porosité de la mousse et des quantités de cérine et de fer déposés. 

Le paramètre de maille de la cérine après imprégnation de l’oxyde de fer comparé au 

paramètre de maille de la cérine avant dépôt de fer (tableau 9) indique, dans tous les cas, 

une légère diminution du paramètre de maille de la cérine généralement supérieure aux 

0,2 % dus aux incertitudes de mesure. Le rayon ionique de Fe3+ (0,64 Å) étant plus petit que 

celui de Ce4+ (1,01 Å) [29], nous pouvons en déduire qu’une part de fer est intégrée dans la 

maille de la cérine, provoquant une contraction de celle-ci [29]. Cela nous incite à penser 

que l’ancrage de l’oxyde de fer sur la cérine se fait non seulement grâce à des forces 

électrostatiques mais aussi de manière chimique [30]. 
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Tableau 9 : Taille des cristallites de cérine et d’hématite, paramètre de maille de la cérine. 

Porosité 
(ppi) 

Masse de 
cérine 

déposée (%) 

Masse de 
fer déposé 

(%) 

Rapport 
Fe/CeO2 

Paramètre 
de maille 

de la cérine 
(Å) 

Taille des 
cristallites 
de cérine 

(nm) 

Taille des 
cristallites 
d’hématite 

(nm) 
45 4,5 - - 5,40 10 - 

45 4,5 6,0 1,3 5,40 8 21 

45 9,2 - - 5,41 11 - 

45 10,0 5,0 0,5 5,39 9 25 

45 10,0 10,0 1,0 5,39 9 25 

45 16,3 - - 5,41 9 - 

45 16,8 7,5 0,4 5,39 9 21 

45 15,5 10,6 0,7 5,39 9 27 

30 6,8 - - 5,40 9 - 

30 6,8 5,0 0,7 5,38 9 29 

30 16,4 - - 5,41 10 - 

30 17,2 10,1 0,6 5,40 8 28 

 

La comparaison des tailles de cristallites de cérine avant et après dépôt de l’oxyde de fer 

montrent une légère diminution de ce paramètre dans le cas des mousses 45 ppi enduites 

de faibles et moyennes quantités de cérine (respectivement 4,5 % et 9,2 %) et 30 ppi 

enduites de faibles et importantes quantités de cérine (respectivement 6,8 % et 16,4 %). 

Pour les 45 ppi enduites d’une importante quantité de cérine (16,3 %), la taille des cristallites 

ne varie pas après dépôt du fer. 

Dans le cas des mousses 45 ppi faiblement et moyennement chargées en cérine 

(respectivement 4,5 % et 9,2 %), l’augmentation du rapport Fe/CeO2 ne provoque pas 

d’augmentation de la taille des cristallites d’hématite qui reste comprise entre 21 nm et 

25 nm. Pour les mousses 45 ppi fortement chargées en cérine (16,3 %), une augmentation 

du rapport Fe/CeO2 de 0,4 à 0,7 conduit à une augmentation de la taille des cristallites 

d’hématite de 21 à 27 nm. Pour les mousses 30 ppi, les rapports Fe/CeO2 sont proches (0,6 

et 0,7) et les tailles de cristallites d’hématite sont  similaires (respectivement 28 et 29 nm). 
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V.3.4. Analyse de surface par méthode Brunauer-Emmett-

Teller (BET) 

Des analyses de surface spécifique ont été conduites sur les mousses imprégnées d’oxyde de 

fer, de manière à vérifier que le dépôt de fer ne provoquait pas de diminution trop 

importante de la surface spécifique. 

L’isotherme d’adsorption (figure 31) est de type II, indiquant, comme dans le cas précédent 

(enduction de cérine), la présence de macropores (500-75000 Å). L’hystérésis est faible mais 

sa forme nous indique la présence de pores tubulaires ouverts aux deux extrémités. 

 
Figure 31 : Isotherme d’adsorption de l’azote sur une mousse 45 ppi enduite de 4,5 % de cérine et 6 

% de fer. 

Le tableau 10 présente les surfaces spécifiques observées dans le cas des mousses enduites 

de cérine puis d’oxyde de fer, comparées à celles des mousses enduites de cérine. 

L’ajout d’oxyde de fer sur une mousse 45 ppi enduite de 4,5 % et 10 % de wash-coat 

entraine une légèrement augmentation de la surface spécifique. L’augmentation de la 

quantité de fer mène aussi à une augmentation de la surface spécifique. 

Le dépôt d’oxyde de fer sur une mousse 30 ppi en présence d’une importante quantité de 

wash-coat (environ 16,5 %) mène à une nette augmentation de la surface spécifique. 
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Tableau 10 : Surface spécifique déterminées par méthode BET. 

Porosité 
(ppi) 

Masse de 
cérine 

déposée 
(%) 

Masse de 
fer déposé 

(%) 

Nombre  
d’imprégnation 
(dépôt de fer) 

Surface spécifique 
(m2/g de mousse nue) 

45 4,6 - - 5 

45 4,5 6,0 1 8 

45 10,0 5,0 1 8 

45 10,0 10,0 2 11 

45 16,3 - - 16 

45 16,8 7,5 2 14 

45 15,5 10,6 3 14 

30 16,4 - - 18 

30 17,1 10,1 2 24 

 

Le dépôt d’oxyde de fer sur une mousse 45 ppi enduite d’une grande quantité de cérine 

(environ 16 %) entraine une diminution peu significative de la surface spécifique et 

l’augmentation de la quantité de fer déposée n’entraine pas de diminution de la surface 

spécifique. Les pores des mousses 45 ppi sont petits et la charge déjà importante en cérine 

rend le dépôt de l’oxyde de fer plus difficile. De ce fait, nous n’observons pas 

d’augmentation de la surface spécifique. 

 

V.3.5. Réduction en Température Programmée (TPR) 

La réduction en température programmée a permis de déterminer la température de 

réduction de nos catalyseurs, de manière à connaître leur état d’oxydation dans les 

conditions associées aux tests catalytiques. 

Les profils de réduction des mousses 5,7%Fe/4,5%CeO2/45ppi et 5%Fe/10%CeO2/45ppi sont 

comparés à ceux des mousses 7,5%Fe/16,8%CeO2/45ppi et 10,6%Fe/15,5%CeO2/45ppi et à 

celui d’une mousse 4,5%CeO2/45ppi (figure 32). 
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Figure 32 : Réduction en température programmée des mousses 45 ppi enduites de cérine 
et d’oxyde de fer. 

Le premier pic de réduction dont le sommet est observé entre 360 et 440 °C correspond à la 

réduction de l’hématite en magnétite et pour une faible part, à la réduction de la cérine de 

surface. Cette étape de réduction de l’hématite a lieu à une température inférieure à celle 

observée dans la littérature [31] du fait de la mobilité des oxygènes de la cérine. Ce premier 

pic est identique (température et surface) pour les deux mousses les moins chargées malgré 

la différence de quantité de fer (6 ou 5 %) et la forte augmentation de la quantité de cérine 

(4,5 ou 10 %) et malgré l’augmentation de la taille des particules d’oxyde de fer (de 21 à 

25 nm). Par contre, ce même pic de réduction a lieu à une température d’autant plus élevée 

(360 °C, 400 °C et 440°C, respectivement) que la quantité de fer déposé est plus importante 

(6 %, 7,5 % et 10,6 %, respectivement) pour des teneurs en fer supérieures ou égales à 6 %. 

Cette augmentation de la température de réduction peut être corrélée à une augmentation 

de la taille des particules d’oxyde de fer (de 21 à 27 nm) et/ou à une augmentation de 

l’épaisseur de la couche d’oxyde de fer, limitant l’accessibilité du gaz réducteur aux sites 

oxydes et rendant la réduction plus difficile. 

La magnétite étant la phase active pour la réaction de conversion du gaz à l’eau, celle-ci 

pourra être formée in situ lors des tests catalytiques réalisés à une température de 450 °C, si 

le milieu est suffisamment réducteur. 

Les pics de réduction suivants (entre 400-500 °C et 800-900 °C) comprenant un épaulement 

(vers 650 °C) correspondent aux différentes étapes de réduction de Fe3O4 en FeO puis en Fe0 

10,5%Fe/15,5%CeO2/45ppi

7,5%Fe/16,8%CeO2/45ppi

5,7%Fe/4,5%CeO2/45ppi

5%Fe/10%CeO2/45ppi

4,5%CeO2/45ppi
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[31] et pour une faible part, à la réduction de la cérine massique. Ces pics sont d’autant plus 

intenses et larges que la quantité de fer déposé est importante. 

 

Les mêmes conclusions ont pu être faites dans le cas des mousses 30 ppi (figure 33). En 

effet, la température de réduction de l’hématite en magnétite passe de 360 °C, dans le cas 

d’un catalyseur imprégné de 7,4 % de fer, à 400 °C pour un catalyseur imprégné de 10,1 % 

de fer. 

Le pic de réduction de Fe3O4 en FeO puis Fe0 comprenant à nouveau un épaulement (vers 

650 °C) est d’autant plus large et retardé en température que la quantité de fer déposé est 

importante. 

Les pics de réduction de la cérine sont d’autant plus visibles que sa teneur est importante 

par rapport à celle du fer (10,1%Fe/17,1%CeO2/30ppi) et peuvent être distingués autour de 

300 °C pour la cérine de surface et autour de 550 °C pour la cérine massique. Ces réductions 

ont donc lieu à des températures inférieures à celles observées avec la cérine seule 

(figure 20) du fait d’une augmentation de la mobilité des oxygènes liée à l’insertion partielle 

de fer, de rayon ionique plus faible, dans la structure de la cérine. 

 
Figure 33 : Réduction en température programmée des mousses 30 ppi enduites de cérine 

et d’oxyde de fer. 

 

 

9,8%Fe/17,2%CeO2/30ppi

7,4%Fe/4,9%CeO2/30ppi
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La réductibilité de l’hématite en fer métallique des échantillons enduits de cérine et d’oxyde 

de fer a été calculée (tableau 11) en soustrayant la part de réductibilité induite par la cérine 

et mesurée par TPR (tableau 6) en fonction de sa teneur dans l’échantillon. 

Tableau 11 : Réductibilité des échantillons enduits de cérine et d’oxyde de fer. 

Porosité 
(ppi) 

Masse de 
cérine 

déposée (%) 

Masse de fer 
déposé (%) 

Rapport 
massique 
Fe/CeO2 

Réductibilité 
(%) 

45 4,5 6,0 1,3 62 

45 10,0 5,0 0,5 76 

45 16,8 7,5 0,4 > 100 

45 15,5 10,6 0,7 > 100 

30 4,9 7,4 1,5 77 

30 17,1 10,1 0,6 77 

 

Une diminution du rapport Fe/CeO2 (c'est-à-dire une proportion de cérine plus importante 

par rapport à la proportion de fer) conduit à une meilleure réductibilité des échantillons. 

Pour des échantillons possédant de faibles rapports Fe/CeO2 et donc de grandes quantités 

de cérine, des pourcentages de réductibilité supérieurs à 100 % sont obtenus.  Cela peut 

s’expliquer par une réduction de l’oxyde de fer associée à la réduction d’une partie plus 

importante de la cérine que ce qui avait été considéré dans l’étude des mousses enduites de 

cérine seule. L’effet de la présence de fer dans la structure de la cérine peut expliquer cette 

réduction augmentée de la cérine. 

L’augmentation de la réductibilité avec la diminution du rapport Fe/CeO2 s’observe 

également dans le cas des mousses 30 ppi, bien que ce phénomène soit moins prononcé. 

La réductibilité en phase active Fe3O4 a été calculée en considérant la quantité d’H2 

consommé pour la réduction en magnétite uniquement et en déduisant la part d’hydrogène 

consommé par la cérine aux mêmes températures. Un catalyseur enduit de 

5,7%Fe/5%CeO2/45ppi réduit jusqu’à 350 °C contient la magnétite comme phase unique de 

fer et la réductibilité de l’hématite en magnétite est supérieure à 100% indiquant une 

réduction proche de la totalité de l’hématite en magnétite ainsi qu’une réduction plus 

importante de la cérine. 
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V.3.6. Microscopie Electronique à Balayage (MEB) 

La microscopie électronique à balayage permet d’observer la morphologie de la surface des 

échantillons enduits d’oxyde de fer. 

La morphologie de surface des échantillons enduits d’oxyde de fer (figure 34 c) est très 

différente de celle des échantillons d’alumine nue (figure 34 a) ou enduit uniquement de 

cérine (figure 34 b). Nous observons sur la figure 34c la présence de nodules bien répartis 

sur la surface de l’échantillon. 

 
Figure 34 : Images de microscopie électronique à balayage d’une mousse nue (a), d’une mousse 
enduite de 9 % de cérine (b) et d’une mousse enduite de 5 % d’oxyde de fer et 9 % de cérine (c). 

 

Il apparait pourtant (figure 35) que la couche d’oxyde de fer est épaisse et présente des 

fissures qui peuvent provenir d’une cinétique de séchage mal adaptée [32]. Les fissures sont 

induites par le solvant qui s’échappe de la couche à sécher. De plus, le séchage peut 

provoquer une contraction du volume et des fissures sur la surface. 

 

a b

c
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Figure 35 : Images de microscopie électronique à balayage d’une mousse enduite de 5 % d’oxyde 
de fer et 9 % de cérine. 

 

Figure 36 : Images de microscopie électronique à balayage d’une mousse enduite de 5 % d’oxyde 
de fer et 9 % de cérine. 

a b

c
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Les catalyseurs présentant de faibles quantités de fer (5-6 % massiques) possèdent deux 

types de morphologies du fer : une en feuillets (figure 36 a et c) et une en nodules (figure 36 

b), présents tous deux simultanément sur le même catalyseur. La présence des feuillets peut 

être associée à une cristallinité plus importante en comparaison des nodules [33]. Le nitrate 

de fer nonahydrate qui est le précurseur utilisé lors de la préparation des catalyseurs se 

décompose sous l’effet de la température lors d’un procédé endothermique [34]. Cela peut 

provoquer des différences locales de température. Lors de la calcination, l’inhomogénéité de 

la température mène à la formation de différentes morphologies de particules. 

 

V.3.7. Spectrométrie photo-électronique X (XPS) 

Les spectres de spectrométrie photo-électronique X sont difficiles à exploiter du fait de la 

présence d’alumine qui induit la formation de charges positives à la surface de l’échantillon 

et perturbe fortement l’analyse. Une analyse quantitative n’est donc pas possible ici. Dans le 

cas du spectre Fe2p, la position des pics observés peut apporter des informations quant aux 

phases présentes à la surface de l’échantillon (figure 37). 

 

Figure 37 : Spectrométrie de photoélectrons X, Fe2p. 
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La forme générale du spectre correspond à celle de l’oxyde de fer hématite [35], les deux 

pics principaux sont visibles à 710,2 eV et 723,8 eV et leurs satellites à 717,5 eV et 731,4 eV. 

La position des pics correspond à ce qui est observé dans la littérature pour l’hématite (Fe3+) 

[36][37][38][39][40][41]. 

 

V.4. Conclusion 

Nous avons réalisé les synthèses et caractérisations de catalyseurs à base de fer, sur cérine 

et sur mousse d’alumine. L’imprégnation par voie humide est la voie de préparation la plus 

adaptée puisqu’elle permet l’obtention de dépôts homogènes et de bons résultats en tests 

d’accroche et sera transposable à la préparation de mousses catalytiques à grande échelle. 

Les mousses enduites de cérine et de fer ont été caractérisées par différentes techniques. 

La diffraction des rayons X a montré la présence d’alumine, de cérine et d’hématite. Les 

cristallites de cérine et d’hématite obtenues restent petites (environ 9 nm et environ 25 nm, 

respectivement). Lors de l’imprégnation du fer, le paramètre de maille de la cérine diminue 

légèrement, indiquant qu’une part de fer serait entrée dans la maille de la cérine. La taille 

des cristallites de cérine diminue légèrement. 

Les analyses de spectrométrie photo-électronique X montrent également que le fer est 

présent  sous forme d’hématite à la surface de l’échantillon. 

Les mesures de surface spécifique ont montré que le dépôt de cérine permettait d’obtenir 

une nette augmentation de la surface spécifique et que le dépôt d’oxyde de fer n’a pas 

d’effet négatif sur cette valeur de  surface spécifique. 

Les analyses de réduction en température programmée ont mis en évidence que la 

température de réduction augmente lorsque le dépôt d’oxyde de fer est plus important. Cela 

pourrait indiquer qu’un dépôt de fer plus important implique une couche de fer plus épaisse 

rendant une partie de l’oxyde de fer plus difficilement accessible à la réduction. 

La microscopie électronique à balayage montre une faible dispersion des particules de cérine 

et une large distribution de leur taille. Les particules de fer sont présentes sous deux 

morphologies différences mais recouvrent la totalité de la surface de l’échantillon. La 
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microscopie montre aussi que l’épaisseur de la couche de fer est importante et que celle-ci 

comporte des fissures. 

La température de réduction de l’hématite en magnétite (< 450 °C) semble compatible avec 

une réduction in situ de nos catalyseurs au fer. Ce point éviterait une réduction préalable 

des catalyseurs au fer lors des tests catalytiques mais reste à vérifier. 
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I. Introduction 

I.1. Objectifs 

L’objectif du projet Européen UNIfHY est de produire de l’hydrogène pur à partir de 

biomasse. Pour cela, un réacteur de vapogazéification est couplé à un système de 

purification des gaz (figure 1). 

 

Figure 1 : Unité de vapogazéification couplée au système de purification des gaz. 

L’unité de purification comprend les réacteurs pour la réaction de conversion du gaz à l’eau 

(équation 1) à haute température (HT-WGS) et à basse température (LT-WGS) ainsi qu’une 

unité d’adsorption modulée en pression (PSA).  

H2O + CO  H2 + CO    ∆   = -41,2 kJ/mol  Equation 1 

Les catalyseurs pour la réaction de conversion du gaz à l’eau doivent permettre d’obtenir 

une quantité optimale d’hydrogène en sortie du procédé et convertir un maximum de CO 

afin d’obtenir de l’hydrogène pur après passage à travers l’unité d’adsorption modulée en 

pression (PSA). Cet hydrogène pur sera utilisé comme combustible dans des piles à 

combustible de type PEMFC et devra donc présenter des taux de polluants les plus faibles 

http://www.unifhy.eu
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possibles soit une concentration en CO inférieure à 100 ppm, une concentration en 

hydrocarbures lourds (goudrons) et produits sulfurés inférieure à 1 ppm [1][2]. 

 

I.2. Dispositif expérimental et conditions réactionnelles 

I.2.1. Réacteur et mesures de distribution du temps de séjour (DTS) 

Un réacteur en verre a été réalisé sur mesure pour contenir la mousse (figure 2). 

 

Figure 2 : Réacteur de WGS sur mousse. 

La mousse est maintenue entre une rondelle et un cylindre en verre. Un embout maintenu 

par deux ressorts permet de placer ou de retirer la mousse du réacteur. Deux sorties, en aval 

et en amont de la mousse, sont connectées à l’appareillage de mesure de la perte de charge. 

Un second réacteur identique au premier mais ne comprenant pas les sorties pour les 
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mesures de pertes de charge a été réalisé en quartz pour permettre une utilisation à plus 

haute température. 

Des mesures de distribution du temps de séjour ont été réalisées pour déterminer la 

présence ou l’absence de passages préférentiels et de volumes morts. 

 

Figure 3 : Volume mort ou chemin préférentiel observables en distribution du temps de séjour. 

Comme l’indique la figure 3, en cas de présence de volumes morts, une trainée en fin de 

courbe (concentration du traceur en fonction du temps)  est observée et correspond à la 

sortie progressive du traceur contenu dans des zones de volumes morts. En cas de présence 

de passages préférentiels (figure 3), on observe un premier pic correspondant à la sortie plus 

rapide du traceur par des passages préférentiels, puis un deuxième pic correspondant à la 

sortie du traceur passé par le chemin désiré (au travers de la mousse par exemple). Une 

distribution de temps de séjour optimale, sans volume mort ni passage préférentiel, se 

traduit par une courbe présentant une distribution de type Dirac parfaite, sans trainée ni 

pré-pic. 

Nous avons effectué les mesures de distribution du temps de séjour en envoyant des pulses 

d’argon (traceur) et en détectant le traceur par spectrométrie de masse avant (mesure en 

entrée) et après passage (mesure en sortie) sur la mousse (figure 4). Le système est prévu 

pour produire un signal de type Dirac. 
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Figure 4 : Montage expérimental pour les mesures de distribution du temps de séjour. 

Les mesures ont été effectuées pour deux débits différents : 210 mL/min et 550 mL/min, de 

manière à vérifier qu’il n’y ait pas d’anomalie sur toute la gamme de débits qui sera utilisée 

lors des tests catalytiques.  

 

Figure 5 : Signal normalisé de distribution du temps de séjour, flux 550 mL/min. 

Dans le cas d’une mousse 30 ppi, le traceur passe plus rapidement au travers de la mousse 

que dans le cas d’une mousse 45 ppi (figure 5). Le signal reste proche du type Dirac 

recherché et le pic traduisant un passage préférentiel n’est observé dans aucun des cas ce 

qui confirme que le réacteur a été correctement conçu pour que tout le flux gazeux traverse 
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la mousse. La légère trainée observée à la fin des pics peut être due aux deux sorties 

permettant la mesure de la perte de charge ou encore à la porosité des mousses. 

Une meilleure précision peut être obtenue pour ces mesures par le calcul du temps de 

séjour expérimental que l’on peut comparer au temps de séjour théorique (tableau 1). La 

présence d’un volume mort se traduit alors par un temps de séjour expérimental supérieur 

au temps de séjour théorique. Inversement, un passage préférentiel se traduit par un temps 

de séjour expérimental inférieur au temps de séjour théorique [3]. 

Le temps de séjour théorique est calculé grâce au volume du réacteur et à la vitesse du flux 

de gaz le traversant : équation 2. 

= ×           Equation 2 

Avec  τth = temps de séjour théorique (s) 

ε = porosité de la mousse 

V = volume du réacteur (L) 

Q = débit (L/s) 

Le temps de séjour expérimental est déduit de l’équation de E(t) (équation 3) fittée à la 

courbe expérimentale normalisée selon la méthode de Levenberg-Marquardt. 

( ) = /        Equation 3 

Avec = ⁄ , Dax = dispersion axiale, u = vélocité du fluide et L = longueur du lit poreux. 

Tableau 1 : Temps de séjour expérimental et théorique en fonction du débit et de la porosité de la 
mousse. 

Porosité 
(ppi) 

Débit 
(mL/min) τexp (s) τth (s) 

45 
210 26,9 24,7 

550 9,1 9,4 

30 
210 24,2 24,9 

550 7,8 9,5 
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Nous observons que les différences entre temps de séjour expérimental et théorique sont 

faibles et peuvent être due à l’erreur effectuée sur la mesure du volume du réacteur et sur 

l’erreur induite par les débitmètres fournissant les flux de gaz. Nous considérerons donc 

pour la suite des travaux que le réacteur contenant la mousse ne comporte pas de passage 

préférentiel ni de volume mort. 

 

I.2.2. Schéma du banc catalytique 

Le montage expérimental utilisé pour réaliser les tests de réactivité est présenté figure 6. 

 

Figure 6 : Montage expérimental. 

 

Une pompe péristaltique GILSON 303 délivre une quantité d’eau déterminée dans la 

chambre de vaporisation. Les débitmètres permettent de reproduire le mélange gazeux 

obtenu en sortie du réacteur de vapogazéification qui passe dans la chambre de vaporisation 

et entrainant l’eau à travers le réacteur et la mousse. La mousse est chauffée à la 

température désirée grâce à un four constitué d’une résistance chauffante enroulée autour 

du réacteur. Un piège permet de condenser l’eau restante à la sortie du réacteur avant 
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l’analyse du mélange gazeux à l’aide d’un micro-GC Hewlett Packard Quad Series G2891A de 

SRA instruments, équipé d’un détecteur à conductivité thermique. Les gaz N2+CO, CH4 et CO2 

sont séparés sur une colonne Paraplot U et les gaz H2, N2, CH4 et CO sont séparés sur un 

tamis moléculaire MS5A. 

 

I.2.3. Formules calculatoires 

Les résultats des tests de réactivité sont donnés en conversion de CO (%  équation 4), en 

gain d’hydrogène (%  équation 5), en bilan carbone (%  équation 6) et en sélectivité 

en méthane (%  équation 7). 

% = é é × 100       Equation 4 

Avec  %  = conversion de CO en % 

é  = moles de CO en entrée 

  = moles de CO en sortie 

% = éé × 100       Equation 5 

Avec %  = gain d’H2 % 

é  = moles de H2 en entrée 

  = moles de H2 en sortie 

% = é é é × 100     Equation 6 

Avec  %  = Bilan carbone en % 

 = moles de CH4 en sortie 

é  = moles de CH4 en entrée 

 = moles de CO2 en sortie 
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é  = moles de CO2 en entrée 

 = moles de CO en sortie 

é  = moles de CO en entrée 

% = ×          Equation 7 

Avec  %  = Sélectivité en CH4 en % 

 = moles de CH4 formées 

 = moles de CO consommées 

 = moles de CO2 consommées 

 

I.2.4. Conditions réactionnelles 

Le mélange réactionnel utilisé correspond au mélange gazeux obtenu en sortie du réacteur 

de vapogazéification (tableau 2). La quantité d’eau disponible en sortie du réacteur de 

gazéification correspond à un rapport H2O/CO = 0,65 mais celui-ci pourra être modulé. 

Tableau 2 : Composition du mélange gazeux obtenu en sortie du réacteur de vapogazéification 
avant et après ajout d’eau. 

Rapport H2O/CO 
0,65 

 
 

Rapport H2O/CO 
1,45 

 
 

Rapport H2O/CO 
2,00 

Rapport H2O/CO 
3,00 

Gaz %  Gaz %  Gaz % Gaz % 

H2 40  H2 34  H2 30 H2 26 

CO 23  CO 19  CO 18 CO 15 

CO2 16  CO2 14  CO2 12 CO2 10 

CH4 2  CH4 2  CH4 2 CH4 1 

N2 4  N2 3  N2 3 N2 3 

H2O 15  H2O 28  H2O 35 H2O 45 

Total 100  Total 100  Total 100 Total 100 
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Dans le projet UNIfHY, les conditions initialement déterminées pour l’utilisation du 

catalyseur à base de fer sont : 

- Une température comprise entre 300 et 450 °C ; 

- Un ajout d’eau avant le réacteur haute température de manière à ajuster le rapport 

H2O/CO ; 

- Un temps de résidence de 0,40 à 0,50 seconde. 

Pour avoir une meilleure idée de l’influence de ces paramètres opératoires (température, 

rapport H2O/CO et temps de résidence) sur l’activité de nos catalyseurs, nous les avons fait 

varier dans des gammes plus larges que celles définies initialement par le projet. 

L’influence de la température a été étudiée sur une gamme de 300 à 600 °C. Le rapport 

H2O/CO a été étudié entre 0,65 (correspondant au rapport en sortie de réacteur de 

gazéification) et 3,00 et ajusté à partir du mélange gazeux dit initial (rapport H2O/CO = 0,65 

dans le tableau 2), en ajoutant la quantité d’eau nécessaire à l’obtention du rapport H2O/CO 

désiré. Le temps de résidence a été étudié entre 0,32 et 2,00 secondes. 

