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Introduction générale 

Introduction générale 

L'utilisation de la biomasse à des fins énergétiques permet de diversifier les sources 

d'énergie, de favoriser l'indépendance énergétique vis-à-vis des énergies fossiles et de 

contribuer de manière significative aux objectifs du Protocole de Kyoto développant une 

filière énergétique présentant un bilan CO2 plus favorable pour lutter contre l'effet de serre et 

le changement climatique. 

 

Le 8 avril 2003, le Parlement Européen a approuvé la Directive 2003/30/CE visant à 

stimuler le développement des biocarburants en Europe. Cette Directive fixe des objectifs 

croissants de consommation en biocarburants dans le domaine des transports. Ces 

consommations devront représenter au minimum 5.75 % (sur une base énergétique) des 

consommations globales d'essence et de gazole utilisés dans les transports en 2010. 

 

Plus récemment, le 23 janvier 2008, la Commission Européenne a adopté un ensemble 

de mesures ambitieuses faisant suite aux engagements pris par le Conseil Européen en mars 

2007. L'Union Européenne a pour objectif de diminuer d'au moins 20 % ses émissions de gaz 

à effet de serre à l'horizon 2020 (30 % si les autres pays industrialisés s'engagent sur un 

objectif similaire et si les principaux pays émergents apportent une contribution adaptée), 

d'améliorer de 20 % son efficacité énergétique et d'atteindre une proportion de 20 % 

d'énergies renouvelables à l'horizon 2020 [Commission des Communautés Européennes 

2008]. 

 

On peut distinguer deux générations de procédés de production des carburants d'origine 

végétale. La première génération, industrialisée depuis plusieurs années, correspond à la 

filière éthanol basée sur la conversion de plantes sucrières (cannes à sucre, betterave, etc.) ou 

amidonnières (maïs, céréales, etc.) et à la filière ester basée sur la conversion des l'huiles issus 

de plantes oléagineuses (colza, palme, etc.). La seconde génération, non-industrialisée à ce 

jour, concerne les nouveaux procédés de synthèse de carburants à partir de biomasse 

lignocellulosique (bois, résidus céréaliers ou forestiers, déchets organiques, etc.). Cette 

seconde génération présente l'avantage de ne pas être en concurrence avec l'industrie 

alimentaire. 
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En France, les utilisations à un stade industriel concernent à ce jour l'incorporation 

d'éthyl-tertio-butyl-éther (ETBE) ou d'éthanol dans les essences (E85) ainsi que 

l'incorporation des esters méthyliques d'huile végétale (EMHV, biodiesel ou Diester) dans les 

gazoles. La Figure I.1 illustre les deux filières de cette première génération de biocarburants 

 

Esters d’huiles 
végétales ou 

biodiesel
Mélange 
au gazole

Éthanol Mélange à
l’essence

Transestérification

FermentationBetterave
Canne à sucre

Sucres
Blé, maïs

Pomme de terre

Huile de colza
Huile de tournesol

 

Figure I.1 – Les filières classiques pour la fabrication de biocarburants 

 

Ces biocarburants sont d'ores et déjà couramment utilisés dans tous les véhicules 

puisqu'ils sont incorporés respectivement dans l'essence et le gazole et ne nécessitent pas de 

modification des moteurs. À l'échelle mondiale, c'est l'usage de l'éthanol, essentiellement 

produit et consommé aux États-Unis et au Brésil, qui est largement majoritaire, la 

consommation d'EMHV, qui reste encore une spécificité européenne, étant environ 10 fois 

inférieure [IFP 2007]. 

 

En ce qui concerne la biomasse lignocellulosique, elle peut être convertie en carburant 

par l'intermédiaire de différents processus thermiques ou biologiques (Figure I.2). 

 

Résidus agricoles et 
forestiers

Cultures dédiées

Fermentation

Éthanol
Mélange à
l’essenceSucres

Hydrolyse 
enzymatique

Synthèse
Hydrocarbures

Liquefaction Upgrading
Mélange aux 
carburants

Huile de 
pyrolyse Huile déoxygéné

Gaz de 
synthèse

Gazéification
Mélange 
au gazole

 

Figure I.2 – Les filières du futur pour la fabrication de biocarburants 
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Les différentes étapes conduisant à la production d'éthanol à partir de matériaux 

lignocellulosiques sont proches de celles pratiquées sur le maïs ou le blé. L’éthanol est 

produit par fermentation du sucre obtenu par hydrolyse enzymatique de la cellulose après une 

étape de prétraitement (comme l'explosion à la vapeur ou la cuisson en présence d'acide 

dilué). 

 

La gazéification, effectuée à haute température et en présence d'un réactif gazeux 

(oxygène pur, air ou vapeur d'eau), fournit un gaz de synthèse qui est ensuite converti en 

hydrocarbures plus lourds par le procédé Fisher-Tropsch de manière à produire des gazoles de 

haute qualité. 

 

Les effluents de la pyrolyse (conversion thermique sans agent oxydant) peuvent être, 

selon les conditions opératoires, des solides ou des liquides appelés alors, dans ce dernier cas, 

huiles de pyrolyse. Les huiles obtenues à partir de la pyrolyse du bois sont actuellement 

valorisées soit dans l'industrie agro-alimentaire pour l'extraction d'arômes soit comme 

combustible en substitution du fioul lourd. La conversion de ces liquides en carburants pour le 

secteur des transports est aussi envisagée. Ce travail de thèse portera sur cet aspect de 

valorisation des huiles de pyrolyse en carburants. 

 

L'utilisation énergétique des huiles de pyrolyse tire actuellement avantage du fait que ce 

liquide est plus facilement stockable et transportable qu'un solide hétérogène comme le bois. 

De ce fait, la production d'huiles pyrolytiques permet de séparer le moment et le lieu 

d'exploitation du bois de ceux de son utilisation énergétique finale ou de son lieu de 

conversion. 

 

Cependant, les huiles de pyrolyse ont des propriétés indésirables pour une utilisation 

directe comme carburant. En effet, la présence de composés oxygénés et d'eau en grande 

quantité fait que ces liquides ont un faible pouvoir calorifique et une viscosité élevée. Ils sont 

aussi corrosifs et thermiquement instables. Enfin ils ont tendance à polymériser lors d'une 

exposition à l'air [Bridgwater 2007; Czernik et Bridgwater 2004; Oasmaa et Meier 2002a] 
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De ce fait, la valorisation des bio-huiles issues de la lignocellulose implique la 

suppression de tout ou partie de l'oxygène. Une solution possible pour effectuer cette 

élimination est d'effectuer une déoxygénation catalytique. Plusieurs voies possibles sont 

décrites dans la littérature pour réaliser la déoxygénation catalytique des huiles de pyrolyse 

[Elliott 2007; Zhang et al. 2007; Czernik et al. 2002; Maggi et Delmon 1997; Bridgwater 

1996] : le craquage catalytique et l'hydrotraitement. D'autres voies combinant le reformage 

catalytique des fractions oxygénés légères et le craquage séquentiel des fractions plus lourdes 

des huiles de pyrolyse sont aussi évoqués dans la littérature [Domine et al. 2008; Marker et 

Petri 2008]. 

 

Dans le cas de l'hydrotraitement, une voie potentielle pour la valorisation de ces huiles 

comme carburant pourrait être l'hydrotraitement en mélange avec des coupes pétrolières, tout 

en conservant les normes techniques et environnementales européennes sur les carburants. 

 

Une telle valorisation nécessite cependant une connaissance de la nature et de la 

réactivité des composés oxygénés présents dans les bio-huiles. Dans le contexte d'un 

hydrotraitement intégré dans un schéma de raffinage classique, il est donc essentiel de réaliser 

une étude cinétique des réactions d'hydrodéoxygénation (HDO) et d'hydrodésulfuration 

(HDS) en compétition dans le procédé. 

 

L'objectif de ce travail est d'étudier les cinétiques d'hydrodésulfuration et 

d'hydrodéoxygénation sur des mélanges composés principalement d'un gazole de distillation 

directe du pétrole et d'une quantité plus limitée de liquéfiats de biomasse (de l'ordre de 5 % 

poids). Cette étude a aussi pour objectif de déterminer l'influence de la structure chimique des 

composés oxygénés représentatifs des liquéfiats de biomasse sur les mécanismes réactionnels 

et les cinétiques des réactions d'hydrotraitement de gazoles. 

 

Pour cela, la première approche envisagée consiste à utiliser des molécules modèles 

oxygénées représentatives des composés présents dans les liquéfiats de biomasse, et cela en 

mélange avec un gazole de distillation directe du pétrole. 

 

 4



 

 
Introduction générale 

Lors de l'hydrotraitement, la dégradation des composés oxygénés peut mener à la 

formation potentielle d'eau, de CO ou de CO2. Pour cette raison, l'étude de l'influence de ces 

trois composés sur l'hydrotraitement du gazole sera aussi effectuée, de manière à distinguer 

l'impact propre des composés oxygénés de celui de leurs produits de réaction. 

 

Pour finir, une approche alternative à celle des composés modèles est aussi envisagée en 

utilisant des fractions d'huiles de pyrolyse réelles mélangées avec le gazole. Pour atteindre cet 

objectif, la mise au point d'une méthode de fractionnement spécifique de ces huiles est alors 

primordiale. Les résultats obtenus sur l'hydrotraitement de gazoles additivés avec des 

molécules modèles pourront ainsi être validés via le co-traitement d'une fraction d'huile de 

pyrolyse et d'un gazole. 
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I. Étude bibliographique 

Ce travail concerne l'étude et la modélisation des réactions d'hydrodéoxygénation et 

d'hydrodésulfuration de gazoles enrichis en composés oxygénés existants dans les liquéfiats 

de biomasse. L'étude bibliographique qui suit porte donc sur l'hydrotraitement de gazoles, 

l'obtention et la composition des huiles de pyrolyse de biomasse lignocellulosique et 

l'amélioration de ces huiles par déoxygénation catalytique, notamment par hydrotraitement. 

I.1 L'hydrotraitement de gazoles 

I.1.1 L'hydrotraitement de coupes pétrolières en raffinerie 

De manière générale, les procédés d'hydrotraitement consistent à traiter sous pression 

d'hydrogène une coupe pétrolière à l'aide d'un catalyseur (en lit fixe ou en lit bouillonnant). 

L'hydrotraitement concerne toutes les coupes pétrolières d'une raffinerie, de l'essence légère 

au résidu sous vide, et constitue l'un des procédés les plus utilisés dans les schémas de 

raffinage (Figure I.3). 

 

Ces procédés d'hydrotraitement ont plusieurs rôles. D'une part, ils permettent 

d'améliorer les caractéristiques des produits finis en termes de spécifications techniques et 

environnementales requises (diminution de la teneur en soufre, limitation de la quantité des 

composés polyaromatiques, etc.). D'autre part, ils sont utilisés pour préparer les charges pour 

d'autres unités de transformation ou de conversion de la raffinerie (isomérisation, reformage, 

craquage catalytique, hydrocraquage) dont les catalyseurs sont sensibles aux impuretés 

(soufre pour les catalyseurs métalliques, azote pour les catalyseurs acides et métaux d'une 

manière générale). 

 

Les conditions opératoires des procédés d'hydroraffinage sont très variables en fonction 

de la nature de la charge et de la réaction principale : les pressions utilisées varient de 1 MPa 

pour les coupes les plus légères à plus de 20 MPa pour les résidus tandis que l'échelle de 

températures de réaction s'étend de 250°C à 390°C [ENSPM 2006]. 

Figure I.1 ; Figure I.2  
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Figure I.3 – Schéma du procédé de raffinage des charges pétrolières [ENSPM 2006]  
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I.1.2 L'hydrotraitement de gazoles 

Sur le marché européen, les gazoles font partie des coupes pétrolières les plus 

recherchées. Le but de l'hydrotraitement de la fraction gazole consiste principalement à 

réduire la teneur en soufre de façon à répondre aux spécifications carburants de plus en plus 

drastiques (Tableau I.1) et à réduire la teneur en aromatiques de manière à améliorer l'indice 

de cétane, la couleur et la stabilité thermique du produit commercial. 

 

Tableau I.1 – Normes européennes sur les spécifications du diesel [IFP 2005] 

Gazole 1996 a 2000 b 2005 c 2009 c

Soufre max (ppm pds) 500 350 50 10 

Indice de cétane 49 51 51 51 

Polyaromatiques (% pds) nd 11 11 11 

Densité à 15°C (g/cm3) nd 0.845 0.845 0.845 
a Directive 1993/12/CEE; b Directive 1998/70/CE; c Directive 2003/17/CE 

 

Les coupes gazoles peuvent avoir plusieurs origines dans la raffinerie (Figure I.3). Celui 

provenant de la distillation atmosphérique est dénommé Straight Run (SR). Ses 

caractéristiques varient en fonction de l'origine du brut dont il est issu. Il contient 

généralement entre 0.5 et 2 % poids de soufre et jusqu'à quelques centaines de ppm poids 

d'azote. 

 

Le gazole issu du craquage catalytique (Fluid Catalytic Cracking ou FCC), qui permet la 

rupture des longues chaînes carbonées des composés lourds) est appelé Light Cycle Oil 

(LCO). Les quantités de soufre sont similaires à celles énoncées précédemment et dépendent 

de la charge initiale du FCC. Par contre, les quantités d'azote et d'aromatiques sont plus 

importantes et l'indice de cétane est plus faible. Ce type de gazole est globalement plus 

réfractaire aux réactions d'hydrotraitement. 

 

Enfin, des gazoles sont produits par des procédés de conversion thermique (coker) ou 

catalytique sous hydrogène (hydroconversion H-Oil) des produits pétroliers lourds (par 
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exemple, des résidus sous vide). Les proportions de composés azotés sont plus élevées que 

dans les deux autres types de gazoles. Ce sont des gazoles très réfractaires à l'hydrotraitement. 

 

I.1.3 Procédés d'hydrotraitement de gazoles 

Le schéma simplifié d'une unité industrielle d'hydrotraitement de gazole est présenté 

Figure I.4. La fraction à traiter (charge) est mélangée avec de l'hydrogène en fort excès 

stœchiométrique par rapport aux réactions d'hydrotraitement, préchauffée dans un réseau 

d'échangeurs de chaleur puis dans un four. Le mélange est ensuite introduit en écoulement 

descendant (downflow) dans le réacteur qui possède un ou plusieurs lits fixes de catalyseur. 

 

Gaz riche en H2+
H2S + NH3 + légers

Gazole
hydrotraité

Gazoles de
distillation +
gazoles
craqués

Réacteur

Séparateur
haute
pression

Appoint
d’H2

quench

quench
Purge

Four

Séparateur
basse
pression

Stripper

H2S

H2O à
traiter

Vapeur

Vide

Gaz vers traitement

Séchage

 

Figure I.4 – Schéma simplifié d'une unité d'hydrotraitement de gazole 

 

Les réactions d'hydrotraitement étant exothermiques, une augmentation de la 

température réactionnelle est susceptible d'accélérer la formation de coke sur le catalyseur. 

Pour lutter contre l'accroissement de la température, les unités sont équipées d'un ou plusieurs 

quenchs qui permettent l'injection étagée d'un gaz froid riche en hydrogène dans le réacteur. 

La température à l'entrée du réacteur (généralement comprise entre 340 et 370°C) est ajustée 

grâce au four. En raison de la perte progressive d'activité du catalyseur liée au cokage et au 
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dépôt croissant de différents poisons (métaux, silicium, etc.), celle-ci doit être augmentée au 

cours du temps. Une fois, la température maximale atteinte, le catalyseur usé est déchargé et 

remplacé par un catalyseur frais. Le dimensionnement du procédé est réalisé de telle sorte que 

ces opérations de remplacement sont réalisés ne soient effectuées que tous les deux à trois ans 

[Topsoe et al. 1996]. 

 

La pression et plus particulièrement la pression d'hydrogène sont des facteurs favorables 

à la désulfuration et à l'hydrogénation. De plus, la pression d'hydrogène limite la formation de 

coke. Classiquement, la pression exigée est d'autant plus élevée que la coupe est lourde. 

L'hydrotraitement de gazoles fonctionne en général avec une pression totale du réacteur 

comprise entre 2 et 7 MPa. La quantité d'hydrogène apportée par le gaz de recyclage et par le 

gaz d'appoint correspond à un débit d'environ 150-450 Nm3 d'hydrogène par m3 de charge 

liquide à 15°C. La consommation d'hydrogène se situe le plus souvent entre 0,3 et 0,8 % en 

masse de la charge injectée. 

 

À la sortie du réacteur, le gazole hydrotraité est séparé des gaz au moyen d'un 

séparateur haute pression. La partie gaz est constituée principalement d'hydrogène non 

consommé par les réactions qui est recyclé pour alimenter le ou les quenchs du réacteur ou 

pour être mélangé avec la charge fraîche en entrée du réacteur. 

 

En ce qui concerne la partie liquide, la section de séparation est constituée de deux 

séparateurs, un à haute pression et un à basse pression. Le premier permet la séparation du gaz 

riche en hydrogène qui sera recyclé et le deuxième a comme objectif principal la séparation de 

l'hydrogène sulfuré (H2S), de l'hydrogène restant (H2) et des hydrocarbures. Un strippage 

permet aussi d'éliminer les hydrocarbures légers et l'hydrogène sulfuré résiduels de la coupe 

hydrotraitée. Finalement, un sécheur sous vide élimine l'eau solubilisée dans le gazole. 

 

I.1.4 Les réactions d'hydrotraitement de gazoles 

Les différents hétéroatomes présents dans les gazoles sont éliminés des molécules qui 

les contiennent par réaction avec l'hydrogène sur un catalyseur. Ces réactions mènent à la 

formation d'hydrocarbures plus ou moins saturés et à l'élimination du soufre et de l'azote sous 
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la forme d'H2S et de d'ammoniac (NH3). En parallèle aux réactions d'élimination, les 

hydrocarbures insaturés comme les oléfines et les aromatiques sont en partie hydrogénés. 

 

Les études sur les réactions d'hydrotraitement, menées la plupart du temps sur des 

molécules modèles, ont fait l'objet de nombreux articles de revues dans la littérature. Par 

exemple, une revue étendue a été effectuée par Girgis et Gates dans les années 90 concernant 

les réactions d'hydrodésulfuration (HDS), d'hydrodésazotation (HDN), d'hydrogénation des 

cycles aromatiques (HYD) et d'hydrodéoxygénation (HDO) [Girgis et Gates 1991]. 

 

I.1.4.1 L'hydrogénation des aromatiques 

Étant donné que la quantité de composés polyaromatiques est limitée par les 

réglementations actuelles, un des objectifs de l'hydrotraitement des gazoles est la diminution 

de cette teneur. Les quatre grandes familles d'aromatiques que contiennent les coupes gazoles 

sont : 

 

les monoaromatiques : alkylbenzènes (CnH2n-6), indanes (CnH2n-8), tétralines et 

indènes (CnH2n-10) 

• 

• 

• 

• 

les diaromatiques : naphtalènes (CnH2n-12), acénaphtènes et diphényls (CnH2n-14), 

acénaphtylènes et fluorènes (CnH2n-16) 

les triaromatiques : phénanthrènes et anthracènes (CnH2n-18) 

les polyaromatiques : pyrènes (CnH2n-22), chrysènes (CnH2n-24), pérylènes (CnH2n-28), 

dibenzanthracènes (CnH2n-30) 

 

La Figure I.5 montre quelques exemples de composés aromatiques présents dans des 

gazoles. 
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CnH2n-12

CnH2n-16

CnH2n-14

CnH2n-16

a) b)

c) d)

 

Figure I.5 – Exemples de composés diaromatiques présents dans les gazoles a) 

naphtalène, b) 1,2,3,4-tétrahydrophénanthrène c) fluorène d) 9,10-

dihydrophénanthrène. 

Les études sur les réactions d'hydrotraitement, menées la plupart du temps sur des 

molécules modèles, ont fait l'objet de nombreux articles de revues dans la littérature. Une 

revue extensive sur l'hydrogénation catalytique des aromatiques a été publiée dans les années 

90 [Stanislaus et Cooper 1994].  

 

I.1.4.2 L'hydrodésazotation 

L'hydrodésazotation prend de plus en plus d'importance car l'élimination de l'azote est 

indispensable pour atteindre les niveaux de soufre imposés par les spécifications. Si l'azote 

n'était pas éliminé, les composés azotés inhiberaient les réactions d'hydrotraitement puisqu'ils 

sont préférentiellement adsorbés sur les sites catalytiques [Grange 1980; Koltai et al. 2002]. 

De plus, lorsqu'ils sont présents, les composés azotés ont un effet sur la stabilité des 

carburants. Pour atteindre des spécifications toujours plus contraignantes, il est donc 

nécessaire de diminuer la présence de l'azote dans les coupes gazoles. 