Une augmentation de la température doit permettre d’augmenter la cinétique de la réaction 

de conversion du gaz à l’eau et donc d’obtenir des conversions de CO plus importantes, 

jusqu’à être limité par la thermodynamique de la réaction [4]. 

La littérature nous indique qu’une augmentation du rapport H2O/CO conduit également à 

une augmentation de la conversion de CO [5][6]. 

Au cours de la réaction de conversion du gaz à l’eau, des réactions secondaires provoquant 

un dépôt de carbone peuvent entrer en jeu (Equations 8 à 10)[5][7][8][9][10][11]. 

CO + H2  C + H2O        Equation 8 

CO2 + 2H2  C + 2 H2O       Equation 9 

2 CO  C + CO        Equation 10 
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Une augmentation du rapport H2O/CO permet de limiter la formation de carbone 

(déplacement de l’équilibre, équations 8 et 9) et également d’oxyder le carbone formé. 

De plus, nos catalyseurs à base de fer contiennent un wash-coat de cérine qui permet une 

mobilité et une disponibilité de l’oxygène et aide à conserver le catalyseur sous sa forme 

active oxydée qu’est la magnétite. Grâce à ses capacités de stockage de l’oxygène, le wash-

coat de cérine aide aussi à limiter la formation de carbone. Il est décrit dans la littérature 

que l’utilisation de catalyseurs haute température combinant oxyde de fer et cérine 

nécessitent d’importants rapports H2O/CO car ces catalyseurs deviennent moins actifs à 

faibles rapports H2O/CO [12]. 

Enfin, une augmentation du temps de résidence doit permettre une augmentation de la 

conversion de CO. 

Dans le cadre du projet UNIfHY, nous avions comme objectif de développer des catalyseurs 

déposés sur mousses 30 ppi et 45 ppi contenant 5 à 10 % de fer. Nous avons donc mené une 

étude sur l’influence des paramètres de préparation qui complète l’étude menée sur les 

paramètres opératoires. Nous avons étudié l’influence de la porosité de la mousse (30 ppi ou 

45 ppi) ainsi que l’influence des quantités de cérine et de fer déposés. 

 

I.3. Mesures de perte de charge 

La perte de charge est un paramètre important dans ce projet. En effet, l’utilisation de 

mousses doit permettre de limiter la perte de charge par rapport à un lit de catalyseur 

classique (pellets ou poudre)[13]. Cela permet d’éviter l’apparition de phénomènes de 

surpression en aval des réacteurs de la réaction de conversion du gaz à l’eau. Les 

surpressions pourraient altérer le bon fonctionnement de l’unité de vapogazéification tout 

en perturbant l’activité catalytique des catalyseurs. 

La perte de charge a été mesurée à 25 °C sous un débit d’air de 450 mL/min à l’aide d’un 

appareil transmetteur de pression PD-41X (KELLER instrument, 0-30 mbar). Nous avons 

évalué les pertes de charge de mousses 45 ppi et 30 ppi enduites de cérine et d’oxyde de fer 

et les avons comparées à la perte de charge de référence d’une mousse nue (tableau 3). 
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Tableau 3 : Valeurs de pertes de charge mesurées pour des mousses nues (45 ppi et 30 ppi) et pour 
des mousses enduites de cérine et d’oxyde de fer (45 ppi et 30 ppi). 

Synthèse Porosité (ppi) Masse de 
cérine (%) 

Masse de fer 
(%) ΔP (mbar) 

1 45 - - 0,040 

2 45 4,5 6,0 0,040 

3 45 17,0 7,5 0,080 

4 45 16,3 10,6 0,080 

5 30 - - 0,005 

6 30 4,9 7,4 0,009 

7 30 7,2 6,9 0,010 

 

La perte de charge observée dans le cas des mousses 30 ppi (synthèses 5 à 7) est plus faible 

que celle des mousses 45 ppi (synthèses 1 à 4). La perte de charge des mousses 45 ppi reste 

cependant très faible même après dépôt de quantités importantes de cérine et d’oxyde de 

fer (synthèse 4), elle atteint une valeur maximale de 0,080 mbar. La perte de charge des 

mousses 30 ppi atteint une valeur maximale de 0,010 mbar (synthèse 7), soit environ 8 fois 

moins que celle des mousses 45 ppi. 

Ces très faibles pertes de charge ne devraient pas perturber le bon fonctionnement du 

procédé. 

 

II. Réaction de gaz à l’eau haute température 

II.1. Valeurs thermodynamiques 

Les limitations thermodynamiques relatives aux différentes conditions ont été calculées à 

l’aide du logiciel de simulation Prosim Plus. Le réacteur choisi est un réacteur équilibré et les 

calculs sont faits par minimisation de l’Energie de Gibbs. Les composés N2 et CH4 sont 

intégrés au modèle en tant qu’inertes. En effet, la réaction de méthanation est 

thermodynamiquement plus favorable que la réaction de conversion du gaz à l’eau. Grâce 
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aux débits obtenus en sortie, il est possible de calculer les conversions de CO pouvant être 

thermodynamiquement atteintes pour chaque composition du mélange réactionnel. 

Une augmentation du rapport H2O/CO à une température constante de 450 °C (tableau 4) 

conduit à une augmentation de la conversion thermodynamique de CO. 

Tableau 4 : Valeurs de conversions thermodynamiques de CO calculées à 450 °C pour différents 
rapports H2O/CO en entrée. 

Rapport 
H2O/CO 

Conversion thermodynamique 
de CO (%) 

Gain thermodynamique 
d’H2  (%) 

0,65 28,8 29,6 

1,45 57,0 32,8 

2,00 67,5 38,8 

3,00 78,2 44,9 

 

Une augmentation de la température de 300 à 600 °C pour un rapport H2O/CO fixe de 2,00 

(tableau 5) conduit à une diminution de la conversion thermodynamique de CO. 

Tableau 5 : Valeurs de conversions thermodynamiques de CO calculées pour différentes 
températures avec un rapport H2O/CO = 2,00. 

Température 
(°C) 

Conversion thermodynamique 
de CO (%) 

Gain thermodynamique 
d’H2  (%) 

300 90,5 52,1 

400 76,1 43,7 

450 67,5 38,8 

500 58,8 33,8 

550 50,4 29,0 

600 42,5 24,0 

 

Ces calculs confirment que la réaction de conversion du gaz à l’eau est de moins en moins 

favorable avec l’élévation de la température. 
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II.2. Influence des paramètres réactionnels 

La mousse nue et la mousse CeO2/Al2O3 ont d’abord été étudiées et ne présentent pas 

d’activité catalytique à 450 °C. 

Le catalyseur pour la réaction de WGS à haute température est composé d’hématite. Une 

étape d’activation est nécessaire pour former la magnétite qui est la phase active. 

Le facteur de réduction R [14], décrit par l’équation 11, permet de juger de la nature 

réductive du mélange de gaz réactionnels dans le cadre de la réaction de conversion du gaz à 

l’eau pour des catalyseurs à base de Fe-Cr et de prédire une éventuelle sur-réduction du 

catalyseur. 

=           Equation 11 

Un facteur de réduction R inférieur à 1,2 indique qu’il ne peut y avoir de sur-réduction alors 

qu’un facteur de réduction R supérieur à 1,6 mène, de manière certaine, à une sur-réduction 

du catalyseur [14]. 

Khan et al. [15] décrivent un facteur de réduction optimisé (R = 1,4) qui permet une 

conversion importante de CO (79 %) à 550 °C (conversion thermodynamique de CO = 93 %). 

Dans notre cas, R est compris entre 2,03 et 0,75 dépendant de la quantité d’eau ajoutée au 

mélange réactionnel (tableau 6). 

Tableau 6 : Facteur de réduction R en fonction du rapport H2O/CO. 

Rapport H2O/CO 0,65 1,45 2,00 3,00 

Facteur de réduction R 2,03 1,26 1,02 0,75 

 

Pour le rapport H2O/CO = 0,65, le facteur de réduction (R = 2,03) est largement supérieur à 

1,60 indiquant que le catalyseur subira certainement une sur-réduction au cours du test 

catalytique. 

L’ajout d’eau jusqu’à un rapport H2O/CO = 1,45 mène à la diminution de R jusqu’à 1,26, une 

sur-réduction du catalyseur est toujours possible mais peu probable. Les rapports H2O/CO de 
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2,00 et 3,00 mènent respectivement à des valeurs de R de 1,02 et 0,75 indiquant qu’une sur-

réduction du catalyseur n’est pas possible dans ces cas-là. 

Le facteur de réduction est ajusté à une valeur proche de 1,00 dans de nombreuses études 

[4][14][16] et permet ainsi l’activation in-situ du catalyseur. Nous pouvons donc espérer que 

l’équilibre entre les constituants réducteurs et oxydants du mélange réactionnel permettra, 

dans notre cas aussi, l’activation in situ du catalyseur (réduction de FeIII en FeII-III). 

 

II.2.1. Réaction en présence du mélange gazeux de base 

La réaction a tout d’abord été conduite en présence du mélange réactionnel dit de base, 

correspondant au mélange gazeux obtenu en sortie de réacteur de gazéification (rapport 

H2O/CO = 0,65, tableau 2). 

Une température intermédiaire de 450 °C et un temps de résidence initialement faible de 

0,38 seconde ont été choisis. Le catalyseur 6,0%Fe/4,5%CeO2/45ppi a été utilisé sans pré-

réduction. 

La composition gazeuse a été suivie en fonction du temps (figure 7) faisant apparaitre deux 

phases lors de la réaction. 

 

Figure 7 : Distribution des gaz en fonction du temps, mousse 6,0%Fe/4,5%CeO2/45ppi, 450 °C, TR = 
0,38 s, H2O/CO = 0,65. 
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Jusqu’à t = 154 minutes, il y a consommation de CO (%CCO = 22,4 %)  et production d’H2 

(%GH2 = 7,5 %) sans production de méthane et pour un bilan carbone de 98,3 %. 

À partir de t = 154 minutes, nous observons une consommation de CO (%CCO = 21,8 %) 

associée à une consommation d’hydrogène (conversion d’H2 après stabilisation = 19,5 %) et 

à une production de CH4 (%SCH4 = 10,0 %). Dans ce cas, le bilan carbone est fortement réduit 

(%BC = 88,3 %). Nous constatons donc que la réaction de conversion du gaz à l’eau a lieu, 

dans un premier temps mais qu’elle est vite remplacée par la réaction de méthanation. 

Lorsque la mousse est retirée du réacteur, nous observons la présence de carbone qui 

remplit totalement les pores de la mousse. Le catalyseur a été réduit en poudre  aux 

endroits où la quantité de carbone trop importante a provoqué une surpression dans les 

pores. 

L’utilisation d’un rapport H2O/CO faible conduit à une formation trop importante de 

carbone, remettant en cause le bon fonctionnement de la réaction catalytique et pouvant 

conduire à une sur-réduction du catalyseur et à des réactions secondaires [6][5][14]. En 

effet, il est bien connu, dans la littérature, que l’ajout d’eau en quantité supérieure à la 

stœchiométrie aide à maintenir le catalyseur sous sa forme oxydée active Fe3O4 et limite 

l’apparition de Fe0 qui peut catalyser des réactions secondaires comme la méthanation. La 

présence d’eau en excès permet aussi de limiter la formation de carbone aussi appelé 

cokage [6]. Le facteur de réduction utilisé (R = 2,03) laissait prévoir la sur-réduction du 

catalyseur qui sera vérifiée lors des caractérisations après test. 

Dans l’ensemble des cas étudiés par la suite, la sélectivité vis-à-vis du méthane est nulle et 

le bilan carbone proche de 100 % (il sera discuté pour le bilan carbone le plus faible de 

97 %). 

 

II.2.2. Influence du rapport H2O/CO 

L’influence du rapport H2O/CO a été étudiée pour des valeurs de 1,45, 2,00 et 3,00. Un 

rapport H2O/CO supérieur ou égal à 2,00 est conseillé dans la littérature pour limiter le 

cokage et les réactions secondaires et éviter la sur-réduction du catalyseur [6][14]. De plus, 
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le rapport H2O/CO de 2,00 est équivalent à un facteur de réduction R proche de 1,00 qui 

devrait permettre la réduction in-situ du catalyseur en sa phase active. 

Ces tests de réactivité ont été réalisés en présence d’un catalyseur 6,0%Fe/4,5%CeO2/45ppi 

à une température de 450 °C. Les conversions expérimentales de CO et les gains d’H2 sont 

comparés aux valeurs thermodynamiques de conversions de CO et gains d’H2 (figure 8) 

indiquant que l’écart entre valeurs expérimentales et thermodynamiques augmente avec le 

rapport H2O/CO. 

 

Figure 8 : Influence du rapport H2O/CO sur la conversion de CO et le gain d’H2 et comparaison aux 
valeurs thermodynamiques. T = 450 °C, TR = 0,38 s. 

Le gain d’H2 est faible par rapport aux valeurs thermodynamiques. L’augmentation du 

rapport H2O/CO devrait mener à une augmentation du gain en hydrogène mais la valeur la 

plus faible est obtenue en présence du rapport H2O/CO = 3,00. 

Une augmentation du rapport H2O/CO jusqu’à 2,00 amène à une augmentation de la 

conversion de CO. Le rapport H2O/CO de 3,00 conduit à une conversion de CO similaire à 

celle obtenue avec un rapport H2O/CO de 2,00. Cela reste en accord avec ce qui est observé 

dans la littérature, indiquant un rapport optimal d’H2O/CO ≥ 2,00 [6][14]. Les paramètres 

opératoires (température de réaction et temps de résidence) seront donc étudiés en 

présence d’un rapport H2O/CO de 2,00. 
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II.2.3. Influence de la température de réaction 

Nous avons étudié l’influence de la température sur une gamme de 300 à 600 °C. Ces tests 

de réactivité ont été réalisés en présence d’un catalyseur 6,0%Fe/4,5%CeO2/45ppi, avec un 

rapport H2O/CO de 2,00 et un temps de résidence TR de 0,38 seconde. 

Les résultats de conversion de CO obtenus en fonction de la température (figure 9) sont 

comparés aux valeurs thermodynamiques.  

 

Figure 9 : Influence de la température de réaction sur la conversion de CO, comparé aux valeurs 
thermodynamiques. TR = 0,38 s, H2O/CO = 2. 

Une augmentation de la température provoque une augmentation de la conversion de CO 

expérimentale. Ce phénomène s’explique car l’augmentation de la température mène à une 

cinétique plus rapide de la réaction sur le catalyseur. À partir de 550 °C, la conversion de CO 

est limitée par la thermodynamique de la réaction. Les valeurs de conversion de CO 

expérimentales rejoignent les valeurs thermodynamiques lorsque la température utilisée 

induit une limitation thermodynamique assez importante et une cinétique suffisamment 

rapide sur le catalyseur. 
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Figure 10 : Influence de la température de réaction sur le gain d’H2, comparé aux valeurs 
thermodynamiques. TR = 0,38 s, H2O/CO = 2. 

Les résultats de gain d’hydrogène obtenus en fonction de la température (figure 10) sont 

comparés aux valeurs thermodynamiques. 

Les tendances sont les mêmes que celles observées dans le cas de la conversion de CO. Le 

gain d’hydrogène augmente avec la température jusqu’à un optimum à 550 °C mais il 

n’atteint pas la valeur thermodynamique même à 550 °C. 

 

II.2.4. Influence du temps de résidence 

L’influence du temps de résidence a été étudiée en présence des catalyseurs 30 ppi 

(5%Fe/8%CeO2/30ppi) et 45 ppi (5,0%Fe/9,0%CeO2/45ppi), sur une gamme de temps de 

résidence comprise entre 0,38 et 2,00 secondes. La température utilisée est de 450 °C et le 

rapport H2O/CO est de 2,00. Les résultats de conversion de CO (figure 11) et de gain d’H2 

(figure 12) sont comparés aux valeurs thermodynamiques. 
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Figure 11 : Influence du temps de résidence sur la conversion de CO pour les catalyseurs 45 et 
30 ppi, comparé à la conversion thermodynamique de CO. T = 450 °C, H2O/CO = 2. 

 

Une augmentation du temps de résidence conduit à une augmentation de la conversion 

expérimentale de CO pour les catalyseurs 45 ppi comme pour les catalyseurs 30 ppi. Les 

valeurs tendent vers l’équilibre thermodynamique sans toutefois l’atteindre. Dans le cas de 

temps de résidence importants (TR ≥ 1,50 secondes), la conversion de CO obtenue pour les 

catalyseurs 30 ppi atteint celle des catalyseurs 45 ppi. Cela peut s’expliquer par une 

limitation thermodynamique ou par des limitations diffusionnelles externes à grands temps 

de résidence. 
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Figure 12 : Influence du temps de résidence sur le gain d’H2 pour les catalyseurs 45 et 30 ppi, 
comparé au gain thermodynamique d’H2. T = 450 °C, H2O/CO = 2. 

Un faible temps de résidence mène à un faible gain d’H2. Une augmentation du temps de 

résidence conduit à une augmentation du gain d’H2 pour les catalyseurs 45 ppi comme pour 

les catalyseurs 30 ppi. Le gain d’H2 atteint la valeur thermodynamique en présence du 

catalyseur 45 ppi pour un temps de résidence de 2,00 secondes. Dans les mêmes conditions, 

le catalyseur 30 ppi mène à un gain d’H2, lui aussi, proche de la valeur thermodynamique. 

 

II.3. Influence des paramètres de préparation des catalyseurs 

II.3.1. Influence de la porosité du support 

Nous avons tout d’abord comparé (tableau 7) les catalyseurs 4,4%Fe/8,4%CeO2/45ppi et 

4,5%Fe/6,8%CeO2/30ppi (catalyseurs 1 et 2) qui se différencient par leur porosité. 

En présence de pourcentages massiques équivalents en cérine et en fer, le catalyseur 45 ppi 

(catalyseur 1) permet d’atteindre une conversion de CO bien supérieure à celle du catalyseur 

30 ppi (catalyseur 2) (respectivement 22,6% et 11,8%) et un gain d’H2 plus de deux fois 

supérieur (respectivement 8,9% et 3,6%). 
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Tableau 7 : Influence de la porosité du support : 30 ppi ou 45 ppi. (Conversion thermodynamique 
de CO = 67,5%, gain thermodynamique d’H2 = 38,8%). T = 450 °C, RT = 0,38 s, H2O/CO = 2. 

Catalyseur Porosité 
(ppi) 

Masse de 
cérine (%) 

Masse de 
fer (%) 

Masse 
d’hématite (g) 

Conversion 
de CO (%) 

Gain d’H2 
(%) 

1 45 8,4 4,4 0,5 22,6 8,9 

2 30 6,8 4,5 0,1 11,8 3,6 

3 30 16,3 14,1 0,4 14,6 5,4 

 

La masse d’oxyde de fer déposé sur le catalyseur 45 ppi (0,5 g, catalyseur 1) est cependant 

très supérieure à la masse d’oxyde de fer déposé sur le catalyseur 30 ppi (0,1 g, catalyseur 

2). Nous avons donc décidé de comparer les porosités (45 et 30 ppi) en présence de masses 

d’oxyde de fer équivalentes. 

Même en présence de masses comparables d’oxyde de fer (catalyseurs 1 et 3), la conversion 

de CO et le gain d’H2 obtenus pour le catalyseur 45 ppi restent très supérieurs à ceux 

obtenus pour le catalyseur 30 ppi (respectivement 22,6 % et 14,6 % pour la conversion de 

CO et 8,9 % et 5,4 % pour le gain d’H2). 

Le calcul de la conversion de CO et du gain d’H2 par gramme de phase active (tableau 8) est 

effectué en tenant compte de la réductibilité des catalyseurs précédemment déterminée par 

réduction en température programmée. La conversion de CO par gramme de phase active 

indique une meilleure activité pour la mousse 30 ppi faiblement chargée en fer. Le gain d’H2 

par gramme de phase active indique que le catalyseur 30 ppi fortement chargé en fer 

(catalyseur 3) possède une activité très inférieure aux deux autres catalyseurs. L’activité 

réduite de ce catalyseur peut être reliée à la couche de fer plus épaisse déduite des 

caractérisations (chapitre 2). De plus, la température de réduction en phase active observée 

par réduction en température programmée est plus élevée dans le cas des catalyseurs plus 

fortement chargés en fer. Il est donc nécessaire de confirmer lors des caractérisations après 

test l’activation du catalyseur. 
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Tableau 8 : Conversion de CO par masse de Fe2O3 et de Fe3O4 réductible et gain d’H2 par masse de 
Fe3O4 réductible en fonction de la porosité du support. T = 450 °C, RT = 0,38 s, H2O/CO = 2. 

Catalyseur Porosité 
(ppi) 

Masse de 
cérine (%) 

Masse 
de fer 

(%) 

Conversion de 
CO/g de Fe3O4 

réductible 

Gain d’H2/g 
de Fe3O4 

réductible 
1 45 8,4 4,4 67,3 33,2 

2 30 6,8 4,5 84,9 27,9 

3 30 16,3 14,1 25,0 9,9 

 

L’utilisation du catalyseur 30 ppi faiblement chargé en fer (catalyseur 2) amène à de très 

faibles pertes de charge dans le système (< 0,010 mbar). De plus, nous avons montré que ces 

catalyseurs présentent l’activité la plus importante par masse de phase active en terme de 

conversion de CO et qu’il est possible d’atteindre des conversions de CO similaires à celles 

des catalyseurs 45 ppi par augmentation du temps de résidence. Le gain d’hydrogène atteint 

des valeurs proches des valeurs thermodynamiques et de celles obtenues en présence de 

catalyseurs 45 ppi par augmentation du temps de résidence. 

 

II.3.2. Influence de la quantité de cérine 

Les conditions utilisées pour étudier l’influence de la quantité de cérine sont : température 

de 450 °C, temps de résidence de 0,38 seconde et rapport H2O/CO de 2,00. 

Les différentes quantités de cérine étudiées sont comparées en présence de quantités de fer 

équivalentes (tableau 9). 

Tableau 9 : Influence de la quantité de cérine sur l’activité du catalyseur pour les mousses 45 ppi. 
(Conversion thermodynamique de CO = 67,5 %, gain thermodynamique d’H2 = 38,8 %). T = 450 °C, 

RT = 0,38 s, H2O/CO = 2. 

Catalyseur Masse de 
cérine (%) 

Masse de 
fer (%) 

Rapport 
CeO2/Fe 

Conversion de 
CO (%) 

Gain 
d’H2 (%) 

ΔP 
(mbar) 

4 4,6 6,0 0,8 24,0 8,9 0,040 

5 8,4 5,0 1,7 22,6 8,5 0,050 

6 8,6 10,0 0,9 20,5 8,7 0,050 

7 16,6 10,6 1,6 16,8 7,5 0,080 
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Une augmentation de la quantité de cérine de 4,6 à 8,4 % (catalyseurs 4 et 5) n’induit pas de 

nette différence vis-à-vis de la conversion de CO (respectivement 24,0 % et 22,6 %). De la 

même manière, le gain d’H2 ne subit pas d’évolution marquée (respectivement 8,9 % et 8,5 

%). La perte de charge reste très faible dans les deux cas et n’augmente que très légèrement 

avec l’augmentation de la charge en cérine (de 0,040 à 0,050 mbar). Lorsque la charge en 

cérine augmente de 8,6 à 10,6 % (catalyseurs 6 et 7), nous observons une diminution de la 

conversion de CO (respectivement 20,5 % et 16,8 %) et une diminution du gain d’H2 

(respectivement 8,7 % et 7,5 %). Dans ce cas, l’augmentation de la perte de charge est 

légèrement plus importante (de 0,050 à 0,080 mbar) même si la perte de charge reste très 

faible. 

Il semble exister un lien entre la conversion de CO ou le gain d’H2 et le rapport CeO2/Fe 

d’autant plus marqué que la teneur en fer est importante. Nous pouvons aussi attribuer la 

diminution progressive de la conversion de CO et du gain d’H2 à une légère augmentation de 

la perte de charge associée à l’augmentation de la quantité de cérine. 

 

II.3.3. Influence de la quantité de fer 

L’influence de la quantité de fer a été étudiée en présence de quantités de cérine 

équivalentes. La température utilisée est de 450 °C, le temps de résidence de 0,38 seconde 

et le rapport H2O/CO de 2,00. La conversion expérimentale de CO et le gain d’H2 sont 

comparés aux valeurs thermodynamiques (tableau 10). 

Tableau 10 : Influence de la quantité de fer sur l’activité du catalyseur pour les mousses 45 ppi. 
(Conversion thermodynamique de CO = 67,5 %, gain thermodynamique d’H2 = 38,8 %). T = 450 °C, 

RT = 0,38 s, H2O/CO = 2. 

Catalyseur Masse de 
cérine (%) 

Masse de 
fer (%) 

Rapport 
CeO2/Fe 

Conversion de 
CO (%) 

Gain d’H2 
(%) 

∆P 
(mbar) 

5 8,4 5,0 1,7 22,6 8,5 0,050 

6 8,6 10,0 0,8 20,5 8,7 0,050 

8 17,0 7,5 2,3 16,1 7,5 0,080 

7 16,6 10,6 1,6 16,8 7,5 0,080 
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Contrairement à ce que nous pouvions attendre, une augmentation de la quantité de fer 

(catalyseurs 5 et 6 ou catalyseurs 8 et 7) n’amène pas à une augmentation de la conversion 

de CO ou du gain d’H2. Il n’apparait pas de lien entre la conversion de CO ou le gain d’H2 et le 

rapport CeO2/Fe car les variations sont très faibles. De plus, l’augmentation de la charge en 

fer ne provoque pas d’évolution de la perte de charge. Nous suggérions, lors de l’étude de la 

réduction par TPR (chapitre 2), que le fer se dépose en une couche qui recouvre la cérine et 

que le dépôt d’une quantité plus importante de fer induit une épaisseur plus importante de 

la couche de fer. Une partie du fer serait plus difficilement accessible lorsque la couche de 

fer est plus épaisse. Cela concorde bien avec la conversion de CO et le gain d’H2 qui 

n’augmentent pas alors que la quantité d’oxyde de fer et donc de phase catalytique 

augmente. 

 

II.4. Etude du vieillissement 

Lors d’un test de réactivité, nous observons toujours une désactivation du catalyseur entre 

le début du test et 4h de réactivité. De manière à définir les propriétés catalytiques de nos 

catalyseurs à l’état stationnaire, nous avons répété le test de réactivité dans les mêmes 

conditions en présence du même catalyseur jusqu’à obtenir la stabilisation de la conversion 

de CO et du gain d’H2 en fonction du temps. 

 

Figure 13 : Conversion de CO en fonction du temps, tests de réactivité longue durée. T = 450 °C, 
RT = 0,38 s, H2O/CO = 2. 
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Les tests de longue durée sont réalisés en présence du catalyseur 4 (6%Fe/4,5%CeO2/45ppi). 

La température utilisée est de 450 °C, le temps de résidence de 1,00 seconde et le rapport 

H2O/CO est ajusté à 2,00. 

Nous observons (figure 13) que deux tests (soit 8 heures de réaction) sont suffisants pour 

observer la stabilisation de l’activité catalytique. La conversion de CO et le gain d’H2 sont 

totalement stables en fonction du temps lors du troisième test de réactivité. La décroissance 

observée en début de réactivité peut être due à une stabilisation de la taille des cristallites 

de la phase catalytique ainsi qu’à un léger dépôt de carbone qui aurait lieu lors des 

premières heures de la réaction. Ces hypothèses seront étudiées plus en détails à l’aide des 

caractérisations après tests. 

 

II.5. Conclusion sur la réactivité 

Nous avons étudié différents paramètres opératoires et différents paramètres de 

préparation des catalyseurs de manière à comprendre l’influence de ces divers paramètres 

sur le comportement de nos catalyseurs lors de la réaction de conversion du gaz à l’eau. Cela 

nous a permis de déterminer quelles étaient les conditions permettant d’obtenir la 

conversion de CO la plus élevée et un gain d’H2 optimal en l’absence de réactions 

secondaires telle que la méthanation ou en l’absence de phénomènes de désactivation tels 

que le frittage des particules de catalyseur et le dépôt de carbone. 

Nous avons déterminé que le rapport H2O/CO optimal est d’au moins deux car c’est celui qui 

permet d’obtenir la conversion de CO et le gain d’H2 les plus importants. 

Nous avons également montré que plus la température est importante plus la conversion et 

le gain d’H2 obtenus se rapprochent des valeurs thermodynamiques. La température 

optimale dans les conditions utilisées se situe autour de 550 °C. 

L’étude du temps de résidence a montré que plus celui-ci est élevé sur la gamme étudiée, 

plus la conversion de CO et le gain d’hydrogène se rapprochent des valeurs 

thermodynamiques. Les temps de résidence les plus élevés ont montré des limitations vis-à-
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vis de la conversion de CO dues à une proximité de la thermodynamique (RT = 1,00 s pour les 

45 ppi et RT = 1,50 s pour les 30 ppi). 

Lors de l’étude des paramètres de préparation, nous avons constaté que l’utilisation de 

mousses 30 ppi amenait à des conversions de CO et des gains d’H2 plus faibles qu’avec les 

mousses 45 ppi mais qu’il était toutefois possible d’obtenir des valeurs équivalentes à celles 

obtenues pour des mousses 45 ppi en ajustant les paramètres opératoires. De plus, la 

conversion de CO par gramme de phase active est plus intéressante en présence des 

catalyseurs 30 ppi. 

Un dépôt de cérine trop important porte préjudice à une bonne activité catalytique. Cela est 

associé à une augmentation de la perte de charge. Dans le cas d’un dépôt de fer plus 

important, nous observons que cela n’améliore pas l’activité du catalyseur et associons cela 

à une augmentation de l’épaisseur de la couche de fer provoquant des difficultés 

d’accessibilité du gaz réactionnel à certaines parties de la phase catalytique. 

Finalement, nous avons étudié le comportement des catalyseurs lors d’une utilisation 

prolongée, de manière à connaitre le temps nécessaire à la stabilisation de l’activité 

catalytique. Nous avons observé que 8 heures sous flux réactionnel à 450 °C permettaient 

d’obtenir une activité catalytique stable. 

Les caractérisations après test pourront infirmer ou confirmer certaines hypothèses et 

conclusions formulées dans la partie réactivité catalytique. 

- Le rapport H2O/CO de 0,65 équivalent à un facteur de réduction R de 2,03 mène à 

une sur-réduction du catalyseur. 

- L’activation in-situ du catalyseur est possible en présence d’un rapport H2O/CO  

supérieur à 1,45. 

- Un dépôt de fer plus important conduit à une couche de fer plus épaisse et rend une 

partie du catalyseur plus difficile d’accès. 

- La stabilisation de l’activité catalytique est atteinte après stabilisation de la taille des 

cristallites du catalyseur et lorsque un équilibre est atteint entre la formation et 

l’oxydation du carbone formé à la surface du catalyseur. 

 



Chapitre 3 : Tests catalytiques et caractérisations après-test : catalyseurs haute température 
Fe/CeO2/Al2O3 

 

133 
 

III. Caractérisations après test 

III.1. Diffraction des rayons X (DRX) 

Lors de caractérisations par diffraction des rayons X des catalyseurs après test (figure 14), la 

seule phase d’oxyde de fer présente est la magnétite, phase active dans la réaction de 

conversion du gaz à l’eau, quelles que soient les conditions opératoires ou les paramètres de 

préparation étudiés. Cela traduit une activation in-situ du catalyseur, comme prévu lors du 

calcul des facteurs de réduction R en présence des différents rapports H2O/CO. Nous avons 

également observé la présence de cérine et d’alumine (figure 14).  

 

Figure 14 : Diffractogramme du catalyseur 5,2%Fe/9%CeO2/45ppi après test catalytique, comparé 
au catalyseur frais et aux références hématite (33-0664) et magnétite (65-3107). 

 

Seule l’utilisation d’un rapport H2O/CO de 0,65 a conduit à la formation de carbure de fer 

suite à l’important dépôt de carbone provoqué par le manque d’eau (figure 15). 
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Figure 15 : Diffractogramme du catalyseur 6%Fe/4,5%CeO2/45ppi après test en présence du 
rapport H2O/CO 0,65, comparé aux références magnétite (65-3107) et carbure de fer (51-0997). 

Nous avons étudié l’influence des paramètres opératoires sur la taille des cristallites de 

cérine et de magnétite et sur le paramètre de maille de la cérine. La taille des cristallites de 

cérine est légèrement plus importante après réactivité et le paramètre de maille tend à 

augmenter en fonction des conditions de réactivité utilisées (tableau 11). 

L’évolution du paramètre de maille de la cérine et de la taille des cristallites de cérine et de 

magnétite est étudiée en fonction du rapport H2O/CO utilisé (tableau 11). 

Les rapports H2O/CO de 1,45 et 3,00 conduisent à une augmentation du paramètre de 

maille. Cela peut s’expliquer par une augmentation de la part de Ce3+ dans la maille de la 

cérine (rayon ionique Ce4+ 0,0970 nm, rayon ionique Ce3+ 0,1143 nm). En effet, il est montré 

dans la littérature qu’une solution solide Ce1-xFexO2-δ après réduction présente une 

augmentation de la part des ions Ce3+ dans sa structure [17], reliée à la propriété de 

stockage d’oxygène. Un rapport H2O/CO de 2,00, associé aux meilleurs résultats de 

conversion de CO et de gain d’H2, n’induit pas de variation du paramètre de maille. 

Les rapports H2O/CO de 1,45 et 2,00 conduisent à la taille de cristallites de cérine la plus 

importante (13 nm). Le rapport H2O/CO de 3,00 ne conduit qu’à une faible augmentation de 

la taille des cristallites de cérine par rapport au catalyseur frais. 
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La taille des cristallites de magnétite est similaire pour l’utilisation des rapports H2O/CO de 

1,45 et 3,00 (26 nm) et très légèrement supérieure pour le rapport H2O/CO de 2,00 (27 nm). 

Tableau 11 : Paramètre de maille de la cérine et taille des cristallites de cérine et de magnétite 
après test catalytique, en fonction du rapport H2O/CO. 

Rapport 
H2O/CO 

Paramètre de 
maille de CeO2 

(Å) 

Taille des cristallites 
de CeO2 (nm) 

Taille des cristallites de 
Fe3O4 (nm) 

- 5,40 8 - 

1,45 5,43 13 26 

2,00 5,40 13 27 

3,00 5,42 11 26 

 

L’évolution du paramètre de maille de la cérine et de la taille des cristallites de cérine et de 

magnétite est étudiée en fonction de la température utilisée (tableau 12). 

La température de 450 °C n’induit pas de variation du paramètre de maille de la cérine 

(5,40 Å) par rapport au catalyseur frais. La taille des cristallites de cérine est intermédiaire 

(13 nm) et la taille des cristallites de magnétite est la plus élevée (27 nm). 

Les températures de 400 °C, 500 °C et 600 °C conduisent à un paramètre de maille 

intermédiaire (5,41 Å) légèrement supérieur au paramètre de maille de la cérine du 

catalyseur frais et que l’on peut associer à une faible augmentation de la part de Ce3+ dans la 

maille. À 400°C et 500°C, la taille des cristallites de cérine est faible (11 nm) et les cristallites 

de magnétite sont d’une taille intermédiaire (25 nm). A 600 °C, les cristallites de cérine sont 

de taille intermédiaire (13 nm) mais la taille des cristallites de magnétite est plus élevée 

(27 nm). La taille plus importante des cristallites de magnétite peut être reliée à la 

température plus élevée du test de réactivité qui provoquerait un léger frittage des 

particules de magnétite. 

Le paramètre de maille de la cérine le plus important (5,43 Å) est observé pour une 

température de 550 °C, associée aux meilleurs résultats de conversion de CO et de gain d’H2. 

L’augmentation du paramètre de maille peut être associée à une augmentation de la part de 

Ce3+ dans la maille soit une augmentation de l’aptitude à stocker l’oxygène. Cette 

température conduit aussi à la taille de cristallites de cérine et de magnétite les plus faibles 
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(respectivement 11 nm et 22 nm) indiquant que la température de 550 °C ne conduit pas à 

un frittage des particules de cérine ou de magnétite. 

Tableau 12 : Paramètre de maille de la cérine et taille des cristallites de cérine et de magnétite 
après test catalytique, en fonction de la température du test de réactivité. 

Température du 
test catalytique (°C) 

Paramètre de 
maille de CeO2 (Å) 

Taille des cristallites 
de CeO2 (nm) 

Taille des cristallites 
de Fe3O4 (nm) 

400 5,41 15 25 

450 5,40 13 27 

500 5,41 11 25 

550 5,43 11 22 

600 5,41 13 27 

 

Le paramètre de maille de la cérine augmente au cours des 12 premières heures de réaction, 

traduisant une part plus importante de Ce3+ dans la maille, puis se stabilise (tableau 13). La 

taille des cristallites de cérine augmente avec le temps de réaction (tableau 13). La taille des 

cristallites de magnétite tend à augmenter au cours des premières heures de réaction puis 

se stabilise. Ces résultats concordent avec la désactivation observée lors des premières 

heures de réaction. Les cristallites se réarrangent en présence du flux réactionnel 

provoquant une diminution de l’activité du catalyseur. La stabilisation de la taille des 

cristallites aboutit à une stabilisation de l’activité catalytique. 

Tableau 13 : Paramètre de maille de la cérine et taille des cristallites de cérine et de magnétite 
après test catalytique, en fonction du temps de réaction pour le catalyseur 

6,0%Fe/4,6%CeO2/45ppi. 

Temps de 
réaction (h) 

Paramètre de 
maille de CeO2 (Å) 

Taille des cristallites 
de CeO2 (nm) 

Taille des cristallites 
de Fe3O4 (nm) 

4 5,40 11 25 

8 5,41 13 26 

12 5,42 13 27 

16 5,42 16 26 
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III.2. Oxydation en température programmée (TPO) 

 L’oxydation en température programmée permet de quantifier le carbone déposé au cours 

d’un test catalytique par le suivi du CO et du CO2 formés. Le profil observé (température 

d’oxydation du carbone) indique aussi le type de carbone présent sur l’échantillon. La 

désorption des carbonates est décrite entre 100 et 150 °C [18]. Le carbone de surface 

s’oxyde entre 350 et 450 °C [19][20][21][22][23] et les carbures entre 480 °C et 490 °C 

[19][24]. Les carbones de type graphitique s’oxydent à plus haute température : autour de 

590 °C pour les filaments de carbone [19][20][24] et entre 630 °C et 680 °C pour les 

nanotubes de carbone [19][22][23][24]. 

L’oxydation en température programmée est réalisée sur un appareil Micromeritics 

Autochem II couplé à un spectromètre de masse. Une masse connue d’échantillon (150 à 

500 mg), récupérée après test catalytique, est chauffée à 15 °C/min jusqu’à 950 °C, sous flux 

oxydant (1%O2 dans He, 5 ml/min). La production de CO2 (fragment 44) est suivie grâce à un 

spectromètre de masse Quadrupole Pfeiffer Omnistar. 

L’erreur réalisée sur la quantification du carbone est inférieure à 6,2.10-6 mole. 

La quantité de carbone formé ainsi que sa nature sont étudiées en fonction du rapport 

H2O/CO et en fonction du temps de réaction. 

Plus le rapport H2O/CO est faible, plus le carbone formé est stable (figure 16). Le rapport 

H2O/CO = 0,65 conduit à la formation de nanotubes (680 °C) et de filaments de carbone 

(590 °C), de carbure de fer (490 °C) également observé par diffraction des rayons X et de peu 

de carbone de surface (autour de 350 °C) mais ne permet pas la formation de carbonates. Le 

carbone ainsi formé est très stable et nécessite de fortes températures pour être oxydé. 

Le rapport H2O/CO = 1,45 conduit à la formation de carbure de fer (490 °C), de carbone de 

surface (350 °C)  et de carbonates (100-150 °C). Le carbure de fer produit n’est pas observé 

par diffraction des rayons X probablement à cause d’une quantité inférieure au seuil de 

détection du diffractomètre. Dans ces conditions, il n’y a pas de formation de filaments ni de 

nanotubes de carbone. 
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Figure 16 : Profils d’oxydation en température programmée après réactivité en fonction du rapport 
H2O/CO. 

Le rapport H2O/CO = 2,00 conduit à la formation majoritaire de carbone de surface (350-450 

°C). Du carbure de fer (480 °C) et des carbonates (100-160 °C) sont également formés en 

quantité moins importante et la formation de filaments et de nanotubes de carbone reste 

très faible. 

Le rapport H2O/CO = 3,00 conduit à la formation majoritaire de carbonates (100-160 °C) et 

de carbone de surface (350-450 °C). La formation de carbure de fer (480 °C) est plus faible et 

les filaments et nanotubes de carbones sont très minoritaires ou inexistants. 

La quantité de carbone formé en mole de carbone par heure et par mole de CO converti est 

d’autant plus faible que le rapport H2O/CO est élevé (tableau 14). 

Tableau 14 : Quantité de carbone produit par heure et par mole de CO converti en fonction du 
rapport H2O/CO. 

Catalyseur Rapport 
H2O/CO 

Carbone/h et /mole 
de CO converti 

5,8%Fe/4,5%CeO2/45ppi 0,65 0,5261 

5,7%Fe/4,7%CeO2/45ppi 1,45 0,0035 

6,0%Fe/4,6%CeO2/45ppi 2,00 0,0025 

6,0%Fe/4,6%CeO2/45ppi 3,00 0,0007 
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Une augmentation du rapport H2O/CO permet donc de réduire la formation de carbone 

stable et de se limiter à la formation de carbonates voire de carbone de surface facilement 

oxydables et éliminables. Cela permet aussi de limiter très fortement la quantité de carbone 

formé. Ces résultats sont en concordance avec les résultats des tests de réactivité qui 

montraient qu’une augmentation du rapport H2O/CO conduisait à une augmentation de la 

conversion de CO. Dans le cas de rapports H2O/CO plus importants, la quantité de carbone 

déposé est plus faible et le carbone est moins stable, permettant de limiter la désactivation 

du catalyseur par cokage. 

Les profils d’oxydation en température programmée en fonction du temps de réaction pour 

un rapport H2O/CO de 2,00 (figure 17) sont très similaires entre eux après 4h, 8h et 16h sous 

flux réactionnel et montrent la formation majoritaire de carbonates (100-160 °C) et de 

carbone de surface (350-450 °C). Nous observons tout de même la formation d’une petite 

part de carbure de fer (480 °C) au cours des premières heures de réaction (4h). Ces carbures 

semblent donc être éliminés au cours du deuxième cycle de réactivité probablement grâce 

aux conditions oxydantes utilisées (H2O/CO = 2,00). 

 

Figure 17 : Profils d’oxydation en température programmée après réactivité en fonction du temps 
de réaction pour un rapport H2O/CO de 2,00. 
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Plus le temps de réaction est important, plus la quantité de carbone déposé par heure 

devient faible (tableau 15). Le dépôt de carbone a donc lieu essentiellement au cours des 

premières heures du test de réactivité. 

Tableau 15 : Quantité de carbone produit par heure et par mole de CO converti en fonction du 
temps de réaction pour un rapport H2O/CO de 2,00. 

Catalyseur Temps de 
réaction (h) 

Carbone/h et / mole de 
CO converti 

6,0%Fe/4,6%CeO2/45ppi 4 0,00250 

6,0%Fe/4,5%CeO2/45ppi 8 0,00010 

5,4%Fe/4,7%CeO2/45ppi 16 0,00004 

 

Ces résultats sont cohérents avec les résultats des tests de réactivité qui montrent une 

stabilisation de l’activité catalytique après quelques heures de réaction. Un état stationnaire 

est atteint entre la formation et l’oxydation du carbone et l’activité catalytique se stabilise. 

 

 

III.3. Microscopie Electronique à Balayage (MEB) 

Les particules de magnétite obtenues après test de réactivité ont une taille beaucoup plus 

importante (figure 18 d) que les particules d’hématite du catalyseur frais (figure 18 c). De 

plus, elles ne recouvrent plus totalement la surface de la mousse car on distingue le support 

d’alumine (figure 18 a et d) suite à leur frittage. 

La formation de ces agglomérats de particules de magnétite est liée à la désactivation du 

catalyseur lors des premières heures de réactivité. 
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Figure 18 : Images de microscopie électronique à balayage (a) d’une mousse d’alumine nue, (b) 

d’une mousse enduite de CeO2, (c) d’un catalyseur frais 6,0%Fe/4,5%CeO2/45ppi et (d) d’un 
catalyseur après test 6,0%Fe/4,5%CeO2/45ppi. 

 

III.4. Spectrométrie photo-électronique X (XPS) 

Les spectres photo-électroniques X Fe2p des échantillons après test sont comparés aux 

spectres avant test afin d’observer l’apparition de nouvelles phases (figure 19). 

Le spectre résultant de la différence entre les analyses avant et après test possède un profil 

Fe2p d’oxyde de fer. La présence du pic à 709,4 eV correspond au pic Fe2+2p3/2 identifié, 

dans la littérature, à 709,0 eV [25]. Le pic à 711,6 eV correspond au pic Fe3+2p3/2 identifié, 

dans la littérature, à 711,4 eV [25]. La présence de ces pics Fe2+ et Fe3+ confirme la présence 

de magnétite. Le spectre n’a pas le profil de la magnétite pure car la présence marquée du 

satellite à 717,4 eV confirme également la présence d’hématite [26][27][28]. La surface de 

l’échantillon après test ne comporte pas de fer réduit [29] du fait de l’absence du pic de fer 

métallique vers 706,8 eV. 

a b

c d
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Figure 19 : Différence entre les spectres XPS avant et après test. 

Après test, la diffraction des rayons X a montré la présence d’une phase unique de fer, la 

magnétite. Les échantillons ayant été broyés, cette analyse offrait une vue globale de 

l’échantillon. La spectrométrie photo-électronique X, quant à elle,  fournit des informations 

sur la surface de l’échantillon après test qui comporte de la magnétite et de l’hématite. Une 

réaction d’oxydation de la magnétite en hématite a pu se produire en présence de l’oxygène 

de l’air pour conduire à un mélange de ces deux phases à la surface de l’échantillon. 

 

 

III.5. Conclusion sur les caractérisations après test 

Les caractérisations après test par diffraction des rayons X ont montré la présence d’une 

phase de fer unique, la magnétite, formée par activation in-situ de nos catalyseurs. Nous 

observons une légère augmentation de la taille des cristallites de cérine par rapport à un 

catalyseur frais. 
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Le rapport H2O/CO de 2,00 qui permet les meilleurs résultats de conversion de CO et gain 

d’H2 n’induit pas de variation du paramètre de maille de la cérine mais présente les tailles de 

cristallites de cérine et de magnétite les plus élevés. 

Une température de 550 °C, associée aux meilleurs résultats de conversion de CO et gain 

d’H2, induit une augmentation du paramètre de maille de la cérine reliée à une 

augmentation de la part de Ce3+ dans la maille. Les tailles des cristallites de cérine et de 

magnétite sont les plus faibles. 

Une augmentation du rapport H2O/CO permet de limiter la formation de carbone. Nous 

avons montré, à l’aide de l’oxydation en température programmée, que le carbone formé en 

présence de faibles rapports H2O/CO est beaucoup plus stable et difficile à oxyder que celui 

formé en présence de rapports H2O/CO plus importants. Enfin, le dépôt de carbone a lieu 

essentiellement au cours des premières heures de réaction ce qui concorde avec la 

désactivation observée au cours des premières heures de réactivité suivie d’une stabilisation 

de l’activité catalytique. 

 

IV. Conclusion 

L’utilisation de catalyseurs à base de fer déposés sur des mousses d’alumine de porosité 30 

ppi ou 45 ppi permet de limiter fortement la perte de charge. Nous avons montré que bien 

que les catalyseurs 30 ppi permettent des conversions de CO plus faibles que les catalyseurs 

45 ppi, ils possèdent une activité par gramme de phase active au moins équivalente. De plus, 

il est possible d’améliorer la conversion de CO et le gain d’H2 en augmentant le temps de 

résidence afin d’obtenir des résultats similaires pour les deux porosités et plus proches des 

valeurs thermodynamiques. 

Les résultats de réactivité ont montré qu’une élévation de la température à 550 °C 

permettait d’atteindre une conversion de CO proche de la thermodynamique et le gain d’H2 

le plus intéressant sans pour autant provoquer d’augmentation de la taille des cristallites de 

cérine ou de magnétite. L’augmentation du rapport H2O/CO permet également une 

amélioration de la conversion de CO et du gain d’H2 et conduit à une forte diminution de la 



Chapitre 3 : Tests catalytiques et caractérisations après-test : catalyseurs haute température 
Fe/CeO2/Al2O3 

 

144 
 

quantité de carbone formé au cours de la réaction et à une réduction de sa stabilité 

thermique. 

L’activité catalytique dépend peu de la charge en cérine tant que celle-ci n’influe pas sur la 

perte de charge. Une charge en fer de 5-6 % massiques est suffisante pour obtenir une 

bonne activité du catalyseur et une augmentation de cette charge en fer ne permet pas 

d’obtenir de meilleurs résultats. 
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I. Introduction 

Les catalyseurs pour la réaction de conversion du gaz à l’eau basse température que nous 

avons choisi de développer sont à base de cuivre, avec un wash-coat de cérine, déposés sur 

un support en mousse d’alumine. 

Le dépôt par imprégnation par voie humide déjà utilisé pour la préparation des catalyseurs 

haute température est comparé, dans ce chapitre, à la méthode de synthèse et dépôt par 

combustion de nitrate et urée [1][2] Ces méthodes de dépôt peuvent être adaptées à des 

synthèses à grande échelle. 

La caractérisation des catalyseurs est réalisée par différentes méthodes telles que la 

diffraction des rayons X, l’analyse Brunauer-Emett-Teller et la réduction en température 

programmée, pour étudier et prédire le comportement des catalyseurs lors de la réaction de 

conversion du gaz à l’eau. 

 

II. Préparation et caractérisation des catalyseurs basse température 

II.1. Méthodes de synthèse et dépôt utilisées 

Pour tous les catalyseurs présentés ici, le wash-coat de cérine a été déposé par imprégnation 

par voie humide. Les méthodes de préparation décrites dans ce chapitre concernent 

uniquement le dépôt de cuivre. 

 

II.1.1. Imprégnation par voie humide 

L’imprégnation par voie humide est réalisée selon la même méthode que celle décrite dans 

le chapitre 2. Le solvant utilisé dans ce cas est l’eau et le sel est le nitrate de cuivre. La 

concentration de la solution de nitrate de cuivre est ajustée de manière à obtenir diverses 

charges en cuivre (tableau 1). 

Une augmentation de la concentration de la solution de nitrate de cuivre (synthèses 1 à 5 et 

synthèses 10 et 11) amène à une augmentation du pourcentage massique de cuivre déposé 

sur les mousses 45 ppi et 30 ppi contenant des teneurs similaires de cérine. 
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Tableau 1 : Mousses imprégnées de CuO par imprégnation par voie humide. 

Synthèse Porosité 
(ppi) 

Masse de cérine 
déposée (%) 

Concentration de la solution de 
nitrate de cuivre (mol/L) 

Masse de cuivre 
déposée (%) 

1 45 9,0 0,48 1,7 

2 45 9,9 0,91 3,0 

3 45 9,6 1,35 4,7 

4 45 8,3 1,65 4,8 

5 45 9,3 2,83 8,3 

6 45 15,9 1,35 3,1 

7 30 9,6 1,65 5,5 

8 30 7,3 1,65 4,8 

9 30 8,4 2,1 6,0 

10 30 10,3 2,83 6,9 

11 30 10,9 3,41 8,1 

 

La présence d’une plus grande quantité de cérine (synthèses 3 et 6) ne permet pas le dépôt 

d’une quantité plus importante de cuivre pour les mousses 45 ppi. Comme dans le cas des 

catalyseurs à base de fer, la présence d’une quantité importante de cérine rend le dépôt de 

catalyseur plus difficile. 

Pour les mousses 30 ppi, la présence d’une quantité plus faible de cérine (synthèses 7 et 8) 

mène à un dépôt de cuivre plus faible. 

L’utilisation d’une mousse 30 ppi plutôt qu’une mousse 45 ppi (synthèses 4 et 7) mène à un 

dépôt légèrement plus important de cuivre. 

Afin d’assurer une efficacité suffisante en réaction de conversion du gaz à l’eau, les 

catalyseurs contenant une quantité de cuivre inférieure à 4,5 % massique n’ont pas été 

retenus pour la suite de l’étude. 

 

II.1.2. Combustion de nitrate et urée (UNC) 

La méthode UNC [1][2] sur laquelle s’appuie notre étude a été développée pour produire un 

dépôt de cérine et de cuivre en une seule étape. Toutefois, celle-ci n’ayant pas permis 
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d’obtenir une accroche satisfaisante du dépôt, nous avons procédé à un dépôt de cérine par 

imprégnation par voie humide suivi d’un dépôt de cuivre par la méthode UNC (figure 1). 

 

Figure 1 : Méthode par combustion de nitrate et urée 

Cette méthode a été étudiée sur une mousse 30 ppi sur laquelle était déposée 7,2% 

massique de CeO2 afin de la comparer à une synthèse par imprégnation par voie humide 

(synthèse 9 tableau 1). Le sel de nitrate de cuivre hydraté (C = 1,21 mol/L) et l’urée sont 

mélangés à l’eau distillée avec un ratio urée/nitrate de 4,17. La mousse est trempée dans 

cette solution pendant 15 secondes et séchée à 140 °C sous flux d’air chaud sur un bras 

rotatif pendant 8h pour éliminer l’eau et permettre la formation d’un gel dans les pores de la 

mousse (figure 1). La mousse est ensuite placée dans un four préchauffé à 140 °C où elle est 

calcinée à 500 °C (1h, rampe 3 °C/min). La calcination provoque la combustion du gel avec 

une forte émission de gaz et conduit à la formation de l’oxyde de cuivre sur la mousse et au 

catalyseur 6,5%Cu/7,2%CeO2/30 ppi. 

 

II.2. Caractérisations 

II.2.1. Diffraction des rayons X (DRX) 

La diffraction des rayons X a été effectuée sur les mousses après dépôt de la phase 

catalytique pour observer les différentes phases de cuivre présentes. 

Pour exemple, le diffractogramme d’une mousse 30 ppi enduite de 9,6% de cérine et 4,5% 

de cuivre est comparé au diffractogramme d’une mousse 30 ppi enduite uniquement de 

8,5% de cérine ainsi qu’aux références (figure 2). 

Cu(NO3)3 • x H2O
Urée

Dissolution du sel 
avec l’urée

Imprégnation, 15 s

Séchage 
140 °C

Calcination 
500 °C

H2O
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Le cuivre n’est observé que dans la phase CuO. La taille des cristallites de CuO n’a pas pu 

être calculée à cause de la superposition des raies de diffraction avec celles de la cérine ou 

de l’alumine (figure 2). Par contre, le paramètre de maille de la cérine a été calculé et 

comparé au paramètre de maille des mousses enduites uniquement de cérine et la taille des 

cristallites de cérine a été calculée. 