 

L'azote se trouve majoritairement sous la forme de composés hétérocycliques 

aromatiques à 5 ou 6 atomes de carbone. Contrairement à l'hydrodésulfuration, 

l'hydrodésazotation nécessite l'hydrogénation préalable des cycles aromatiques, ceci afin de 

libérer le carbone en position α de l'azote. Des composés azotés non hétérocycliques (anilines, 

amines) sont aussi présents, mais en plus faible quantité et ils sont désazotés beaucoup plus 

facilement que les composés hétérocycliques [Furimsky et Massoth 2005].  
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La Figure I.6 illustre la réactivité relative de quelques composés azotés qui existent dans 

les gazoles. 

 

Les développements sur l'hydrodésazotation ont été périodiquement revus par Katzer et 

Sivasubramanian [Katzer et Sivasubramanian 1979], Ho [Ho 1988], Perot [Perot 1991], Prins 

[Prins 2002; Prins et al. 1997]. Plus récemment Mochida et Choi ont effectué une revue sur 

les réaction d'HDS et HDN en général [Mochida et Choi 2004] et Furimsky et Massoth sur 

l'HDN [Furimsky et Massoth 2005]. 

 

 

Figure I.6 – Réactivité relative des composés azotés présents dans un gazole [Leprince 1998] 

 

I.1.4.3 L'hydrodésulfuration 

L'élimination des composés soufrés a toujours été une des principales préoccupations de 

la recherche dans le domaine de l'hydrotraitement. Les taux de soufre admis dans les divers 

carburants sont de plus en plus faibles (Tableau I.1) car la présence de soufre entraîne la 

formation d'oxydes de soufre qui sont partiellement à l'origine des pluies acides et de diverses 

pollutions atmosphérique. De plus, le soufre se trouve être un poison des nouveaux systèmes 

de dépollution embarquée sur les véhicules. A cet effet, la directive 2003/17/CE impose une 

teneur inférieure à 50 ppm poids pour le gazole à partir de 2005 et 10 ppm poids à partir de 

2009. 
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Dans les gazoles, il est possible de rencontrer des sulfures et des disulfures comportant 

de 12 à 25 atomes de carbone ainsi que des composés où le thiophène peut être conjugué avec 

un ou plusieurs noyaux benzéniques comme les benzothiophènes (BT) et les 

dibenzothiophènes (DBT). Les dérivés dibenzothiophéniques sont les composés soufrés les 

plus difficiles à éliminer lors de l'hydrotraitement et requièrent un intérêt tout particulier. 

 

La Figure I.7 illustre la réactivité relative de quelques composés soufrés qui existent 

dans les gazoles. 

 

 

Figure I.7 – Réactivité relative des composés soufrés présents dans un gazole [Leprince 1998] 

 

Plusieurs revues bibliographiques proposent des modèles cinétiques de conversion de 

molécules modèles ou de charge réelles pour les réactions d'HDS [Vrinat 1983; Mochida et 

Choi 2004; Ho 2004]. 
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I.1.5 Conclusion 

Le pétrole est un mélange complexe d'hydrocarbures et de composés hétéroatomiques et 

doit subir des opérations de séparation et de transformation afin d'améliorer ses 

caractéristiques et pouvoir être commercialisé sous différentes formes (essence, kérosène, 

gazole, fioul domestique, lubrifiants, goudrons, etc.). Les procédés d'hydrotraitement adaptés 

aux coupes gazoles permettent à la fois d'éliminer les composés soufrés et azotés de ces 

derniers mais aussi d'améliorer d'autres caractéristiques comme l'indice de cétane, la couleur 

et la stabilité. 

 

Afin de satisfaire aux réglementations imposées pour la teneur en composés soufrés 

dans les gazoles, l'étude des réactions d'hydrotraitement est fondamentale afin d'atteindre les 

objectifs en termes de caractéristiques techniques et environnementales. 
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I.2 Les huiles de pyrolyse de biomasse lignocellulosique 

Les principales voies de transformation de la biomasse lignocellulosique par voie 

thermochimique sont la pyrolyse, la gazéification et la combustion. Le Tableau I.2 précise, 

pour chaque type de transformation, les conditions en termes de température et de type 

d'atmosphère rencontrés ainsi que la qualité des produits obtenus. Seule la pyrolyse sera 

étudiée dans la suite de ce manuscrit. 

 

Tableau I.2 - Conditions opératoires des différentes transformations 

thermochimiques de la biomasse [Mohan et al. 2006] 

Transformations 
thermochimiques Température Type d'atmosphère Produits 

Pyrolyse < 700ºC 
Inerte 

(absence d'agent 
oxydant) 

Solide carboné 
+ liquide 

+ gaz 

Gazéification >800ºC 
Gaz réactif 

Air, O2, CO2, H2O, 
etc. 

Essentiellement mélange 
gazeux 

H2, CO, CO2 et CH4

Combustion >900ºC O2 (air) CO2 + H2O 

 

Prise dans son sens étymologique de pyro (fèu) et lyse (coupure), la pyrolyse est le 

processus primaire de conversion thermique des matières carbonées. Sous l'action de la 

chaleur, les constituants principaux de la biomasse sont convertis en trois phases valorisables 

sous forme de solide (charbon végétal), de composés organiques condensables (huiles) et de 

gaz permanents dont les principaux sont le CO2, le CO, l'H2 et le CH4.  

 

Selon les conditions de réaction, température et temps de séjour des solides et des 

vapeurs, il est possible de maximiser les rendements en gaz, liquides ou solides issues de la 

pyrolyse de la biomasse. Une vitesse de chauffe lente favorisera la formation de solides 

charbonnés alors qu'une vitesse de chauffe rapide et l'atteinte de température de l'ordre de 400 

à 500°C favorisera les formations de vapeurs condensables. Lorsque les températures sont 

supérieures à 500°C les réactions de craquage des vapeurs en gaz permanents ont alors lieu. 
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Les modes de pyrolyse et les ordres de grandeur des rendements de chacune de ces 

conversions sont présentés dans le Tableau I.3

 

 

Tableau I.3 – Produits majoritaires obtenus par pyrolyse de la biomasse à pression 

atmosphérique selon les conditions de température et de temps de résidence [Bridgwater 2007] 

Rendements massiques 
Mode Conditions 

Huile Charbon Gaz 

Rapide ou 
flash 

Température modérée ~500°C 
Temps de résidence de la vapeur court ~1s 75% 12% 13% 

Intermédiaire Température modérée ~500°C 
Temps de résidence de la vapeur modéré ~ 15s 50% 20% 30% 

Lent 
(carbonisation) 

Température faible ~ 400°C 
Temps de résidence des solides longs  30% 35% 35% 

Gazéification Température élevée ~ 800°C 
Temps de résidence des solides longs  5% 10% 85% 

 

 

Ce chapitre bibliographique sera focalisé sur les procédés de pyrolyse flash de la 

biomasse lignocellulosique qui maximisent la production de liquide "huile de pyrolyse" ainsi 

que sur la caractérisation de ces huiles. 

 

I.2.1 Les procédés de pyrolyse flash de biomasse 

La pyrolyse rapide (ou pyrolyse flash) de la biomasse a pour objectif la production d'un 

liquide énergétiquement ou chimiquement valorisable, habituellement à partir du bois, des 

résidus du bois ou de pailles. Dans ces procédés, la biomasse est soumise à un fort gradient de 

température dans un laps de temps extrêmement court. Les vapeurs formées par pyrolyse sont 

refroidies très rapidement pour éviter les recombinaisons et les craquages secondaires. Le 

chauffage rapide produisant peu de charbon, les produits obtenus sont essentiellement sous 

forme liquide ou gazeuse selon le temps de séjour dans le réacteur [Bridgwater et al. 2002]. 
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Différents types de réacteurs ont été développés pour les procédés de pyrolyse rapide : 

les réacteurs ablatifs [Lede et al. 1985; Diebold et Scahill 1988; Peacocke et Bridgwater 1994; 

Lede 2000; Lede et al. 2007], les réacteurs de type lit fluidisé [Scott et Piskorz 1984; Scott et 

al. 1985; Scott et al. 1997; McLellan 2000; Robson 2001], les réacteurs à lit entraîné [O'Neil 

et al. 1990; Maniatis et al. 1993], les réacteurs à cône rotatif [Wagenaar et al. 1994; Wagenaar 

et al. 2001] et les réacteurs de pyrolyse sous vide [Yang et al. 2001]. Ces différents types de 

procédés sont détaillés en annexe A. 

 

Les avantages et les limitations des différents types de réacteurs sont présentés dans le 

tableau comparatif suivant (Tableau I.4). 

 

Tableau I.4 – Types de réacteur, leurs avantages et leurs limitations 

[Bridgwater 2003; Bridgwater et al. 1999] 

Réacteur Avantages Limitations 
Lit fluidisé dense • Simplicité de construction et 

d'opération 
• Bon contrôle de la température 
• Efficacité du transfert de chaleur 

vers les particules de biomasse  
• Extrapolation industrielle facilitée 
• Technologie bien connue 
• Bonne performance concernant le 

rendement en liquide (70-75% pds) 

• Besoin de particules de biomasse 
de petite taille (2-3mm) de façon à 
atteindre des vitesses de chauffe 
importantes 

• Transfert de chaleur à large échelle 
qui doit être considéré avec 
précaution à cause des limitations 
liées au dimensionnement 

Ablation • Procédé compact • Abrasion mécanique très élevée 
• Les vitesses de réaction sont 

limitées par le transfert de chaleur 
au réacteur 

Lit fluidisé 
circulant 

• Technologie simple 
• Bonne extrapolation industrielle 

• Transfert de chaleur limité 
• Bas rendement en liquide 
• Mélange solide/gaz limité 

Cône rotatif • Le transport est réalisé par des 
forces de centrifugation  

• Rendement de liquide typiquement 
de 60-70% poids 

• Transfert de chaleur à large échelle 
• Besoin de particules de biomasse 

de petite taille 

Pyrolyse sous vide • Température requise largement 
inférieure par rapport aux autres 
procédés 

• Rendement de liquide très faible 
(35-50% pds) par rapport aux 
autres technologies 
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Bien que de nombreux types de réacteur aient été développés pour les procédés de 

pyrolyse rapide, la configuration en lit fluidisé est la plus couramment rencontrées. Cette 

technologie est robuste est extrapolable à l'échelle industrielle. Cependant les rendements 

énergétiques des lits fluidisés denses (de type Dynamotive) sont pénalisés par l'utilisation de 

d'un gaz vecteur pour assurer l'apport de chaleur. Ces procédés ont néanmoins l'avantage 

d'assurer la production d'une huile de pyrolyse de bonne qualité. 

 

Le Tableau I.5 présente une liste des unités de pyrolyse flash actuellement en 

fonctionnement. 

 

Tableau I.5 – Installations de pyrolyse rapide actuellement en fonctionnement 

[Bridgwater 2007] 

Producteur 

d'huile 
Pays Type de technologie 

Capacité 

(tonnes/jour) 

Dynamotive Canada Lit fluidisé dense 100 

Ensyn Canada Lit fluidisé circulant 70 

BTG Malaisie Cône rotatif 50 

PyTec Allemagne Réacteur ablatif 50 

BTG Pays Bas Cône rotatif 5 

 

Il est à noter que peu de procédés de pyrolyse flash ont atteint la maturité industrielle. 

Seule les installations des sociétés Dynamotive et Ensyn connaissent des activités constantes. 

Les autres installations sont des dispositifs de démonstration. Il existe néanmoins quelques 

installations pilote, le plus souvent de technologie lit fluidisé, réparties dans différents 

laboratoires [Bridgwater 2007]. 

 

I.2.2 Description moléculaire des huiles de pyrolyse 

La composition des huiles de pyrolyse de la biomasse dépend de la nature de la charge 

(e.g. des teneurs en cellulose, hémicellulose, lignine, etc.) et des conditions de pyrolyse (e.g. 

de la dimension des particules de biomasse, de la température, du temps de résidence, etc.).  
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La biomasse lignocellulosique est constituée essentiellement de trois biopolymères : la 

cellulose qui est un polymère linéaire de glucoses à liaisons glycosidiques β(1,4) et de degré 

de polymérisation élevé pouvant atteindre une valeur de 10000, l'hémicellulose qui est un 

polymère branché de pentoses et d'hexoses dont le degré de polymérisation est faible (100-

200) et la lignine qui est un polymère réticulé amorphe dont les motifs constitutifs sont de 

type propyl-méthoxy-phénols (Figure I.8). Ceux-ci sont présents en proportions variables 

selon la plante considérée. 

 
 

 
Cellulose 

Hémicellulose 

 

 
 

Lignine 

Figure I.8 – Les trois constituants de la biomasse lignocellulosique : cellulose, 

hémicellulose et lignine 

 

Le Tableau I.6 présente la composition de différents types de biomasses 

lignocellulosiques. 
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Tableau I.6 – Composition de différentes biomasses lignocellulosiques [Sun et Cheng 2002] 

Composition (%pds) 
Biomasse  

Cellulose Hémicellulose Lignine 

Bois dur 40-55 24-40 18-25 

Bois tendre 45-50 25-35 25-35 

Pailles 30-43 22-35 15-23 

Herbes 25-40 35-50 10-30 

 

Le bois est constitué majoritairement de cellulose, lignine et d'hémicellulose ainsi que 

d'un faible pourcentage d'autres substances organiques telles que les pentosanes, les 

hexosanes, les résines, les tannins, les colorants, les cires et les alcaloïdes. Des éléments 

chimiques tels que le soufre, le chlore, le silicium, le fer, les métaux alcalins (sodium, 

potassium) et les métaux alcalino-terreux (phosphore, calcium, magnésium) sont aussi 

présents en quantités très variables. 

 

Dans le cadre de la transformation thermochimique de la lignocellulose, les 

hémicelluloses sont les molécules les plus réactives et se dégradent lors des montées en 

température dès 175°C [Dobele 2002]. La littérature indique que l'acide acétique est formé à 

partir des groupes acétyles d'hémicelluloses alors que le méthanol se forme surtout à partir du 

groupe méthoxyle [Dobele 2002]. Le contenu en xylane du bois (un des motifs constitutifs de 

l'hémicellulose) détermine le rendement en furfural de la pyrolyse. Parmi les produits de 

pyrolyse du xylane traité au préalable avec du peroxyde d'hydrogène sont également trouvés 

des phénols monofonctionnels, principalement le o-crésol. 

 

La cellulose a, quant à elle, une stabilité thermique plus élevée, comparativement aux 

hémicelluloses. La pyrolyse de la cellulose a été étudiée par divers groupes d'auteurs [Antal et 

Varhegyi 1995; Boon et al. 1994; Luo et al. 2004; Piskorz et al. 1986; Radlein et al. 1987a; 

Antal 1982; Demirbas 2000b]. La composition des produits de pyrolyse de cellulose est 

complexe car elle peut comporter plus de 150 substances différentes [Dobele 2002]. Le 

produit principal de la pyrolyse de la cellulose dans des conditions de vide partiel et de 

pyrolyse rapide est le levoglucosan et ses produits de déshydratation [Radlein 2002].  
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Finalement, la pyrolyse de la lignine a aussi été étudiée par plusieurs groupes d'auteurs 

[Kawamoto et al. 2006; Demirbas 2000a; Demirbas 2000b; Meier et al. 1994; Piskorz et al. 

1989; Radlein et al. 1987b; Antal 1985]. La nature aromatique de la lignine prédétermine la 

qualité de l'huile, qui se compose à 40-50% poids de substances phénoliques. La famille 

principale contient donc des phénols, des éthers méthyliques et des dérivés alkyles. La 

fraction soluble dans l'eau des huiles issues de la pyrolyse de la lignine (dont le rendement est 

beaucoup plus élevé que pour la cellulose et l'hémicellulose) contient, pour sa part, des 

substances telles que des acides, des alcools, des aldéhydes, des cétones et des éthers. 

 

Le Tableau I.7 rassemble quelques des produits de dégradation par pyrolyse rapide des 

constituants de la biomasse. 

Tableau I.7 – Produits de dégradation par pyrolyse rapide des constituants de la biomasse 

[Bridgwater et al. 2002] 

Constituant de la 
biomasse Produits de pyrolyse 

Hémicellulose acide acétique, furfural, furane 

Cellulose levoglucosan, 5-hydroxyméthylfurfural 

Lignine 
faibles quantités de phénols monomériques (en incluant phénols, 
crésols, gaïacols, syringols), mais surtout produits oligomériques de 
masse moléculaire de quelques centaines à quelques milliers de g/mol. 

 

I.2.3 Propriétés physico-chimiques des huiles de pyrolyse 

La pyrolyse de la biomasse lignocellulosique produit un mélange liquide complexe 

d'eau et de composés organiques oxygénés présentant une dispersion moléculaire importante.  

 

Les huiles de pyrolyse se présentent typiquement sous la forme d'un liquide brun foncé 

odorant. En fonction de la nature de la matière première utilisée et des conditions opératoires 

de pyrolyse rapide, la couleur peut varier du rouge-brun foncé jusqu'au vert foncé, dépendant 

de la présence ou non de particules solides microscopiques et de la composition chimique du 

liquide. Une filtration des vapeurs de pyrolyse à haute température donne aux huiles de 

pyrolyse un aspect rouge-brun, plus translucide, dû justement à l'absence de ces particules. 

 25



 

 
Chapitre I – Étude bibliographique 

Des teneurs importantes en azote dans les huiles de pyrolyse conduisent à une coloration vert 

foncé. 

 

Ces huiles ont une odeur caractéristique. Les vapeurs âcres qui s'en dégagent peuvent 

irriter les yeux lors d'une période d'exposition prolongée. Cette odeur est due à la présence 

d'aldéhydes et d'acides carboxyliques de faible poids moléculaire. 

 

Les propriétés des liquides de pyrolyse ont été décrites par plusieurs auteurs [Mohan et 

al. 2006; Bridgwater 2007; Oasmaa et al. 2005; Czernik et Bridgwater 2004; Demirbas 2004; 

Bridgwater 2003; Bridgwater et al. 2002; Oasmaa et Meier 2002a; Oasmaa et Peacocke 2001; 

Venderbosch et al. 2001; Bridgwater et Peacocke 2000; Sipila et al. 1998]. Le Tableau I.8 

présente les propriétés typiques des huiles de pyrolyse, comparées à celles de carburants 

pétroliers conventionnels (gazole et fioul lourds). 

 

Tableau I.8 – Propriétés d'une huile de pyrolyse comparées à celles d'un 

gazole et d'un fioul lourd [Ballerini et al. 2006] 

Propriétés  Huile de 
pyrolyse Gazole Fioul lourd 

Taux d'humidité % poids 15-30 0.1 0.1 

Acidité pH 2.5 - - 

Masse volumique (à 15°C) g/cm3 1.2 0.85 0.96 

Viscosité (à 50°C) cSt 13 2.5 350 

Teneur en Carbone % poids 55-58 86.3 86.1 

Teneur en Hydrogène % poids 5.5-7.0 12.8 11.8 

Teneur en Oxygène % poids 35-40 - - 

Teneur en Soufre % poids - 0.9 2.1 

Teneur en Cendres % poids 0-0.2 <0.01 0.03 

Pouvoir Calorifique Inférieur MJ/kg 16-19 42.9 40.7 

Point d'éclair °C 66 70 100 
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La densité énergétique (17 MJ/kg à 25% poids d'eau) et la composition élémentaire de 

l'huile de pyrolyse sont très proches de celles de la biomasse brute. Des traces de charbons 

(particules solides) et de composés inorganiques sont également détectées dans les huiles. Ce 

mélange présente une forte acidité présentant un pH voisin de 2.5. 

 

Les huiles de pyrolyse contiennent des quantités d'eau variables (de 15% à 30% poids) 

qui peuvent former une phase liquide stable et homogène. Il faut noter que les huiles de 

pyrolyse ne sont pas complètement miscibles avec l'eau. Elles sont cependant miscibles avec 

des solvants polaires comme le méthanol et l'acétone et se révèlent être immiscibles avec des 

produits pétroliers habituels [Oasmaa et al. 1997]. 

 

La masse volumique des huiles de pyrolyse, d'environ 1.2 g/cm3, est très élevée 

lorsqu'elle est comparée à celles des combustibles pétroliers classiques (entre 0.7 et 

0.9 g/cm3). La viscosité des huiles de pyrolyse peut varier de 25 cSt jusqu'à plus de 1000 cSt à 

40 °C selon la charge, le procédé de pyrolyse, la teneur en eau, la quantité en composés légers 

et le temps et les conditions de stockage de l'huile. Les changements de viscosité des huiles 

ont d'ailleurs été étudiés par divers auteurs dans le cadre d'études de stabilité des bio-huiles 

[Garcia-Perez et al. 2006; Chaala et al. 2004; Diebold 2000; Oasmaa et al. 1997; Diebold et 

Czernik 1997; Czernik et al. 1994].  