 
Figure 2 : Diffractogrammes comparés d’une mousse enduite de 8,5% de cérine, d’une mousse 

enduite de 9,6% de cérine et 4,5% de cuivre avec les références Al2O3 (10-0173), CeO2 (65-5923) et 
CuO (89-5895). 

Le tableau 2 présente la taille des cristallites de cérine et les paramètres de maille de la 

cérine avant et après le dépôt de cuivre en fonction de la méthode de dépôt utilisée 

(Imprégnation par voie humide = WI, combustion de nitrate et urée = UNC), de la porosité 

du support et de la quantité massique de cuivre déposé.  

Tableau 2 : Taille des cristallites de cérine et paramètre de maille de la cérine avant et après dépôt 
d’oxyde de cuivre. 

Synthèse Porosité 
(ppi) 

Méthode 
de dépôt 

Masse de 
cérine 

déposée (%) 

Masse de 
cuivre 

déposée (%) 

Paramètre 
de maille de 
la cérine (Å) 

Taille des 
cristallites de 
cérine (nm) 

Ref 1 45 W.I. 9,2 - 5,41 11 

4 45 W.I. 8,3 4,8 5,40 9 

5 45 W.I. 9,3 8,3 5,40 10 

Ref 2 30 W.I. 7,4 - 5,41 11 

7 30 W.I. 9,6 5,5 5,42 10 

12 30 W.I.-
U.N.C. 7,2 6,5 5,40 8 

20 30 40 50 60 70
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Le paramètre de maille de la cérine varie légèrement après dépôt du cuivre. Le rayon 

ionique de Cu2+ (0,0720 nm) est plus faible que celui de Ce4+ (0,0970 nm)[3] et son 

intégration dans la maille devrait induire une diminution du paramètre de maille. 

Cependant, la présence du cuivre dans la maille de cérine induit la formation spontanée de 

lacunes d’oxygènes et d’ions Ce3+ possédant un rayon ionique supérieur (0,1143 nm) qui 

provoquerait une expansion du paramètre de maille[3][4]. Le paramètre de maille des 

synthèses 4 et 5 est légèrement plus faible que celui de la référence 1, indiquant une 

possible intégration du cuivre dans la maille. Le même phénomène est observé pour la 

synthèse 12 comparée à la référence 2. Le paramètre de maille de la synthèse 7 est 

légèrement supérieur au paramètre de maille de la référence 2 indiquant la présence 

probable d’ions Ce3+ dans la maille suite à l’intégration du cuivre. 

Le dépôt de cuivre ne provoque pas d’augmentation de la taille des cristallites de cérine (au-

delà de l’erreur de mesure) quelle que soit la quantité de cuivre déposée par imprégnation 

par voie humide sur les mousses 45 ppi (Ref 1, synthèses 4 et 5) ou 30 ppi (Ref 2 et 

synthèse 7) ou quelle que soit la méthode de dépôt (synthèses 7 et 12). 

 

II.2.2. Analyse de surface par méthode Brunauer-Emmett-Teller (BET) 

Des analyses de surface spécifique ont été conduites sur les mousses enduites de cérine puis 

de cuivre et l’évolution de la surface spécifique est observée après dépôt de cuivre 

(tableau 3). 

Tableau 3 : Surface spécifique déterminée par méthode BET. 

Porosité 
(ppi) 

Masse de cérine 
déposée (%) 

Masse de cuivre 
déposée (%) 

Surface spécifique 
(m2/g) 

45 ou 30 - - < 1 

45 8,5 - 9 

45 8,3 4,2 7 

45 8,4 7,6 8 

30 8,5 - 10 

30 9,6 4,5 8 
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Une légère diminution de la surface spécifique est observée après le dépôt de cuivre sur les 

mousses 45 ppi comme sur les 30 ppi mais la surface reste bien supérieure à celle de la 

mousse nue. De plus, une augmentation de la masse de cuivre mène à une augmentation de 

la surface spécifique. Ce phénomène était déjà observé dans le cas des catalyseurs à base de 

fer. 

 

II.2.3. Réduction en température programmée (TPR) 

La réduction en température programmée a permis de déterminer les températures de 

réduction de nos catalyseurs de manière à connaitre leur état d’oxydation dans les 

conditions associées à la réaction de conversion du gaz à l’eau.  

Le  profil de réduction du catalyseur 4,5%CuWI/9,6%CeO2/30ppi (dépôt du cuivre par 

imprégnation par voie humide) a été comparé à celui des catalyseurs 

4,3%CuUNC/7,5%CeO2/30ppi (dépôt du cuivre par UNC), 4,2%CuWI/8,3%CeO2/45ppi et 

5,7%CuWI/4,7%CeO2/45ppi et à celui d’une mousse 8,5%CeO2/45ppi (figure 3). 

 

 

Figure 3 : Réduction en température programmée des mousses 45 ppi et 30 ppi enduites de cérine 
et d’oxyde de cuivre. 

La présence de cérine permet la réduction de CuO en Cu0 à plus faible température (150-350 

°C) que dans le cas d’oxyde de cuivre non supporté (150-450 °C) [5][6]. La présence de 

8,5%CeO2/30ppi

4,5%CuWI/9,6%CeO2/30ppi

4,3%CuUNC/7,5%CeO2/30ppi

4,2%CuWI/8,3%CeO2/45ppi

5,7%CuWI/4,7%CeO2/45ppi
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lacunes d’oxygène provoque la diminution de la température de réduction de l’oxyde 

cuivrique en cuivre métallique. 

Une température de réduction d’environ 300 °C est intéressante car elle permettrait 

l’utilisation du catalyseur sans étape de pré-réduction (réduction possible in-situ). La 

nécessité d’une étape de pré-réduction devra toutefois être étudiée durant les tests 

d’activité catalytique. 

L’utilisation d’un support 45 ppi permet une réduction de l’oxyde de cuivre imprégné par 

voie humide (4,2%CuWI/8,3%CeO2/45ppi et 5,7%CuWI/4,7%CeO2/45ppi) à plus basse 

température (145-300 °C) que l’utilisation d’un support 30 ppi (200-350 °C) pour les mêmes 

conditions de synthèse (4,5%CuWI/9,6%CeO2/30ppi). En effet, avec l’utilisation du support 

45 ppi, la réduction a lieu en deux étapes principales (centrées sur 210 °C et 260 °C). La 

première étape de réduction est associée à la réduction de Cu2+ en Cu+ alors que la seconde 

étape est associée à la réduction de Cu+ en Cu0 [3]. Les pics de réduction présents à plus 

basse température (entre 145 °C et 200 °C) correspondent à la réduction de particules de 

CuO très dispersées selon les étapes Cu2+ Cu+ Cu0, ainsi qu’à la réduction de la CeO2 de 

surface [3][6]. Avec l’utilisation du support 30 ppi, la réduction débute vers 200 °C mais le 

maximum de réduction a lieu à plus haute température (310 °C). Il est plus difficile de 

différencier les étapes de réduction du cuivre. 

Les deux catalyseurs 45 ppi (4,2%CuWI/8,3%CeO2/45ppi et 5,7%CuWI/4,7%CeO2/45ppi) 

présentent le même profil de réduction. L’intensité des pics de réduction est légèrement 

plus faible dans le cas du catalyseur 5,7%CuWI/4,7%CeO2/45ppi, traduisant une 

consommation légèrement plus faible d’hydrogène. La présence d’une quantité de cérine 

plus importante dans le catalyseur 4,2%CuWI/8,3%CeO2/45ppi  pourrait expliquer la 

consommation plus importante d’hydrogène. 

La méthode de dépôt de l’oxyde de cuivre par la méthode UNC 

(4,3%CuUNC/7,5%CeO2/30ppi) permet d’atteindre des températures de réduction plus 

basses (150-300 °C) que l’imprégnation par voie humide (4,5%CuWI/9,6%CeO2/30ppi) avec 

l’utilisation d’un support 30 ppi (200-350 °C). De plus, le profil de réduction se compose de 

deux zones principales comme dans le cas des catalyseurs 45 ppi. La première zone associée 

à la réduction de Cu2+ en Cu+ (centrée sur 215 °C) représente la majeure partie de 
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l’hydrogène consommé. La seconde zone associée à la réduction de Cu+ en Cu0 (centrée sur 

230 °C) se produit à plus faible température que dans le cas des catalyseurs 45 ppi, indiquant 

une participation plus importante de la mobilité d’oxygène de la cérine. Comme dans le cas 

des catalyseurs 45 ppi préparés par imprégnation par voie humide, la méthode UNC conduit 

à la formation de particules de CuO très dispersées et se réduisant à très faible température 

(145-200 °C). 

La réductibilité des échantillons est calculée (tableau 4) en soustrayant la réductibilité de la 

cérine en fonction de sa teneur dans l’échantillon. 

Tableau 4 : Réductibilité des échantillons enduits de cérine et d’oxyde de cuivre. 

Porosité 
(ppi) 

Masse de 
cérine 

déposée (%) 

Méthode 
de dépôt 
du cuivre 

Masse de 
cuivre 

déposé (%) 

Rapport 
massique 
Cu/CeO2 

Réductibilité 
(%) 

30 9,6 W.I. 4,5 0,5 >100 

30 7,5 U.N.C. 4,3 0,6 86 

45 8,3 W.I. 4,2 0,5 98 

45 4,7 W.I. 5,7 1,2 82 

 

Le catalyseur 4,5%Cu/9,6%CeO2/30ppi préparé par imprégnation par voie humide possède la 

réductibilité la plus élevée (>100 %). Le dépôt de cuivre par UNC permet une réductibilité 

plus faible (86 %) que le dépôt par imprégnation par voie humide. La réductibilité du 

catalyseur déposé sur un support 45 ppi et possédant un rapport massique Cu/CeO2 

équivalent à celui du support 30 ppi est très élevée (98 %) et proche de la réductibilité du 

catalyseur 30 ppi. L’augmentation du rapport Cu/CeO2 provoque une forte diminution de la 

réductibilité jusqu’à 82 %. 

 

II.3. Conclusion 

Nous avons réalisé les synthèses et caractérisations de catalyseurs à base de cuivre, sur 

cérine et sur mousse d’alumine. Deux méthodes de dépôt du cuivre ont été étudiées : 

l’imprégnation par voie humide et la méthode par combustion de nitrate et urée. Les 

catalyseurs préparés ont été caractérisés par différentes techniques. 
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La diffraction des rayons X a montré la présence d’alumine, de cérine et d’oxyde cuivrique. 

Les particules de cérine restent petites (entre 8 et 10 nm) même après le dépôt de l’oxyde 

de cuivre. Une légère augmentation du paramètre de maille de la cérine après dépôt du 

cuivre suggère la présence plus importante d’ions Ce3+ et de lacunes d’oxygène dans la 

maille. 

Les mesures de surface spécifique ont montré que le dépôt de l’oxyde de cuivre ne 

provoquait qu’une légère diminution de la surface spécifique et que celle-ci restait très 

supérieure à celle du support nue. 

Les analyses de réduction en température programmée ont montré que la présence de 

cérine permettait une diminution de la température de réduction de l’oxyde cuivrique en 

cuivre métallique par rapport à des échantillons non supportés. Cette caractéristique est 

intéressante car elle permettrait la réduction in-situ de nos catalyseurs, à vérifier lors des 

tests catalytiques. La méthode de dépôt du cuivre par UNC conduit à une réduction à plus 

basse température due aux particules de CuO bien dispersées (215 °C) mais la réductibilité 

du catalyseur est plus faible que celle d’un catalyseur préparé par imprégnation par voie 

humide. 

Les caractérisations du catalyseur 30 ppi préparé avec la méthode UNC en font un candidat 

très intéressant bien que cette méthode de préparation soit plus difficile à mettre en œuvre 

à grande échelle. Son activité sera comparée à celle des catalyseurs préparés par 

imprégnation par voie humide, méthode plus aisément adaptable à une échelle industrielle. 

 

III. Réaction de conversion du gaz à l’eau basse température 

III.1. Objectifs 

Dans le cadre de la purification des gaz de synthèse,  une étape de réaction de conversion du 

gaz à l’eau à basse température fera suite à l’étape haute température. Elle permettra 

d’améliorer encore la conversion de CO et d’augmenter la part d’hydrogène dans le mélange 

gazeux. Cette étape sera faite en présence d’un catalyseur à base de cuivre, déposé sur un 

support de mousse d’alumine permettant la diminution de la perte de charge dans le 

système. Un wash-coat de cérine permet d’augmenter la surface spécifique du support et de 
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mieux disperser le catalyseur. De plus, la mobilité de l’oxygène apportée par la cérine 

jouerait un rôle important dans l’activation des espèces adsorbées lors de la réaction de 

conversion du gaz à l’eau [6]. Ce catalyseur devra être actif entre 150 et 300 °C à de faibles 

temps de résidence (entre 0,40 et 0,50 seconde). 

 

III.2. Dispositif expérimental et conditions réactionnelles 

Le dispositif expérimental utilisé pour les tests de réactivité des catalyseurs basse 

température est le même que celui présenté dans le chapitre 3 (réacteur et banc 

catalytique). 

Le mélange réactionnel utilisé correspond au mélange gazeux obtenu en sortie du réacteur 

de vapogazéification avec un ajout d’eau jusqu’à un rapport H2O/CO = 2,00. Un rapport 

H2O/CO ≥ 2,00 est recommandé dans la littérature et une augmentation de la part d’eau 

permet d’augmenter la conversion de CO [7][8][9][10]. 

Les différents paramètres opératoires qui entrent en jeu dans l’étude des catalyseurs basse 

température sont : la pré-réduction, la température et le temps de résidence. Pour 

déterminer l’influence des paramètres opératoires sur l’activité des catalyseurs basse 

température, nous les avons fait varier dans des gammes plus larges que celles définies 

initialement par le projet. 

L’influence de la température a été étudiée entre 150 et 300 °C et le temps de résidence 

jusqu’à 1,20 secondes. 

Comme dans le cas des catalyseurs haute température, une augmentation de la température 

de réaction doit permettre l’augmentation de la cinétique de la réaction et donc une 

amélioration de la conversion de CO jusqu’aux limites thermodynamiques. De même, un 

temps de résidence plus long doit permettre une augmentation de la conversion de CO. 

L’étude de l’influence de la pré-réduction permettra de déterminer si une pré-réduction est 

nécessaire à l’activation de nos catalyseurs ou si ceux-ci se réduisent totalement in-situ au 

cours de la réaction. 
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Dans le cadre du projet UNIfHY, nous avions comme objectifs de développer des catalyseurs 

déposés sur mousses 30 ppi et 45 ppi contenant 5 à 10% de cuivre. Nous avons donc mené 

une étude sur l’influence des paramètres de préparation qui complète l’étude menée sur les 

paramètres opératoires. Nous avons étudié l’influence de la quantité de cuivre déposée ainsi 

que celle de la méthode de dépôt du cuivre sur l’activité des catalyseurs. 

 

III.3. Valeurs thermodynamiques 

Les limitations thermodynamiques relatives aux différentes conditions ont été calculées sur 

le logiciel de simulation Prosim Plus. Les conditions et paramètres ont été réglés de la même 

manière que pour l’étude du réacteur haute température (réacteur équilibré, minimisation 

de l’Energie de Gibbs, N2 et CH4 maintenus comme inertes). 

Une augmentation de la température dans le cadre d’un rapport H2O/CO fixé à 2,00 mène à 

une diminution de la conversion de CO et du gain d’H2 (tableau 5). 

Tableau 5 : Valeurs de conversion thermodynamique de CO et du gain d’H2, calculées pour 
différentes températures, avec un rapport H2O/CO = 2,00. 

Température (°C) 
Conversion 

thermodynamique 
de CO (%) 

Gain 
thermodynamique 

d’H2 
150 99,4 57,2 

200 98,1 56,4 

250 95,3 54,8 

300 90,5 52,1 

 

Les conversions de CO et les gains d’H2 thermodynamiques sont beaucoup plus importantes 

que dans le cas du réacteur haute température. Cela montre l’importance d’utiliser le 

réacteur basse température dans une seconde étape qui permettra d’optimiser encore la 

conversion de CO et la production d’hydrogène [11][12]. 
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III.4. Influence des paramètres réactionnels 

III.4.1. Influence de la pré-réduction 

Les réactions sont réalisées en présence d’un catalyseur 7,2%Cu/9,3%CeO2/45ppi à une 

température de 300 °C, un temps de résidence de 0,38 s et la quantité d’eau est ajustée à 

H2O/CO = 2,00. L’étape de pré-réduction permet la réduction de la totalité de l’oxyde de 

cuivre en cuivre métallique. Elle est réalisée sous un flux de 100 ml/min de 40 % de H2 dans 

N2 à une température de 300 °C pendant 1h (rampe 1 °C/min). Dans chacun des cas 

présentés ici ainsi que lors de la variation d’autres paramètres opératoires et de préparation, 

la sélectivité vis-à-vis du méthane est de 0 % et le bilan carbone proche de 100 %. 

  

Figure 4 : Conversion de CO et gain d’H2 en fonction du temps sous flux réactionnel avec et sans 
pré-réduction. 7,2%Cu/9,3%CeO2/45ppi, 300 °C, RT = 0,38 s. 

La pré-réduction permet une conversion de CO plus importante en début de réaction (CCO = 

41,2 %) que lors du test sans pré-réduction (figure 4). Sans pré-réduction il apparait une 

zone d’activation au cours de laquelle la conversion de CO augmente pendant la réduction 

de CuO en Cu0 sous flux réactif. Les conversions de CO avec et sans pré-réduction 

deviennent similaires après la zone d’activation. Le gain d’H2 n’est que légèrement plus 

important en présence de pré-réduction (17,6 % en moyenne comparé à 15,4 % en moyenne 

sans pré-réduction). 
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L’activation du catalyseur lors d’une étape de pré-réduction est plus difficile à réaliser à une 

échelle industrielle car elle nécessite du temps pendant lequel l’unité de purification ne sera 

pas fonctionnelle et une atmosphère réductrice contrôlée. Dans notre cas, le mélange 

réactionnel est assez réducteur pour provoquer la réduction in-situ du catalyseur en début 

de test et la conversion de CO stabilisée est similaire à celle observée après une 

pré-réduction. De plus, le gain d’H2 ne diffère que de 2,2 %. La pré-réduction n’est pas 

justifiée à 300 °C, nous devrons toutefois vérifier la part de catalyseur réduite lors de 

l’activation in-situ. 

 

III.4.2. Influence de la température 

Les réactions sont réalisées en présence d’un catalyseur 5,0%Cu/8,8%CeO2/45ppi à des 

températures de 150 à 300 °C, un temps de résidence de 0,38 s et la quantité d’eau est 

ajustée à H2O/CO = 2,00. Une étape de pré-réduction a précédé l’étape de réactivité pour 

être certain de la présence de la phase active Cu0 à des températures plus faibles qui 

n’auraient pas permis la réduction in-situ du catalyseur. 

 

Figure 5 : influence de la température sur la conversion de CO et le gain d’H2, comparés aux valeurs 
thermodynamiques. 

L’augmentation de la température provoque une augmentation de la conversion de CO et du 

gain d’H2 qui se rapprochent des valeurs thermodynamique (figure 5). Malgré la présence de 

la phase active Cu0, les faibles températures (150 °C, 200 °C et 250 °C) ne permettent pas 
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d’obtenir d’importantes conversions de CO et gains d’H2. La cinétique de la réaction de 

conversion du gaz à l’eau à ces températures est trop faible et limitante. La cinétique de la 

réaction augmente avec la température et permet des conversions de CO et des gains d’H2 

plus importants lorsqu’on atteint 300 °C. 

 

III.4.3. Influence du temps de résidence 

Les réactions sont réalisées à une température de 300 °C, sans pré-réduction et la quantité 

d’eau est ajustée à H2O/CO = 2,00. Le temps de résidence est varié entre 1,00 et 1,20 

secondes. 

Tableau 6 : Influence du temps de résidence sur la conversion de CO et le gain d’H2 expérimentaux. 
CCO thermodynamique 90,5 %, GH2 thermodynamique 52,1 %. 

Catalyseurs Temps de 
résidence (s) 

Conversion 
de CO (% ) 

Gain d’H2 
(%) 

4,7%Cu/7,0%CeO2/30ppi 1,00 28,6 14,3 

4,5%Cu/6,7%CeO2/30ppi 1,20 35,7 14,8 

 

Une faible augmentation du temps de résidence (tableau 6) conduit à une augmentation de 

la conversion de CO. L’augmentation du gain d’H2 avec le temps de résidence est beaucoup 

plus faible. La cinétique lente de la réaction dans ces conditions limite la conversion de CO et 

le gain d’H2 à des valeurs beaucoup plus faibles que celles attendues par la 

thermodynamique. Lorsque le temps de contact est allongé, il est possible de convertir une 

part plus importante de CO dans les mêmes conditions et de se rapprocher de la 

thermodynamique. 

 

III.5. Influence des paramètres de préparation des catalyseurs 

III.5.1. Influence de la quantité de cuivre 

Les réactions sont réalisées à une température de 300 °C, avec pré-réduction, le temps de 

résidence est de 0,38 s et la quantité d’eau est ajustée à H2O/CO = 2,00. 
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L’influence de la teneur en cuivre est étudiée en présence de catalyseurs contenant des 

quantités de cérine similaires et des quantités de cuivre de 4,7 %, 5,4 % ou 6,7 % (tableau 7). 

Tableau 7 : Influence de la quantité de cuivre sur la conversion de CO et le gain d’H2. CCO 
thermodynamique 90,5 %, GH2 thermodynamique 52,1 %. 

Catalyseurs Cu/CeO2 
Conversion 
de CO (%) 

Gain d’H2 
(%) 

4,7%Cu/9,4%CeO2/45ppi 0,5 35,7 15,4 

5,4%Cu/9,3%CeO2/45ppi 0,6 42,9 17,6 

6,7%Cu/8,2%CeO2/45ppi 0,8 25,7 15,0 

 

Une augmentation du rapport Cu/Ce ne conduit pas à une augmentation de la conversion de 

CO ou du gain d’H2 comme nous nous y attendions. La quantité de cuivre la plus importante 

(6,7 %) conduit même à la conversion de CO et au gain d’H2 les plus faibles. L’optimum de la 

teneur en cuivre est de 5,4 % (Cu/Ce = 0,6), cela permet une conversion de CO de 42,9 % et 

un gain d’H2 de 17,6 %. 

Une teneur trop faible en cuivre ne permet pas une conversion de CO et un gain d’H2 

optimaux. Le temps de contact entre gaz et catalyseur n’est pas suffisant et la conversion de 

CO et le gain d’H2 restent faibles. 

Une teneur en cuivre trop importante peut signifier une couche de cuivre plus épaisse et un 

contact moins intime entre la cérine et le cuivre. Dans notre cas, la cérine joue un rôle dans 

l’augmentation de la surface spécifique mais aussi comme réservoir d’oxygène qui aide à la 

réduction de l’oxyde de cuivre en phase active et qui permettrait l’activation des espèces 

adsorbées lors de la réaction [6]. Une interaction moins importante à l’interface cuivre et 

cérine pourrait donc expliquer l’activité plus faible. 

 

III.5.2. Influence de la méthode de préparation du catalyseur 

Les réactions sont réalisées à une température de 300 °C, sans pré-réduction, le temps de 

résidence est de 1,00 s et la quantité d’eau est ajustée à H2O/CO = 2,00. Deux tests 

catalytiques sont réalisés à la suite de manière à étudier l’activité des catalyseurs sur une 

durée de 8h. 
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La méthode UNC permet d’obtenir un catalyseur actif dès le début de la réaction même sans 

pré-réduction. La conversion de CO est de 42,0 % dès le début de la réaction mais le 

catalyseur se désactive progressivement pour atteindre 33,5 % de conversion après 8h sous 

flux (figure 6). 

 

 

Figure 6 : Influence de la méthode de dépôt du cuivre (WI ou UNC) sur la conversion de CO, 
comparé aux valeurs thermodynamiques. 

La méthode WI permet d’obtenir un catalyseur qui s’active au cours des premières heures 

de réactivité. La conversion est faible au départ (11,5 %) mais elle augmente rapidement et 

se stabilise à 33,2 %. 

Après stabilisation, les deux catalyseurs présentent une activité similaire, la méthode UNC 

ne présente donc pas un réel avantage. De plus, la méthode WI est beaucoup plus facile à 

mettre en œuvre et sera plus aisément transposable à plus grande échelle que la méthode 

UNC. C’est donc la méthode d’imprégnation par voie humide qui sera retenue pour la 

préparation des catalyseurs grande échelle. 

Concernant le gain d’H2, le catalyseur préparé par imprégnation par voie humide s’active 

progressivement pour atteindre un gain d’H2 stabilisé de 17,6 % (figure 7). Le gain d’H2 

obtenu avec le catalyseur préparé par UNC n’est que légèrement supérieur (20,3 %) ce qui 

ne présente pas un gros avantage au vu des difficultés de préparation du catalyseur UNC. 
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Figure 7 : Influence de la méthode de dépôt du cuivre (WI ou UNC) sur le gain d’H2, comparé aux 
valeurs thermodynamiques. 

 

III.6. Conclusion sur la réactivité des catalyseurs au cuivre en WGS 

basse température 

Nous avons étudié l’influence de divers paramètres opératoires et de préparation sur 

l’activité des catalyseurs à base de cuivre. 

La pré-réduction n’est pas nécessaire car le catalyseur s’active in-situ au cours des premières 

heures de la réaction. Une augmentation de la température permet de se rapprocher de la 

thermodynamique en augmentant la conversion de CO et le gain d’H2. L’augmentation du 

temps de résidence amène aussi à l’augmentation de la conversion de CO et du gain d’H2. 

L’étude de la quantité de cuivre a montré que l’activité optimale est obtenue en présence de 

5,4% de cuivre. 

La méthode de préparation par UNC ne permet pas l’obtention de résultats plus intéressants 

que par imprégnation par voie humide. Le catalyseur préparé par UNC se désactive 

progressivement jusqu’à une activité similaire au catalyseur WI en terme de conversion de 

CO. Le gain d’H2 obtenu en présence du catalyseur préparé par UNC ne diffère pas 

grandement de celui obtenu en présence du catalyseur préparé par imprégnation par voie 

humide. 
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Les catalyseurs étudiés en réactivité seront caractérisés par diffraction des rayons X pour 

expliquer les résultats des tests catalytiques. 

 

IV. Caractérisations après test 

IV.1. Diffraction des rayons X 

Le diffractogramme des catalyseurs après test (figure 8) montre la présence unique de la 

phase Cu0 qui est la phase active dans la réaction de conversion du gaz à l’eau. Seul le 

catalyseur 6,7Cu/8,2CeO2/45ppi montre la présence de Cu2O en plus de la phase Cu0. 

 

 

Figure 8 : Diffractogramme du catalyseur après test catalytique pour différents paramètres, 
comparé au catalyseur frais, et aux références Cuivre métallique (70-3039), Oxyde cuivreux cuprite 

(77-0199) et Oxyde cuivrique (89-5895). 

La totalité de l’oxyde cuivrique se réduit au cours de la réaction. Une température de 300 °C 

en présence d’un rapport H2O/CO = 2,00 permet l’activation totale du catalyseur même sans 

pré-réduction. Le catalyseur préparé par UNC ne présente pas de différences après test avec 

les catalyseurs préparés par WI. 