 

Les variations au cours du temps des propriétés suivantes sont relatées : augmentation 

de la viscosité, diminution de la volatilité, séparation potentielle des phases et formation de 

gommes. Ces altérations sont dues à des processus physiques et chimiques tels que la 

polymérisation, la condensation, l'estérification, l'éthérification et l'agglomération de 

molécules oligomériques. Ces phénomènes sont également responsables de l'instabilité 

thermique des huiles qui, chauffées à plus de 100 °C, réagissent rapidement et produisent un 

résidu solide carboné d'environ 50 % poids, un distillat contenant des composés organiques 

volatils et de l'eau [Bridgwater et al. 2002; Bertoncini et al. 2006].  
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I.2.4 Caractérisation analytique des huiles de pyrolyse 

Globalement, selon la littérature [Mohan et al. 2006; Oasmaa et Meier 2002b; Meier 

1999], les huiles de pyrolyse peuvent être divisées en environ 35 % poids de composés 

organiques volatils (caractérisables par chromatographie gazeuse, GC), 15 % poids de 

composés organiques non-volatils (caractérisables par chromatographie liquide à haute 

performance, HPLC), 25 % poids de lignine pyrolytique (hydroinsolubles) et 25 % poids en 

eau (déterminée par titrage Karl Fisher). 

Eau 

 

Figure I.9 – Composition des huiles de pyrolyse [Oasmaa et Meier 2002b] 

 

Le Tableau I.9 présente la composition chimique représentative des huiles de pyrolyse 

présentée par différents auteurs [Oasmaa et al. 2003; Bridgwater et al. 2002; Radlein 1999]. 
 

Tableau I.9 - Composition chimique représentative des huiles de pyrolyse 

(issues de bois de feuillus ou de résineux) [Bridgwater et al. 2002] 

Composés Composition (% poids) 
Eau 20-30 
Lignine pyrolytique 15-30 
Aldéhydes : formaldéhyde, acétaldéhyde, 
hydroxyacétaldéhyde, acétaldéhyde, glyoxal, méthylglyoxal 

10-20 

Acides carboxyliques : formique, acétique, propénoïque, 
butyrique, pentatonique, hexanoïque 

10-15 

Carbohydrates : cellobiosan, levoglucosan, 
oligosaccharides, 1,6 anhydroglucofuranose) 

5-10 

Phénols : phénol, crésols, gaïacols, syringols 2-5 
Alcools : méthanol, éthanol 2-5 
Cétones : acétol (1-hydroxy-2-propanone), cyclopentanone 1-5 
Furfurals 1-4 
 

25%pds 
35%pds

25%pds15%pds

Volatils 
GC/MSKarl Fisher 

Non volatils Lignine Pyrolytique
Extraction à l'eauHPLC
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Du fait de leur complexité, les huiles de pyrolyse peuvent difficilement être 

caractérisées moléculairement. L'analyse de ces liquides présuppose la mise en œuvre de 

différents fractionnements en amont de leur caractérisation. Les techniques analytiques 

appliquées à ces liquides sont répertoriées dans le Tableau I.10. Ces méthodes analytiques et 

les résultats obtenus dans la littérature concernant la composition des huiles de pyrolyse sont 

présentés plus en détail dans le chapitre IV. 
 

Tableau I.10 – Techniques analytiques appliquées aux huiles de pyrolyse 

Analyse Information 

Microscopie Homogénéisation, solubilisation 
Titrage Karl Fisher Teneur en eau 
Analyse élémentaire (CHONS) Composition élémentaire 
Fractionnement par solvant Fractionnement par familles de solubilité 
Résonance Magnétique Nucléaire 
(RMN) 

Identification de groupes fonctionnels et de liaisons 
chimiques 

Infra-rouge (IR) Identification de groupes fonctionnels 
Oximation Quantification des groupes carbonyles 
Chromatographie liquide à haute 
performance (HPLC) 

Composés polaires et de masse moléculaire élevée qui 
sont non volatils 

Chromatographie d’exclusion 
stérique (SEC) 

Classement par masse moléculaire 

Chromatographie gazeuse (GC) Identification et / ou quantification des composés volatils 
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I.2.5 Conclusion 

Différents types de réacteurs ont été développés pour les procédés de pyrolyse rapide de 

la biomasse lignocellulosique : les réacteurs ablatifs, les réacteurs de type lit fluidisé, les 

réacteurs à lit entraîné, les réacteurs à cône rotatif et les réacteurs de pyrolyse sous vide. Le lit 

fluidisé reste cependant le procédé plus flexible et robuste du point de vue technologique, il 

est de plus extrapolable à l'échelle industrielle. Aujourd'hui, la grande majorité des unités de 

pyrolyse rapide en fonctionnement restent des outils de recherche et de développement. Les 

informations concernant la technologie de ces installations et leurs performances énergétiques 

sont peu disponibles. 

 

La qualité et la stabilité des huiles de pyrolyse produites sont souvent recherchées et 

font l'objet de nombreuses études. 

 

De propriétés physico-chimiques très différentes de celles des coupes pétrolières 

conventionnelles, les huiles de pyrolyse constituent des mélanges complexes de composés 

oxygénés aux structures variées, qui sont répartis sur une large gamme de polarités et de 

masses moléculaires. Une approche analytique multi-techniques, précédée d'un 

fractionnement, doit donc être adoptée pour décrire de façon la plus complète possible la 

composition chimique de ces produits, et ceci afin de déterminer les voies possibles pour leur 

valorisation comme biocarburant. 
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I.3 L'hydrotraitement des huiles de pyrolyse 

Les composés oxygénés présents dans les huiles de pyrolyse ont des propriétés 

indésirables pour une utilisation comme carburant. En effet, leur présence en grande quantité 

fait que ces liquides ont un faible pouvoir calorifique et présentent une viscosité élevée. De 

plus, ils sont corrosifs et instables thermiquement. Enfin, ils ont tendance à polymériser lors 

d'une exposition à l'air et ne sont pas miscibles avec des produits dérivés du pétrole [Sipila et 

al. 1998; Czernik et Bridgwater 2004; Bridgwater 2003; Bridgwater et al. 2002; Oasmaa et 

Meier 2002a; Demirbas 2004].  

 

De ce fait, la valorisation des bio-huiles implique la suppression de tout ou partie de 

l'oxygène. Plusieurs voies possibles sont trouvées dans la littérature pour effectuer la 

déoxygénation catalytique des huiles de pyrolyse [Gandarias et al. 2008; Snare et al. 2008; 

Huber et Corma 2007; Zhang et al. 2007; Rep et al. 2006; Czernik et al. 2002; Maggi et 

Delmon 1997; Bridgwater 1996] comme le craquage catalytique et l'hydrotraitement. D'autres 

voies combinant le reformage catalytique des fractions oxygénés légères et le craquage 

séquentiel des fractions plus lourdes des huiles de pyrolyse sont aussi évoqués dans la 

littérature [Domine et al. 2008; Marker et Petri 2008]. Une revue très complète a été publié 

récemment par Elliott concernant ces procédés de valorisation des huiles de pyrolyse [Elliott 

2007]. 

 

Le craquage catalytique élimine l'oxygène par déshydratation-décarboxylation 

simultanées sur un catalyseur zéolithique à 450°C et sous pression atmosphérique. L'oxygène 

est éliminé sous la forme d'eau et de dioxyde de carbone. La fraction hydrocarbonée restante 

est composée majoritairement de molécules aromatiques. Cependant, le procédé souffre d'un 

faible rendement en hydrocarbures et d'une forte désactivation du catalyseur provoquée par sa 

cokéfaction rapide. 

 

L'hydrotraitement des liquides de pyrolyse est effectué de manière catalytique à 

température élevée et sous pression d'hydrogène. Il en résulte une élimination de l'oxygène 

sous la forme d'eau ainsi qu'une hydrogénation et un craquage des molécules les plus lourdes. 
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Dans ce chapitre seront présentées les études d'hydrotraitement des huiles de pyrolyse 

réelles existantes dans la littérature ainsi que les études effectuées sur des molécules modèles. 

Il est à noter que ces dernières représentent la très grande majorité des travaux publiés. 
 

I.3.1 L'hydrotraitement d'huiles de pyrolyse réelles  

L'hydrotraitement catalytique consiste à désoxygéner les huiles de pyrolyse sous 

pression d'H2 élevée, en prenant en compte l'expérience de l'industrie du raffinage du pétrole. 

Les principales équipes de recherche qui ont mené des études sur la valorisation catalytique 

des huiles de pyrolyse par hydrotraitement sont présentées dans le Tableau I.11.  
 

Tableau I.11 – Laboratoires impliqués dans des études sur l'hydrotraitement 

de bio-huiles réelles 

Laboratoires Références 

Battelle Pacific Northwest Laboratory 

(PNL), États Unis  

[Elliott et Baker 1987] 

[Baker et Elliot 1988] 

[Baker et Elliott 1988] 

[Elliott et al. 1991] 

[Elliott et Neuenschwander 1997] 

[Elliott et al. 2006] 

Université Catholique de Louvain, Belgique [Churin et al. 1987] 

[Churin et al. 1988] 

Université de Laval, Canada [Gagnon et Kaliaguine 1988] 

Université du Texas A&M, États Unis [Sheu et al. 1988] 

Université d'Hambourg, Allemagne [Scholze 2002] 

Institut of Wood Chemistry, Allemagne [Meier et Bridgwater 1997] 

Université de Sassari, Italie [Conti et al. 1994] 

[Conti et al. 1997] 

Department of Chemical Engineering for 

Energy Resources, Chine 

[Zhang et al. 2003] 

[Zhang et al. 2005] 
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Les premières expériences menées sur des liquides de pyrolyse [Elliott et Baker 1987] 

ont été largement infructueuses à cause principalement de la polymérisation de l'huile qui a 

lieu bien en dessous des températures classiques d'hydrotraitement (350°C-400°C). 

 

L'équipe d'Elliott (Pacific Northwest Laboratory) a par conséquent développé un 

traitement en deux étapes. Tout d'abord un prétraitement équivalent à un hydrotraitement 

doux avec un catalyseur CoMo ou NiMo sulfuré est proposé à des températures basses 

(270°C, 13.8 MPa). L'objectif est alors d'éliminer les composés les plus réactifs comme les 

aldéhydes, les cétones et les oléfines [Elliott et Baker 1987; Elliott et Baker 1989] afin de 

stabiliser le liquéfiat avant un hydrotraitement plus sévère. La deuxième étape consiste à 

effectuer un hydrotraitement à une température plus élevée (400°C, 13.8 MPa) avec 

élimination des composés oxygénés les plus stables comme les phénols et les furanes [Baker 

et Elliott 1988].  

 

Deux brevets ont été déposés par l'équipe d'Elliott et Baker. Le premier concerne la 

méthode de prétraitement, ou méthode de stabilisation, [Elliott et Baker 1989] et le deuxième 

présente le traitement des liquéfiats de biomasse lignocellulosique par l'enchaînement de 

procédés suivant : hydrodéoxygénation catalytique, séparation de l'eau formée, séparation par 

distillation des composés monoaromatiques et des composés polyaromatiques et craquage de 

la fraction polyaromatique lourde [Baker 1993]. 

 

Churin a utilisé la même méthodologie de traitement en deux étapes mais a augmenté 

les rendements en utilisant de la tétraline (1,2,3,4-tétrahydronaphtalène) comme solvant 

donneur d'hydrogène [Churin et al. 1988]. Les huiles de pyrolyse ont été hydrotraitées dans un 

réacteur batch agité. Les catalyseurs, CoMo ou NiMo supportés sur alumine, ont ainsi été mis 

en suspension directement dans l'huile grâce à une agitation contrôlée. Du sulfure de carbone 

CS2, qui se décompose en H2S, a été ajouté de façon à maintenir le catalyseur sous sa forme 

sulfure. Des rendements supérieurs de 40 % poids en hydrocarbures ont été trouvés. 

 

D'autres expériences d'hydrodéoxygénation ont été effectuées dans un réacteur batch à 

l'Université de Laval [Gagnon et Kaliaguine 1988]. Des bio-huiles issues de la pyrolyse sous 

vide qui polymérisaient extrêmement facilement à cause de la quantité élevée en composés 
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carbonyles ont été traitées. Un prétraitement à des températures très basses (80-140°C) en 

utilisant un catalyseur commercial Ru/Al2O3 a été mis au point avant d'opérer l'étape d'HDO à 

325°C. La stabilisation de l'huile est expliquée par l'hydrogénation des fonctions aldéhydes 

des sucres présents dans les liquides de pyrolyse. 

 

Quelques articles de revue ont été publiés sur l'amélioration des propriétés liquéfiats de 

biomasse dans les années 90 [Sharma et Bakhshi 1991; Bridgwater 1994; Maggi et Elliott 

1997] ainsi que des études technico-économiques sur la production et l'amélioration des huiles 

[Bridgwater et Cottam 1992; Solantausta et al. 1992; Cottam et Bridgwater 1994; Diebold et 

al. 1994]. Des inconvénients majeurs ont ainsi été soulignés comme les bas rendements des 

procédés, les coûts de production élevés et la consommation d'hydrogène trop importante. En 

effet, la consommation d'hydrogène est estimée entre 700 et 800 Nm3/t ce qui est très proche, 

voire supérieure, aux valeurs déjà très élevées que l'on peut trouver dans le raffinage des 

coupes pétrolières les plus lourdes. 

 

L'hydrotraitement doux, appelé aussi procédé de stabilisation, apparaît comme un 

procédé intéressant pour la production de combustibles partiellement désoxygénés pouvant 

être utilisés pour la génération d'électricité et chaleur. Dans ce contexte, l'équipe du PNNL 

[Elliott et Neuenschwander 1997] a rapporté des travaux d'hydrotraitement doux en continu. 

L'influence de la configuration downflow / upflow, du catalyseur (NiMo supporté sur alumine 

vs. CoMo supporté sur spinelle) ainsi que l'effet de l'origine de l'huile de pyrolyse ont été 

analysés. Des niveaux de conversion supérieurs ont été obtenus en downflow par rapport aux 

valeurs obtenues en upflow. Les tests effectués sur un catalyseur CoMo supporté sur spinelle 

ont montré une meilleure stabilité chimique du support mais une activité globale inférieure 

par rapport au catalyseur NiMo supporté sur alumine. Les résultats obtenus pour 

l'hydrotraitement de deux huiles de différentes origines (NREL et Union Fenosa) sont 

présentés dans le Tableau I.12. L'huile d'Union Fenosa a été obtenue par pyrolyse flash, en lit 

fluidisé, à partir de lignocellulose d'eucalyptus et l'huile NREL a été produite par pyrolyse 

flash, par procédé ablatif, à partir de lignocellulose de peuplier. 
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Tableau I.12 – Résultats d'hydrotraitement de deux huiles de 

pyrolyse [Elliott et Neuenschwander 1997] 

 NREL Union Fenosa 

VVH (h-1) 0.7 0.54 
Température (°C) 355 365 
Rendement (g/g base sèche) 0.53 0.41 
Déoxygénation (%) 96 92 
Densité produit (g/mL) 0.86 0.94 
Consommation d'hydrogène (NL/L) 779 554 

 

Le groupe de travail de l'Université de Sassari [Conti et al. 1997] a aussi relaté des 

expériences d'hydrotraitement doux (T=140°C-280°C; pression partielle en H2 = 15 MPa) 

d'une huile produite par Ensyn à partir du bois. Le traitement a été effectué dans un réacteur 

continu en utilisant un catalyseur NiMo sulfuré. Le rendement liquide obtenu est de 72 % pds 

avec une réduction de 60 % de la teneur en oxygène et une consommation d'hydrogène de 

264 NL par kg de bio-huile. Le détail des résultats est présenté dans le tableau suivant. 

 

Tableau I.13 – Analyses de l'huile de pyrolyse avant et après hydrotraitement 

doux [Conti et al. 1997] 

Analyse Bio-huile Bio-huile hydrotraitée 

Cendres 0.20 0.06 
pH 3.17 6.5 
Teneur en eau (%pds) 24.8 3.6 
Densité à 15°C 1.21 1.07 
PCS (MJ/kg) 19.4 30.2 
C (% poids) 52.9 68.8 
H (% poids) 6.2 7.7 
N (% poids) 0.2 0.3 
O (% poids) 40.7 23.2 

 

Les catalyseurs métalliques sont plus actifs que les catalyseurs sulfurés et peuvent être 

utilisés à des températures inférieures tout en atteignant des niveaux élevés d'activité [Elliott 

et al. 2006]. Ces catalyseurs peuvent aussi être fabriqués à l'aide de supports autres que 
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l'alumine comme le carbone ou l'oxyde de titane afin d'éviter l'instabilité de l'alumine 

lorsqu'elle est en présence d'eau.  

 

Le groupe de l'Institut of Wood Chemistry [Meier et Bridgwater 1997] a effectué des 

tests sur un réacteur batch à différentes pressions (de quelques bars à 100 bars) et 

températures (de 20°C à 200°C) avec des catalyseurs ayant des phases actives au ruthénium, 

au cuivre, au chromite de cuivre, au palladium, au platine, au cobalt-molybdène, au nickel et à 

l'oxyde de nickel et sur différents supports (non énoncés). Dans cette étude la stabilisation de 

l'effluent était recherchée et non une hydrodéoxygénation totale. Les résultats détaillés ne sont 

pas reportés. Toutefois, il est indiqué que les meilleurs résultats ont été obtenus avec du nickel 

Raney sous une pression de 0.2 à 0.3 MPa et à une température de 80°C. Dans ces conditions, 

les aldéhydes et les cétones ont été complètement transformés en alcools mais l'acide acétique 

n'a pas été converti.  

 

L'hydrogénation des huiles de pyrolyse flash avec différents catalyseurs métalliques a 

aussi été étudiée par Scholze en utilisant un réacteur batch à basse température [Scholze 

2002]. Il a été montré que les températures de réaction au dessus de 80°C sont inadéquates 

pour l'hydrogénation des huiles de pyrolyse à cause de la séparation de phases du produit en 

une phase aqueuse et une phase organique. De plus, aucune des combinaisons de catalyseurs 

et conditions testées n'a permis d'obtenir une huile plus stable. 

 

Plus récemment, l'équipe d'Elliott a rapporté des expériences menées en utilisant un 

réacteur tubulaire à lit fixe (400 cm3 de catalyseur) en downflow et sous pression d'hydrogène 

[Elliott et al. 2006]. Le catalyseur était un catalyseur métallique au ruthénium. Les conditions 

opératoires et les résultats obtenus concernant l'hydrotraitement de deux huiles de pyrolyse 

provenant de Dynamotive sont présentés dans le Tableau I.14. 

 

 36



 

 
Chapitre I – Étude bibliographique 

 

Tableau I.14 – Résultats de l'hydrotraitement de deux huiles de pyrolyse 

[Elliott et al. 2006] 

 
Bio-huile issue de 
pyrolyse de bois 

de conifères 

Bio-huile issue de 
pyrolyse de bagasse 

VVH (h-1) 0.22-0.67 0.22-0.67 
Température (°C) 181-238 182-240 
Pression en hydrogène (atm) 133-142 132-143 
Déoxygénation (%) 31-70 32-46 
Consommation d'hydrogène (L/L) 261-491 163-311 
Rendement (g/g base sèche) 0.54-0.79 0.64-0.81 

 

Les dépôts sur le catalyseur (Fe, Ni, Cr, Mn, Cu, Ca, etc.) ont été analysés. Il a été 

trouvé que le fer était le principal contaminant. De plus, le soufre présent dans les huiles avec 

des teneurs inférieures à 40 ppm poids a réagi et empoisonné le catalyseur métallique au 

ruthénium. 

 

I.3.2 L'hydrodéoxygénation de composés oxygénés modèles de bio-huiles 

Après les premières études plutôt empiriques effectuées dans les années 80 sur les 

huiles réelles résumées dans le sous-chapitre précédent, des études plus fondamentales ont été 

menées sur des composés modèles de façon à élucider les principaux mécanismes de réaction, 

l'influence des paramètres de réaction, la compétition entre les différentes molécules et les 

possibles inhibiteurs ou poisons des catalyseurs. Les principales études d'hydrodéoxygénation 

sur composés oxygénés modèles de bio-huiles ont été menées à l'Université de Louvain et à 

l'Université d'Helsinki (Tableau I.15). 
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Tableau I.15 – Laboratoires impliqués dans des études d'hydrodéoxygénation 

sur composés oxygénés modèles de bio-huiles 

Laboratoire Références 
Université Catholique de 

Louvain, Belgique 
[Laurent et Delmon 1993] [Laurent et al. 1994a] 
[Laurent et al. 1994b] [Laurent et Delmon 1994a] 
[Laurent et Delmon 1994b] [Laurent et Delmon 1994c] 
[Maggi et Delmon 1994] [Grange et al. 1996] 
[Centeno et Delmon 1999] [De La Puente et al. 1999] 
[Ferrari et al. 1999] [Ferrari et al. 2001] 

Université d'Helsinki, Finlande [Vuori et al. 1989] [Viljava et al. 2000] 
[Senol et al. 2005b] [Senol et al. 2005a] 
[Bredenberg et al. 1989] [Bredenberg et al. 1982] 
[Huuska et Rintala 1985] [Senol et al. 2007b] 

Université de Toronto, Canada [Kallury et al. 1985] 
PNNL, États-unis  [Elliott et al. 2006] 

 

Deux articles de synthèse sur l'hydrodéoxygénation catalytique ont été publiés par 

Furimsky [Furimsky 2000; Furimsky 1983]. Ces articles soulignent en particulier les 

principaux résultats et mécanismes décrits dans les différentes études d'hydrodéoxygénation 

de composés modèles oxygénés. 

 

La Figure I.10 montre quelques composés modèles représentatifs qui sont fréquemment 

trouvés dans les études sur les mécanismes d'hydrodéoxygénation. 
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Figure I.10 – Composés oxygénés rencontrés dans les études d'hydrodéoxygénation 

 38



 

 
Chapitre I – Étude bibliographique 

Dans la majorité des études, des catalyseurs classiques d'hydrotraitement CoMo-γAl2O3 

ou NiMo-γAl2O3 ont été utilisés. Ces études ont été effectuées en réacteur batch sous diverses 

conditions opératoires. 

 

Le mécanisme simplifié d'hydrodéoxygénation du gaïacol montré dans la Figure I.11 a 

été établi par l'équipe de Laurent [Laurent et Delmon 1994c]. 

 

OH
O

OH

OH

OH

Coke

guaiacol phénol

hydrocarbures

catéchol

 

Figure I.11 – Mécanisme d'hydrodéoxygénation du gaïacol [Laurent et Delmon 1994c] 

 

Le schéma réactionnel proposé par les équipes de Laurent [Laurent et al. 1994a; Laurent 

et al. 1994b] et de Bredenberg [Bredenberg et al. 1989; Bredenberg et al. 1982; Huuska et 

Rintala 1985] décrit une première étape d'hydrogénolyse du groupement méthoxy pour former 

du catéchol et du méthane suivie de l'élimination d'un groupe hydroxyle du catéchol pour 

former le phénol. Il a été vérifié que le coke est formé à partir du gaïacol et de son produit 

intermédiaire, le catéchol. Cette formation de coke est attribuée à l'interaction avec le support 

d'alumine γ-Al2O3 du catalyseur plutôt qu'avec la phase active métallique [Laurent et al. 

1994a]. 

 

Un schéma réactionnel similaire a été proposé par d'autres auteurs pour 

l'hydrodéoxygénation du méthylgaïacol, de l'eugénol et de la vanilline [Petrocelli et Klein 

1987]. 

 

Vuori [Vuori et al. 1989] a rapporté un effet bénéfique de la sulfuration du catalyseur et 

de la présence de soufre dans la charge (sous la forme de CS2) sur la conversion du gaïacol. 

Selon cette étude, la sélectivité des réactions d'HDO a été également influencée par la 

présence de soufre car les formations de vératrole (1,2-diméthoxybenzène), d'anisole 
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(méthoxybenzène) et de méthylcatéchol ont été observées en plus de celles du catéchol et du 

phénol. 

 

La réactivité du catéchol a été comparée [Kallury et al. 1985] à celles des méta et para-

dihydroxybenzènes. Il a été observé que les méta et para-dihydroxybenzènes donnent 

principalement des cycles saturés tandis que le catéchol est converti essentiellement en 

phénol. 

 

L'équipe de l'Université de Louvain [Laurent et Delmon 1994b; Laurent et Delmon 

1994c] a aussi étudié l'hydrodéoxygénation de cétones et d'esters sur des catalyseurs CoMo et 

NiMo/Al2O3, en utilisant, comme composés modèles, le 4-méthylacétophénone (cf. Figure 

I.12) et l'acide décanedioïque (cf. Figure I.13). Pour ces composés, la formation de coke était 

très inférieure à celle obtenue pour le gaïacol [Laurent et al. 1994a]. 

 

Il a été observé que le groupe carbonyle du 4-méthylacétophénone (Figure I.12) peut 

être facilement hydrogéné en un groupe méthylène (-CH2-) à 200°C en obtenant comme 

produit principal le 4-méthyléthylbenzène. 

C
CH3

CH3

O
CH2

CH3

CH3

CH
CH2

CH3

CH
CH3

CH3

OH

 

Figure I.12 – Réactions d'hydrodéoxygénation du 4-méthylacétophénone 

[Laurent et Delmon 1994b] 

 

Pour les groupes carboxyles, l'hydrogénation en groupes méthyles est observée ainsi 

qu'une décarboxylation qui a lieu en parallèle. Les produits de décarboxylation sont 

dominants. En effet, à 280°C, l'hydrodéoxygénation de l'acide décanedioïque et du décanoate 

d’éthyle a conduit principalement à la formation de n-nonane et de n-décane avec un ratio n-

nonane / n-décane de 1.5 et 1.1 respectivement. 
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Figure I.13 – Réactions d'hydrodéoxygénation de l'acide décanedioïque [Laurent et Delmon 

1994b] 

Plus récemment, l'équipe d'Elliott [Elliott 2006; Elliott et al. 2006] a effectué des tests 

d'hydrodéoxygénation avec quelques composés oxygénés modèles sur un catalyseur au 

ruthénium plus spécifique à l'hydrotraitement de bio-huiles. Les produits d'HDO du 4-

méthylgaïacol, de l'éthylgaïacol, de l'eugénol et de l'acétovanilone à la température de 150-

200°C et à la pression de 13.5 MPa d'hydrogène ont été identifiés et sont présentés dans le 

Tableau I.16. Il a ainsi été observé que les principaux produits de réaction sont les alcools 

cycliques saturés ce qui diffère de ce qui avait été observé lors de l'utilisation d'un catalyseur 

soufré conventionnel d'hydrotraitement pour lequel des composés cycliques hydrocarbonés 

avaient été obtenus. 
 

Tableau I.16 – Réactions d'hydrotraitement de composés modèles oxygénés 

sur un catalyseur au ruthénium [Elliott 2006; Elliott et al. 2006] 

Réactions identifiées 

• hydroxyacétaldéhyde  éthylène glycol 

• acétol  propylèneglycol 

• acide acétique  éthanol 

• furfural  tétrahydrofuran-méthanol 

• méthyl-hydroxy-cyclopentenone  méthyl-cyclopentanone  méthyl-cyclopentane 

• isoeugenol et eugenol  4-propyl-gaïacol 

• acétovanillone  éthyl-gaïacol 

• alkyl-(propyl, méthyl, et éthyl) gaïacols  alkyl-méthoxy-cyclohexanols  alkyl-cyclohexanols 
ou alkyl-phénols  alkyl-cyclohexanes 

• acide oléique  acide stéarique  heptadécane 
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I.3.3 Influence de l'eau, de l'ammoniac et du sulfure d'hydrogène sur 

l'hydrodéoxygénation 

L'eau et l'ammoniac (inhérents à la composition d'huiles de pyrolyse) sont 

potentiellement des poisons ou des inhibiteurs des catalyseurs d'HDO. L'effet inhibiteur de 

l'eau sur les catalyseurs sulfurés peut être limité en maintenant une pression partielle en H2S 

suffisante pour que le catalyseur reste dans son état sulfuré [Furimsky et Massoth 1999]. Dans 

le cas des charges à haute teneur en oxygène, ceci peut nécessiter l'adjonction dans la charge 

de composés soufrés produisant de l'H2S. De plus, l'eau peut modifier le support catalytique 

pendant la période d'opération et ainsi contribuer à la perte d'activité irréversible du catalyseur 

[Furimsky et Massoth 1999; Vogelzang et al. 1983].  

 

L'influence de l'eau, de l'ammoniac et du sulfure d'hydrogène sur les réactions d'HDO a 

été étudiée par le groupe de l'Université Catholique de Louvain dans les années 90 [Laurent et 

Delmon 1993; Laurent et al. 1994b; Laurent et Delmon 1994b; Grange et al. 1996]. Dans ces 

études, l'ajout de quantités d'eau élevées a eu un effet inhibiteur faible sur les réactions d'HDO 

des phénols, des cétones et des composés carboxyliques par rapport à l'ajout d'H2S ou 

d'ammoniac. L'ammoniac a fortement inhibé la conversion des esters carboxyliques et le 

déplacement du groupe méthoxy du gaïacol mais l'hydrogénation du groupe carbonyle n'a pas 

été affectée. Le sulfure d'hydrogène a diminué l'activité du catalyseur NiMo pour la 

conversion du groupe carbonyle mais pas celle du catalyseur CoMo. Il a été également vérifié 

qu'une pression partielle minimale d'H2S était nécessaire pour maintenir le catalyseur dans sa 

phase active sulfurée. 

 

Ces effets ont été résumés dans l'article de revue de Maggi et Delmon [Maggi et 

Delmon 1997] et sont repris qualitativement dans le Tableau I.17. 
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Tableau I.17 – Effets promoteurs ou inhibiteurs du NH3, de l'H2S et de l'eau 

sur les réactions d'hydrodéoxygénation [Maggi et Delmon 1997] 

Composés Réaction 

NH3 H2S H2O 

Hydrogénation du 4-méthyl-phénol --- 0 0 

Hydrogénolyse du 4-méthyl-phénol --- -- 0 

Hydrogénation de la 4-méthyl-acétophenone 0 -- 0 

Hydrolyse de l'ester carboxylique  0 ++ 

Décarboxylation -- + 0 

Hydrogénation de l'ester carboxylique --- - 0 

Déméthylation du gaïacol --- 0 0 

 légende : --- fort effet inhibiteur; 0 pas d'effet ;+++ fort effet promoteur 

 

Plus récemment, l'équipe de Senol [Senol et al. 2007a] a étudié l'effet de l'H2S injecté 

pour assurer le maintien de la phase sulfure des catalyseurs NiMo/γ-Al2O3 et CoMo/γ-Al2O3 

sulfurés lors l'HDO du phénol et de l'heptanoate de méthyle. 

 

Sans ajout d'H2S, le catalyseur CoMoS est plus actif que le NiMoS et deux voies de 

conversions sont trouvés pour l'HDO du phénol par les réactions d'hydrogénolyse directe 

(formation directe de benzène) ou d'hydrogénation (formation de cyclohexanone 

intermédiaire). L'ajout d'H2S inhibe ces voies réactionnelles. Sur le catalyseur NiMo les deux 

voies sont inhibées de manière similaire alors que dans le cas du catalyseur CoMo 

l'hydrogénolyse directe du phénol en benzène est plus fortement affectée. L'inhibition a été 

attribuée à une compétition d'adsorption entre le phénol et l'H2S. 

 

Au contraire, l'H2S a eu un effet promoteur sur l'HDO de l'heptanoate d'éthyle, pour 

lequel les réactions de craquage et d'hydrogénation prédominent. Les différences de 

comportement entre le phénol et l'heptanoate d'éthyle ont été attribuées à des mécanismes de 

réactions différents qui seraient dues à la structure moléculaire et électronique distincte des 

oxygénés aromatiques et aliphatiques. 
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I.3.4 Compétition entre l'hydrodéoxygénation et l'hydrodésulfuration 

Des travaux réalisés dans les années 80 ont montré des effets inhibiteurs de composés 

oxygénés sur des composés soufrés [Krishnamurty et Shah 1982; Lee et Ollis 1984; 

Odebunmi et Ollis 1983]. 

 

Concernant l'étude plus spécifique sur les interactions entre composés oxygénés 

présents dans les huiles de pyrolyse et les composés soufrés existants dans les coupes 

pétrolières, peu d'études existent à ce jour. 

 

Le co-traitement des composés oxygénés et soufrés a été traité à l'Université d'Helsinki 

par Viljava dans le cadre d'une thèse [Viljava et Krause 1996; Viljava et Krause 1997; Viljava 

et al. 1999; Viljava et al. 2001] en utilisant des mélanges de composés modèles oxygénés et 

soufrés. 

 

Généralement, pour l'hydrotraitement de ces mélanges, il est noté une forte inhibition de 

l'HDS en présence des composés oxygénés. Il est aussi constaté une diminution des vitesses 

de réaction d'HDO en présence des composés soufrés, ce qui est attribué à l'adsorption 

compétitive des deux types d'espèces sur les sites actifs du catalyseur. 

 

Viljava et son équipe [Viljava et al. 2001] ont étudié l'hydrodésulfuration (HDS) et 

l'hydrodéoxygénation (HDO) simultanées des groupes mercapto et/ou méthoxy contenus dans 

des composés modèles (anisole et mercaptobenzène) sur un catalyseur commercial CoMo/γ-

Al2O3 présulfuré, dans un réacteur batch et dans des conditions d'hydrotraitement classiques 

(150-280°C, 7 MPa). 

 

Les schémas ci-dessous illustrent les différentes voies réactionnelles du co-

hydrotraitement de l'anisole (Figure I.14) et du mercaptobenzène (Figure I.15). 
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Figure I.14 – Mécanisme simplifié de la conversion de l'anisole [Viljava et al. 2001] 

 

Figure I.15 – Mécanisme simplifié de la conversion du mercaptobenzène 

[Viljava et al. 2001] 

 

Il a été observé une inhibition de l'HDS du mercaptobenzène en présence de l'anisole de 

l'ordre de 30 % ainsi que la formation d'un composé soufré moins réactif par transfert d'un 

groupe méthyle. Les réactions d'HDO de l'anisole ont aussi été fortement inhibées par la 

présence du mercaptobenzène. 

 

L'addition de faibles quantités d'un agent sulfurant, le CS2 (précurseur de l'H2S), à 

l'alimentation du réacteur a eu, par contre, un effet positif sur la conversion de l'anisole, mais 

elle n'a pas affecté particulièrement les taux d'HDO. 
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I.3.5 Conclusion 

L'hydrodéoxygénation (HDO) est un processus analogue à l'hydrodésulfuration (HDS) 

qui est une réaction essentielle du raffinage du pétrole. L'HDO des huiles de pyrolyse ou des 

composées oxygénées modèles a été étudiée sur différents catalyseurs conventionnellement 

utilisés dans l'industrie du raffinage : les catalyseurs CoMo et NiMo sulfurés supportés sur 

alumine et d'autres catalyseurs à base de métaux nobles. Les conditions opératoires décrites 

dans ces études sont proches des conditions utilisées en raffinage conventionnel.  

 

Les études d'hydrotraitement des huiles de pyrolyse réelles existantes dans la littérature 

ont été présentées. Les inconvénients majeurs de cette conversion sont les bas rendements des 

procédés, la forte consommation d'hydrogène et la désactivation du catalyseur par cockage, 

dépôt d'inorganiques présents dans la charge ou perte de la phase sulfure. Des traitements 

alternatifs consistant à stabiliser les huiles de pyrolyse par hydrodéoxygénation partielle dans 

des conditions plus douces sont relatés. 

 

Les études effectuées sur des molécules modèles oxygénées représentent la très grande 

majorité des travaux publiés. Ces travaux menés sur des systèmes modèles mettent en lumière 

les mécanismes l'hydrodéoxygénation de molécules oxygénées sur différents catalyseurs et les 

compétitions entre l'hydrodéoxygénation et l'hydrodésulfuration en présence d'espèces 

soufrées. Des études analogues mettant en jeu le co-traitement des charges réelles (charge 

hydrocarbonée et liquéfiats de biomasse) n'ont pas été trouvées dans la littérature. 
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I.4 Conclusion  

Cette étude bibliographique a permis, dans un premier temps, de montrer l'intérêt et 

l'importance de l'hydrotraitement des coupes gazole ainsi que d'identifier les molécules et les 

principales réactions impliquées dans l'hydrotraitement : l'hydrodésulfuration (HDS), 

l'hydrodéazotation (HDN) et l'hydrogénation des cycles aromatiques (HDCA). 

 

Dans un deuxième temps, ont été identifiés les procédés de pyrolyse flash de la 

biomasse, les propriétés et la composition des bio-huiles provenant de ces procédés ainsi que 

les méthodes analytiques utilisées pour l'analyse des composés oxygénés existants dans les 

bio-huiles. Cette partie de l'étude permettra d'arriver au choix des molécules modèles 

oxygénées représentatives de la conversion de la lignocellulose qui seront utilisées pour 

l'étude cinétique effectuée dans le cadre de ce travail (chapitre II). 

 

Finalement, les processus de valorisation de liquides issus de la pyrolyse de biomasse 

par déoxygénation catalytique ont été présentés en focalisant notre intérêt sur 

l'hydrotraitement des huiles de pyrolyse réelles et sur les études d'hydrodéoxygénation des 

molécules modèles. 

 

Dans le cadre d'un hydrotraitement de dérivés liquides oxygénés issus de la biomasse en 

mélange avec des coupes pétrolières, une étude sur le couplage 

hydrodéoxygénation / hydrodésulfuration a été également réalisée. Cependant, les 

publications sur ce sujet restent rares. Dans ce contexte, l'étude de l'impact des composés 

oxygénés sur les réactions d'hydrodésulfuration, qui sera effectuée durant ce travail, apparaît 

essentielle. 
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II. Étude de l'impact des composés modèles oxygénés sur 

l'hydrotraitement d'un gazole 

L'objet de ce travail est d'étudier les réactions impliquées dans le cas d'un co-traitement 

de liquéfiats de biomasse en mélange avec un gazole. 

 

Pour cela, la première approche envisagée consiste à utiliser des composés modèles 

oxygénés représentatifs de ceux présents dans les liquéfiats de biomasse, et à les convertir en 

présence d’un gazole de distillation directe du pétrole (gazole straight-run). 

 

Ces expériences ont alors pour objectif de déterminer les réactivités relatives des 

molécules soufrées, azotées et aromatiques du gazole conventionnel en présence de ces 

différents composés oxygénés modèles, d'étudier les cinétiques des réactions 

d'hydrodéoxygénation ainsi que d'établir les principaux mécanismes réactionnels d'HDO. 

 

II.1 Choix des composés modèles 

Un premier choix concernant les composés modèles oxygénés a été effectué en se 

basant sur la composition des huiles de pyrolyse (section I.2.4), sur les composés modèles 

déjà testés par différents auteurs [Laurent et al. 1994a; Maggi et Delmon 1994; Ferrari et al. 

2001b; Adjaye et Bakhshi 1995; Grange et al. 1996; Senol et al. 2005; Laurent et al. 1994b] 

lors d'études sur l'hydrodéoxygénation des huiles de pyrolyse (section I.3) et en sélectionnant 

aux moins un composé par famille oxygénée (acides, aldéhydes, cétones, etc.). La 

disponibilité commerciale a aussi limité le choix à des composés relativement légers qui 

étaient les seuls accessibles commercialement en quantité suffisante pour les essais. 

 

Les composés qui ont été finalement sélectionnés sont présentés dans le Tableau II.1. 

Ces composés oxygénés ont tout d'abord fait l'objet d'une étude de solubilité dans le gazole 

utilisé dans les tests catalytiques. 
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Tableau II.1 – Composés modèles sélectionnés 

Famille Nom Formule Molécule 
Masse 

moléculaire 
(g/mol) 

Temp. 
d'ébul. 

(°C) 

Soluble 
dans le 
gazole 

* 

Alcools 2-propanol C3H8O 
 

60.1 82 oui 

Alcools 
bifonctionnels 

Éthylène glycol 
(éthane-1,2-diol) C2H6O2 OH

OH
 62.1 195 non 

Cétones Cyclopentanone C5H8O 
 

84.1 131 oui 

Phénols Catéchol 
(benzène-1,2-diol) C6H6O2

OH
OH

 
110.1 245 non 

Méthoxyphénols Gaïacol 
(2-méthoxyphénol) C7H8O2

 
124.1 205 oui 

Éthers Anisole 
(méthoxybenzène) C7H8O 

 
108.1 154 oui 

Acides Acide propanoïque C3H6O2
 

74.1 141 oui 

Esters Décanoate d'éthyle C12H24O2 200.3 245 oui 

OH

O

OH

O

O

OH

O

O

O

* entre 0.5% et 5% poids 

 

Les expériences réalisées ont montré que l'éthylène glycol et le catéchol sont insolubles 

dans le gazole pour la gamme de concentration testée, soit entre 0.5 %pds et 5 %pds. Ils sont 

aussi insolubles dans le toluène. 

 

Les composés modèles finalement retenus pour les essais d'hydrotraitement sont donc le 

2-propanol, la cyclopentanone, l'anisole, le gaïacol, l'acide propanoïque et le décanoate 

d'éthyle. Ces composés sont tous solubles dans le gazole dans la gamme de concentration 

testée (0.5 %pds et 5 %pds). Ils ont donc été utilisés comme composés modèles oxygénés 

dopants pour l'hydrotraitement en mélange avec le gazole. 
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II.2 Partie expérimentale 

Un descriptif de l'unité pilote d'hydrotraitement en lit fixe utilisée pour 

l'expérimentation ainsi que la démarche expérimentale sont présentés ci-après. 

II.2.1 L'unité pilote 

L'unité pilote utilisée est une unité classiquement utilisée pour les études de conversion 

catalytique de gazoles en lit fixe. Cette installation pilote est de taille relativement importante 

et a été construite pour permettre l'obtention de résultats directement transposables vers des 

applications industrielles. La Figure II.1 montre de façon schématique les principaux organes 

de l'unité. Les caractéristiques principales de cette unité sont les suivantes : 

• volume de catalyseur : 50 cm3, 

• fonctionnement en co-courant gaz-liquide descendant, 

• fonctionnement sous hydrogène mais sans recyclage des gaz, 

• lavage des effluents gazeux à la soude,  

• stripping des effluents liquides à l'azote. 