L’influence des paramètres opératoires sur la taille des cristallites de cérine et de cuivre 

métallique a été étudiée. La taille des cristallites de cérine augmente légèrement après 

réactivité. 

L’utilisation d’une étape de pré-réduction ne provoque pas d’augmentation de la taille des 

cristallites de cérine ou de cuivre métallique (tableau 8), on constate même une taille de 
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cristallites de cérine et de cuivre légèrement plus importante en absence de pré-réduction. 

Seule la phase de cuivre métallique est observée après test, avec et sans pré-réduction. La 

pré-réduction n’est donc pas nécessaire car le catalyseur se réduit in-situ en présence du flux 

réactionnel réducteur et d’une température adéquate (300 °C). 

Tableau 8 : Taille des cristallites de cérine et de cuivre métallique après test catalytique, en 
fonction de la pré-réduction. 

Réaction pré-réduction Taille des cristallites 
de CeO2 (nm) 

Taille des cristallites 
de Cu0 (nm) 

Référence - 9 - 

1 Non 12 42 

2 Oui 10 39 

 

Une augmentation de la température de réactivité (tableau 9) ne conduit pas à une 

augmentation de la taille de cristallites de cérine. Les températures de 150 °C et 250 °C 

mènent aux tailles de cristallites de cuivre les plus élevées (respectivement 36 nm et 34 nm). 

La taille de cristallites de cuivre la plus faible est observée à 200 °C et à 300 °C qui est aussi la 

température menant aux meilleurs résultats lors des tests de réactivité. 

Tableau 9 : Taille des cristallites de cérine et de cuivre métallique après test catalytique, en 
fonction de la température de réaction (5,0%Cu/8,8%CeO2/45ppi). 

Réaction Température 
(°C) 

Taille des cristallites 
de CeO2 (nm) 

Taille des cristallites 
de Cu0 (nm) 

Référence - 9 - 

1 150 11 36 

2 200 11 31 

3 250 11 34 

4 300 11 31 

 

L’influence des paramètres de préparation (quantité de cuivre déposée, méthode de dépôt) 

sur la taille des cristallites de cérine et de cuivre a aussi été étudiée. 

Une quantité de cuivre plus importante conduit à une taille de cristallite de cuivre après test 

plus importante (tableau 10). La taille des cristallites de cérine n’est que légèrement 

impactée dans le cas de la quantité de cuivre la plus importante (6,7 % de cuivre). 
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Tableau 10 : Taille des cristallites de cérine et de cuivre métallique après test catalytique, en 
fonction de la masse de cuivre (%). 

Réaction Masse de 
cuivre (%) 

Masse de 
cérine (%) 

Taille des cristallites 
de CeO2 (nm) 

Taille des cristallites 
de Cu0 (nm) 

1 4,7 9,4 10 35 

2 5,4 9,3 10 39 

3 6,7 8,2 11 42 

 

Nous avions constaté que 5,4 % de cuivre conduisait à la meilleure conversion de CO. Un 

catalyseur contenant une quantité de cuivre inférieure ne possède pas une activité 

suffisante. Une quantité de cuivre supérieure conduit à la formation de particules plus 

grosses et donc à une activité moins importante. 

La méthode de dépôt du cuivre (tableau 11) n’a pas d’influence sur la taille des cristallites de 

cérine. Le catalyseur préparé par WI possède une taille de cristallites de cuivre très 

légèrement supérieure à celle du catalyseur préparé par UNC. Le catalyseur préparé par UNC 

se réduit à plus faible température que le catalyseur préparé par WI ce qui explique qu’il 

s’active plus vite in situ. Toutefois l’activité catalytique stabilisée est similaire ce qui 

concorde avec la faible différence observée entre la taille des cristallites de cuivre. 

Tableau 11 : Taille des cristallites de cérine et de cuivre métallique après test catalytique, en 
fonction de la méthode de dépôt du cuivre 

Méthode de 
dépôt du cuivre 

Taille des cristallites 
de CeO2 (nm) 

Taille des cristallites 
de Cu0 (nm) 

UNC 9 30 

WI 9 31 

 

IV.2. Conclusion sur la diffraction des rayons X après test 

Les caractérisations après test par diffraction des rayons X indiquent la présence unique de 

cuivre métallique. Même sans pré-réduction, le cuivre se réduit totalement in-situ. La taille 

des cristallites de cérine est légèrement plus importante après réactivité. 
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L’augmentation de la température ne conduit pas à une augmentation de la taille des 

cristallites de cérine et la température de 300 °C, menant aux meilleurs résultats d’activité, 

conduit à la plus faible taille des cristallites de cuivre. 

L’augmentation de la quantité de cuivre déposée mène à une augmentation de la taille des 

cristallites de cuivre après test. Cela explique la diminution de l’activité du catalyseur en 

présence d’une quantité de cuivre importante. 

La méthode de dépôt du cuivre n’a qu’une très faible influence sur la taille des cristallites de 

cuivre après test. 

Les résultats de réactivité et les caractérisations après test seront utilisés pour le choix du 

catalyseur et des conditions réactionnelles pour les tests de couplage haute et basse 

température. 

 

V. Tests catalytiques en couplage des catalyseurs haute température 

(Fe/CeO2/30ppi) et basse température (Cu/CeO2/30ppi) 

V.1. Introduction 

La réaction de conversion du gaz à l’eau est généralement réalisée en couplant un réacteur 

haute température avec un réacteur basse température. Cela permet de combiner les 

avantages liés à l’utilisation d’un catalyseur haute température (cinétique favorisée, moins 

de sensibilité aux polluants) et d’un catalyseur basse température (thermodynamique 

favorisée [11][12][13]). 

 

V.1.1. Objectifs 

Les catalyseurs haute température et basse température ont été testés indépendamment 

pour être optimisés. Les tests en couplage associant un réacteur haute température suivi 

d’un réacteur basse température seront réalisés en présence des catalyseurs optimisés et en 

partant des conditions opératoires déterminées lors des tests précédents. Les paramètres 

opératoires seront ensuite à nouveau ajustés de manière à obtenir la conversion de CO et le 

gain d’H2 les plus intéressants. 
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V.1.2. Dispositif expérimental et conditions réactionnelles 

Le dispositif expérimental utilisé est le même que celui décrit précédemment. Le catalyseur 

optimisé à base de cuivre (basse température) est utilisé en présence d’un mélange 

réactionnel correspondant à celui issu du réacteur haute température, la quantité d’eau est 

ajustée pour obtenir le rapport H2O/CO désiré. Différents paramètres opératoires sont 

étudiés tels que l’influence de la température du réacteur haute température, l’influence de 

la température du réacteur basse température et le rapport H2O/CO du réacteur basse 

température. Les conversions de CO et gains d’H2 présentés sont calculés à la sortie des deux 

réacteurs combinés. Le catalyseur haute température utilisé est 5,8%Fe/4,5%CeO2/45ppi et 

le catalyseur basse température est 4,7%Cu/7,0%CeO2/30ppi. 

 

V.2. Réactions de couplage 

V.2.1. Valeurs thermodynamiques 

Les conversions thermodynamiques de CO sont calculées en associant deux réacteurs 

équilibrés. La température des réacteurs est fixée, de même que la composition du mélange 

réactionnel. 

Tableau 12 : Valeurs de conversion thermodynamique de CO et de gain thermodynamique d’H2, 
calculées pour différentes températures des réacteurs haute et basse température et pour 

différents rapport H2O/CO du réacteur basse température. 

Réaction 

Température des réacteurs Rapport 
H2O/CO du 

réacteur 
basse 

température 

Conversion 
thermodynamique 

de CO (%) 

Gain 
thermodynamique 

d’H2 
haute 

température 
(°C) 

basse 
température 

(°C) 

1 450 300 2,00 81,5 46,8 

2 500 300 2,00 83,3 47,9 

3 550 300 2,00 84,8 48,8 

4 500 250 2,00 90,6 52,1 

5 500 350 2,00 74,6 42,9 

6 500 350 3,00 81,8 47,1 
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Une augmentation de la température du réacteur haute température (réactions 1 à 3 

tableau 12) conduit à une augmentation de la conversion thermodynamique de CO et du 

gain thermodynamique d’H2. Une augmentation de la température du réacteur basse 

température (réactions 2, 4 et 5) conduit à une diminution de la conversion 

thermodynamique de CO et du gain thermodynamique d’H2. Une augmentation du rapport 

H2O/CO du réacteur basse température (réactions 5 et 6) conduit à une augmentation de la 

conversion thermodynamique de CO et du gain thermodynamique d’H2. 

 

V.2.2.  Choix des conditions opératoires pour le catalyseur haute 

température 

L’influence de la température du réacteur haute température est étudiée en présence d’un 

réacteur basse température à 300 °C et d’un rapport H2O/CO = 2,00 dans chacun des 

réacteurs. 

  

Figure 9 : influence de la température du réacteur haute température sur la conversion de CO et le 
gain d’H2, comparé aux valeurs thermodynamiques. 

L’augmentation de la température du réacteur haute température conduit à une 

augmentation de la conversion de CO importante entre 450 et 500 °C puis très légère entre 

500 et 550 °C. La différence entre les conversions de CO expérimentale et thermodynamique 

est plus faible pour les températures 500 et 550 °C que pour 450 °C. Le gain d’H2 augmente 
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aussi avec la température du réacteur haute température et se rapproche progressivement 

des valeurs thermodynamiques (figure 9). 

 La différence de conversion de CO entre 500 et 550 °C est faible (respectivement 59,3 et 

61,3 %), nous avons donc choisi de continuer les optimisations de couplage en présence d’un 

réacteur haute température à 500 °C. Cette température permet d’obtenir des conversions 

de CO intéressantes mais reste raisonnable en terme de consommation énergétique (moins 

de consommation d’énergie que pour une température de 550 ou 600 °C), de stabilité de 

l’activité catalytique (moins de désactivation, frittage, avec une température moindre). 

 

V.2.3.  Choix des conditions opératoires pour le catalyseur basse 

température 

V.2.3.1. Température 

L’influence de la température du réacteur basse température est étudiée en présence du 

réacteur haute température à 500 °C et d’un rapport H2O/CO = 2,00. 

  

Figure 10 : influence de la température du réacteur basse température sur la conversion de CO et 
le gain d’H2, comparé aux valeurs thermodynamiques. 

Une augmentation de la température du réacteur basse température conduit à une forte 

augmentation de la conversion de CO et du gain d’H2 qui se rapprochent des valeurs 

thermodynamiques (figure 10). C’est à 350 °C que la conversion de CO et le gain d’H2 sont les 
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plus proches des valeurs thermodynamiques. C’est donc cette température qui est 

sélectionnée pour l’étude du rapport H2O/CO dans le réacteur basse température. 

V.2.3.2. Rapport H2O/CO 

L’influence du rapport H2O/CO du réacteur basse température est étudiée en présence d’un 

réacteur haute température à 500 °C et d’un réacteur basse température à 350 °C (tableau 

13). 

Tableau 13 : influence du rapport H2O/CO du réacteur basse température sur la conversion de CO 
et le gain d’H2, comparé aux valeurs thermodynamiques. Températures : réacteur haute 

température 500 °C, réacteur basse température 350 °C. 

Rapport H2O/CO 
du réacteur basse 

température 

Conversion de 
CO (%) 

Conversion 
thermodynamique 

de CO (%) 

Gain 
d’H2 

Gain 
thermodynamique 

d’H2 
2,00 70,7 74,6 25,1 42,9 

3,00 81,4 81,8 30,3 47,1 

 

Une augmentation du rapport H2O/CO de 2,00 à 3,00 conduit à une augmentation de la 

conversion de CO et du gain d’H2. Pour H2O/CO = 3,00, la conversion de CO expérimentale 

atteint la thermodynamique et le gain d’H2 se rapproche fortement de la thermodynamique. 

Cette différence s’explique par la présence d’une réaction secondaire (équation 1) qui 

consomme une partie de CO sans produire H2. 

2 CO ⇌ C + CO2        Equation 1 

Le carbone formé au cours de cette réaction explique le bilan carbone de 97 % obtenu dans 

ces conditions. 

 

V.2.4. Conclusion sur les réactions de couplage 

Les tests de réactivité de couplage haute et basse température ont permis de déterminer les 

conditions opératoires idéales pour l’utilisation de nos catalyseurs optimisés. 

L’utilisation d’un réacteur haute température à 450 °C et d’un réacteur basse température à 

300 °C (conditions définies par le projet UNIfHY) permet d’obtenir une conversion de CO de 
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48,3 % et un gain d’H2 de 17,1 % qui restent éloignés des valeurs thermodynamiques 

(respectivement 81,5 % et 46,8 %). 

Il est possible dans certaines conditions d’atteindre la thermodynamique : les conditions 

optimales après l’étude des catalyseurs en tests de couplage en présence des catalyseurs 

optimisés sont une température de 500 °C et un rapport H2O/CO = 2,00 pour le réacteur 

haute température et une température de 350 °C et un rapport H2O/CO = 3,00 pour le 

réacteur basse température, qui permettent d’atteindre une conversion de CO de 81,4 % 

(équilibre thermodynamique) et un gain d’H2 de 30,3 %. 

VI. Conclusion 

Les synthèses des catalyseurs à base de cuivre ont été réalisées par imprégnation par voie 

humide et par combustion de nitrate et urée. Les caractérisations ont été faites par DRX, BET 

et TPR. 

La DRX montre la présence CuO et de CeO2 sous forme de petits cristallites de cérine 

(8-10 nm). La BET confirme l’augmentation de surface spécifique due à la cérine, malgré une 

légère diminution après le dépôt du cuivre. La TPR montre une température de réduction 

compatible avec une réduction in-situ des catalyseurs et une réductibilité importante des 

échantillons. 

Des tests catalytiques ont montré l’activation in-situ des catalyseurs à 300 °C, rendant inutile 

l’étape de pré-réduction à cette température. L’étude de la température entre 150 °C et 

300 °C a montré une augmentation de la conversion de CO et du gain d’H2 avec l’élévation 

de la température avec un optimum à 300 °C. La conversion de CO et le gain d’H2 

augmentent aussi avec le temps de résidence. L’étude de la composition du catalyseur a 

permis d’identifier des teneurs en cuivre et cérine idéales de 5,4% de Cu et 9,3% de CeO2. La 

comparaison entre les deux méthodes de dépôt du cuivre (WI et UNC) a montré que la 

conversion de CO et le gain d’H2 sont similaires. Il est donc possible d’utiliser la méthode 

d’imprégnation par voie humide, plus simple à mettre en œuvre pour la préparation des 

catalyseurs grande échelle, pour la suite de l’étude. 

Les tests de couplage ont permis d’optimiser au maximum la conversion de CO et le gain 

d’H2 en présence des catalyseurs haute température et basse température développés 
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précédemment. L’étude de la température du réacteur haute température entre 450 °C et 

550 °C a montré qu’une augmentation de la température conduit à une augmentation de la 

conversion de CO et du gain d’H2. L’augmentation de la température du réacteur basse 

température mène aussi à une meilleure activité et permet de se rapprocher fortement des 

valeurs thermodynamiques à 350 °C. Enfin, l’augmentation du rapport H2O/CO à 3,00 mène 

aux meilleurs résultats soit une conversion de CO de 81,4 % et un gain d’H2 de 30,3 %. 
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I. Introduction 

I.1. Considérations bibliographiques 

La réaction de conversion du gaz à l’eau est thermodynamiquement favorisée à basse 

température (K298K = 1,0.1005) et faiblement exothermique (ΔrH298 = -41,1 kJ.mol-1) [1]. Elle 

entre en concurrence avec de nombreuses réactions secondaires (méthanation, réaction de 

Boudouard, formation de coke…) qui sont souvent plus favorables dans les mêmes 

conditions [1][2][3][4][5][6][7][8][9][10]. L’utilisation d’un catalyseur qui pourra favoriser 

cinétiquement la réaction de conversion du gaz à l’eau par rapport aux réactions secondaires 

est indispensable. 

La cinétique de la réaction de conversion du gaz à l’eau haute température [11] 

[12][13][14][15][16][17] et basse température [18][19][20][21][22][23] a déjà été largement 

étudiée. Un modèle en loi de puissance est une manière simple de décrire la cinétique d’une 

réaction chimique. Un facteur β contenant la constante thermodynamique peut être 

introduit dans la loi de puissance pour tenir compte de la réaction en sens inverse. C’est ce 

modèle qui sera tout d’abord utilisé pour décrire la cinétique de la réaction de conversion du 

gaz à l’eau haute température et basse température. 

Le modèle basé sur une loi de puissance n'est pas établi à partir de la partie mécanistique de 

la réaction. Il existe d’autres modèles plus complexes qui intègrent des données 

mécanistiques et permettent ainsi une plus grande précision sur la modélisation cinétique. 

Le mécanisme de la réaction de conversion du gaz à l’eau a également été beaucoup étudié. 

Deux types de mécanismes ont été retenus [24] : le mécanisme dit associatif ou de 

Langmuir-Hinshelwood et le mécanisme dit régénératif ou d’oxydo-réduction. 

Le mécanisme Langmuir-Hinshelwood implique l’adsorption des réactifs à la surface du 

catalyseur, la réaction entre les espèces avec formation d’un intermédiaire et désorption des 

produits. 

Au cours d’un mécanisme d’oxydo-réduction, les espèces réagissent avec la surface du 

catalyseur et changent son état d’oxydation puis les produits se désorbent et le catalyseur 

retrouve son état d’oxydation initial. Le mécanisme sur les catalyseurs à base de fer est 
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décrit comme un mécanisme d’oxydo-réduction et celui sur les catalyseurs à base de cuivre 

est décrit comme un mécanisme d’oxydo-réduction ou de type Langmuir-Hinshelwood 

[25][19] selon les conditions utilisées. 

Divers modèles mettent en jeu un mécanisme d’oxydo-réduction [26][1] et nous avons choisi 

de nous intéresser au modèle de Temkin [27] qui se base sur un système d’oxydation-

réduction en deux étapes de la surface du catalyseur et au modèle de Fiolitakis et Hofmann 

[25][28] qui tient compte de la vitesse de réduction et d’oxydation du catalyseur par les 

différents gaz. Ces modèles seront étudiés pour nos catalyseurs à base de fer et à base de 

cuivre. 

 De nombreux modèles sont également issus du mécanisme Langmuir-Hinshelwood dans 

lequel différentes étapes peuvent être déterminées comme limitantes [25]. Certains de ces 

modèles (modèle « réaction de surface » et modèle « adsorption de CO ») seront étudiés 

pour notre catalyseur à base de cuivre. 

 

I.2. Objectifs 

Les objectifs du travail de modélisation cinétique sont de déterminer les différents 

paramètres cinétiques qui régissent la réaction de conversion du gaz à l’eau en présence de 

catalyseurs haute température et basse température que nous avons développés et 

optimisés. Un modèle cinétique sera élaboré et validé grâce à l’étude de divers paramètres 

opératoires tels que la température, le temps de résidence ou les concentrations des réactifs 

et des produits (CO, H2O, H2, CO2). 

 

I.3. Dispositif expérimental et conditions réactionnelles 

I.3.1. Limitations diffusionnelles 

Le dispositif expérimental utilisé est le même que celui présenté dans le chapitre 3 pour la 

réalisation des tests de réactivité. 
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Dans le cadre d’une étude cinétique, il est nécessaire de se placer dans des conditions 

indemnes de limitations diffusionnelles. L’utilisation de supports poreux (mousse d’alumine) 

doit limiter l’apparition de phénomènes de limitations diffusionnelles externes. Il est tout de 

même important de vérifier l’absence de ces phénomènes dans les conditions utilisées car 

nous avions observé un phénomène de stabilisation de l’activité catalytique à grands temps 

de résidence (chapitre 3 : figure 13). 

Pour définir la gamme de temps de résidence idéale, des tests sont effectués en modifiant à 

la fois la longueur du lit catalytique et le flux de réactifs (Figure 1). Sans limitation 

diffusionnelles, un temps de contact équivalent du mélange réactionnel et du catalyseur doit 

mener aux mêmes résultats de conversion de CO : si la masse de catalyseur est divisée par 

deux, un débit deux fois plus faible (temps de résidence multiplié par deux) conduira à une 

même conversion de CO. 1/4, 1/2 et 3/4 de mousse catalytique sont comparés à la mousse 

catalytique entière avec des temps de résidence ajustés de 0,50 s à 2,00 s (Figure 1). La 

mousse catalytique entière est aussi comparée à deux demi-mousses catalytiques (½ + ½ sur 

la figure 1) afin de vérifier que la découpe de la mousse catalytique n’induit pas de 

modification de la conversion de CO (2/2 et 1 sur la Figure 2). 

 

  

Figure 1 : variation de la longueur du lit catalytique. 

Mousse 
nue

½ ¾ ½ + ½ Mousse 
catalytique

¼

TR : 2,00 s 1,00 s 0,67 s 0,50 s 0,50 s
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Figure 2 : tests de limitations diffusionnelles externes sur des fractions d’une mousse catalytique 
45 ppi (1/4, 1/2, 2/2 et 1). (Conversion thermodynamique de CO = 67,5 %). 

Les conversions de CO obtenues en présence d’1/4, 1/2 et une mousse catalytique entière 

sont similaires et loin de la valeur correspondant à l'équilibre thermodynamique (67,5 %). 

Nous pouvons donc confirmer l’absence de limitations diffusionnelles  externes dans ces 

conditions (température = 450 °C, rapport H2O/CO = 2). De plus, les limitations 

diffusionnelles externes dépendant de la mise en forme du catalyseur et des turbulences 

externes, nous pouvons étendre l’absence de limitations diffusionnelles à un temps de 

résidence de 2,00 s qui correspond au flux de gaz utilisé dans le cas d’1/4 de mousse 

catalytique plus 3/4 de mousse nue. 

Les mêmes tests de limitations diffusionnelles sont effectués en présence d’une mousse 

catalytique 30 ppi entière (2/2) et de fractions de mousses catalytiques (1/2 et 1/4) 

(figure 3). 

Les conversions de CO obtenues sont similaires, les catalyseurs 30 ppi ne présentent donc 

pas de limitations diffusionnelles externes dans ces conditions (température = 450 °C, 

rapport H2O/CO = 2). 
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Figure 3 : tests de limitations diffusionnelles externes sur des fractions d’une mousse catalytique 
30 ppi (1/4, 1/2 et 2/2). (Conversion thermodynamique de CO = 67,5 %). 

La stabilisation de l’activité catalytique observée lors de l’étude du temps de résidence 

pourrait donc être due au fait que l’on approche des valeurs thermodynamiques. 

Les limitations de transfert de chaleur n’ont pas été étudiées. Le réacteur utilisé ne permet 

pas d’observer les transferts de chaleur liés à la réaction puisque le système de régulation du 

four conduit à un système isotherme. L’utilisation d’une mousse comme support catalytique 

devrait favoriser le transfert de chaleur malgré la faible conductivité de l’alumine. 

 

I.3.2. Conditions expérimentales et catalyseurs 

Le catalyseur haute température choisi pour la modélisation cinétique est 

6,0Fe/4,5CeO2/45ppi. La température utilisée pour le réacteur haute température est de 

450°C et le temps de résidence est fixé à 1,00 seconde. Dans le cadre de la détermination de 

l’énergie d’activation, la température est comprise entre 450 et 500 °C et le temps de 

résidence entre 0,38 et 1,00 s. La composition du mélange réactionnel est basée sur le 

mélange observé en sortie du réacteur de vapogazéification et les concentrations des 

réactifs et produits sont modifiées de manière à déterminer les ordres des différents gaz 

(H2O, CO, CO2, H2). L’étude de activité catalytique des catalyseurs à base de fer en fonction 

du temps de réaction montrait une phase de désactivation puis une phase de stabilisation 

(chapitre 3 : figure 11). Tous les catalyseurs utilisés pour la modélisation cinétique ont donc 
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subit une étape préliminaire de désactivation de 12h sous flux réactionnel, de manière à 

obtenir une activité catalytique stable en fonction du temps. 

Le catalyseur basse température choisi pour la modélisation cinétique est 

4,5Cu/6,7CeO2/30ppi. La température est fixée à 300 °C et le temps de résidence à 1,00 s 

pour la modélisation cinétique. La température est comprise entre 250 et 350 °C dans le 

cadre de la détermination de l’énergie d’activation. La composition du mélange réactionnel 

est basée sur le mélange observé en sortie du réacteur haute température. Les 

concentrations des produits et réactifs sont modifiées pour la détermination des ordres de 

réaction des différents gaz. L’activité catalytique de ces catalyseurs à base de cuivre 

montrant une grande stabilité dans le temps, il n’est pas nécessaire de procéder à une étape 

préliminaire de désactivation. 

 

B. Loi de puissance 

I. Catalyseur haute température 

I.1. Calcul des constantes thermodynamiques 

Le calcul des constantes thermodynamiques peut se faire à partir des valeurs théoriques de 

∆fH0 (enthalpie standard de formation), S0 (entropie standard) and Cp0 (capacité calorifique 

standard) de chacun des réactifs ou produits de la réaction de conversion du gaz à l’eau 

(tableau 1). 

Le calcul de ∆rH0 (enthalpie standard de réaction), ∆rS0 (entropie standard de réaction) et 

∆rCp0 (capacité calorifique standard de réaction) est fait selon les équations 1 à 3. ∆ = ∆  + ∆  − ∆  − ∆  = −41,2  .  

          Equation 1 ∆ =  +  −  −  = −42,1 . .   

          Equation 2 ∆ =  +  −  −  = 2,9 . .   

          Equation 3 
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Tableau 1 : Valeurs tabulées de ∆fH0, S0 et Cp0 [29]. 

Composé 
ΔfH0

298K 

kJ.mol-1 

S0
298K 

J.K-1.mol-1 

Cp0
298K 

J.K-1.mol-1 

CO(g) -110,525 197,674 29,42 

CO2(g) -393,509 213,74 37,11 

H2(g) 0 130,684 28,824 

H2O(g) -241,818 188,825 33,577 

 

Les valeurs de ∆  (enthalpie de réaction à la température T), ∆  (entropie de réaction à la 

température T) et ∆  (enthalpie libre de réaction à la température T) sont calculées pour 

chacune des températures de 400 à 550 °C (équations 4 à 6). ∆ = ∆ + ∆ × − 298       Equation 4 

∆ = ∆ + ∆ ×       Equation 5 

∆ = ∆ − × ∆        Equation 6 

La constante thermodynamique est finalement calculée en fonction de la température 

(équation 7, figure 4). Elle augmente lorsque la température diminue ce qui est cohérent 

avec l’augmentation de la conversion de CO thermodynamique avec une diminution de la 

température. 

= ∆, ×          Equation 7 
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Figure 4 : Constante thermodynamique en fonction de la température. 

 

I.2. Modèle cinétique 

I.2.1. Présentation du modèle cinétique utilisé 

Le modèle de loi de puissance (équation 8 et 9) a été utilisé dans la littérature pour 

modéliser la cinétique de la réaction de conversion du gaz à l’eau à haute température en 

présence de catalyseurs Fe-Cr2O3 [11][12][16][30]. Elle comprend un facteur β qui tient 

compte de la constante thermodynamique et donc de la réaction inverse.  = . . . . . 1 −       Equation 8 

= .. .          Equation 9 

Avec  = vitesse de conversion du CO (mol.s-1.g-1) 

  = constante cinétique (mol.barx.s-1.g-1 avec x = - (l + m + n + q)) 

 , ,  et  = ordres de réaction 

 , ,  et  = pressions partielles des gaz H2, CO2, CO et H2O. 