 

Figure II.1– Schéma simplifié de l'unité pilote d'hydrotraitement  

H2 
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Cette unité est constituée de trois parties : la section d'alimentation, la section 

réactionnelle et la section de séparation et de neutralisation. 

 

• Section d'alimentation 

La charge à traiter est transférée manuellement dans le bac de charge, qui repose sur une 

balance. La chute de poids de la balance permet de régler précisément les débits de charge et 

d'établir les bilans matières. La charge est ensuite injectée dans le four de préchauffe via une 

pompe volumétrique à piston. Le débit [0 - 100g/h] est ajusté manuellement soit en agissant 

sur la fréquence du moteur de la pompe de charge soit en agissant sur la course de son piston. 

 

L'alimentation en hydrogène se fait depuis le réseau de distribution général du 

laboratoire. L'hydrogène est détendu à la pression désirée et injecté dans la ligne de charge, en 

amont du four de préchauffe. Le contrôle de débit est réalisé grâce à un débitmètre Brooks [0 

- 70 Nl/h]. 

 

• Section réactionnelle 

La charge, mélangée à l'hydrogène, est préchauffée sous contrôle de température dans le 

four situé au dessus du réacteur (four intégré). Elle est ensuite injectée dans le réacteur où elle 

traverse en courant descendant le lit fixe de catalyseur. Le volume de catalyseur est de 

50 cm3. Le maintien d'un profil thermique isotherme (Tmax = 500°C) le long du réacteur est 

contrôlé grâce à une coquille chauffante monobloc constituée de cinq zones de chauffe 

indépendantes. Le contrôle du profil thermique interne est réalisé grâce à une canne 

thermométrique multipoints. La pression maximale de travail pour le réacteur est de 17 MPa 

relatif. 

 

• Section séparation et neutralisation 

En sortie du réacteur, le mélange gaz-liquide est acheminé vers le séparateur haute 

pression où il est séparé en deux phases, une phase liquide et une phase gaz. La phase liquide 

est soutirée en fond du séparateur, sous contrôle de niveau. Elle est ensuite détendue et dirigée 

vers la colonne de stripage. L'azote de strippage est injecté en fond de la colonne, afin 

d'éliminer l'H2S et l'ammoniac dissous dans la recette hydrocarbure. Le mélange gazeux 
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[azote – H2S – NH3 – hydrocarbures légers] est évacué en tête de colonne et envoyé 

directement à l'évent. La recette liquide est évacuée en fond de colonne vers le pot de recette. 

 

La phase gaz est, quant à elle, détendue sous contrôle de pression et envoyée dans le 

séparateur basse pression. Le corps de ce dernier est refroidi par un échangeur à eau ce qui 

permet de condenser les composés légers. Ensuite, les gaz résultants sont lavés dans une 

solution de soude afin d'éliminer l'H2S selon la réaction chimique 

OHSNaSHNaOH 222 22 +→+ . Avant lavage, une petite partie du gaz est prélevée pour 

l'analyse chromatographique en ligne de manière à déterminer les teneurs en hydrocarbures, 

hydrogène et H2S. Après analyse, le gaz échantillonné est réinjecté en amont du compteur de 

sortie afin d'être comptabilisé avec le gaz sortie unité. Après lavage, les gaz sont envoyés vers 

le compteur volumétrique avant d'être rejetés à l'évent atmosphérique.  

 

II.2.2 Tests d'hydrotraitement - démarche expérimentale 

D'une manière générale et très succincte, pour chaque test réalisé, la démarche 

expérimentale est la suivante:  

 

1. Chargement du réacteur 
2. Tests d'étanchéité à l'azote puis à l'hydrogène, réalisés à 1.5 fois la pression de travail 
3. Étalonnage des débitmètres 
4. Mise en conditions de l'unité (pression et débits) 
5. Sulfuration du catalyseur à 350°C 
6. Réalisation d'un point de calage sur le gazole straight-run de référence en début de 

chaque test afin de vérifier la bonne sulfuration du catalyseur et les réglages de 
l'unité 

7. Réglage des conditions opératoires du premier point et injection de la charge à 
hydrotraiter 

8. Attente de la stabilisation du point expérimental en cours (entre 3 et 5 jours) 
9. Réalisation d'un bilan matière de 12h après stabilisation et exécution du point suivant 
10. Réalisation d'un point retour afin d'évaluer la perte d'activité du catalyseur 
 

Pour chaque point réalisé, un suivi des conditions opératoires et des propriétés de 

l'effluent est réalisé tout au long de la mise en régime et de la stabilisation du catalyseur. Le 
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suivi analytique concerne les analyses de la densité à 15°C, de l'indice de réfraction à 20°C et 

de la teneur en soufre (par fluorescence-X). Les prélèvements de suivi sont effectués toutes 

les 12h. 

 

Le temps de stabilisation dépend du temps de contact, de la charge injectée et 

d'éventuels incidents. Afin d'assurer la représentativité des expérimentations, les temps de 

mise en régime et de tests sont importants puisque la durée d'expérience pour une charge 

testée sous une condition opératoire est d'environ 5 jours. Cela limite donc fortement le 

nombre de points pouvant être obtenus au cours de la partie expérimentale de ce travail. 

 

Dès que la stabilisation est atteinte, un bilan de masse est effectué, par accumulation 

pendant 12h d'un échantillon hydrotraité. Cette durée de bilan permet d'augmenter la précision 

du bilan matière et aussi d'obtenir une quantité suffisante de recette liquide pour une analyse 

complète de l'échantillon. 

 

II.2.3 Conditions opératoires 

Pour chaque composé modèle oxygéné, les tests d'hydrotraitement ont été effectués sur 

une unité pilote avec un lit de 50 cm3 composé d'un catalyseur d'hydrotraitement commercial 

de type CoMoP/Al2O3 sous trois conditions opératoires différentes (Tableau II.2). 

 

La vitesse volumique horaire (VVH) est définie comme étant le volume de charge traité 

par volume de catalyseur et par heure (lcharge l cata
-1 h-1) : 

cata

ech

V
Q

VVH arg=  

où 

Qcharge – débit volumique de charge à 15°C(l/h) 

Vcata – Volume du lit catalytique (l) 

 

Le débit d'hydrogène est ajusté de façon à atteindre un ratio entre le volume H2 et le 

volume de charge en sortie qui permet d'obtenir un profil constant pour les pressions partielles 

de H2S et NH3 au long du réacteur quelque soient la pression et la VVH données. 
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Tableau II.2 – Conditions opératoires des tests d'hydrotraitement 

 
Température 

(°C) 

Pression 

(MPa) 

VVH  

(lcharge/lcata/h)

H2/HCsortie 

(lH2/lcharge) 

1 330 5 1.0 400 

2 330 5 0.5 400 

3 330 3 0.5 240 

 

 

Il est à noter qu'étant donné que l'unité pilote destinée aux tests n'était pas disponible au 

début de ce travail, les deux premiers essais ont été effectués sur une autre unité ayant les 

mêmes caractéristiques. 

 

II.2.4 Charges 

Ces expériences ont été menées en dopant un gazole straight-run avec les composés 

modèles oxygénés ci-après : 2-propanol, acide propanoïque, décanoate d'éthyle, 

cyclopentanone, anisole et guaiacol. Les principales caractéristiques du gazole utilisé sont 

présentées dans le Tableau II.3. 

 

Tableau II.3 – Caractéristiques du gazole straight-run utilisé 

Analyses *  
Densité à 15°C (g/cm3) 0.8537 

Indice de réfraction à 20°C 1.4758 
Teneur en soufre (%pds) 1.35 

Teneur en azote (ppm pds) 127 
Teneur en carbone aromatique (%pds) 16.6 

* les méthodes analytiques sont présentées dans le chapitre suivant 

 

Les expérimentations ont été menées à iso-concentration massique d'oxygène (0.5 % 

massique). Comme les différents composés oxygénés n'ont pas la même fraction en oxygène, 

cela entraîne une différence sur les quantités à ajouter au gazole. Le Tableau II.4 fournit les 
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valeurs utilisées pour faire les mélanges. Il est à noter qu'en travaillant ainsi à iso-

concentration massique en oxygène, le débit molaire des différents composés oxygénés sera 

différent à chaque fois. 

 

Tableau II.4 – Charges (gazole + composé oxygéné) préparées et testées 

Composé oxygéné Quantité du composé 
ajoutée dans le gazole

2-propanol 1.88% pds 

cyclopentanone 2.63% pds 

anisole 3.38% pds 

gaïacol  1.94% pds 

acide propanoïque 1.16% pds 

décanoate d'éthyle 3.13% pds 
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II.2.5 Méthodes analytiques 

Les analyses effectuées sur chaque gazole, chaque mélange (gazole + composé 

oxygéné) et chaque recette liquide sont indiquées dans le Tableau II.5 ainsi que la norme 

analytique associée et l'appareil utilisé. Pour les normes internes IFP, la norme ASTM 

associée est indiquée entre parenthèses. 

 

Tableau II.5 – Analyses effectuées sur les échantillons liquides 

Analyse Norme Appareillage 

densité à 15°C NF EN ISO 12185/96 Densimètre Anton Paar DMA 4500 

indice de réfraction à 20°C ASTM D1218/92 Réfractomètre Anton Paar RXA 170 

teneur en hydrogène par 
PIR-RMN IFP 02102-AA * 

Spectromètre PIR 
Bomem MB160 AA 

teneur en soufre par 
fluorescence-X 
(10-60000 ppm) 

IFP 9910 
(ASTM D2622) 

Spectromètre Phillips  
PW 2400 

teneur en azote par 
chimiluminescence 

(<1000ppm) 

NF07058 (>100 mg/kg) 
ASTM 4629 (<100 mg/kg) 

Antek 9000 series 

distillation simulée 
(GC-FID) 

IFP 9628 
(ASTM D2887) 

GC-FID Agilent 6890 series 

Analyse des familles 
chimiques par 

spectrométrie de masse 

IFP 9518 
(ASTM D2425) 

SM magnétique MSI Autoconcept 

spéciation soufre par  
GC-SCD 

IFP 0113 * 
GC-SCD  

Agilent 6890 series 
détecteur Sievers 

teneur en carbone 
aromatique par RMN 

IFP 9410 
(ASTM D5292) 

Spectromètre Brüker Avance 300 

indice de cétane par PIR IFP 02101-AA * 
Spectromètre PIR 

Bomem MB160 AA 

teneur en eau Karl Fisher NF EN ISO 12937 Coulomètre Karl Fischer 
* méthode interne, pas d'équivalent ASTM 

 

La quantification des oxygénés a été effectuée par GCxGC-FID sur un appareil Agilent 

Technologies 6890N, avec les conditions opératoires suivantes [Adam et al. 2008] : 
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• 1ère colonne SolGel 30m x 0,25 mm x 0,25 µm 

• 2ème colonne DB-1 1m x 0,10 mm x 0,10 µm 

• Injection 0,5µL, split (ratio = 200), 320°C 

• Débit constant de 0,9 mL/min 

• Four: rampe de température de 2°C/min de 50 à 280°C 

• Modulation: 10 s 

• Détecteur FID, 100Hz, 35 mL/min He, 30mL/min H2, 400 mL/min Air 

 

Les effluents gazeux (C1-C6, H2S, H2, CO2, CO) ont été analysés en ligne par 

chromatographie gaz avec un détecteur à ionisation de flamme (GC-FID) et un détecteur 

catharomètre (GC-TCD) en utilisant un système chromatographique HP 5890 series II équipé 

avec les colonnes et les détecteurs présentés sur le Tableau II.6. 

 

Tableau II.6 – Caractéristiques des colonnes et des détecteurs pour les analyses gaz en ligne 

Gaz analysés Type Phase Longueur 
(m) 

Nature 
du tube 

Diamètre
interne 

Épaisseur film 
Granulométrie Détecteur 

Hydrocarbures Macrobore CP Sil5 CB 50 Silice 
fondue 0.53mm 5 microns FID 

H2S, CO2

Colonne 
remplie 

1/8 pouce 

Porapak Q 
+ 

Porapak T 

4  
 

0.3 

Nickel 
 

Nickel 

2.1mm 
 

2.1mm 

80/100 mesh 
 

80/100 mesh 

TCD1 (gaz 
vecteur He) 

H2

Colonne 
remplie 

1/8 pouce 
Tamis 5A 2 Inox 2.0mm 80/100 mesh TCD2 (gaz 

vecteur He) 

CO 
Colonne 
remplie 

1/8 pouce 
Tamis 5A 2 Inox 2.0mm 80/100 mesh TCD3 (gaz 

vecteur N2) 
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II.3 Résultats expérimentaux 

Les résultats bruts et les bilans molaires complets sont présentés en annexe (annexes B 

et E). Seuls les résultats concernant la conversion de chaque composé oxygéné et son impact 

sur l'hydrodésulfuration, l'hydrodéazotation et l'hydrogénation des aromatiques seront 

présentés ici. 

 

II.3.1 Réactions d'hydrodéoxygénation 

Dans un premier temps, seules les réactions d'hydrodéoxygénation (HDO) des 

composés modèles additivés au gazole seront étudiées en regardant les conversions, les 

rendements et les schémas réactionnels proposés. 

 

La discussion sera focalisée sur les résultats obtenus à VVH=1.0 h-1 car c'est la 

condition opératoire la moins sévère ce qui permet d'avoir dans la recette des teneurs en 

soufre et en azote suffisamment élevées pour pouvoir réaliser des spéciations plus aisément. 

La présence des composés oxygénés dans les effluents liquides a été déterminée initialement 

de façon qualitative par GC-FID, les chromatogrammes étant présentés en annexe C. Pour les 

effluents des charges additivées avec du décanoate d'éthyle, de l'anisole et du gaïacol, une 

analyse quantitative des produits de réaction a été effectuée par GCxGC-FID. Les 

chromatogrammes sont présentés en annexe D. 

 

Comme mentionné précédemment, des bilans de matière ont été réalisés en accumulant 

les produits pendant 12 heures afin d'améliorer la précision analytique. Cependant, en raison 

de la complexité élevée de la matrice de gazole, l'identification des produits de réaction 

d'HDO s'est avérée très difficile. De plus, le craquage du gazole en gaz léger (méthane, 

éthane, propane, etc.) rend également difficile la détection et la quantification des produits 

d'HDO légers en sortie de l'unité. En effet, dans ce cas, il est nécessaire de soustraire la 

fraction liée au craquage du gazole (obtenue grâce aux points expérimentaux réalisés sur 

gazole seul) pour déterminer la quantité exacte de produits d'HDO ce qui rend le calcul peu 

précis. 
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Les rendements de désoxygénation sont calculés selon la définition suivante : 

Rendement 100×=
additive

i

F
F

 

  

où Fi est le débit molaire du produit de réaction i (mol/h) et Fadditive est le débit molaire 

du composé oxygéné ajouté au gazole (mol/h).  

 

À partir de l'analyse chimique réalisée sur les points expérimentaux et de l'information 

de la littérature, les schémas de réaction dans les conditions d'hydrotraitement seront proposés 

pour chaque molécule oxygénée. 

 

II.3.1.1 Hydrodéoxygénation du 2-propanol 

Dans les expériences réalisées dans le cadre de cette thèse, la famille des alcools est 

représentée par le 2-propanol. Le schéma de la réaction d'HDO de ce composé est présenté 

dans la Figure 2. 

OH -H2O +H2

 

Figure II.2 – Réaction d’hydrodéoxygénation du 2-propanol 

 

Par bilan molaire (annexe E), il a été vérifié que la quantité supplémentaire de propane, 

en plus de celle provenant du craquage du gazole, correspond à un rendement de 98 %mol. De 

plus, aucun 2-propanol n'a été détecté dans l'effluent hydrotraité. Il est donc possible 

d'affirmer que la conversion du 2-propanol a été complète dans les conditions opératoires 

testées. 

 

II.3.1.2 Hydrodéoxygénation de la cyclopentanone 

Les alkyl-cyclopentanones ont été identifiés dans les huiles de pyrolyse par divers 

auteurs [Branca et al. 2003; Diebold 1999]. Dans ce travail, la cyclopentanone représente la 
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famille des cétones. La Figure II.3 représente le schéma réactionnel d'HDO de la 

cyclopentanone. 

 
O OH

+H2+H2 -H2O

 
Figure II.3 – Réaction d’hydrodéoxygénation de la cyclopentanone 

 

Pendant les expériences d'hydrotraitement de la charge gazole additivée avec de la 

cyclopentanone, la disparition totale de ce composé dans le produit hydrotraitée. Cependant, 

suite à des problèmes analytiques, il n’a pas pu être possible de identifier la cyclopentanone 

ou ces produits de réaction dans l’effluent gazeux. 

 

II.3.1.3 Hydrodéoxygénation du gaïacol 

Les composés méthoxyphénoliques sont présents dans les huiles dérivées de la 

biomasse lignocellulosique suite à la conversion de la fraction ligneuse de cette dernière. Le 

gaïacol (2-méthoxyphénol) a été utilisé par divers auteurs comme composé modèle dans des 

études d'hydrodéoxygénation sur des catalyseurs CoMo et NiMo sulfurés [Ferrari et al. 1999; 

Laurent et Delmon 1994; Vuori et al. 1989; Bredenberg et al. 1989; Ferrari et al. 2001a].  

 

Le mécanisme de réaction d'HDO proposé (Figure II.4) considère une première étape 

d'hydrogénolyse du groupement méthoxy avec apparition de cathécol (1,2-benzènediol) et de 

méthane, suivie de l'élimination du groupe hydroxyle avec formation du phénol. Ce dernier 

est ensuite converti selon deux voies de conversion parallèles [Senol et al. 2007a] : 

l'hydrogénolyse directe, avec rupture de la liaison entre l'atome d'oxygène et le carbone 

aromatique et formation de benzène ; et la voie d'hydrogénation–hydrogénolyse avec 

hydrogénation du cycle aromatique avant la rupture de la liaison oxygène–carbone. Dans la 

deuxième voie, du cyclohexène et du cyclohexane sont formés et le cyclohexanol est indiqué 

comme étant un probable intermédiaire à courte durée de vie.  
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OHOH
O

OH
OH

-CH4

+H2

-H2O

+H2

-H2O

+H2

O OH
+H2 -H2O +H2

+H2

+H2

 
Figure II.4 – Réaction d’hydrodéoxygénation du gaïacol 

 

Dans l'étude présente, la conversion totale du gaïacol a été observée pour les diverses 

conditions opératoires. Seuls le benzène et le cyclohexane ont été trouvés dans les effluents 

hydrotraités comme produits d'HDO du gaïacol, avec des rendements de 0.3%mol. et 

16.7%mol., respectivement. Cependant des mécanismes secondaires de méthylation existent 

mais ces types de produits n’ont pas été identifiés dans nos analyses. Aucune trace de 

catéchol, ni de phénol n’ont été trouvés. Ces très faibles valeurs ne permettent pas de boucler 

le bilan molaire correctement. Plusieurs raisons peuvent cependant expliquer cela. Tout 

d'abord, il est possible qu'une partie du gaïacol ou des composés intermédiaires se soit déposé 

sur le catalyseur [Petrocelli et Klein 1987; Laurent et al. 1994a; Laurent et Delmon 1994], 

sans pour autant le désactiver. D'autre part, certains auteurs [Philippe et al. 2008] ont détecté 

la présence de composés lourds obtenus par dimérisation. Ces composés plus lourds n'ont pas 

pu être identifiés et quantifiés dans ce travail car ils sont en mélange avec d'autres composés 

du gazole et par conséquent difficilement détectables. 

 

Concernant le méthane additionnel formé en plus de celui des réactions d'hydrocraquage 

du gazole (et qui provendrait de la transformation du gaïacol en cathécol), il correspond à 

83 % molaire du gaïacol ajouté. Il faut noter que ces calculs présentent une incertitude élevée 

provenant bien sûr de l'incertitude des analyses, mais aussi du calcul effectué lors de la 

soustraction du méthane formé par le craquage du gazole. 

 

II.3.1.4 Hydrodéoxygénation de l'anisole 

Le mécanisme d'hydrodéoxygénation de l'anisole sur des catalyseurs CoMo a été étudié 

par Viljava [Viljava et al. 2001; Viljava et al. 2000]. Le mécanisme proposé considère la 
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déméthylation de l'anisole avec formation de phénol, lequel est lui-même décomposé en 

benzène par hydrogénation directe et en cyclohexène et cyclohexane par des étapes 

successives d'hydrogénation et d'hydrogénolyse, similaires à celles mentionnées 

précédemment dans le cas du gaïacol. Ces auteurs ont aussi observé la formation de produits 

de méthylation comme l'o-crésol, le toluène (formé via l'hydrogénolyse directe de l'o-crésol), 

l'o-méthylanisole et le 2,6-xylénol.  