  = constante thermodynamique à la température de réaction 
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I.2.2. Détermination des constantes cinétiques, calcul des 

ordres de réaction 

I.2.2.1. Méthode utilisée, formules calculatoires 

La méthode généralement utilisée pour déterminer un ordre de réaction vis-à-vis d’un 

produit (ou réactif) consiste en la variation de la pression partielle de ce gaz. La pression 

partielle des autres gaz est maintenue constante ce qui permet d’observer l’influence d’un 

composé sur la vitesse de la réaction. Pour utiliser cette méthode, les conversions doivent 

être faibles pour ne pas modifier significativement la pression partielle des gaz de par leur 

production ou consommation. 

Dans notre cas, la nécessité d’une conversion faible limite fortement la gamme de débits 

utilisables. De plus, de faibles conversions engendrent un pourcentage d’erreur important. 

Les résultats obtenus avec cette méthode n’ont pas été concluants. 

Une autre méthode permet de déterminer la constante cinétique et les ordres de réaction. 

La constante cinétique est calculée pour chaque test catalytique à l’aide d’ordres de réaction 

de la littérature par intégration numérique dans un réacteur de type piston en discrétisant 

sur 100 pas le conversion de CO et les pressions partielles. L’utilisation du solveur Excel 

permet ensuite de recalculer les ordres de réaction et les constantes de vitesse par 

minimisation de l’écart type entre les constantes cinétiques correspondantes. Plus le 

nombre de tests catalytiques est important (composition des gaz en entrée différentes, 

temps de résidence différents) plus les résultats calculés par le solveur Excel sont fiables. 

Le bilan différentiel de matière simplifié à un réacteur à lit fixe peut être exprimé comme 

suit (équation 10) [31] : 

=           Equation 10 

avec  = conversion de CO 

  = masse de catalyseur 

  = vitesse de conversion du CO 

  = débit molaire de CO en entrée 
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Il est donc possible d’écrire (équation 11) : 

=           Equation 11 

En remplaçant  dans l’équation 11 par la loi de puissance (équation 1), il est possible 

d’isoler k selon l’équation 12. 

= ×           Equation 12 

avec  = / 1 − . − . . + . . . +. .1−          Equation 13 

, ,  et  pressions partielles en entrée de CO, H2O, CO2 et H2. 

Et avec  = × × ×× × × ×     Equation 14 

Il est possible d’accéder à la constante cinétique k après intégration sur la longueur du 

réacteur entre 0 et X (X = conversion de CO) (équation 13 et 14). 

Le modèle de loi de puissance a été utilisé pour modéliser la cinétique de réaction de 

conversion du gaz à l’eau en présence d’un catalyseur Fe2O3-Cr2O3 entre 300 et 400 °C et 1 

bar [12] en présence d’un mélange réactionnel en entrée se rapprochant de celui que nous 

avons utilisé. Les conditions de ces travaux étant très proches des nôtres, nous avons 

commencé notre étude cinétique avec les ordres de réaction de CO, H2O, CO2 et H2 

déterminés par ces auteurs à savoir l = 0.74, m = 0.47, n = -0.18 et q = 0. 

 

I.2.2.2. Calcul des constantes cinétiques à partir 

des ordres de réaction de la littérature 

Les constantes cinétiques d’une série de 15 tests de réactivité réalisés à 450°C sont calculées 

à l’aide des équations 13 et 14 et avec les ordres de réaction déterminés dans la littérature l 

= 0,74, m = 0,47, n = -0,18 et q = 0 [12] (tableau 2). Les conditions opératoires de chaque test 

sont détaillées en annexe 1. 
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Tableau 2 : Constantes cinétiques expérimentales à 450 °C calculées à l’aide des ordres de réaction 
de la littérature [12]. 

Test k (mol.bar-1.03.s-1.g-1) Conversion de CO (%) 

1 5,96×10-05 17,0 

2 6,75×10-05 22,5 

3 7,92×10-05 29,8 

4 5,92×10-05 8,5 

5 5,82×10-05 8,4 

6 5,79×10-05 8,9 

7 7,28×10-05 19,3 

8 7,25×10-05 20,0 

9 7,11×10-05 21,0 

10 5,89×10-05 7,9 

11 7,31×10-05 21,5 

12 6,79×10-05 17,2 

13 7,45×10-05 11,4 

14 7,38×10-05 15,0 

15 7,31×10-05 21,4 

 

La constante cinétique expérimentale moyenne est de 7,15×10-05 mol.bar-1,03.s-1.g-1 et l’écart 

type est de 9,11×10-06 mol.bar-1,03.s-1.g-1 soit de 12,7 %. 

 

I.2.2.3. Calcul des ordres réels de chaque réactif 

et produit de la réaction 

Les ordres de réaction sont recalculés à l’aide du solveur Excel par minimisation de l’écart 

type relatif (écart type divisée par la moyenne) et comparés (tableau 3) aux ordres 

déterminés dans la littérature [12]. Après calcul, la constante cinétique moyenne est de 

1,45×10-04 mol.bar-1.51.s-1.g-1 et l’écart type est de 1,13×10-05 mol.bar-1.51.s-1.g-1 soit de 7,8 %. 



Chapitre 5 : Modélisation cinétique de la réaction de conversion du gaz à l’eau haute 
température et basse température. 

 

194 
 

Tableau 3 : Ordres de réaction calculés et comparés aux ordres de réaction de la littérature [12]. 

Gaz CO H2O CO2 H2 

Ordres de réaction calculés 0,80 0,83 -0,12 0,00 

Ordres de réaction de la littérature 0,74 0,47 -0,18 0,00 

 

Les ordres calculés sont très proches de ceux de la littérature. Seul l’ordre de réaction pour 

H2O est plus important. L’utilisation d’une quantité d’eau moins importante dans notre 

mélange réactionnel (H2O/CO entre 1,45 et 3,00 dans notre cas et H2O/CO entre 2,4 et 12,1 

dans la littérature [12]) engendre une influence plus importante de l’eau sur la cinétique de 

la réaction, les ordres de réaction calculés ici devraient donc être plus fiables.  

 

I.2.3. Validation du modèle cinétique 

La validation du modèle cinétique est effectuée à 450 °C en comparant la conversion 

expérimentale de CO à sa valeur calculée grâce au modèle cinétique (équation 15) mis en 

place (figure 5). = 1,45 × 10  . , . , . , . 1 −      Equation 15 

Avec  en bar et  en mol.s-1.g-1. 

Les points sont très proches de la ligne bissectrice et sont majoritairement compris dans la 

zone de déviation inférieure ou égale à 10% (pointillés bleus). Les conversions de CO 

calculées sont donc proches des valeurs expérimentales, le modèle cinétique choisi et les 

paramètres déterminés précédemment permettent de bien décrire la cinétique de la 

réaction de conversion du gaz à l’eau à haute température. 

 



Chapitre 5 : Modélisation cinétique de la réaction de conversion du gaz à l’eau haute 
température et basse température. 

 

195 
 

 

Figure 5 : Courbe de partage : Conversion expérimentale de CO comparée à sa valeur calculée à 450 
°C, catalyseur haute température. 

 

I.2.4. Conclusion sur le modèle loi de puissance pour le 

catalyseur haute température 

Le modèle loi de puissance permet de bien décrire la réaction de conversion du gaz à l’eau 

en présence de notre catalyseur à base de fer. Les ordres de réaction ont été calculés ainsi 

que la constante cinétique de manière à ajuster au mieux ces paramètres. 

 

II. Catalyseur basse température 

II.1. Calcul de la constante thermodynamique 

La constante thermodynamique est calculée en fonction de la température (figure 4) selon 

l’équation 7. 

La constante thermodynamique augmente lorsque la température diminue comme indiqué 

précédemment. 
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II.2. Modèle cinétique 

Un modèle cinétique similaire peut être appliqué pour les catalyseurs à base de cuivre 

(équations 1 et 2) [23][18] par l’utilisation d’une loi de puissance pour décrire la cinétique de 

la réaction de conversion du gaz à l’eau à basse température. Koryabkina et al. ont utilisé un 

catalyseur Cu/CeO2 à 240 °C [18]. Ces conditions se rapprochant des nôtres, et bien que la 

composition du mélange réactionnel soit différente, nous utiliserons les ordres de réaction 

déterminés dans ces travaux, à savoir l = 0,90, m = 0,40, n = -0,60 et q = -0,60. 

L’étude des limitations diffusionnelles n’a pas été faite dans ce cas. Le phénomène de 

limitation diffusionnelle apparait lorsque l’acte de diffusion est plus lent que l’acte 

catalytique. Les catalyseurs à base de cuivre sont utilisés à plus faible température que les 

catalyseurs à base de fer ce qui favorise la diffusion par rapport à l’acte catalytique. 

 

II.2.1. Détermination des constantes cinétiques, calcul des 

ordres de réaction 

II.2.1.1. Calcul des constantes cinétiques à partir 

des ordres de la littérature 

Les constantes cinétiques d’une série de 11 tests de réactivité réalisés à 300°C sont calculées 

(tableau 4) à l’aide des équations 13 et 14 et avec les ordres de réaction de la littérature 

(l = 0,90, m = 0,40, n = -0,60 et q = -0,60) [18]. Les conditions opératoires de chaque test sont 

détaillées Annexe 2. 

La constante cinétique expérimentale moyenne est de 1,72×10-04 mol.bar-0,1.s-1.g-1 et l’écart 

type est de 5,16×10-05 mol.bar-0,1.s-1.g-1 soit de 30 %. L’écart type important indique que le 

modèle n’est pas approprié. Cela provient des ordres de réaction de la littérature qui ne 

semblent pas adaptés. 
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Tableau 4 : Constantes cinétiques expérimentales à 300 °C calculées à l’aide des ordres de réaction 
de la littérature. 

Test k (mol.bar-0,1.s-1.g-1) Conversion de CO (%) 

1 1,76×10-04 41,8 

2 1,75×10-04 31,2 

3 1,94×10-04 31,4 

4 1,45×10-04 22,4 

5 1,75×10-04 39,2 

6 2,37×10-04 23,8 

7 2,11×10-04 25,0 

8 2,27×10-04 37,8 

9 1,85×10-04 53,3 

10 9,99×10-05 26,1 

11 6,62×10-05 29,2 

 

 

II.2.1.2. Calcul des ordres réels de chaque réactif 

et produit de la réaction 

Les ordres de réaction sont recalculés à l’aide du solveur Excel par minimisation de l’écart 

type relatif et comparés aux ordres déterminés dans la littérature (tableau 5). Après calcul, la 

constante cinétique moyenne est de 9,69×10-04 mol.bar-1,6.s-1.g-1 et l’écart type est de 

1,16×10-04 mol.bar-1,6.s-1.g-1 soit 12,0 %. 

Tableau 5 : Ordres de réaction calculés et comparés aux ordres de réaction de la littérature. 

Gaz CO H2O CO2 H2 

Ordres de réaction calculés 0,66 0,94 0,00 0,00 

Ordres de réaction de la littérature 0,90 0,40 -0,60 -0,60 

 

Les ordres de réaction calculés sont différents de ceux de la littérature. Dans notre étude, CO 

influence légèrement moins la cinétique de la réaction alors que H2O a une influence plus 
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importante. Dans le cas de CO2 et H2, l’influence de leur concentration sur la constante 

cinétique dans le sens direct est nulle (caractéristique d'une faible adsorption de ces 

produits de réactions sur les sites actifs). 

 

II.2.2. Validation du modèle cinétique 

La validation du modèle cinétique est effectuée à 300 °C en comparant (figure 6) la 

conversion expérimentale de CO à sa valeur calculée grâce au modèle cinétique mis en place 

(équation 16). = 9,69 × 10 . , . , . 1 − β       Equation 16 

Avec  en bar et  en mol.s-1.g-1 

Les points sont très proches de la ligne bissectrice et sont majoritairement compris dans la 

zone de déviation inférieure ou égale à 10 %. Les conversions de CO calculées sont donc 

proches des conversions expérimentales de CO et le modèle cinétique de loi de puissance 

ainsi que les paramètres déterminés précédemment (ordres de réaction) permettent de bien 

décrire la cinétique de la réaction de conversion du gaz à l’eau à basse température. 

 

 

Figure 6 : Courbe de partage : Conversion expérimentale de CO comparée à sa valeur calculée à 300 
°C, catalyseur basse température. 
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II.2.3. Conclusion sur le modèle loi de puissance pour le 

catalyseur basse température 

Le modèle loi de puissance permet de bien décrire la réaction de conversion du gaz à l’eau 

en présence de notre catalyseur à base de cuivre. Les ordres de réaction ont été recalculés 

ainsi que la constante cinétique de manière à ajuster au mieux ces paramètres. 

 

III. Conclusion sur le modèle loi de puissance 

Le modèle de loi de puissance permet de décrire la réaction de conversion du gaz à l’eau à la 

fois en présence du catalyseur à base de fer et du catalyseur à base de cuivre. La 

détermination empirique des différents paramètres tels que les ordres de réaction et la 

constante cinétique ont mené à l’élaboration d’une loi de puissance spécifique à chaque 

catalyseur. 

 

IV. Détermination de l’énergie d’activation 

IV.1.1. Méthode utilisée, formules calculatoires 

L’influence de la température sur la constante cinétique est étudiée entre 450 et 500 °C à 

des temps de résidence de 0,38 à 1,00 s pour le catalyseur haute température et entre 250 

et 350 °C, pour un temps de résidence de 1,00 s pour le catalyseur basse température. Le 

calcul de l’énergie d’activation Ea et du facteur pré-exponentiel A se font grâce à la loi 

d’Arrhenius (équation 17) par le calcul de la constante cinétique à différentes températures 

et temps de résidence. 

= ×           Equation 17 

La linéarisation de  en fonction de   mène à l’obtention de −  et ln . 
IV.1.2. Calcul des constantes cinétiques 

Le calcul des constantes cinétiques (tableau 6) est fait à partir de l’équation 12 et des ordres 

de réaction calculés précédemment grâce au modèle loi de puissance. 
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Tableau 6 : Constante cinétique en fonction de la température (250-350 °C et 450-500 °C) et du 
temps de résidence (0,38-1,00 s). 

Température (°C) Temps de résidence (s) 
Constante cinétique 

(mol.bar-x.s-1.g-1) 

250 

1,00 

3,22×10-04 

300 9,69×10-04 

350 2,38×10-03 

450 

0,38 

1,76×10-04 

475 2,75×10-04 

500 4,19×10-04 

450 

0,70 

1,31×10-04 

475 2,09×10-04 

500 4,79×10-04 

450 

1,00 

1,41×10-04 

475 2,06×10-04 

500 9,30×10-04 

 

Pour une même température, une variation du temps de résidence conduit à une constante 

cinétique similaire. 

 

IV.1.3. Calcul de l’énergie d’activation Ea du catalyseur haute 

température 

La figure 7 présente le logarithme de la constante cinétique en fonction de l’inverse de la 

température pour le catalyseur haute température (450-500 °C). 

La pente obtenue par linéarisation des points permet le calcul de l’énergie d’activation Ea 

qui est de 125,1 kJ.mol-1. Le facteur pré-exponentiel A est également calculé grâce à 

l’ordonnée à l’origine qui correspond à ln(A) et A est égal à 147709,1 mol.bar-x.s-1.g-1. 
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Figure 7 : ln(K) en fonction de 1/T, catalyseur à base de fer. 

 

IV.1.4. Calcul de l’énergie d’activation Ea du catalyseur basse 

température 

La figure 8 présente le logarithme de la constante cinétique en fonction de l’inverse de la 

température pour le catalyseur basse température (250-350 °C). 

La pente obtenue par linéarisation des points permet le calcul de l’énergie d’activation Ea 

qui est de 54,3 kJ.mol-1. Le facteur pré-exponentiel A est également calculé et est égal à 

84,8 mol.bar-x.s-1.g-1. 

 

Figure 8 : ln(K) en fonction de 1/T, catalyseur basse température. 
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IV.1.5. Comparaison à la littérature et conclusion 

Les énergies d’activation des catalyseurs haute température présents dans la littérature  

sont comprises entre 105 et 135 kJ.mol-1 pour les catalyseurs à base d’oxyde de fer et de 

chrome [17][32][14]. Des valeurs plus faibles entre 75 et 110 kJ.mol-1 peuvent être atteintes 

par l’ajout de cuivre dans le catalyseur [33] et l’énergie d’activation atteint 59 kJ.mol-1 pour 

un catalyseur Fe/Cu/La/Si [34]. D’autres promoteurs (B, Pb, Ag, Ba, Hg) ont été étudiés mais 

ne mènent pas à une diminution de l’énergie d’activation [35]. 

L’énergie d’activation calculée pour nos catalyseurs à base de fer et de cérine sur alumine 

(125,1 kJ.mol-1) se trouve dans la même gamme que les énergies d’activation des catalyseurs 

à base d’oxyde de fer et de chrome de la littérature. 

Dans la littérature, des énergies d’activation de 59,3 à 86,5 kJ.mol-1 sont décrites pour des 

catalyseurs Cu/ZnO/Al2O3 et Cu/Al2O3 [22][36]. L’énergie d’activation peut atteindre 43,0 à 

56,0 kJ/mol dans le cas de catalyseurs Cu/CeO2 [18][37] et jusqu’à 23,0 kJ.mol-1 pour des 

catalyseurs Cu/Fe2O3 [18]. L’énergie d’activation que nous avons déterminée pour notre 

catalyseur 4,5Cu/6,7CeO2/30ppi (54,3 kJ.mol-1) est comprise dans la gamme des énergies 

d’activation des catalyseurs Cu/CeO2. 

 

C. Modèles plus complexes 

I. Modèles basés sur un mécanisme d’oxydo-réduction 

I.1. Modèle de Temkin 

I.1.1. Introduction 

Le modèle de Temkin [27] est basé sur un mécanisme de réaction de type oxydo-réduction 

en deux étapes. Il est supposé que les gaz s’adsorbent et réagissent avec un site actif de la 

surface du catalyseur et le mécanisme de la réaction peut être décrit selon les équations 18 

et 19 où S représente un site actif réduit de la surface du catalyseur. + ⇌ . +         Equation 18 + . ⇌ +         Equation 19 
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L’eau est adsorbée à la surface et provoque l’oxydation du catalyseur (équation 18) et la 

formation d’hydrogène. Le monoxyde de carbone est ensuite adsorbé à la surface et 

provoque la réduction du catalyseur et la formation de dioxyde de carbone (équation 19). 

L’équation globale (somme des équations 18 et 19) correspond bien à la réaction de WGS 

(équation 20) : + ⇌  +         Equation 20 

La vitesse de réaction peut alors être exprimée comme suit (équation 21) : 

= . . 1 −         Equation 21 

  = vitesse de de conversion du CO (mol.g-1.s-1) 

 = constante cinétique (mol.bar-1.s-1.g-1) 

 = facteur gamma = rapport des constantes de vitesse relatives à l’adsorption dissociative 

des espèces lors des deux étapes de la réaction (oxydation et réduction du catalyseur 

respectivement par H2O et CO). 

Le modèle de Temkin a été étudié dans la littérature pour un réacteur à lit fixe, à une 

température comprise entre 400 et 500 °C pour une pression de 1 atmosphère, en présence 

d’un catalyseur 93%Fe2O3-7%Cr2O3 [27]. Cette étude a permis de déterminer le facteur γ en 

fonction de la température (équations 22). 

log = , × + 2,3        Equation 22 

Comme précédemment, la constante cinétique peut être isolée en remplaçant  dans 

l’équation 11 par la loi Temkin (équation 21). 

L’équation résultante permet le calcul de k par intégration sur la longueur du réacteur entre 

0 et X (X = conversion de CO). 
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I.1.2. Catalyseur haute température 

I.1.2.1. Détermination du facteur gamma et de la 

constante cinétique 

I.1.2.1.1. Méthode utilisée, formules 

calculatoires 

La modélisation cinétique est faite pour T = 450 °C en présence de notre catalyseur à base de 

fer. Une constante cinétique est calculée pour chaque test catalytique à l’aide du facteur γ 

déterminé à 450 °C (γ = 0,433) à partir de  l’équation 22. L’utilisation du solveur Excel permet 

ensuite de recalculer les constantes cinétiques et d’ajuster le facteur γ par minimisation de 

l’écart type relatif entre les constantes cinétiques de chaque test. 

 

I.1.2.1.2. Calcul des constantes cinétiques à 

partir du facteur γ de la littérature 

Les constantes cinétiques d’une série de 16 tests catalytiques sont calculées (équation 21) 

avec un facteur γ = 0,433 correspondant à l'équation 22 à 450°C (tableau 7). Les conditions 

opératoires des 16 tests catalytiques sont détaillées annexe 3. 

La constante cinétique moyenne est de 8,38.10-05 mol.bar-1.s-1.g-1 et l’écart type de 

1,06.10-05 mol.bar-1.s-1.g-1 soit 12,7 %. 
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Tableau 7 : Constantes cinétiques expérimentales avec γ = 0,433 à 450 °C. 

Test k (mol.bar-1.s-1.g-1) Conversion de CO (%) 

1 8,14.10-05 17,0 

2 9,15.10-05 22,5 

3 1,03.10-04 29,8 

4 7,42.10-05 8,5 

5 7,71.10-05 8,4 

6 8,70.10-05 8,9 

7 6,36.10-05 16,0 

8 8,51.10-05 19,3 

9 8,45.10-05 20,0 

10 7,72.10-05 21,0 

11 7,60.10-05 8,1 

12 8,61.10-05 21,5 

13 8,27.10-05 17,2 

14 1,07.10-04 11,4 

15 7,84.10-05 15,0 

16 8,56.10-05 21,4 

 

 

I.1.2.1.3. Calcul du facteur γ réel 

Le facteur γ est recalculé à l’aide du solveur Excel par minimisation de l’écart type relatif et 

comparé au facteur γ déterminé à partir de la littérature (tableau 8). Après calcul, la 

constante cinétique moyenne est de 6,04×10-05 mol.bar-1.s-1.g-1 et l’écart type est de 

7,26.10-06  mol.bar-1.s-1.g-1 soit 12,0 %. 

Tableau 8 : Facteur γ calculé et comparé au facteur γ de la littérature à 450 °C. 

 calculé littérature 
Facteur γ 0,193 0,433 
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Le facteur γ calculé est plus faible que celui déterminé dans la littérature mais reste du 

même ordre de grandeur. 

 

I.1.2.2. Validation du modèle cinétique et 

conclusion 

La validation du modèle cinétique est effectuée à 450 °C en comparant (figure 9) la 

conversion expérimentale de CO à sa valeur calculée grâce au modèle cinétique mis en place 

(équation 23). 

= , . . ., . 1 −        Equation 23 

Avec  en bar et  en mol.s-1.g-1 

 

Figure 9 : Courbe de partage : Conversion expérimentale de CO comparée à sa valeur calculée à 
450 °C avec le modèle de Temkin, catalyseur haute température. 

Les points sont proches de la ligne bissectrice et sont majoritairement compris dans la zone 

de déviation inférieure ou égale à 10%. Les conversions calculées de CO sont donc proches 

des valeurs expérimentales et le modèle cinétique de Temkin comprenant le paramètre γ 

déterminé précédemment permet de bien décrire la cinétique de la réaction de conversion 

du gaz à l’eau sur notre catalyseur  haute température. De plus, la validation de ce modèle 

cinétique confirme la possibilité d’un mécanisme d’oxydo-réduction pour la réaction de 

conversion du gaz à l’eau à haute température en présence d’un catalyseur à base de fer. 
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I.1.3. Catalyseur basse température 

I.1.3.1. Détermination du facteur gamma et de la 

constante cinétique 

I.1.3.1.1. Calcul des constantes cinétiques à 

partir du facteur γ de la littérature 

La modélisation cinétique est faite pour T = 300 °C en présence du catalyseur à base de 

cuivre. Les constantes cinétiques d’une série de 11 tests catalytiques sont calculées 

(équation 21) avec le facteur γ = 0,087 calculé à 300 °C à partir de l’équation 22 issue de la 

littérature [27] et présentées dans le tableau 9. 

Tableau 9 : Constantes cinétiques expérimentale avec γ = 0,087. 

Test k (mol.bar-1.s-1.g-1) Conversion de CO (%) 

1 4,98.10-04 41,8 

2 5,78.10-04 31,2 

3 6,65.10-04 31,4 

4 5,33.10-04 22,4 

5 5,16.10-04 39,2 

6 9,95.10-04 23,8 

7 6,40.10-04 25,0 

8 6,48.10-04 37,8 

9 5,82.10-04 53,3 

10 4,53.10-04 26,1 

11 1,42.10-04 29,2 

 

La constante cinétique expérimentale moyenne est de 5,68.10-04 mol.bar-1.s-1.g-1 et l’écart 

type de 2,02.10-04 mol.bar-1.s-1.g-1 soit 35,5 %. L’écart-type est très important indiquant que 

la constante γ=0,087 ou le modèle cinétique n'est pas adapté. 
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I.1.3.1.2. Calcul du facteur γ réel 

Le facteur γ est recalculé à l’aide du solveur Excel par minimisation de l’écart type relatif et 

comparé au facteur γ déterminé à partir de la relation de la littérature (tableau 10). Après 

calcul, la constante cinétique moyenne est de 1,24×10-03 mol.bar-1.s-1.g-1 et l’écart type est 

de 3,37.10-04 mol.bar-1.s-1.g-1 soit 27,1 %. L’écart type reste important malgré l’ajustement du 

paramètre γ ce qui suggère que ce modèle n’est pas adapté pour représenter la réaction de 

conversion du gaz à l’eau à basse température ce qui est cohérent avec la littérature [25]. 

Tableau 10 : Facteur γ calculé et comparé au facteur γ de la littérature à 300 °C. 

 calculé littérature 
Facteur γ 1,226 0,087 

 

Le facteur γ calculé est beaucoup plus élevé que celui déterminé grâce à la littérature. Cela 

s’expliquerait par la mauvaise adaptation du modèle à la réaction. 

 

I.1.3.2. Validation du modèle cinétique et 

conclusion 

La validation du modèle cinétique est effectuée à 300 °C en comparant (figure 10) la 

conversion expérimentale de CO à sa valeur calculée grâce au modèle cinétique mis en place 

(équation 24). 

= , . . ., . 1 −        Equation 24 

Avec  en bar et  en mol.s-1.g-1 

Seuls certains points sont proches de la bissectrice. Dans la majorité des cas, les conversions 

calculées de CO sont éloignées des valeurs expérimentales de plus de 10 %. Le modèle de 

Temkin n’est donc pas idéal pour représenter la cinétique de la réaction de conversion du 

gaz à l’eau à basse température en présence d’un catalyseur à base de cuivre. 
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Figure 10 : Courbe de partage : Conversion expérimentale de CO comparée à sa valeur calculée à 
300 °C avec le modèle de Temkin, catalyseur basse température. 

 

I.2. Modèle de Fiolitakis et Hofmann 

I.2.1. Introduction 

Ce modèle a été utilisé dans la littérature pour décrire la cinétique de réaction en présence 

d’un catalyseur basse température à base de cuivre. Le mécanisme suggéré pouvant 

s’appliquer aussi à une réaction haute température, nous avons choisi d’étudier ce modèle 

en présence de nos catalyseurs à base de fer et à base de cuivre. 

Le mécanisme suggéré est décomposé en deux étapes : la réduction du catalyseur pour la 

formation de CO2 (équation 18) et la ré-oxydation du catalyseur pour la formation de H2 

(équation 19). 

Ce modèle cinétique (équation 25), également basé sur un mécanisme de type 

oxydo-réduction, contient les constantes cinétiques k1, k2, k3 et k4 qui décrivent les vitesses 

de réduction et d’oxydation du catalyseur relatives aux différents gaz CO, H2O, CO2 et H2 

respectivement [25][28]. 

=   modèle de Fiolitakis et Hofmann Equation 25 
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Ce modèle peut également s’écrire selon l’équation 26 dans laquelle, les rapports de  

constantes cinétiques k’2 = k2/k1, k’3 = k3/k1 et k’4 = k4/k1 décrivent les rapports de vitesse de 

réduction ou d’oxydation du catalyseur induite respectivement par les gaz H2O, CO2 et H2 et 

k2 est la constante cinétique apparente. 

=        Equation 26 

 

I.2.2. Catalyseur haute température 

I.2.2.1. Ajustement des constantes et paramètres 

Comme précédemment, la constante cinétique k2 peut être isolée en remplaçant  dans 

l’équation 11 par l’équation26. L’équation résultante permet le calcul de k par intégration 

sur la longueur du réacteur entre 0 et X pour chacun des 16 tests catalytiques réalisés à 

450 °C et utilisés pour la modélisation sur le modèle de Temkin. 

La constante cinétique apparente k2 est calculée et les rapports de constantes cinétiques k’2, 

k’3 et k’4 (tableau 11) sont ajustées grâce au solveur Excel par minimisation de l’écart type 

entre les constantes cinétiques k2. 

La constante cinétique apparente k2 est de 6,32.10-04 mol.bar-1.s-1.g-1 et l’écart type de 

5,62.10-05 mol.bar-1.s-1.g-1 soit 8,89 %. 

Tableau 11 : Pseudo constantes cinétiques (sans unités) après ajustement grâce au solveur Excel 
pour le modèle de Fiolitakis et Hofmann, catalyseur haute température. 

k'2 k'3 k'4 
3,70 1,34 2,91 
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I.2.2.2. Validation du modèle cinétique et 

conclusion 

La validation du modèle cinétique est effectuée à 450 °C en comparant (figure 11) la 

conversion expérimentale de CO à sa valeur calculée grâce au modèle cinétique mis en place 

(équation 27). 

= , × ×, , ,        Equation 27  

Avec  en bar et  en mol.s-1.g-1 

Les conversions calculées de CO sont très proches des valeurs expérimentales de CO. Les 

points sont plus proches de la bissectrice que dans le cas du modèle de Temkin, ce modèle 

est donc le plus adapté pour décrire la cinétique de la réaction de conversion du gaz à l’eau à 

haute température en présence du catalyseur à base de fer. Il est tout de même important 

de considérer que dans ce modèle, 3 paramètres sont ajustés alors qu'un seul paramètre est 

ajustable dans le modèle de Temkin. La précision du modèle de Fiolitakis et Hofmann doit 

donc être plus importante pour être représentative et un nombre plus important 

d’expériences seraient nécessaire pour une meilleure précision et pour que les 4 paramètres 

déterminés soient  significatifs. 

 

Figure 11 : Courbe de partage : Conversion expérimentale de CO comparée à sa valeur calculée à 
450 °C avec le modèle de Fiolitakis et Hofmann, catalyseur haute température. 
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I.2.3. Catalyseur basse température 

I.2.3.1. Ajustement des constantes et paramètres 

La constante cinétique k2 peut être isolée en remplaçant  dans l’équation 11 par 

l’équation 26. L’équation résultante permet le calcul de k par intégration sur la longueur du 

réacteur entre 0 et X pour chacun des 11 tests catalytiques réalisés à 300 °C et utilisés pour 

la modélisation de loi de puissance et de Temkin. 

La constante cinétique apparente k2 est calculée et les rapports de constantes cinétiques k’2, 

k’3 et k’4 (tableau 12) sont ajustées grâce au solveur Excel par minimisation de l’écart type 

entre les constantes cinétiques k2. 

La constante cinétique apparente k2 est de 3,66.10-04 mol.bar-1.s-1.g-1 et l’écart type de 

5,21.10-05 mol.bar-2.s-1.g-1 soit 14,3 %. 

Tableau 12 : Constantes cinétiques après ajustement grâce au solveur Excel pour le modèle de 
Fiolitakis et Hofmann, catalyseur basse température 

k'2 k'3 k'4 
0,00 0,17 0,06 

 

I.2.3.2. Validation du modèle cinétique et 

conclusion 

La validation du modèle cinétique est effectuée à 300 °C en comparant (figure 12) la 

conversion expérimentale de CO à sa valeur calculée grâce au modèle cinétique mis en place 

(équation 28). 

= , × ×, ,        Equation 28 

Avec  en bar et  en mol.s-1.g-1 
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Figure 12 : Courbe de partage : Conversion expérimentale de CO comparée à sa valeur calculée à 
300 °C avec le modèle de Fiolitakis et Hofmann, catalyseur basse température. 

De nombreux points se trouvent hors de la zone d’erreur de 10 %. Malgré les 4 paramètres 

ajustables, les conversions calculées de CO sont parfois éloignées des valeurs expérimentales 

signifiant que le modèle de Fiolitakis et Hofmann ne permet pas de décrire la cinétique de la 

réaction de conversion du gaz à l’eau en présence du catalyseur à base de cuivre. 

 

I.3. Conclusion sur les modèles issus du mécanisme 

d’oxydo-réduction 

L’étude de modèles cinétique basés sur un mécanisme de type oxydo-réduction a été faite à 

partir de deux modèles : le modèle de Temkin et le modèle de Fiolitakis et Hofmann. 

L’étude du modèle de Temkin pour le catalyseur à base de fer à 450 °C a mené au calcul du 

facteur γ et de la constante cinétique. Les conversions de CO calculées grâce au modèle 

cinétique sont proche des conversions expérimentales de CO ce qui confirme le mécanisme 

d’oxydo-réduction pour notre catalyseur haute température. L’étude du modèle de Fiolitakis 

et Hofmann a mené au calcul des diverses constantes cinétique et la loi cinétique obtenue 

(équation 27) permet le calcul de conversions de CO encore plus proches des résultats 

expérimentaux. C’est donc la loi cinétique issue du modèle de Fiolitakis et Hofmann qui sera 

conservée pour décrire la cinétique de la réaction à haute température en présence du 

catalyseur à base de fer. 

0

0,2

0,4

0,6

0 0,2 0,4 0,6

Co
nv

er
sio

n d
e C

O 
ca

lcu
lé

e

Conversion de CO expérimentale



Chapitre 5 : Modélisation cinétique de la réaction de conversion du gaz à l’eau haute 
température et basse température. 

 

214 
 

Le modèle de Temkin et le modèle de Fiolitakis et Hofmann ne permettent pas de décrire la 

cinétique de la réaction en présence du catalyseur à base de cuivre. Le mécanisme d’oxydo-

réduction ne semble pas correspondre à ce qui se produit sur le catalyseur.  Pour décrire 

cette réaction tout en tenant compte du mécanisme réactionnel, il faut utiliser un autre 

modèle cinétique qui tiendra compte d’un autre type de mécanisme mieux adapté à la 

réaction en présence d’un catalyseur à base de cuivre à basse température. La littérature 

suggérant qu’un autre mécanisme de type Langmuir-Hinshelwood soit également possible 

sur les catalyseurs basse température à base de cuivre [1][24][25], nous avons choisi 

d’étudier des modèles de ce type pour représenter plus efficacement la cinétique de la 

réaction à 300 °C [25][38][39][40]. 

 

II. Modèles basés sur un mécanisme de type Langmuir-Hinshelwood 

II.1. Introduction 

La modélisation cinétique de la réaction de conversion du gaz à l’eau en présence d’un 

catalyseur basse température à base de cuivre a été faite par de nombreux auteurs. La 

littérature a montré que la réaction basse température peut, selon les conditions et 

catalyseurs, être représentée par un mécanisme de type oxydo-réduction ou Langmuir-

Hinshelwood même si ce dernier est le plus souvent suggéré [1][25][28]. Dans notre cas, le 

mécanisme d’oxydo-réduction ne semble pas correspondre car les modèles étudiés basés 

sur ce type de mécanisme ne permettent pas de décrire la cinétique de réaction. Amadeo a 

décrit plusieurs modèles cinétiques qui tiennent compte du mécanisme réactionnel  dont 

deux sont du type Langmuir-Hinshelwood (équations 29 et 30) [25].  

= ∑       Modèle réaction de surface Equation 29 

=   Modèle adsorption de CO 

           Equation 30 

avec k = constante cinétique de la réaction 

Ki = constantes d’adsorption apparentes des différents gaz 
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Ces modèles tiennent compte de l’adsorption des réactifs et des produits. Différentes 

hypothèses sont ensuite formulées pour élaborer la loi cinétique. Dans le modèle réaction 

de surface (équation 29), la réaction à la surface entre CO et H2O adsorbés est l’étape 

limitante qui détermine donc la cinétique de la réaction. Dans le modèle adsorption de CO 

(équation 30), l’adsorption de CO est l’étape limitante avec ainsi une quantité de CO adsorbé 

négligeable par rapport aux autres espèces de surface.  Dans ce modèle, on considère la 

formation d’un intermédiaire formate adsorbé dont on tient compte à l’aide de la constante 

d’adsorption apparente  [21][38]. 

 

II.2. Modèle réaction de surface 

II.2.1. Ajustement des constantes et paramètres 

La constante cinétique peut être isolée en remplaçant  dans l’équation 11 par l’équation 

du modèle réaction de surface (équation 29). L’équation résultante permet le calcul de k par 

intégration sur la longueur du réacteur entre 0 et X pour la série des 11 tests catalytiques 

réalisés à 300°C sur le catalyseur à base de cuivre avec des constantes d’adsorption 

apparentes des différents gaz issues de la littérature [25] ( = 2,21 bar-1 ; =0,40 bar-1 ; = 0,0047 bar-1 ; = 0,052 bar-1). Les constantes cinétiques (tableau 13) 

sont recalculées et les constantes d’adsorption (tableau 14) sont ajustées par minimisation 

de l’écart type relatif entre les constantes cinétiques. 

Les constantes cinétiques calculées après ajustement du solveur Excel sont proches et la 

constante cinétique moyenne est de 3,82.10-03 mol.bar-2.s-1.g-1 et l’écart type de 4,56.10-04 

mol.bar-2.s-1.g-1 soit 11,9 %. 
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Tableau 13 : Constantes cinétiques après ajustement grâce au solveur Excel avec le modèle 
réaction de surface. 

Test k (mol.bar-2.s-1.g-1) Conversion de CO expérimentale (%) 

1 4,17.10-03 41,8 

2 3,70.10-03 31,2 

3 4,04.10-03 31,4 

4 3,48.10-03 22,4 

5 3,33.10-03 39,2 

6 4,42.10-03 23,8 

7 4,46.10-03 25,0 

8 4,18.10-03 37,8 

9 3,73.10-03 53,3 

10 3,15.10-03 26,1 

11 3,41.10-03 29,2 

 

La constante d’adsorption de CO est proche de celle de la littérature (respectivement 2,48 et 

2,59) mais les autres constantes d’adsorption diffèrent de la littérature avec une adsorption 

de CO2 et d'hydrogène négligeable. 

 

Tableau 14 : Constantes d’adsorption calculées et comparées aux valeurs issues de la littérature, 
modèle réaction de surface. 

Gaz Constante d'adsorption à 300 °C 
issues de la littérature 

Constante d'adsorption à 300 °C 
ajustée avec le solveur Excel 

CO 2,59 2,48 

H2O 0,52 0,12 

CO2 0,55 0,00 

H2 0,80 0,00 
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II.2.2. Validation du modèle cinétique 

La validation du modèle cinétique est effectuée à 300 °C en comparant (figure 13) la 

conversion expérimentale de CO à sa valeur calculée grâce au modèle cinétique mis en place 

(équation 31). 

= , . , ,        Equation 31 

Avec  en bar et  en mol.s-1.g-1 

 

Figure 13 : Courbe de partage : Conversion expérimentale de CO comparée à sa valeur calculée 
avec le modèle réaction de surface. 

La majorité des points sont proches de la bissectrice et compris dans la zone d’erreur 

inférieure ou égale à 10 %. Les conversions calculées de CO sont très proches des valeurs 

expérimentales et le modèle réaction de surface semble être représentatif de la cinétique de 

la réaction de conversion du gaz à l’eau à basse température en présence d’un catalyseur à 

base de cuivre. De plus, les hypothèses, soit l’adsorption des réactifs et la réaction à la 

surface entre CO et H2O comme étant l’étape limitante, formulées lors de la construction de 

la loi sont proches de la réalité car elles ont mené à l’élaboration d’un modèle cinétique 

adapté. 
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II.3. Modèle adsorption de CO 

II.3.1. Ajustement des constantes et paramètres 

La constante cinétique peut être isolée en remplaçant  dans l’équation 11 par l’équation 

du modèle adsorption de CO (équation 30). L’équation résultante permet le calcul de k par 

intégration sur la longueur du réacteur entre 0 et X pour la série des 11 tests catalytiques 

réalisés à 300°C sur le catalyseur à base de cuivre. 

Tableau 15 : Constantes cinétiques après ajustement grâce au solveur Excel avec le modèle 
adsorption de CO. 

Test k (mol.bar-1.s-1.g-1) Conversion de CO expérimentale (%) 

1 2,34.10-03 41,8 

2 2,17.10-03 31,2 

3 2,41.10-03 31,4 

4 1,76.10-03 22,4 

5 2,32.10-03 39,2 

6 2,73.10-03 23,8 

7 2,90.10-03 25,0 

8 3,18.10-03 37,8 

9 2,79.10-03 53,3 

10 1,25.10-03 26,1 

11 1,68.10-03 29,2 

 

La constante cinétique k (tableau 15) et les constantes d’adsorption apparentes , , 

 et  (tableau 16) sont calculées grâce au solveur Excel par minimisation de l’écart 

type relatif entre les constantes cinétiques. 

La constante cinétique moyenne est de 2,32.10-03 mol.bar-1.s-1.g-1 et l’écart type de 

5,81.10-04 mol.bar-1.s-1.g-1 soit 25 %. L’écart type important (surtout avec 4 paramètres 

ajustables) montre que cette loi cinétique est mal adaptée pour décrire la réaction de 

conversion du gaz à l’eau en présence du catalyseur à base de cuivre. 
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Tableau 16 : Constantes d’adsorption calculées par ajustement grâce au solveur Excel avec le 
modèle adsorption de CO. 

Gaz Constante d'adsorption à 300 °C ajustée 
avec le solveur Excel (bar-1) 

H2-CO2 3,15 

H2 4,91 

H2O 0,00 

CO2 0,00 

 

Seules les constantes d’adsorption apparente des produits (H2 et CO2) sont non nulles et 

semblent influencer la réaction. 

 

II.3.2. Validation du modèle cinétique 

La validation du modèle cinétique est effectuée à 300 °C en comparant (figure 14) la 

conversion expérimentale de CO à sa valeur calculée grâce au modèle cinétique mis en place 

(équation 32). 

= , ., ,       Equation 32 

Avec  en bar et  en mol.s-1.g-1 

Seuls de rares points sont proches de la bissectrice et pour de nombreux points les 

conversions de CO calculées sont éloignées des valeurs expérimentales et n’entrent pas dans 

la zone inférieure ou égale à 10% d’erreur. Le modèle adsorption de CO n’est donc pas idéal 

pour représenter la cinétique de la réaction de conversion du gaz à l’eau à basse 

température en présence de notre catalyseur à base de cuivre. 
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Figure 14 : Courbe de partage : Conversion expérimentale de CO comparée à sa valeur 
calculée avec le modèle adsorption de CO. 

 

II.4. Conclusion sur les modèles issus du mécanisme Langmuir-

Hinshelwood 

Les modèles basés sur un mécanisme de type Langmuir-Hinshelwood mettent en jeu la 

constante cinétique et des constantes d’adsorption apparentes des gaz qui ont été 

recalculées pour décrire au mieux la cinétique de la réaction de conversion du gaz à l’eau. 

Bien qu’issu d’un mécanisme de type Langmuir-Hinshelwood, le modèle adsorption de CO ne 

permet pas de représenter la cinétique de réaction sur notre catalyseur au cuivre. 

La loi cinétique obtenue à partir du modèle réaction de surface (équation 32) semble être la 

plus adaptée pour décrire la cinétique de la réaction de conversion du gaz à l’eau en 

présence du catalyseur à base de cuivre ce qui valide les hypothèses formulées lors de 

l’écriture de la loi (adsorption de tous les réactifs et produits, réaction de surface comme 

étape limitante). 

 

III. Conclusion générale 

Un modèle de loi de puissance a permis de décrire la cinétique de la réaction de conversion 

du gaz à l’eau en présence des catalyseurs à base de fer et à base de cuivre. Les ordres de 
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réaction et constantes de vitesse ont été calculés dans chacun des cas pour ajuster le 

modèle cinétique. L’énergie d’activation a été calculée en présence de chaque catalyseur, 

elle est plus importante pour le catalyseur à base de fer (125,1 kJ/mol) que pour celui à base 

de cuivre (54,3 kJ/mol) et est comprise dans la gamme d’énergie d’activation de la littérature 

pour ce type de catalyseurs sous forme pellets. L’avantage de nos catalyseurs est que pour 

des énergies d’activation comparables à la littérature, des catalyseurs déposés sur un 

support mousse permettent de diminuer la perte de charge dans le système. 

Des modèles plus complexes développés à partir d’hypothèses formulées sur le mécanisme 

de la réaction ont été utilisés et ajustés. Le modèle de Fiolitakis et Hofmann, basé sur un 

mécanisme d’oxydo-réduction, semble le plus adapté pour décrire la cinétique en présence 

du catalyseur à base de fer. La cinétique en présence du catalyseur à base de cuivre ne peut 

être bien décrite à l’aide d’un modèle basé sur un mécanisme de type oxydo-réduction et 

c’est un modèle basé sur un mécanisme de type Langmuir-Hinshelwood, avec adsorption de 

tous les réactifs et produits et réaction de surface comme étape limitante, qui décrit le 

mieux la cinétique en présence du catalyseur à base de cuivre même si la présence des deux 

types de mécanisme est possible pour la catalyseur à base de cuivre. 
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I. Introduction 

L’étude des catalyseurs haute température et basse température a permis de déterminer la 

méthode de préparation la plus adaptée pour les dépôts de wash-coat et de phase 

catalytique dans l’optique d’une transposition à grande échelle. Les tests de réactivité des 

catalyseurs indépendamment puis en couplage haute et basse températures ont permis de 

déterminer les conditions opératoires idéales pour l’utilisation de nos catalyseurs optimisés. 

Il est possible dans ces conditions d’atteindre les valeurs thermodynamiques. Cependant, les 

limites imposées par le projet UNIfHY (couts et temps de préparation des catalyseurs et de 

fabrication des réacteurs, perte de charge dans le système de purification des gaz). ont 

conduit au choix d’utiliser uniquement le catalyseur basse température. C’est donc le 

catalyseur à base de cuivre qui sera adapté à plus grande échelle. La mise en place d’un seul 

réacteur permet d’ajuster le temps de résidence sur une gamme de temps beaucoup plus 

large pour augmenter la conversion de CO et le gain d’H2 et se rapprocher de la 

thermodynamique. Cela facilite aussi la mise à grande échelle des catalyseurs grâce à la 

préparation d’un seul type de catalyseur. Enfin, l’utilisation d’un seul réacteur va limiter 

d’autant plus la perte de charge dans le système. 

 

I.1. Objectifs 

Le catalyseur basse température à base de cuivre contenant 4,5 à 5,0 % de cuivre et 7,0 à 

9,6 % de CeO2 sur un support 30ppi optimisé dans le chapitre 4 est choisi pour le 

changement d’échelle. Cette étape doit mener à la préparation d’un catalyseur comportant 

les mêmes caractéristiques que celles du catalyseur petite échelle. Des caractérisations par 

microscopie optique, pesées, diffraction des rayons X, analyses BET et réduction en 

température programmée permettront de définir les similitudes ou différences dues au 

changement d’échelle. 

 

I.2. Présentation des catalyseurs grande échelle 

Le lit catalytique est composé de huit à dix mousses catalytiques cylindriques (figure 1) 

assemblées dans le réacteur pour une longueur totale du lit catalytique de 240 à 300 cm. 
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Figure 1 : Mousse grande échelle. 

Ces mousses sont composés l’alumine et possèdent une porosité 30 ppi comme dans le cas 

des mousses petite échelle. Leur grande taille leur confère une grande fragilité et les rend 

difficile à manipuler. 

 

II. Synthèse à grande échelle du catalyseur Cu/CeO2/30ppi 

II.1. Montage d’imprégnation et méthode de synthèse 

Un système a été développé pour l’imprégnation de la cérine puis du cuivre dans des 

conditions similaires à celles du laboratoire (figure 2). 

Un bras et un vérin sont reliés à un support en PVC qui soutient la mousse grâce à des câbles 

de fluorocarbone. Le fluorocarbone est préféré au nylon pour sa bonne résistance à l’acidité 

des solutions d’imprégnation et au poids de la mousse remplie de solution. La mousse est 

descendue dans la solution d’imprégnation pendant  1 heure puis remontée. La mousse est 

alors égouttée jusqu’à ce que la solution en surplus soit évacuée des pores. La solution 

d’imprégnation peut être utilisée à plusieurs reprises, jusqu’à diminution de la quantité de 

cérine ou de cuivre déposée. 

 

D = 30 cm

. H = 10 cm
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Figure 2 : Montage pour l’imprégnation du catalyseur grande échelle. 

Un moteur rotatif relié à une pince trois doigts permet le séchage sous rotation de la mousse 

de la même manière que pour la petite échelle (figure 3). Des chauffages soufflants sont 

disposés de chaque côté de la mousse. 

 

Figure 3 : Montage pour le séchage du catalyseur grande échelle. 

Les bras de la pince trois doigts sont recouverts de PTFE pour une meilleure résistance à 

l’acidité des solutions d’imprégnation. L’une des pinces est réglable pour un maintien 

optimal de la mousse lors de la rotation. Le séchage est terminé dans une étuve chauffée à 

100 °C. 

?

Solution 
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[Ce(NO3)3 ou 

Cu(NO3)2]

Mousse

Support PVCCables de fluorocarbone
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II.2. Dépôt du wash-coat 

L’utilisation d’une concentration de 0,87 mol/L de nitrate de cérium dans l’eau égale à celle 

utilisée pour les imprégnations des mousses petite échelle ne permet pas le dépôt de la 

quantité désirée de cérine (tableau 1 synthèses 1 et 2). L’augmentation de la concentration à 

1,73 mol/L mène à un dépôt plus important de 7,8% et c’est donc cette concentration en 

nitrate de cérium qui sera utilisée pour les imprégnations grande échelle. 

Tableau 1 : Pourcentages de CeO2 déposés en fonction de la concentration de la solution 
d’imprégnation et du temps de séchage sur le bras rotatif. 

Synthèse 
Concentration de 
la solution de sel 
de cérium (mol/L) 

Temps de 
séchage sur le 
bras rotatif (h) 

masse de 
cérine déposée 

(%) 
1 0,87 10 3,2 

2 0,87 3 2,4 

3 1,73 3 7,8 

 

L’influence du temps de séchage est étudiée sur l’homogénéité du dépôt de wash-coat 

(synthèses 1 et 3). 

 

II.2.1. Homogénéité 

Un temps de séchage sur le bras rotatif de 10 h mène à un dépôt de cérine très inhomogène 

(figure 4).  

 

Figure 4 : Homogénéité du dépôt de wash-coat 3,2%CeO2/30ppi (synthèse 1 tableau 1). 
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L’extérieur de la mousse montre des différences de couleur avec un dépôt de cérine 

nettement moins important au centre de la surface externe. Le dépôt de cérine est aussi mal 

réparti à l’intérieur de la mousse, la couleur blanche du cœur de celle-ci traduit la présence 

du dépôt en très faible quantité. 

Un temps de séchage plus court (3h) sur le bras rotatif mène à une plus grande homogénéité 

du dépôt (figure 5). La couche de cérine est mieux répartie à l’extérieur et à l’intérieur de la 

mousse.  

 

Figure 5 : Homogénéité du dépôt de wash-coat 2,4%CeO2/30ppi (synthèse 2 tableau 1). 

Un temps de séchage de 3h sur le bras rotatif sera donc utilisé pour la préparation du 

catalyseur grande échelle. 

 

II.2.2. Tests d’accroche 

La perte de masse totale après test d’accroche (tableau 2) est supérieure à celle des 

catalyseurs petite échelle (0 à 5 %) 

Tableau 2 : Pertes de masse de cérine après les tests d’accroche dans l’eau puis le n-heptane. 

Masse de 
cérine (%) 

Perte de masse 
dans l'eau (%) 

Perte de masse dans 
le n-heptane (%) 

Perte de masse 
totale (%) 

8 10 3 13 
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La fragilité excessive des mousses grande échelle rend la mesure de la perte de masse plus 

difficile ce qui pourrait expliquer la perte de masse totale plus importante lors des tests 

d’accroche. 

 

II.3. Dépôt de la phase catalytique 

La concentration de nitrate de cuivre de 1,65 mol/L déjà utilisée pour l’imprégnation des 

catalyseurs petite échelle ne permet pas le dépôt de la quantité désirée de cuivre (synthèse 

4 tableau 3). L’augmentation progressive de la concentration mène à une augmentation de 

la quantité déposée jusqu’à une quantité de cuivre suffisante (6,0 %) en présence de 

3,00 mol/L de nitrate de cuivre (synthèse 6). 

Tableau 3 : Pourcentages de cuivre déposée en fonction de la concentration de la solution 
d’imprégnation. 

Synthèse 
masse de 

cérine 
déposée (%) 

concentration de 
la solution de sel 
de cuivre (mol/L) 

masse de 
cuivre 

déposée (%) 
4 7,8 1,65 2,5 

5 8,6 2,85 3,5 

6 8,8 3,00 6,0 

 

II.3.1. Homogénéité 

Le dépôt de cuivre obtenu en présence de 1,65 mol/L de nitrate de cuivre semble homogène 

à l’extérieur du catalyseur mais la section montre une importante variation de couleur. Le 

cuivre n’est pas déposé de manière uniforme à l’intérieur de la mousse et de grandes zones 

sont beaucoup moins chargées en cuivre. Cette concentration mène donc à une faible 

charge en cuivre et une répartition inhomogène du catalyseur. 
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Figure 6 : Homogénéité du dépôt de cuivre 2,5%Cu/7,8%CeO2/30ppi (synthèse 4 tableau 3). 

L’utilisation d’une concentration plus importante (2,85 mol/L) mène à un dépôt plus 

homogène à l’intérieur de la mousse (figure 7). Des variations de couleur sont toujours 

présentes mais la répartition de cuivre est meilleure qu’en présence d’une solution 

d’imprégnation moins concentrée. 

 

Figure 7 : Homogénéité du dépôt de cuivre 3,5%Cu/8,6%CeO2/30ppi (synthèse 5 tableau 3). 

L’augmentation de la concentration de la solution d’imprégnation mène à un dépôt plus 

homogène. C’est donc la concentration la plus importante qui sera utilisée (3,00 mol/L). 