 

La Figure II.5 présente le mécanisme de conversion de l'anisole en benzène et en 

cyclohexane, basé sur les travaux qui viennent d'être mentionnés ci-dessus. 

 

O OH

-CH4

+H2

-H2O

+H2

O OH
+H2 -H2O +H2

+H2

+H2

 

Figure II.5 – Réaction d’hydrodéoxygénation de l'anisole 

 

Concernant les résultats de ce travail, ni l'anisole ni les composés intermédiaires, 

(phénol, cyclohexène ou autres produits de méthylation) n'ont été trouvés dans les effluents 

hydrotraités. Seuls le cyclohexane et le benzène ont été détectés (annexes C et D), le 

cyclohexane étant le produit majoritaire. Cependant, les analyses quantitatives indiquent des 

rendements de 10.3 %mol pour la formation du cyclohexane et de 0.4 %mol pour celle du 

benzène, proches de ceux déterminés précédemment dans le cas du gaïacol. Les mêmes 

raisons que celles citées dans le cas de du gaïacol peuvent être mis en avant pour expliquer 

que les bilans molaires ne bouclent pas.  

 

Les analyses gaz indiquent une formation de méthane supplémentaire (en plus de celle 

provenant du craquage du gazole) qui serait celle provenant de la transformation de l'anisole 

en phénol. La proportion molaire trouvée est de 74%mol de CH4 par rapport à l'anisole 

introduit.  
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II.3.1.5 Hydrodéoxygénation du décanoate d'éthyle 

Des études sur l'HDO du décanoate d'éthyle sur des catalyseurs CoMo ont identifié trois 

voies principales de réaction pour la conversion des groupements carboxyle et ester [Ferrari et 

al. 1999; Ferrari et al. 2001b; Ferrari et al. 2001a]. L'hydrogénation donne des alcools saturés 

qui, par déshydratation, se transforment en hydrocarbures saturés ou insaturés avec 10 atomes 

de carbone. La décarboxylation produit des hydrocarbures avec neuf atomes de carbone. 

L'acide décanoïque formé est aussi un produit intermédiaire, qui peut être encore transformé 

via l'hydrogénation ou la décarboxylation. 

 

Plus récemment, un autre groupe d'auteurs [Senol et al. 2007b; Senol et al. 2005] a 

étudié la conversion de l'heptanoate de méthyle et de l'hexanoate de méthyle sur de 

catalyseurs sulfurés CoMo/γAl2O3 et NiMo/γAl2O3, trouvant le même type de mécanisme. La 

Figure II.6 montre le mécanisme proposé pour l'HDO du décanoate d'éthyle. 

 

H19C9
O

O

C2H5

C10H22

H19C9
OH

O
+

C9H20

+
+2H2

-H2O
H5C2OH H21C10OH

+H2
C10H20

H5C2OH

C9H18

+2H2
-H2O

+H2
-CO2

+H2O

-H2O

-CO2-C2H6
-H2

 

Figure II.6 – Réaction d’hydrodéoxygénation du décanoate d'éthyle 

 

Dans ce travail, les rendements en n-décane et n-nonane ont été de 72% et 11% 

respectivement. Le décanol et l'acide décanoïque intermédiaires n'ont pas été détectés dans 

l'effluent hydrotraité. Une quantité supplémentaire d'éthane et de méthane a été trouvée (en 

plus de la quantité produite par le craquage du gazole). Le rendement calculé en éthane est de 

84%. Ce produit provient non seulement de la voie de décarboxylation du décanoate d'éthyle 

mais également de la déshydratation de l'éthanol qui est un intermédiaire de la voie 

d'hydrogénation. 
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Les rendements en CO2, CO et CH4 ont été respectivement de 2%, 4% et 25%. La 

somme de ces trois composés indique une sélectivité de 31% de la voie de décarboxylation, ce 

qui est en accord avec le rendement en n-decane (72%), indiquant clairement une sous-

estimation de la quantité de n-nonane (11% mesuré au lieu de 28% attendu). 

 

La présence de CO est attribuée à la réaction de water gas shift (WGSR), et la présence 

de méthane est attribuée à la réaction de méthanation du CO et du CO2, qui sont représentées 

dans la Figure II.7. Ce résultat montre que, dans les conditions opératoires testées dans cette 

thèse qui sont des conditions opératoires sévères par rapport aux études de la littérature (au 

moins en termes de temps de contact), il est nécessaire de prendre en compte les réactions de 

shift et méthanation en plus de celles déjà décrites dans les travaux de Ferrari et de Senol. 

 
CO2

CH4

OH2CO

OH2

+

4H2

3H2

2H2O

H2 +

+ +

++

CO2

CO CH4  

Figure II.7 – Réactions de gaz à l’eau (water gas shift) et de méthanation 

 

L'existence des réactions de water gas shift et de méthanation avait déjà été rapportée 

dans des études sur la désoxygénation des acides carboxyliques [Snare et al. 2006] et des 

esters [Snare et al. 2008] sur des catalyseurs métalliques non sulfurés.  

 

De plus, ces réactions de water gas shift [Li et al. 1999; Lund 1996; Hou et al. 1983] et 

méthanation [Hou et Wise 1985] ont déjà été observées sur des catalyseurs de molybdène 

sulfuré supporté en alumine. 

 

II.3.1.6 Hydrodéoxygénation de l'acide propanoïque 

Le schéma réactionnel proposé (Figure II.8) est basé sur les résultats obtenus dans des 

études de conversion d'esters, comme le décanoate d'éthyle, où des acides carboxyliques sont 

trouvés comme intermédiaires. 
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Figure II.8 – Réaction d’hydrodéoxygénation de l'acide propanoïque 

 

Dans ce travail, l'acide propanoïque a été converti à 100%. Les rendements en propane 

et éthane sont de 42% et 28% respectivement. L'incertitude des analyses gaz (et le fait que ces 

valeur sont calculées par soustraction de l'éthane et du propane que seraient formés par le 

craquage du gazole) ne permet pas d'obtenir un bon bilan massique.  

 

La présence de monoxyde de carbone (CO) et dioxyde de carbone (CO2) a été détectée 

ainsi qu'une quantité additionnelle de méthane (CH4) (en plus de celle que se serait formée par 

le craquage du gazole), ce qui indique que des réactions de shift et méthanation ont eu lieu, 

comme cela avait déjà été trouvé dans le cas du décanoate d'éthyle.  

 

Les rendements en CO2, CO et CH4 ont été de 3%, 9% et 30% respectivement, ce qui 

correspond à 42% de conversion obtenue pour la voie de décarboxylation mais ce qui indique 

une sous-estimation de la quantité d'éthane formé. 
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II.3.1.7 Conclusion 

Les mécanismes réactionnels des réactions d'HDO des composés oxygénés ajoutés ont 

été proposés et confrontés avec les résultats analytiques. Malgré les difficultés rencontrées 

pour retrouver et surtout pour quantifier les produits de réaction, dues à la complexité de la 

matrice gazole, les résultats ci-dessus sont en accord avec les schémas de réaction proposés. 

 

Les trois voies principales d'hydrodéoxygenation ont été identifiées : hydrogénation/ 

hydrogénolyse, déshydration et décarboxylation. On a pu vérifier que le propanol et la 

cyclopentanone se décomposent par déshydratation et que l'anisole et le gaïacol se 

décomposent par hydrogénolyse directe ou hydrogénation/ hydrogénolyse. Par contre, dans le 

cas du décanoate d'éthyle et de l'acide propanoïque, en plus de la voie d'hydrogénation, il 

existe aussi la voie de décarboxylation, avec formation de CO2, lequel est converti 

partialement en CO et CH4 par des réactions de shift et de méthanation. 

 

L'impact de la présence de ces composés sur les réactions d'hydrotraitement du gazole 

sera analysé par la suite. 
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II.3.2 Impact sur les conversions globales en hydrodésulfuration, hydrodéazotation et 

hydrogénation des cycles aromatiques 

L'objectif de l'hydrotraitement d'un gazole est de réduire les teneurs en soufre, en azote, 

en composés aromatiques et en oléfines et d'améliorer l'indice de cétane et la stabilité 

thermique. Dans cette section, nous concentrerons notre attention sur l'impact des divers 

composés oxygénés utilisés sur les conversions en hydrodésulfuration, en hydrodéazotation et 

en hydrogénation des cycles aromatiques. 

 

Les résultats bruts concernant les teneurs en soufre, azote et carbone aromatique sont 

présentés en annexe F. Les résultats ont été traités de façon à tenir compte des (faibles) écarts 

des conditions opératoires en chaque point, notamment de la pression partielle d’hydrogène, 

de la température et de la vitesse volumique horaire. Les teneurs ont donc été calculées pour 

exactement P=5 MPa ou 3 MPa, T=330ºC et VVH=1.0 h-1 ou 0.5 h-1. Ce traitement est 

présenté en annexe F. Les valeurs corrigées ainsi que les conversions correspondantes sont 

présentées dans les tableaux suivants (Tableau II.7, Tableau II.8 et Tableau II.9). 

 

Les conversions sont définies par les équations suivantes : 
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où S0, N0 et CA0 sont les teneurs initiales de la charge et S, N, et CA sont les teneurs dans 

les effluents hydrotraités. mcharge est la masse de charge liquide injectée et meffluent est la masse 

d’effluent liquide recueillie pendant les 12 heures de bilan. 
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Tableau II.7 – Teneurs en soufre des effluents hydrotraités et conversions en HDS 

 
Charge 

(Soufre = 13500 ppm) 
Teneur en Soufre 

(ppm) 
Conversion HDS 

(%) 

P (MPa) 5 5 3 5 5 3 
 

VVH (h-1) 0.5 1.0 0.5 0.5 1.0 0.5 

GO 39 230 138 99.7 98.3 99.0 

GO + 1.88% 2-propanol 31 218 118 99.8 98.4 99.1 

U
83

0 

GO + 2.63% cyclopentanone 20 220 127 99.9 98.3 99.0 

GO 12 232 125 99.9 98.3 99.1 

GO + 3.38% anisole 12 211 149 99.9 98.4 98.9 

GO + 1.94% gaïacol 8 218 103 99.9 98.4 99.2 

GO + 1.16% ac.propanoïque 53 560 372 99.6 95.8 97.2 

U
80

6 
 

GO + 3.13% décanoate d'éthyle 74 543 356 99.4 95.9 97.3 

 

 

Tableau II.8 – Teneurs en azote des effluents hydrotraités et conversions en HDN 

 
Charge 

(Azote = 127 ppm) 
Teneur en azote 

(ppm) 
Conversion HDN 

(%) 

P (MPa) 5 5 3 5 5 3 
 

VVH (h-1) 0.5 1.0 0.5 0.5 1.0 0.5 

GO 3.6 10.0 25.8 97.2 92.2 79.7 

GO + 1.88% 2-propanol 1.1 10.2 24.3 99.1 91.9 80.5 

U
83

0 

GO + 2.63% cyclopentanone 0.9 9.4 24.6 99.3 92.4 80.2 

GO 0.3 10.0 21.7 99.8 92.2 82.9 

GO + 3.38% anisole 0.3 8.3 28.2 99.7 93.2 77.0 

GO + 1.94% gaïacol 0.4 9.0 17.8 99.7 92.8 85.7 

GO + 1.16% ac.propanoïque 0.9 22.5 46.1 99.3 82.1 63.3 

U
80

6 

GO + 3.13% décanoate d'éthyle 1.9 24.7 47.6 98.5 70.9 61.3 
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Tableau II.9 – Teneurs en carbone aromatique des effluents hydrotraités et conversions en 

HDCA

 
Charge 

(Carbone aro. = 16.6 %) 

Fraction de 
carbone 

aromatique (%) 

Conversion HDCA 
(%) 

P (MPa) 5 5 3 5 5 3 
 

VVH (h-1) 0.5 1.0 0.5 0.5 1.0 0.5 

GO 8.4 10.5 11.5 49.2 36.6 30.8 

GO + 1.88% 2-propanol 8.8 10.5 11.4 47.3 36.7 31.4 

U
83

0 

GO + 2.63% cyclopentanone 8.7 10.6 11.5 47.7 35.9 30.9 

GO 8.0 10.6 11.3 52.0 36.3 32.2 

GO + 3.38% anisole 8.3 10.6 11.1 50.2 35.9 33.1 

GO + 1.94% gaïacol 7.6 10.7 10.0 54.2 35.8 39.9 

GO + 1.16% ac.propanoïque 9.1 10.9 11.9 45.4 34.4 28.4 

U
80

6 

GO + 3.13% décanoate d'éthyle 9.3 10.8 11.6 44.3 34.7 30.0 
 

 

L'incrément thermique (ΔT) est un concept industriel qui permet d'exprimer des écarts 

d'activité catalytique. Ce concept correspond à l'écart en température à imposer au réacteur 

pour retrouver les performances d'une expérience de référence, toute autre condition 

opératoire étant égale. La reproductibilité des expériences réalisées a été évaluée à 3ºC 

d'incrément thermique. Ce chiffre global tient compte des imprécisions des mesures 

expérimentales (canne thermométrique, transmission de signaux…) ainsi que de celles des 

analyses. Par conséquent, seul les incréments thermiques supérieurs à 3ºC seront considérés 

comme étant significatifs. Le calcul de la perte d'activité est présenté en annexe G. 

 

Les différences d'activité calculées, exprimées sous forme d'incrément thermique sont 

présentées dans le Tableau II.10 : 
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Tableau II.10 – Incréments thermiques, ΔT(°C) 

     ΔT Soufre (ºC) ΔT Azote (ºC)  ΔT CA (ºC)  
  P (MPa) 5 5 3 5 5 3 5 5 3 
  VVH (h-1) 0.5 1.0 0.5 0.5 1.0 0.5 0.5 1.0 0.5 

GO 9* 0 1 19* 0 4 8* -1 5 
GO + 1.88% 2-propanol 7* -1 -1 8* 0 3 14* -1 3 U

83
0 

GO + 2.63% cyclopentanone 4* -1 0 6* -1 3 13* 1 4 
GO (point de calage) - - - - - - - - - 
GO + 3.38% anisole 0 -1 2 1 -3 7 6 1 -3 
GO + 1.94% gaïacol -3 -1 -2 1 -2 -4 -6 2 -22* 
GO + 1.16% ac.propanoïque 12 11 12 7 16 24 20 6 13 U

80
6 

GO + 3.13% décanoate 
d'éthyle 15 11 12 13 18 26 23 6 7 

* résultats obtenus incohérents 

 

Dans la discussion suivante, seuls les résultats obtenus à la condition opératoire la 

moins sévère, c'est-à-dire à P = 5 MPa et à VVH = 1.0 h-1, seront comparés, sachant que les 

mêmes tendances ont été trouvées pour les expériences effectuées aux deux autres conditions 

opératoires. 

 

La Figure II.9 présentent les résultats de conversion en HDS obtenue pour la condition 

opératoire sélectionnée, en fonction du composé oxygéné additivé. 
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Figure II.9 – Impact des composés oxygénés sur la conversion en HDS à T=330 °C, P=5 MPa, 

VVH=1h-1 
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L'addition du 2-propanol ou de la cyclopentanone, qui ont été transformés par 

déshydratation (Figure II.2 et Figure II.3) n'a pas eu d'impact significatif sur la conversion 

globale en HDS. En effet, les incréments thermiques sont autour de -1ºC, qui est dans 

l'intervalle de reproductibilité de l'unité (-3ºC< ΔT < 3ºC). Ainsi, aucun effet inhibiteur sur la 

conversion en HDS n'a été noté pour le propanol, pour la cyclopentanone ou pour l'eau 

provenant de leur déshydratation. 

 

De même, l'anisole et le gaïacol, qui ont été déoxygénés par hydrogénolyse directe ou 

hydrogénation/ hydrogénolyse (Figure II.5 et Figure II.4) n'ont pas inhibé l'HDS. Les 

incréments thermiques sont également autour de -1ºC, comme dans le cas du 2-propanol et de 

la cyclopentanone. L'interaction entre les réactions d'HDO et d'HDS a été étudiée par Viljava 

[Viljava et al. 2001] en utilisant des composés modèles oxygénés et soufrés, l'anisole et le 

thiophénol, et une diminution de la conversion en HDS du thiophenol avait été observée, en 

présence de l'anisole. Cependant, les conditions d'opération de l'étude étaient moins sévères, 

et pas représentatives des conditions industrielles, contrairement à celles utilisées dans ce 

travail. 

 

En ce qui concerne l'acide propanoïque et le décanoate d'éthyle qui sont partiellement 

convertis par décarboxylation, ils inhibent clairement les réactions d'HDS. En effet, l'ajout de 

ces composés a provoqué une inhibition catalytique de l'ordre de 11ºC. 

 

Étant donné que les inhibitions sont observées uniquement pour les composés qui se 

décomposent par décarboxylation, cela nous laisse supposer que l'effet inhibiteur serait lié 

non pas directement à la présence de l'acide ou de l'ester mais à la présence des produits de 

réaction, CO et CO2. Cette inhibition serait attribuée à la compétition entre les réactions de 

water gaz shift et de méthanation (Figure II.7) et les réactions d'HDS [Lee et al. 1991], et non 

à la présence des composés oxygénés eux-mêmes. 

 

En plus des réactions d'HDS, les composés oxygénés peuvent aussi avoir un impact sur 

les réactions d'hydrodéazotation [Furimsky et Massoth 2005; Girgis et Gates 1991] et 

d'hydrogénation des cycles aromatiques (HDCA). 
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Les figures suivantes (Figure II.10 et Figure II.11) montrent l'impact de l'addition de 

chacun des composés oxygénés sur la conversion en hydrodéazotation et en hydrogénation du 

carbone aromatique, respectivement. 
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Figure II.10 – Impact des composés oxygénés sur la conversion en HDN à T=330 °C, P=5 MPa, 

VVH=1h-1
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Figure II.11 – Impact des composés oxygénés sur la conversion en HDCA à T=330 °C, P=5 MPa, 

VVH=1h-1

 

Comme dans le cas de l'HDS, on peut remarquer une conversion sur l'azote plus faible 

en présence de l'acide propanoïque et du décanoate d'éthyle. La conversion en HDN est dans 
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les conditions opératoires de ce test d'environ 92% sans inhibition, et de 83% et 79% en 

présence d’acide propanoïque et de décanoate d’éthyle respectivement, ce qui représente des 

incréments thermiques de 17ºC et 20%. En ce qui concerne la conversion en HDCA, la 

conversion diminue de 36% vers 34%, ce qui représente des incréments thermiques de 7°C. Il 

est donc observé que en plus des réactions d'HDS, la présence de l'acide et de l'ester inhibe 

aussi les réactions d'HDN et de HDCA.  

 

Le Tableau II.11 synthétise les résultats obtenus. 

 

Tableau II.11 – Comparaison de l'impact des différents composés oxygénés sur les réactions 

d'hydrotraitement 

Effet sur les réactions d'HDT 
Additive oxygéné 

HDS HDN HDCA

Formation de CO, CO2 et 

CH4 pendant l'HDO 

2-propanol 0 0 0 non 

Cyclopentanone 0 0 0 non 

Anisole 0 0 0 non 

Gaïacol 0 0 0 non 

Décanoate d'éthyle    oui 

Acide propanoic    oui 

0 = pas d'inhibition trouvée  = inhibition 

 

Il a été vérifié que dans les conditions opératoires de ces tests, le 2-propanol, la 

cyclopentanone, l'anisole et le gaïacol n'ont pas d'influence sur les réactions d'HDS, HDN et 

HDCA. Par contre, il a été observé que le décanoate d'éthyle et l'acide propanoïque, qui se 

transforment partiellement par décarboxylation (chapitre II.3.1), ont eu au contraire un effet 

inhibiteur. On peut donc supposer que cet effet inhibiteur serait lié aux réactions de shift et de 

méthanation du CO et du CO2 formés. La validation de cette hypothèse sera effectuée à l'aide 

d'expériences complémentaires présentées dans le chapitre III. 

 

Dans le sous-chapitre suivant, on exploitera de façon plus approfondie les résultats 

obtenus pour l'hydrotraitement de mélanges additivés avec le décanoate d'éthyle et l'acide 
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propanoïque, en se concentrant sur la conversion des composés soufrés les plus réfractaires 

que sont les composés dibenzothiophéniques. 

 

 

II.3.3 Impact sur les réactions d'hydrodésulfuration des composés soufrés 

dibenzothiophéniques 

Dans ce sous-chapitre, l'analyse plus approfondie des résultats obtenus sur les tests 

d'hydrotraitement de charges gazoles dopées avec de l'acide propanoïque et de le décanoate 

d'éthyle sera proposée, en ce concentrant plus particulièrement sur l'hydrodésulfuration des 

composés soufrés les plus réfractaires. 