 

II.3.2. Tests d’accroche 

La perte de masse observée dans le cas du wash-coat était plus importante (13 %) que lors 

de l’étude des catalyseurs petite échelle. Il est important de vérifier que cela n’influence pas 

l’accroche du cuivre. 
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Tableau 4 : Pertes de masse de cuivre après les tests d’accroche dans l’eau puis le n-heptane. 

Masse de 
cuivre (%) 

Perte de masse 
dans l'eau (%) 

Perte de masse dans 
le n-heptane (%) 

Perte de masse 
totale (%) 

5 16 9 25 

 

La perte de masse de 25 % est similaire à ce qui était observé pour les catalyseurs petite 

échelle (autour de 22 %), indiquant que la perte de masse plus importante du wash-coat ne 

perturbe pas l’accroche du cuivre. 

 

III. Validation de la synthèse à grande échelle 

III.1. Diffraction des rayons X (DRX) 

La diffraction des rayons X permet de vérifier la présence des mêmes phases sur les 

catalyseurs petite échelle et grande échelle et de s’assurer que le changement d’échelle ne 

provoque pas d’augmentation de la taille des cristallites. 

 

Figure 8 : Diffractogrammes comparés d’un catalyseur grande échelle 5,0%Cu/10,0%CeO2/30ppi, 
d’un catalyseur petite échelle 4,4%Cu/9,6%CeO2/30ppi avec les références Al2O3 (10-0173), CeO2 

(65-5923) et CuO (89-5895). 
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Les raies de diffraction de l’alumine, de la cérine et de l’oxyde de cuivre sont présentes sur le 

diffractogramme de la mousse grande échelle comme sur celui de la mousse petite échelle. Il 

apparait que la présence de CuO est plus visible dans le  cas de la mousse grande échelle. 

La taille des particules de cérine du catalyseur grande échelle est de 11 nm comme dans le 

cas des catalyseurs petite échelle (11 nm en moyenne).  

 

III.2. Analyse de surface par la méthode Brunauer- Emett-Teller 

(BET) 

La surface spécifique d’une mousse grande échelle enduite uniquement de cérine est 

comparée à celle d’une mousse enduite de cuivre (tableau 5). 

Le dépôt de cérine mène à une forte augmentation de la surface spécifique par rapport à la 

mousse nue. 

Une légère diminution de la surface spécifique est constatée après le dépôt du cuivre. Ce 

phénomène était aussi observé dans le cas des catalyseurs petite échelle, mais la surface 

spécifique du catalyseur grande échelle reste légèrement inférieure à celle du catalyseur 

petite échelle (4,5%Cu/9,6%CeO2/30ppi SBET 7,5 m2/g). 

Tableau 5 : Surface spécifique déterminée par méthode BET, comparaison de la mousse nue, du 
catalyseur grande échelle enduit de cérine et du catalyseur grande échelle enduit de cuivre et 

cérine. 

masse de 
cérine (%) 

masse de 
cuivre (%) 

Surface 
BET (m2/g) 

- - <1 

8,2 - 7,2 

10,0 5,0 5,4 

 

Des tests catalytiques avec les catalyseurs grande échelle permettraient de mesurer 

l’influence de cette diminution de surface spécifique sur l’activité du catalyseur. 
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III.3. Réduction en température programmée (TPR) 

La réduction en température programmée est d’abord réalisée sur la mousse grande échelle 

enduite de cérine (figure 9). 

 

Figure 9 : Réduction en température programmée des mousses grande échelle et petite échelle 
enduites de cérine. 

Le profil de réduction est similaire à celui de la mousse petite échelle enduite de cérine. La 

réduction de la cérine de la mousse grande échelle ne débute qu’après 315 °C (425 °C 

réduction de la cérine de surface) et se poursuit jusqu’à 900 °C (à partir de 600 °C réduction 

de la cérine massique). 

La réductibilité de la mousse grande échelle enduite de wash-coat est de 15 %, ce qui est 

similaire à la réductibilité de la mousse petite échelle enduite de cérine (15 %). 

Le profil de réduction en température programmée du catalyseur grande échelle est 

présenté figure 10 et comparé au profil du catalyseur petite échelle. 

 

Grande échelle

Petite échelle

315 °C

8,2%CeO2/30ppi

8,5%CeO2/30ppi
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Figure 10 : Réduction en température programmée des mousses grande échelle et petite échelle 
enduites de cérine et d’oxyde de cuivre. 

Le profil de réduction du catalyseur grande échelle est plus détaillé que celui du catalyseur 

petite échelle. La réduction en Cu0 est totale au-dessus de 310 °C, ce qui est similaire à la 

mousse petite échelle. Les étapes de réduction plus nombreuses pour le catalyseur grande 

échelle peuvent être liées à une plus mauvaise répartition de la taille des particules de cuivre 

que pour le catalyseur petite échelle et à la formation d’agglomérats liés à la synthèse à 

grande échelle. Les particules les plus petites se réduisent plus rapidement que les particules 

de taille plus importante et cela provoque un échelonnement dans le profil de réduction. 

Néanmoins, la température utilisée lors de la réactivité devrait permettre d’activer le 

catalyseur in situ comme cela a été le cas pour les catalyseurs petite échelle. 

La réductibilité du catalyseur grande échelle est calculée en soustrayant la réductibilité de la 

cérine en fonction de sa teneur dans l‘échantillon. Elle s’élève à 90 % ce qui est légèrement 

inférieur à la réductibilité du catalyseur petite échelle (>100 %). 

 

IV. Conclusions 

La préparation des catalyseurs grande échelle est basée sur les méthodes de dépôt 

développées pour les catalyseurs petite échelle. Les concentrations des solutions 

d’imprégnation de nitrate de cérium et de nitrate de cuivre sont plus importantes pour 

Grande échelle

Petite échelle

310 °C

5,0%Cu/10,0%CeO2/30ppi

4,4%Cu/9,6%CeO2/30ppi



Chapitre 6 : Validation du catalyseur Cu/CeO2/30ppi pour une utilisation en sortie de réacteur 
de gazéification de la biomasse 

 

240 
 

aboutir à un dépôt équivalent aux catalyseurs petite échelle. Le temps de séchage a aussi dû 

être adapté pour une bonne homogénéité des catalyseurs grande échelle. 

Les analyses par diffraction des rayons X montrent des raies de diffraction plus visibles pour 

le catalyseur grande échelle mais une taille de particule de cérine similaire à celle du 

catalyseur petite échelle. Les analyses par méthode BET montrent une surface spécifique 

légèrement inférieure à celle du catalyseur petite échelle. La réduction en température 

programmée montre une réductibilité plus faible que celle du catalyseur petite échelle mais 

confirme la température de réduction de l’oxyde de cuivre en cuivre métallique à 310 °C 

comme pour le catalyseur petite échelle, la réduction du catalyseur devrait donc aussi se 

produire in situ en présence du mélange réactionnel. 

Les catalyseurs grande échelle seront intégrés au système de purification des gaz en sortie 

du gazéifieur pilote 1MW de l’ENEA en Italie et leur activité sera étudiée et comparée à celle 

des catalyseurs petite échelle. Des caractérisations après test par DRX, TPO et XPS seront 

aussi réalisées. 
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I. Conclusion générale 

Cette thèse a été réalisée dans le cadre du projet européen UNIfHY UNIQUE gasifier for 

hydrogen production, FP7/2007-2013, n° d’agrément 299732) [1] qui a pour objectif la 

production d’hydrogène pur en continu par vapogazéification de la biomasse et purification 

des gaz produits pour une utilisation dans des piles à combustible à membrane échangeuse 

d’ions. 

Nous avons contribué à ce projet par l’élaboration de catalyseurs pour la réaction de 

conversion du gaz à l’eau à haute température et à basse température. Ces catalyseurs 

respectivement à base de fer et de cuivre, sont déposés sur des mousses d’alumine qui 

permettent de limiter la perte de charge dans le système afin de faciliter le travail en amont 

à pression atmosphérique. Le dépôt d’un wash-coat de cérine permet d’augmenter la 

surface spécifique du support [2][3] pour conduire à un dépôt plus important de phase 

catalytique, une meilleure accroche de celle-ci et une meilleure dispersion des particules de 

catalyseur [2][4][5]. La cérine possède aussi une capacité à stocker l’oxygène qui permet de 

conserver le catalyseur sous sa forme oxydée et/ou de limiter le cokage au cours de la 

réaction [6][7]. 

Le développement et l’étude des catalyseurs ont été réalisés en plusieurs étapes : 

 L’élaboration et l’étude des catalyseurs à base de fer 

La préparation des catalyseurs à base de fer a été réalisée par imprégnation par voie 

humide, cette méthode a permis des dépôts de cérine et de fer homogènes et bien ancrés. 

La diffraction des rayons X a mis en évidence les phases présentes (alumine, cérine et 

hématite), l’XPS a confirmé la présence d’hématite dans l’échantillon avant test. La faible 

taille des cristallites de cérine et d’hématite (respectivement 9 et 25 nm) doit mener à une 

bonne activité du catalyseur et l’insertion d’une part de fer dans la maille de la cérine 

(diminution du paramètre de maille) permet d’améliorer les capacités de stockage 

d’oxygène de la cérine après réduction du catalyseur. 

La technique BET a montré une augmentation de la surface spécifique avec le dépôt de 

wash-coat. La surface spécifique augmente encore avec le dépôt de fer lorsque la charge en 
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cérine est faible mais diminue après dépôt du fer lorsque la charge en cérine est importante. 

Une surface spécifique importante permet un bon contact entre le gaz et le catalyseur. 

La réduction en température programmée a montré une température de réduction 

compatible avec une activation in-situ dans les conditions de réactivité (450 °C, mélange 

gazeux réductible). La réductibilité des échantillons est importante. 

La microscopie électronique à balayage a montré la présence de particules de cérine et 

d’hématite sur l’ensemble de la surface des échantillons. Les particules de cérine n’ont pas 

une répartition de taille homogène contrairement aux particules d’hématite mais sont 

dispersées sur l’ensemble de l’échantillon. 

Les tests de réactivité ont montrés qu’une augmentation de la température de réaction 

permet d’améliorer la conversion de CO et le gain d’H2. Lorsque la température utilisée 

dépasse 550 °C, la conversion de CO et le gain d’H2 sont limités par les valeurs 

thermodynamiques. 

L’étude de l’influence du rapport H2O/CO a montré qu’un rapport de 2 est optimal. 

L’augmentation du rapport H2O/CO mène à une forte diminution de la quantité de carbone 

formé au cours de la réaction et à une réduction de sa stabilité thermique. De plus, une 

quantité d’eau importante mène à un facteur de réduction largement inférieur à 1,2 qui 

maintient le catalyseur sous sa forme oxydée. 

Les catalyseurs déposés sur un support 30 ppi possèdent une activité par gramme de phase 

active au moins équivalente à celle des catalyseurs 45 ppi et l’augmentation du temps de 

résidence permet d’obtenir des conversions de CO et gains d’H2 similaires pour les deux 

porosités, plus proches des valeurs thermodynamiques. Un support 30 ppi mène aussi à des 

pertes de charge plus faibles. 

L’activité catalytique varie peu avec la charge en cérine tant que celle-ci n’influe pas sur la 

perte de charge. Une augmentation de la charge en fer ne conduit pas à de meilleurs 

résultats et une charge en fer de 5-6 % massiques est suffisante pour obtenir une bonne 

activité du catalyseur. 

Ces résultats ont été utilisés pour la modélisation cinétique en présence du catalyseur à base 

de fer. 
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 L’élaboration et l’étude des catalyseurs à base de cuivre 

Deux méthodes ont été utilisées pour la préparation des catalyseurs à base de cuivre : 

l’imprégnation par voie humide (WI) et la combustion de nitrate et urée (UNC). 

La diffraction des rayons X a mis en évidence les phases présentes (alumine, cérine et oxyde 

de cuivre), la faible taille des cristallites de cérine (10 nm) qui doit permettre une bonne 

activité du catalyseur ainsi que la variation du paramètre de maille de la cérine après dépôt 

du cuivre se traduisant par une amélioration des capacités de stockage d’oxygène de la 

cérine du fait de l’insertion partielle du cuivre dans le réseau cristallin de la cérine. 

La technique BET a montré une légère diminution de la surface spécifique avec le dépôt de 

cuivre. 

La réduction en température programmée a montré que la présence de cérine diminue la 

température de réduction de CuO en Cu0. Les catalyseurs préparés par WI sur supports 45 

ppi se réduisent à plus faible température que les 30 ppi mais la préparation par UNC 

permet de diminuer la température de réduction sur supports 30 ppi. La température de 

réduction de chaque catalyseur est compatible avec une activation in-situ à 300 °C. La 

réductibilité des échantillons est élevée même si la méthode de préparation WI mène à une 

réductibilité plus élevée que la méthode UNC. L’augmentation du rapport Cu/CeO2 mène 

aussi à une diminution de la réductibilité. 

Les tests de réactivité ont montré qu’une augmentation de la température conduit à une 

amélioration de la conversion de CO et du gain d’H2. Une température de 300 °C permet 

l’activation in-situ des catalyseurs sans nécessité d’une pré-réduction comme prédit par TPR. 

L’augmentation du temps de résidence mène à une amélioration de la conversion de CO et 

du gain d’H2. 

L’étude de la teneur en cuivre a montré qu’un optimum est atteint en présence de 5,4 % de 

cuivre et 9,3 % de cérine (Cu/CeO2 = 0,6). C’est cette composition qui conduit au meilleur 

contact cuivre-cérine. 

La méthode UNC ne mène pas à de meilleurs résultats que la méthode WI. La méthode WI 

étant plus facile à mettre en œuvre, elle est utilisée pour la suite de l’étude. 
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Lors des réactions de couplage, nous avons finalisé l’optimisation des paramètres 

opératoires dans le but d’obtenir une conversion de CO et un gain d’H2 aussi proches que 

possible des valeurs thermodynamiques. Ces résultats ont été utilisés pour la modélisation 

cinétique en présence du catalyseur à base de cuivre. 

L’augmentation de la température du réacteur à haute température comme du réacteur à 

basse température conduit à l’augmentation de la conversion de CO et du gain d’H2. 

L’augmentation du rapport H2O/CO du réacteur à basse température conduit aussi à une 

amélioration de la conversion de CO et du gain d’H2. Les meilleurs résultats, les plus proches 

des valeurs thermodynamiques, sont obtenus en présence du réacteur à haute température 

à 500 °C, du réacteur à basse température à 350 °C et d’un rapport H2O/CO de 3 dans le 

réacteur à basse température. 

 La modélisation cinétique en présence des catalyseurs à haute température et à basse 

température 

Une loi de puissance a tout d’abord été utilisée pour décrire les cinétiques de réaction en 

présence des catalyseurs à base de fer comme de cuivre. Les ordres de réaction de chaque 

réactif et produit et la constante cinétique ont été calculés. La constante cinétique est de 

1,45.10-04 mol.bar-1.51.s-1.g-1 en présence du catalyseur à base de fer à 450 °C et de 9,69.10-04 

mol.bar-1.51.s-1.g-1 en présence du catalyseur à base de cuivre à 300 °C. 

L’énergie d’activation a été calculée grâce aux constantes cinétiques issues de la loi de 

puissance. L’énergie d’activation est de 125,1 kJ/mol en présence du catalyseur à base de fer 

et de 54,3 kJ/mol en présence du catalyseur à base de cuivre. 

Des modèles cinétiques plus complexes ont été étudiés pour décrire de manière plus précise 

la cinétique de réaction et tenir compte du mécanisme réactionnel. Le modèle de Fiolitakis 

et Hofmann est le plus apte à décrire la cinétique de réaction en présence du catalyseur à 

base de fer. Il se base sur un mécanisme de type oxydo-réduction et tient compte de 

constantes cinétiques qui représentent la vitesse de réduction et d’oxydation du catalyseur 

par les gaz présents. Le modèle réaction de surface est basé sur un mécanisme de type 

Langmuir-Hinshelwood et considère que la réaction de surface est l’étape limitante. Il est le 

plus adapté à la cinétique de réaction en présence du catalyseur à base de cuivre. 
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 Le transfert vers la grande échelle (gazéifieur 1 MW) 

Le développement et l’étude des catalyseurs petite échelle a permis de définir une méthode 

de préparation pour le transfert à grande échelle ainsi que les caractéristiques importantes 

que doit posséder le catalyseur (masse de cérine et de cuivre, phases présentes et taille des 

cristallites, surface spécifique, réductibilité et températures de réduction). L’adaptation de la 

concentration des solutions d’imprégnation et du temps de séchage a mené au transfert à 

grande échelle du catalyseur 6,0%Cu/8,8%CeO2/30ppi. 

Les caractérisations ont été comparées à celles du catalyseur petite échelle. 

La diffraction des rayons X confirme que la taille des cristallites de cérine est similaire à celle 

du catalyseur petite échelle. 

La technique BET montre que la surface spécifique du catalyseur grande échelle est 

légèrement inférieure à celle du catalyseur petite échelle. 

Par réduction en température programmée indique que la réductibilité est plus faible que 

celle du catalyseur petite échelle mais que la température de réduction en cuivre métallique 

est cohérente avec une réduction in-situ du catalyseur comme dans le cas du catalyseur 

petite échelle. 

Les caractérisations du catalyseur grande échelle montrent qu’il est difficile de procéder au 

changement d’échelle. Le catalyseur grande échelle a été intégré au système de purification 

des gaz à la sortie du gazéifieur pilote 1MW de l’ENEA en Italie pour étudier son activité, les 

résultats pourront être comparés à ceux observés pour les catalyseurs petite échelle. 

 

II. Perspectives 

Suite aux tests en sortie du gazéifieur pilote 1 MW, des caractérisations après test devront 

être réalisées par diffraction des rayons X, oxydation en température programmée et 

spectrométrie photoélectronique X et pourront être comparées aux caractérisations après-

test réalisées lors de l’étude des catalyseurs petite échelle. Cela permettra de mieux cerner 

les paramètres qui influencent l’activité catalytique et de vérifier les similitudes avec le 
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catalyseur petite échelle. La modélisation cinétique de la réaction en présence du catalyseur 

petite échelle à base de cuivre sera confrontée aux résultats du catalyseur grande échelle. 

Dans l’unité de purification des gaz, un catalyseur à base de ZnO sera inclus pour éliminer 

H2S, qui pourraient endommager irréversiblement le catalyseur à base de cuivre. Une étude 

d’empoisonnement du catalyseur par H2S a été débutée et nécessiterait d’être menée plus 

en avant.  

Lors de l’étude des méthodes de préparation des catalyseurs, nous avons montré qu’un 

wash-coat de cérine-zircone est plus difficile à déposer sur le support car la méthode de 

préparation de ce type de wash-coat (pseudo-solgel) ne permet pas dans notre cas un dépôt 

homogène. L’étude d’autres méthodes de préparation et de dépôt facilitant la formation 

d’une solution solide comme la cérine-zircone permettrait d’améliorer encore les propriétés 

de stockage d’oxygène du wash-coat par rapport à la cérine simple. 

Nous avons montré qu’une partie du catalyseur (fer et cuivre) s’insère dans la maille de la 

cérine lors de l’étape de calcination ou pendant la réduction du catalyseur inhérente à la 

réactivité. Cela peut provoquer une diminution du paramètre de maille de la cérine (Fe ou 

Cu plus petits que Ce) ou une augmentation du paramètre de maille de la cérine relative à la 

formation d’espèces Ce3+ qui augmentent les capacités d’échange d’oxygène du matériau, il 

est donc difficile de conclure par DRX sur la part de métal insérée dans la maille de la cérine 

et sur les effets de cette insertion sur les propriétés de stockage d’oxygène. Des analyses 

approfondies par Mössbauer permettraient une meilleure compréhension des liens Fe-Ce 

dans nos catalyseurs et une quantification de la part de métal inséré dans la maille de cérine. 

Aucune désactivation des catalyseurs à base de cuivre n’a été observée en fonction du 

temps, nous n’avons donc pas réalisé d’analyse par TPO après test pour quantifier le dépôt 

de carbone comme cela a été fait pour le catalyseur à base de fer. Il serait pourtant 

intéressant de réaliser cette analyse après test en présence d’échantillons contenant 

différentes charges en cérine et en cuivre afin de relier la quantité de carbone présente sur 

le catalyseur après test avec la présence plus ou moins importante de lacunes d’oxygène qui 

aident à l’élimination du carbone lors des tests catalytiques. 

 



Chapitre 7 : Conclusion générale et perspectives 
 

251 
 

Références bibliographiques 

[1] “http://www.unifhy.eu.” 

[2] H. C. Yao and Y. F. Yu Yao, “Ceria in Automotive Exhaust Catalysts,” J. Catal., 1984, vol. 86, 
254. 

[3] S. Letichevsky, C. A. Tellez, R. R. De Avillez, M. I. P. Da Silva, M. A. Fraga, and L. G. Appel, 
“Obtaining CeO2–ZrO2 mixed oxides by coprecipitation: role of preparation conditions,” Appl. 
Catal. B Environ., 2005, vol. 58, 203. 

[4] G. Motors, “Interaction of Cerium Oxide with Noble Metals,” 1979, vol. 143, 131. 

[5] A. M. Duarte de Farias, D. Nguyen-Thanh, and M. A. Fraga, “Discussing the use of modified 
ceria as support for Pt catalysts on water–gas shift reaction,” Appl. Catal. B Environ., 2010, 
vol. 93, 250. 

[6] K. Z. Li, H. Wang, Y. G. Wei, and D. X. Yan, “Selective Oxidation of Carbon Using Iron-Modified 
Cerium Oxide,” J. Phys. Chem. C, 2009, vol. 113, 15288. 

[7] L. Tang, D. Yamaguchi, N. Burke, D. Trimm, and K. Chiang, “Methane decomposition over ceria 
modified iron catalysts,” Catal. Commun., 2010, vol. 11, 1215. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



Chapitre 7 : Conclusion générale et perspectives 
 

252 
 

 



 

  
 Annexes 
  



Annexes 
 

  



Annexes 
 

Annexe 1 

Conditions opératoires, calcul de la constante cinétique et des ordres de réaction de la loi de 
puissance en présence du catalyseur à base de fer. Température 450 °C. 

Test     RT (s) Conversion de CO 
expérimentale (%) 

1 0,149 0,217 0,104 0,260 1,00 17 

2 0,149 0,299 0,104 0,260 1,00 22,5 

3 0,149 0,448 0,104 0,260 1,00 29,8 

4 0,108 0,217 0,104 0,260 1,00 8,5 

5 0,087 0,217 0,104 0,260 1,00 8,4 

6 0,072 0,217 0,104 0,260 1,00 8,9 

7 0,176 0,351 0,111 0,305 1,00 19,3 

8 0,176 0,351 0,100 0,305 1,00 20 

9 0,176 0,351 0,070 0,305 1,00 21,5 

10 0,108 0,217 0,104 0,340 1,00 17,2 

11 0,176 0,351 0,122 0,305 1,00 20,6 

12 0,194 0,282 0,135 0,338 1,00 7,9 

13 0,176 0,351 0,127 0,305 0,38 11,4 

14 0,176 0,351 0,122 0,305 0,70 15 

15 0,176 0,351 0,122 0,305 1,00 21,4 
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Annexe 2 

Conditions opératoires, calcul de la constante cinétique et des ordres de réaction de la loi de 
puissance et calcul de la constante cinétique et des autres constantes des modèles 
complexes en présence du catalyseur à base de cuivre. Température 300 °C. 

Test     RT (s) Conversion de CO 
expérimentale (%) 

1 0,159 0,319 0,151 0,326 1,00 41,8 

2 0,115 0,231 0,210 0,391 1,00 31,2 

3 0,107 0,214 0,218 0,406 1,00 31,4 

4 0,123 0,179 0,224 0,417 1,00 22,4 

5 0,103 0,310 0,188 0,350 1,00 39,2 

6 0,085 0,201 0,300 0,361 1,00 23,8 

7 0,085 0,201 0,180 0,481 1,00 25 

8 0,085 0,321 0,180 0,361 1,00 37,8 

9 0,080 0,400 0,160 0,250 1,00 53,3 

10 0,085 0,201 0,180 0,240 1,00 26,1 

11 0,085 0,201 0,030 0,481 1,00 29,2 
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Annexe 3 

Conditions opératoires, calcul de la constante cinétique et des autres constantes des 
modèles complexes en présence du catalyseur à base de fer. Température 450 °C. 

Test     RT (s) Conversion de CO 
expérimentale (%) 

1 0,149 0,217 0,104 0,260 1,00 16,7 

2 0,149 0,299 0,104 0,260 1,00 21,0 

3 0,149 0,448 0,104 0,260 1,00 26,9 

4 0,108 0,217 0,104 0,260 1,00 9,2 

5 0,087 0,217 0,104 0,260 1,00 8,8 

6 0,072 0,217 0,104 0,260 1,00 8,4 

7 0,176 0,351 0,122 0,305 1,00 20,1 

8 0,176 0,351 0,111 0,305 1,00 19,4 

9 0,176 0,351 0,100 0,305 1,00 20,4 

10 0,176 0,351 0,070 0,305 1,00 23,8 

11 0,108 0,217 0,104 0,340 1,00 8,6 

12 0,176 0,351 0,122 0,305 1,00 21,0 

13 0,194 0,282 0,135 0,338 1,00 16,6 

14 0,176 0,351 0,127 0,305 0,38 9,3 

15 0,176 0,351 0,122 0,305 0,70 16,0 

16 0,176 0,351 0,122 0,305 1,00 21,0 
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Résumé 

Le projet Européen UNIfHY a vu le jour dans une optique de production d’hydrogène à partir de 
biomasse pour le remplacement des énergies fossiles. La purification des gaz produits par la 
gazéification de la biomasse permet l’obtention d’hydrogène pur pour une utilisation dans les piles à 
combustible. Cette thèse s’inscrit dans ce projet avec pour but le développement de catalyseurs 
Fe/CeO2 et Cu/CeO2 déposés sur des supports de mousse céramique pour la réaction de 
conversion du gaz à l’eau à haute et basse températures, de manière à augmenter la production 
d’hydrogène et diminuer la perte de charge dans le système. Les principaux objectifs de la thèse 
sont la synthèse et les caractérisations des catalyseurs à base de fer et de cuivre, l’optimisation des 
conditions réactionnelles dans la limite du cadre fixé par le projet, la modélisation cinétique en 
présence des catalyseurs Fe/CeO2 et Cu/CeO2 et la transposition à grande échelle des catalyseurs 
pour une utilisation en réacteur pilote. 

Mots clés : Catalyse hétérogène, Hydrogène, Conversion du gaz à l’eau, Mousses céramiques. 

 

 

Résumé en anglais 

The UNIfHY European project was launched in an optic of producing hydrogen from biomass to 
replace fossil fuels. Purification of gases produced by biomass gasification allows obtaining pure 
hydrogen which can be used in fuel cells. This thesis takes part in this project with the development 
of Fe/CeO2 and Cu/CeO2 catalysts deposited on ceramic foam supports for high temperature and 
low temperature water gas shift reaction to increase the production of hydrogen and decrease the 
pressure drop in the system. The main objectives of this thesis are the synthesis and 
characterizations of iron and copper based catalysts, the optimization of reaction conditions within 
the limits of the framework set by the project, the kinetic modeling of the reaction in the presence of 
Fe/CeO2 and Cu/CeO2 catalysts and the scale-up of catalysts to use them in a pilot reactor. 

Keywords: Heterogeneous catalysis, Hydrogen, Water gas shift, Ceramic foams. 

 