 

Il est bien connu que la famille des dibenzothiophènes contient les composés soufrés les 

plus réfractaires de la coupe gazole [Ho 2004; Mochida et Choi 2004; Chen et al. 2003; 

Froment et al. 1994]. La réactivité relative rapportée dans la littérature indique que la nature 

réfractaire augmente quand les substituants alkyles sont voisins de l'atome de soufre. En 

fonction de la position de ces substituants alkyles, il est possible de classer les 

dibenzothiophènes selon 3 classes de réactivité décroissante : les dibenzothiophènes, les 4-

alkyldibenzothiophènes et les 4,6-dialkyldibenzothiophènes. 

 

Les chromatogrammes de la charge gazole que nous avons utilisé et de deux effluents 

hydrotraités (Figure II.12) illustrent la nature réfractaire de ces types de composés, avec 

l’identification des composés suivants: 4-méthyl-dibenzothiophène (4-MeDBT), 4,6-

diméthyl-dibenzothiophène (4,6-DiMeDBT), 4,6-diéthyl-dibenzothiophène (4,6-DiEtDBT), 

4-méthyl,6-éthyl-dibenzothiophène (4-Me,6-EtDBT), 1,4,6-triméthyl-dibenzothiophène 

(1,4,6-TriMeDBT), 2,4,6-triméthyldibenzothiophène (2,4,6-TriMeDBT) et 3,4,6-triméthyl-

dibenzothiophène (3,4,6-TriMeDBT). 
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Légende : 

 

a: 4-MeDBT 

b: 4,6-DiMeDBT 

c: 4-Me,6-EtDTB 

d: 2,4,6-TriMeDBT 

e: 1,4,6-TriMeDBT 

f: 4,6-DiEtDBT+ 

   3,4,6-TMDBT 

Charge GO 

GO HDT à VVH= 1.0 h-1

GO HDT à VVH= 0.5 h-1

 
Figure II.12 – Analyse GC-SCD (détection Sievers) de la charge gazole avant et après 

hydrotraitement à T=330°C, P=5 MPa, H2/HC=400 l/l, VVH = 1 h-1 et VVH= 0.5 h-1.  

 

D'après la littérature, deux voies d'HDS des alkyl-dibenzothiophènes doivent être prises 

en compte : l'hydrogénolyse directe de la molécule ou l'hydrogénation préalable d'un noyau 

aromatique avant la rupture de la liaison C–S (Figure II.13). L'importance relative de chaque 

voie dépend du nombre des substituants alkyls dans le DBT ainsi que de leur position 

[Houalla et al. 1980; Whitehurst et al. 1998; Froment et al. 1994; Ma et al. 1994; Macaud et 

al. 2000; Shafi et Hutchings 2000; Lopez-Garcia et al. 2003; Breysse et al. 2003; Chen et al. 

2003; Ho 2004; Mochida et Choi 2004; Vrinat et al. 2005; Rabarihoela-Rakotovao et al. 2006; 

Egorova et Prins 2004; Bataille et al. 2000]. Les études sur le dibenzothiophène indiquent que 

la voie d'hydrogénolyse directe est favorisée. Par contre, pour le 4,6-diméthyl-

dibenzothiophène, l'HDS se réalise préférentiellement par hydrogénation d'un cycle 

benzénique suivie de la scission de la liaison C-S. En ce qui concerne le 4-

méthyldibenzothiophène, les deux voies sont présentes. 
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Figure II.13 – Schéma de conversion des alkyl-dibenzothiophènes [Whitehurst et al. 1998] 

 

Les résultats obtenus par la spéciation soufre des effluents hydrotraités nous permettent 

d'analyser l'effet des composés oxygénés sur quelques composés soufrés 

dibenzothiophéniques et, en même temps, de vérifier si les effets inhibiteurs sont diférents 

selon les deux voies de conversion présentées. 

 

Dans le Tableau II.12 sont présentées les teneurs des composés suivants: 4-méthyl-

dibenzothiophène (4-MeDBT), 4-éthyl-dibenzothiophène (4-EtDBT), 4-propyl-

dibenzothiophène (4-PrDBT), 4,6-diméthyl-dibenzothiophène (4,6-DiMeDBT), 4-méthyl,6-

éthyl-dibenzothiophène (4-Me,6-EtDBT), 1,4,6-triméthyl-dibenzothiophène (1,4,6-

TriMeDBT), 2,4,6-triméthyldibenzothiophène (2,4,6-TriMeDBT), et ceci pour la condition 

opératoire suivante : T=330ºC, P=5 MPa, VVH=1.0h-1. 
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Tableau II.12 – Résultats de la spéciation soufre (teneurs en ppm) 

Effluents hydrotraités (T=330ºC, VVH=1h-1) 

 Charge 
(ppm S) GO seul 

(ppm S) 

GO + acide 
propanoïque 

(ppm S) 

GO + décanoate 
d'éthyle  
(ppm S) 

S total 13500 220 579 546 

DBT 193.5 0.6 0.6 0.5 

4-MeDBT 304.9 1.5 18.9 19.0 

4-EtDBT 76.7 1.4 8.7 7.7 

4-PrDBT 40.3 1.6 4.4 4.7 

4,6-DiMeDBT 154.1 29.2 57.5 48.7 

4-Me,6-EtDBT 72.6 16.5 28.9 29.7 

1,4,6-TriMeDBT 121.7 13.8 28.2 33.0 

2,4,6-TriMeDBT 163.1 13.9 35.3 40.3 
 

Le calcul des constantes de premier ordre sera effectué par la suite, selon l'expression 

classique suivante : 

'ln 0 kt
S
S

c=⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛   ⇔  

VVH
k

S
S 'ln 0 =⎟

⎠
⎞

⎜
⎝
⎛  

avec :  

S0 : concentration initiale du composé soufré (mol l-1) 

S : concentration finale du composé soufré (mol l-1) 

k' : constante de vitesse de premier ordre du composé soufré (h-1) 

tc : temps de contact (h) 

VVH : vitesse volumique horaire (h-1) 

 

Les constantes cinétiques apparentes obtenues pour l’HDS des différents composés sans 

présence de composé oxygéné (k’GO), et en présence d’acide propanoique (k’GO+ap) et 

décanoate d’éthyle (k’GO+de), ainsi que ces ratios entre les constantes obtenues avec et sans 

composé oxygéné (k’GO+ap/k’GO et k’GO+de/k’GO) sont présentés dans le tableau suivant : 
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Tableau II.13 – Ratios entre les constantes cinétiques apparentes k’ de désulfuration des 

composés soufrés réfractaires 

 GO non additivé GO + acide propanoïque GO + décanoate d'éthyle 

 k’GO (h-1) k'GO+ap (h-1) k'GO+ap/k’GO k'GO+de (h-1) k'GO+de/k’GO

4-MeDBT 5.3 2.8 0.53 2.8 0.52 

4-EtDBT 4.0 2.2 0.54 2.7 0.66 

4-PrDBT 3.2 2.2 0.69 2.2 0.67 

4,6-DiMeDBT 1.7 1.0 0.59 1.2 0.69 

4-Me,6-EtDBT 1.5 0.9 0.62 0.9 0.60 

1,4,6-TriMeDBT 2.2 1.5 0.67 1.3 0.60 

2,4,6-TriMeDBT 2.5 1.5 0.62 1.4 0.57 

 

Les ratios entre les constantes cinétiques obtenues sont tous d'environ 0.6. Il est vérifié 

que l'inhibition est similaire pour les composés de type 4-dibenzothiophènes et 4,6- 

dibenzothiophènes. Auquel cas, il n'existe pas de différences marquées d'inhibition entre les 

voies d'hydrogénolyse directe et d'hydrogénation préalable. 

 

   91



 

 
Chapitre II – Étude de l'impact des composés modèles oxygénés sur l'HDT d'un gazole 

 

II.4 Conclusions 

Il a été vérifié que dans les conditions opératoires étudiées, le 2-propanol et la 

cyclopentanone, qui se décomposent finalement tous deux par déhydratation ainsi que 

l'anisole et le gaïacol qui se décomposent via la formation de phénol intermédiaire avec 

formation d'eau, n'ont pas d'influence sur les réactions d'hydrodésulfuration. Il a aussi été 

observé que la présence de décanoate d'éthyle et d'acide propanoïque ont eu, au contraire, un 

effet inhibiteur sur les réactions d'hydrotraitement. Ces composés se décomposent avec 

formation de CO et/ou de CO2, mais aussi de méthane. Cet effet inhibiteur serait donc dû à 

une compétition entre les réactions de shift et de méthanation du CO et du CO2 formés et les 

réactions d'hydrotraitement. 

 

Concernant l'effet inhibiteur sur l'HDS des composés dibenzothiophéniques, aucune 

différence d'inhibition selon les voies d'hydrogénolyse directe et d'hydrogénation n'a été 

trouvée. 

 

Les résultats de l'étude sur l'impact du CO et du CO2 sur les réactions d'hydrotraitement 

d'un gazole permettront de confirmer ces observations dans le chapitre suivant. 
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III. Étude de l'impact du CO et du CO2 sur l'hydrotraitement d'un 

gazole 

Lors de l'opération d'hydrotraitement sur un catalyseur sulfure CoMo/Al O2 3, la 

conversion de certains composés oxygénés peut conduire à la formation de CO et/ou de CO2. 

Les résultats obtenus lors de l'hydrotraitement de gazole additivé avec des composés modèles 

(chapitre II) ont montré que les inhibitions observées en présence de esters et acides 

carboxyliques seraient à priori liées à la présence de CO et de CO2 comme produits de 

réaction. Pour cette raison, il a été considéré comme indispensable d'étudier l'influence du CO 

ou du CO2 seul sur l'hydrotraitement du gazole de manière à distinguer l'impact propre des 

composés oxygénés de celui de leurs produits de réaction. 
 

III.1 Partie expérimentale 

III.1.1 L'unité pilote 

L'unité pilote utilisée ainsi que la procédure expérimentale des tests d'hydrotraitement 

sont décrites dans la section II.2. L'unité a cependant été soumise à une modification de façon 

à permettre l'ajout de gaz via une bouteille sous pression. 
 

III.1.2 Charges 

Pour permettre les expérimentations à faible débit de CO et de CO2, ces deux composés 

ont été dilués dans de l'hydrogène via des bouteilles de gaz comprimé. La composition de ces 

bouteilles est présentée dans le Tableau III.1. 

 

Tableau III.1 – Bouteilles de CO + H2 et de CO2 + H2

Bouteilles 
Composition 

(%vol.) 
Fournisseur Référence 

Type de 

bouteille 
P (bar) 

1 5% CO + 95% H2 Airliquide mélange Crystal B20 150 

2 5% CO2 + 95% H2 Airliquide mélange Crystal B50 150 
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La charge gazole est la même que celle utilisée dans les tests précédents. Les 

caractéristiques du gazole ont été présentées dans la section II.2.4. 

 

III.1.3 Conditions opératoires 

De façon à étudier l'effet de concentration du CO sur les réactions d'HDT, la condition 

opératoire la moins sévère parmi celles réalisées dans les tests précédents (section II.2.3) a été 

choisie : T=330°C, P=5 MPa, VVH=1.0 h-1 et H2/HC=400l/l. Le Tableau III.2 présente les 

différentes concentrations de CO testées lorsqu'elles sont exprimées en % massique d'oxygène 

par rapport à la charge gazole. 

 

Tableau III.2 – Conditions opératoires des tests d'hydrotraitement avec du CO 

 
Température 

(°C) 

Pression 

(MPa) 

VVH  

(lcharge/lcata/h)

H2/HCsortie 

(lH2/lcharge) 

Concentration 

d'oxygène sous 

forme de CO 

(%pds) * 

Flux molaire de 
CO entrée 
(mmol/h) 

1 330 5 1.0 400 0 0 

2 330 5 1.0 400 0.03 0.8 

3 330 5 1.0 400 0.05 1.4 

4 330 5 1.0 400 0.1 2.7 

5 330 5 1.0 400 0.2 5.3 

6 330 5 1.0 400 0.3 8.0 

7 330 5 1.0 400 0.5 13.4 

* % massique d'oxygène par rapport à la charge gazole 

 

De manière similaire, l'effet de concentration du CO2 sur les réactions d'HDT a été 

étudié de manière identique. Le Tableau III.3 présente les différentes concentrations de CO2, 

exprimées en % massique d'oxygène par rapport à la charge gazole. 
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Tableau III.3 – Conditions opératoires des tests d'hydrotraitement avec du CO2

 
Température 

(°C) 

Pression 

(MPa) 

VVH  

(lcharge/lcata/h)

H2/HCsortie 

(lH2/lcharge) 

Concentration 

d'oxygène sous 

forme de CO2 

(%pds) * 

Flux molaire de 
CO2 entrée 
(mmol/h) 

1 330 5 1.0 400 - 0 

2 330 5 1.0 400 0.05 1.4 

3 330 5 1.0 400 0.1 2.7 

4 330 5 1.0 400 0.2 5.3 

5 330 5 1.0 400 0.3 8.0 

6 330 5 1.0 400 0.5 13.4 

* % massique d'oxygène par rapport à la charge gazole 

 

En plus des variations de concentration en CO et CO2 dans les gaz, une variation de 

VVH a aussi été effectuée, pour une concentration fixée en CO. Le Tableau III.4 présente les 

conditions opératoires de cette étude de variation de VVH. 

 

Tableau III.4 – Conditions opératoires des tests d'hydrotraitement avec du CO 

 
Température 

(°C) 

Pression 

(MPa) 

VVH  

(lcharge/lcata/h)

H2/HCsortie 

(lH2/lcharge) 

Concentration 

d'oxygène sous 

forme de CO 

(%pds) * 

Flux molaire de 

CO entrée 

(mmol/h) 

1 330 5 0.5 400 0.1 1.3 

2 330 5 0.75 400 0.1 2.0 

3 330 5 1.0 400 0.1 2.7 

* % massique d'oxygène par rapport à la charge gazole 
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III.2 Résultats expérimentaux 

Les résultats bruts et les bilans molaires complets sont présentés en annexe (annexes B 

et E). Les résultats concernant la conversion du CO et CO2 par les réactions de shift et de 

méthanation ainsi que leur impact sur l'hydrodésulfuration, l'hydrodéazotation et 

l'hydrogénation des aromatiques sont résumés dans ce chapitre. 
 

III.2.1 Réactions de water gas-shift et de méthanation  

Au chapitre précédent, les résultats des expériences d'hydrotraitement du gazole avec de 

l'acide propanoïque et du décanoate d'éthyle ont montré la formation de dioxyde de carbone, 

de monoxyde de carbone et de méthane, ce qui suggère l'existence potentielle de réactions de 

water gas shift et de méthanation. En additionnant directement du CO ou du CO2 à 

l'hydrogène en entrée, il est possible de vérifier expérimentalement l'existence de ces 

réactions dans ce système et leur impact sur le catalyseur. 
 

En effet, en ajoutant du CO, la formation de CO2 a été vérifiée (tableaux III.5 et III.6) et 

vice-versa ce qui confirme l’occurrence des réactions de water gas shift. Dans les deux cas, la 

formation de méthane (en plus de celle correspondante au craquage du gazole) a aussi été 

prouvée confirmant l’existence des réactions de méthanation. 
 

Tableau III.5 – Flux molaires de CO, CO2 et CH4 pour les tests avec addition de CO 

Flux molaires sortie (mmol/h) 
 

Concentration 
d'oxygène 

sous forme de 
CO (%pds) 

Flux molaire 
de CO entrée 
(mmol/h) CO CO2 CH4

1 0 0 0 0 0.17 

2 0.03 0.8 * * 0.79 

3 0.05 1.4 0.22 0.01 1.14 

4 0.1 2.7 0.66 0.03 2.01 

5 0.2 5.3 1.58 0.11 3.47 

6 0.3 8.0 3.17 0.29 5.34 

7 0.5 13.4 ** 0.76 8.15 

* valeur en dessous de la limite de détection; ** pas d'analyse CO disponible au moment du test 
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Tableau III.6 – Flux molaires de CO, CO2 et CH4 pour les tests avec addition de CO2

Flux molaires sortie (mmol/h) 
 

Concentration 
d'oxygène 

sous forme de 
CO2 (%pds) 

Flux molaire 
de CO2 entrée 

(mmol/h) CO CO2 CH4

1 0 0 0 0 0.17 

2 0.05 0.7 * * 0.74 

3 0.1 1.3 0.17 0.05 1.07 

4 0.2 2.7 0.34 0.07 1.97 

5 0.3 4.0 0.66 0.13 3.06 

6 0.5 6.7 1.43 0.53 4.06 

* valeur en dessous de la limite de détection 

 

Tableau III.7 – Flux molaires de CO, CO2 et CH4 pour les tests avec addition de CO à 

différentes VVH 

Flux molaires sortie (mmol/h)  
VVH  

(lcharge/lcata/h) 

Flux molaire 
de CO entrée 
(mmol/h) CO CO2 CH4

1 0.5 1.3 0.14 0.01 1.23 

2 0.75 2.0 0.38 0.02 1.64 

3 1.0 2.7 0.66 0.03 2.09 

 

Le Tableau III.8 présente la conversion en CO et les rendements en CO2 et CH4, dans le 

cas avec addition initiale de CO. Les définitions des grandeurs du tableau sont les suivantes : 

 

Conversion CO (%mol) = 100×
−

COentrée

COentréeCOsortie

F
FF

 

Rendement CO2 (%mol) = 1002 ×
entréeCO

sortieCO

F
F

 

Rendement CH4 (%mol)= 100100 24 ×
−−

=×
entréeCO

sortieCOCOsortieCOentrée

entréeCO

sortieCH

F
FFF

F
F

 

 

où Fisortie est le flux molaire horaire de CO, CO2 ou CH4 en sortie, et FCO entrée est le flux 

molaire horaire de CO en entrée. Le flux molaire en CH4 en sortie a été calculé par bilan 
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carbone : sortieCOCOsortieCOentréesortieCH FFFF 24 −−= . En effet, la valeur calculée directement à 

partir des analyses gaz présente une incertitude élevée à cause du CH4 qui provient du 

craquage du gazole. 

 

Tableau III.8 – Conversion de CO et rendements en CO2 et CH4 pour les tests avec addition de 

CO (T=330°C, P=5 MPa, VVH=1h-1) 

Conversion 
(%mol) 

Rendements (%mol) 
 

Concentration 
d'oxygène 

sous forme de 
CO (%pds) 

Flux 
molaire de 

CO entrée 
(mmol/h) 

CO CO2 CH4

2 0.03 0.8 * * 100.0 

3 0.05 1.4 83.5 0.7 82.8 

4 0.1 2.7 75.6 1.2 74.1 

5 0.2 5.3 70.7 2.1 68.3 

6 0.3 8.0 60.4 3.6 57.0 

7 0.5 13.4 ** 5.7 ** 

* valeur en dessous de la limite de détection ; ** pas d'analyse CO disponible au moment du test 

 

Le Tableau III.9 présente la conversion en CO2 et les rendements en CO et CH4, dans le 

cas avec addition initiale de CO2. Les définitions sont alors les suivantes : 

 

Conversion CO2 (%mol) = 100
2

22 ×
−

entréeCO

entréeCOsortieCO

F
FF

 

Rendement CO (%mol) = 100
2

×
entréeCO

sortieCO

F
F

 

Rendement CH4 (%mol)= 100100
2

22

2

4 ×
−−

=×
entréeCO

sortieCOCOsortieentréeCO

entréeCO

sortieCH

F
FFF

F
F

 

 

où Fisortie est le flux molaire horaire de CO, CO2 ou CH4 en sortie, et FCO2 entrée est le flux 

molaire horaire de CO2 en entrée. Le flux molaire en CH4 en sortie a été calculé par bilan au 

carbone : sortieCOCOsortieentréeCOsortieCH FFFF 224 −−=  comme dans le cas précèdent. 
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Tableau III.9 – Conversion de CO2 et rendements en CO et CH4 pour les tests avec addition de 

CO2 (T=330°C, P=5 MPa, VVH=1h-1) 

Conversion 
(%mol) 

Rendements (%mol) 
 

Concentration 
d'oxygène 

sous forme de 
CO2 (%pds) 

Flux 
molaire de 

CO2 
(mmol/h) 

CO2 CO CH4

2 0.05 0.7 * * 100.0 

3 0.1 1.4 95.8 10.8 82.0 

4 0.2 2.7 97.4 12.8 84.6 

5 0.3 4.0 96.8 16.3 80.5 

6 0.5 6.7 92.1 21.3 70.8 

* valeur en dessous de la limite de détection 

 

Les Figures III.1 et III.2 présentent les conversions en CO et CO2 et les rendements en 

CO2 et CH4 ou CO et CH4 respectivement, en fonction des flux molaires. Dans ces figures, il 

est possible d’observer qu’en additivant du CO ou du CO2, les rendements en CH4 sont 

quasiment équivalents. 
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Figure III.1 – Conversion de CO et rendements en CO2 et CH4 en fonction du CO ajouté 

(T=330°C, P=5 MPa, VVH=1h-1) 
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Figure III.2 – Conversion de CO2 et rendements en CO et CH4 en fonction du CO2 ajouté 

(T=330°C, P=5 MPa, VVH=1h-1) 

 

D'après les figures III.1 et III.2, le rendement en méthane diminue avec la quantité de 

CO ou de CO2 injectées. Ceci peut être expliqué par l’eau formée par les réactions de 

méthanation qui intervient avec un léger déplacement de l’équilibre dans le sens inverse à la 

formation de méthane. 

 

Les constantes d'équilibre à 330°C des trois réactions impliquées ont été calculées à 

partir des énergies de Gibbs de réaction (calculs présentés en annexe H): 

 

 

CO2

CH4

OH2CO

OH2

+

4H2

3H2

2H2O

H2 +

+ +

++

CO2

CO CH4  

Keq330°C =    0.05 

Keq330°C =   1165 

Keq330°C = 234044 
 

En considérant ces trois réactions, l'équilibre thermodynamique est fortement déplacé 

vers le CH4, puisque la constante d'équilibre de méthanation du CO est très élevée. Dans ce 

cas là, le CO et le CO2 seraient convertis à 100% en CH4. Les résultats expérimentaux 

obtenus montrent que les conversions du CO et du CO2 en méthane ne sont pas totales. La 

formation de méthane est donc sous contrôle cinétique dans notre cas. 

 

Des calculs d'équilibre thermodynamique la réaction de water gas shift ont été effectués 

par simulation sur le logiciel Pro II en considérant juste l'équilibre de cette dernière (résultats 
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présentés en annexe I). Le ratio CO sur CO2 obtenu sur ces simulations d’équilibre est 

comparé sur les figures III.3 et III.4 à celui obtenu expérimentalement.  
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Figure III.3 – Comparaison entre les ratios CO/CO2 obtenus expérimentalement et les ratios à 

l’équilibre thermodynamique de la réaction de water gas shift, en fonction du CO ajouté 

(T=330°C, P=5 MPa, VVH=1h-1) 
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Figure III.4 – Comparaison entre les ratios CO/CO2 obtenus expérimentalement et les ratios à 

l’équilibre thermodynamique de la réaction de water gas shift, en fonction du CO2 ajouté 

(T=330°C, P=5 MPa, VVH=1h-1) 

 

On observe que la réaction de water gaz shift s’approche de l’équilibre 

thermodynamique pour des concentrations de CO et CO2 plus élevées. La variation du ratio 
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CO sur CO2 avec la concentration croissante de CO ou CO2 injectée est expliquée par 

l’intervention de l’eau formée lors des réactions de shift et méthanation (et qui a été prise en 

compte dans les calculs d’équilibre) et qui déplace l’équilibre vers le CO2. 

 

III.2.2 Impact du CO et du CO2 sur les conversions globales en hydrodésulfuration, 

hydrodéazotation et hydrogénation des cycles aromatiques 

Dans cette section, nous concentrerons notre attention sur l'impact du CO et du CO2 sur 

les conversions en hydrodésulfuration, en hydrodéazotation et en hydrogénation des cycles 

aromatiques. 

 

Les résultats bruts concernant les teneurs en soufre, azote et carbone aromatique 

(annexe B) ont été traités de façon à tenir compte des écarts de conditions opératoires entre les 

différents points, notamment de la pression partielle d’hydrogène, de la température et de la 

vitesse volumique horaire. Ce traitement est expliqué en annexe G. 

 

Les valeurs corrigées ainsi que les conversions correspondantes (définition des 

conversions présentée dans la section II.3.2) sont présentées dans les tableaux 

suivants (Tableau III.10 et Tableau III.11). 

 

Tableau III.10 – Influence de l’addition de CO à différentes concentrations sur les réactions 
d’HDT (T=330°C, P=5 MPa, VVH=1h-1) 

 

Concentration 

d'oxygène sous forme 

de CO (%pds) 

S 

(ppm) 

HDS 

(%) 

N 

(ppm) 

HDN 

(%) 

CA 

(%pds) 

HDCA 

(%) 

1 0 229 98.3 7 94.5 10.6 36.1 

2 0.03 347 97.4 15 88.6 10.9 34.3 

3 0.05 403 97.0 16 87.2 10.9 34.6 

4 0.1 551 95.9 21 83.7 11.1 32.9 

5 0.2 770 94.3 26 79.6 11.3 31.9 

6 0.3 909 93.3 29 77.3 11.4 31.3 

7 0.5 1063 92.1 29 77.2 11.3 31.7 
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Tableau III.11 – Influence de l’addition de CO2 à différentes concentrations sur les réactions 
d’HDT (T=330°C, P=5 MPa, VVH=1h-1) 

 

Concentration 

d'oxygène sous forme 

de CO2 (%pds) 

S 

(ppm) 

HDS 

(%) 

N 

(ppm) 

HDN 

(%) 

CA 

(%pds) 

HDCA 

(%) 

1 0 213 98.4 8 93.6 10.4 37.5 

2 0.05 298 97.8 14 89.1 10.7 35.3 

3 0.1 413 96.9 18 85.4 11.1 33.1 

4 0.2 500 96.3 19 84.7 11.1 32.9 

5 0.3 642 95.2 23 81.6 11.2 32.4 

6 0.5 848 93.7 26 79.3 11.1 33.0 
 

Tableau III.12 – Influence de l’addition de CO à différentes VVH sur les réactions d’HDT 
(T=330°C, P=5 MPa) 

 

Concentration 

d'oxygène sous 

forme de CO 

(%pds) 

VVH  

(lcharge/lcata/h) 

S 

(ppm) 

HDS 

(%) 

N 

(ppm) 

HDN 

(%) 

CA 

(%pds) 

HDCA 

(%) 

1 0.1 0.5 69 99.5 1.5 98.8 9.4 43.4 

2 0.1 0.75 264 98.0 10.7 91.6 10.6 36.1 

3 0.1 1.0 551 95.9 21 83.7 11.1 32.9 

 

Les inhibitions retrouvées peuvent être exprimés sous forme d’incrément thermique 

(ΔT), notion qui a été expliquée dans la section II.3.2, et dont les calculs sont présentés en 

annexe G. Les incréments thermiques correspondants aux inhibitions provoquées par 

l’addition de CO ou de CO2 pendant l’hydrotraitement du gazole présentées sur les tableaux 

III.10 et III.11 sont résumés dans les tableaux suivants. 
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Tableau III.13 – Incréments thermiques provoqués par l’addition de CO à différentes 
concentrations sur les réactions d’HDT (T=330°C, P=5 MPa, VVH=1h-1) 

 

Concentration 

d'oxygène sous forme 

de CO (%pds) 

ΔT HDS 

(ºC) 

ΔT HDN 

(ºC) 

ΔT HDCA 

(ºC) 

2 0.03 2 6 5 

3 0.05 5 9 5 

4 0.1 7 14 10 

5 0.2 11 20 13 

6 0.3 19 23 15 

7 0.5 22 23 14 

 

Tableau III.14 – Incréments thermiques provoqués par l’addition de CO2 à différentes 
concentrations sur les réactions d’HDT (T=330°C, P=5 MPa, VVH=1h-1) 

 

Concentration 

d'oxygène sous forme 

de CO2 (%pds) 

ΔT HDS 

(ºC) 

ΔT HDN 

(ºC) 

ΔT HDCA 

(ºC) 

2 0.05 3 6 3 

3 0.1 7 11 10 

4 0.2 10 12 10 

5 0.3 13 17 12 

6 0.5 18 20 10 

 

 

Les conversions obtenues pour les différentes concentrations de CO et CO2 en entrée 

sont comparées dans les trois figures suivantes : 
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Figure III.5 – Impact du CO et du CO2 sur la conversion en HDS (T=330 °C, P=5 MPa, 

VVH= 1h-1) 
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Figure III.6 – Impact du CO et du CO2 sur la conversion en HDN (T=330 °C, P=5 MPa, 

VVH= 1h-1) 
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Figure III.7 – Impact du CO et du CO2 sur la conversion en HDCA (T=330°C, P=5 MPa, 

VVH=1h-1) 

 

L'effet inhibiteur sur les réactions d'HDS, HDN et HDCA provoqué par la présence de 

CO et de CO2 est démontré. On peut remarquer que le même effet est observé que cela soit en 

ajoutant du CO ou en ajoutant du CO2, ce qui était prévisible étant donné les résultats 

présentés dans la section précédente. Pour la même quantité molaire de CO ou de CO2 injecté, 

le même effet est observé, puisque ces espèces vont réagir par réaction de WGS et de 

méthanation entraînant des distributions de CO-CO2-CH4 similaires (chapitre III.2.1). 

 

Dans le paragraphe suivant, ces résultats seront comparés avec ceux obtenus avec 

l'addition des composés oxygénés qui se décomposent par décarboxylation. 

 

III.2.3 Comparaison avec les résultats obtenus sur des composés oxygénés modèles 

Dans la section II, concernant l'étude de l'impact de la présence de composés oxygénés 

de différentes fonctions chimiques oxygénées, il a été observé que parmi les composés 

étudiés, seuls l'acide et l'ester avaient provoqué des inhibitions des réactions d'HDT. Il a été 

suggéré que cette inhibition serait due au CO et au CO2 formés pendant la conversion de ce 

type de composés, avec une sélectivité molaire de 30 à 40% pour la voie de décarboxylation, 

contre 60 à 70% pour la voie de hydrogénation/hydrogénolyse. Pour vérifier la validité de 

cette hypothèse, une étude de l'impact de la présence de CO et de CO2 a été effectuée à 
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différentes concentrations. Ces dernières sont proches des concentrations obtenues lors des 

expériences avec addition d’acide propanoïque et de décanoate d’éthyle. Les résultats obtenus 

dans ces deux parties de l'étude vont maintenant être comparés. 

 

Les conversions en HDS (Figure III.8), HDN (Figure III.9) et HDCA (Figure III.10) 

obtenues pour différentes concentrations de CO et de CO2 en entrée sont comparées dans les 

figures suivantes avec les conversions obtenues en additionnant du décanoate d'éthyle et de 

l'acide propanoïque. Afin de simplifier le formalisme des graphiques, il a été choisi de 

présenter ces comparaisons par rapport à la quantité de CO+CO2+CH4 formée lors de 

l’hydrotraitement du gazole additivé de l’acide propanoïque et du décanoate d’éthyle. 
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Figure III.8 – Impact du CO et CO2 vs. impact décanoate d'éthyle et acide propanoïque sur la 

conversion en HDS 

 

Il est trouvé (Figure III.8) que l'inhibition des réactions d'HDS causée par l'ajout de 

0.5% poids d'oxygène dans le gazole sous forme d'acide propanoïque (1.16% pds en composé, 

soit 6.7 mmol/h) et le décanoate d'éthyle (3.13% pds en composé soit 6.7 mmol/h) est 

équivalente à l'inhibition des réactions d'HDS due à l'ajout de 2.7 mmol/h de CO ou de CO2. Il 

avait été trouvé que l'hydrodéoxygénation de l'acide propanoïque se faisait avec une 

sélectivité molaire de 42% par la voie de décarboxylation (section II.3.1), ce qui correspond à 
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un flux molaire de 2.8 mmol/h de CO2 formé qui est converti ensuite par les réaction de shift 

et de méthanation en CO et CH4. 
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Figure III.9 – Impact du CO et CO2 vs. impact décanoate d'éthyle et acide propanoïque sur la 

conversion en HDN 

 

Soulignons ici (Figure III.9) que les conversions en hydrodéazotation présentées pour 

l'hydrotraitement du gazole en présence d'acide propanoïque et de décanoate d'éthyle (Tableau 

II.8) sont équivalentes à celles correspondant à l'injection de 2.7 mmol/h de CO et CO2 

(Tableaux III.10 et III.11), compte tenu des incertitudes de la mesure de la teneur en azote 

dans les effluents (±4 ppm). 

 

Pour l'inhibition des réactions d'hydrodéazotation (Figure  III.9) et d'hydrogénation des 

carbones aromatiques (Figure  III.10), le même constat que pour les réactions d'HDS peut être 

fait : l'ajout de CO2, CO, acide ou ester dans les quantités cités précédemment entraîne les 

mêmes inhibitions. 
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Figure III.10 – Impact du CO et CO2 vs. impact décanoate d'éthyle et acide propanoïque sur la 

conversion en HDCA

 

Les résultats sont en accord avec l'hypothèse que l'inhibition des réactions d'HDT du 

gazole en présence des molécules oxygénées modèles trouvée dans le chapitre II n’est pas due 

directement à la compétition d’adsorption par l'acide et l'ester mais à la formation de CO et de 

CO2, qui sont convertis sur les sites catalytiques de façon compétitive avec les molécules 

soufrées et consomment une partie de l’H2 activé sur le catalyseur pour former du méthane. 

Ces résultats seront traduits sous la forme d'un modèle cinétique dans le chapitre III.3. 

 

III.2.4 Conclusions 

Les expériences d'hydrotraitement avec addition de CO et de CO2 ont permis de vérifier 

l'existence de réactions compétitives de water gas shift et de méthanation dans le milieu 

réactionnel et de démontrer l'effet inhibiteur de ces composés sur les réactions d'HDT. 

 

En plus, les résultats sont en accord avec l’hypothèse proposée dans le chapitre II 

consistant à dire que les inhibitions observées en présence de l'acide et de l'ester sont dues aux 

produits de réaction et non aux composés oxygénés eux-mêmes. 

 

Ces phénomènes de compétition peuvent alors être traduits sous la forme d’un modèle 

qui sera présenté dans la suite de ce chapitre. 
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III.3 Modélisation cinétique 

Les effets de la présence des biohuiles sur les réactions d'HDS, HDN et HDCA sont 

attribués à l'inhibition des réactions d'HDT par les composés impliqués dans les réactions de 

water gas shift et de méthanation et qui proviennent de la voie de décarboxylation des 

réactions d'HDO des esters et des acides carboxyliques. 

 

Ces inhibitions peuvent alors être traduites sous la forme d'un modèle cinétique associé 

à une adsorption compétitive de type Langmuir-Hinshelwood. On considère alors qu'il 

n'existent pas de limitations diffusionnelles de l'H2 entre la phase gaz et la phase liquide et 

que les phénomènes d'adsorption-désorption sont à l'équilibre. 

 

III.3.1 Description du modèle 

Le modèle cinétique développé et qui sera exposé par la suite décrit l'impact des 

réactions de water gas shift et de méthanation provoquées par la présence du CO2 formé par 

décarboxylation, sur les réactions d'HDS et HDN. 

 

L'inhibition de la réaction d'HDS d'un composé soufré modèle, le thiophène, par les 

composés impliquées dans la réaction de water gas shift a été étudié par Lee [Lee et al. 1991]. 

Dans son modèle, des phénomènes de compétition d'adsorption de type Langmuir-

Hinshelwood sont pris en compte avec adsorption entre le CO2, le CO, l'eau et le composé 

soufré. Dans ce travail, ce modèle a été adapté et complété. 

 

Les équations cinétiques proposées prennent alors en compte les hypothèses suivantes : 

 

• Afin de décrire les adsorptions compétitives, le modèle cinétique fait appel à un 

formalisme de type Langmuir-Hinshelwood [Froment et Bischoff 1990; Levenspiel 

1999; Figueiredo et Râmoa Ribeiro 1989], c'est-à-dire que : 

o la probabilité qu'une molécule soit adsorbée sur un site est indépendante des 

sites adjacents 

o la vitesse de désorption dépend uniquement de la fraction de surface occupée 
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o les espèces sont adsorbées à la surface du catalyseur sous forme d'une 

monocouche 

• Pour toutes les espèces, les phénomènes d'adsorption-désorption sont à l'équilibre 

• Il n'y a pas de distinction entre les sites catalytiques d'hydrogénation et 

d'hydrogénolyse 

• Les réactions de conversion d’HDS et d’HDN sont irréversibles 

 

La concentration d'hydrogène dans la phase liquide est considérée comme constante le 

long du réacteur à cause de sa présence en large excès et du fait que la pression et la 

température restent quasi-constantes tout au long du réacteur. On considère aussi qu'il n'y a 

pas de limitations diffusionnelles entre la phase gaz et la phase liquide. L'hydrogène est donc 

intégré dans les constantes cinétiques kapp. 

 

Les équations des vitesses des réactions d'HDS et d’HDN sont donc les suivantes : 
Sn

SSappHDS Ckr −=  

Nn
NNappHDN Ckr −=  

222222

'
1

'

COCOCOCO

i

OHOHCOCOCOCOjj

i
iapp CbCbA

k
CbCbCbCb

kk
++

≅
++++

=
∑

 

 

Le terme ΣbjCj, qui correspond à l'adsorption des composés du gazole, de l'H2S, de 

l'NH3 et de l'H2, a été considéré comme constant, de façon à permettre le calcul des 

paramètres de l'équation avec les résultats disponibles. N'ayant pas observé d'effet inhibiteur 

de l'H2O dans les expériences sur des molécules modèles, le terme bH2OCH2O a été considéré 

comme négligeable. 

 

Les trois réactions de water gas shift et de méthanation ne sont pas indépendantes et 

peuvent donc être réduites à deux par combinaison linéaire : 

222 HCOOHCO +⇔+   

OHCHHCO 2422 24 +⎯→⎯+  

OHCHHCO 2423 +⎯→⎯+  
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Le système de conversion CO-CO2-CH4-H2O peut donc être décrit par les équations 

suivantes : 

OHCOHCO Keq
2

1
22 +⎯⎯ →←+ , avec Keq1 = k1/k-1

OHCHHCO k
24

2
23 +⎯→⎯+  

 

Les équations des vitesses des réactions de formation et de consommation du CO, CO2, 

CH4 et H2O sont alors les suivantes : 

 

2121222121
3

22 '' COOHCOCOCOHOHCOCOHCO CkCCkCkCCkCCkCCkr +−−≅+−−= −−  

COCOHCH CkCCkr '2224 ≅=  

2121221212 ' COOHCOCOHOHCOCO CkCCkCCkCCkr −≅−= −−  

2121222121
3

222 '' COOHCOCOCOHOHCOCOHOH CkCCkCkCCkCCkCCkr +−≅+−= −−  

 

La concentration d'hydrogène CH2 est considérée comme constante pour les raisons 

mentionnées précédemment. L'hydrogène est donc intégré dans les constantes cinétiques k1' et 

k2'. 

 

L'équation suivante traduit l'évolution des concentrations dans la phase liquide, le long 

d'un réacteur à écoulement piston isotherme, isobare et sans dispersion axiale. La phase 

liquide ne subit ni contraction ni dilatation, et le hold-up liquide est considéré constant le long 

du réacteur. De fait, le débit volumique liquide Q est considéré constant. 

dz
dCu

dV
dCQr ii

i αα == , avec 
réacteurS
Qu =  

où ri est la vitesse de la réaction (mol.h-1.m3
zone catalytique), Q est le débit volumique 

(m3/h), V le volume de la zone catalytique (m3), α est une constante adimensionnelle qui 

prend en compte le hold-up liquide dans le réacteur, Sréacteur la section du réacteur (m2), u la 

vitesse linéaire en fut vide (m.h-1) et z la longueur de la zone catalytique (m). 

 

Dans les simulations effectuées, la résolution de l'équation différentielle a été réalisée à 

l’aide de la méthode d'Euler, en considérant l'équation suivante : 
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( ) ( ) z
dz

dCzCzzC A Δ+=Δ+  

 

Une analyse de sensibilité a été effectuée pour déterminer le nombre de tranches à 

utiliser pour faire l'intégration le long du réacteur. Après calcul, le nombre de tranches 

finalement utilisé a été de 520. 

 

III.3.2 Résultats de la modélisation 

L'estimation des paramètres a été effectuée par minimisation de la somme des carrés des 

écarts relatifs entre les concentrations expérimentales (yi) et les concentrations calculées ( ) 

pour le soufre, l'azote, le CO et le CO

iŷ

2 : 

∑ ⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛ −
=

n

i

ii

y
yyS

1

2
ˆ

 

 

Le nombre d'observables (n) utilisé pour l'estimation des paramètres a été de 28.  

 

Une analyse statistique du modèle a été effectuée et est présentée en annexe J. L’analyse 

des matrices de corrélation [Himmelblau 1970] entre les paramètres a mené à l’identification 

de 5 paramètres d’optimisation indépendants entre eux : les constantes cinétiques apparentes 

d’HDS (kS), d’HDN (kN), de méthanation (k2), la constante l’équilibre de water gas shift 

(Keq1) et la constante d’adsorption du CO (bCO). Avec 5 paramètres (p), le nombre de degrés 

de liberté (n-p) est donc de 23. 

 

Les ordres de réaction par rapport au soufre (nS) et à l’azote (nN) ont été fixés à 1.2 et 

0.9 respectivement, qui sont les ordres apparents trouvées habituellement sur ce type de 

gazoles. Le terme bCO2CCO2 a été finalement négligé, après l’analyse statistique du modèle qui 

est décrite en annexe J et qui a montré une forte corrélation entre bCO2 et bCO. Le terme 

bCO2CCO2 a donc été considéré comme négligeable, à cause de la très faible concentration de 

CO2 et du très faible rapport bCO2/bCO. 
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Le tableau suivant montre les paramètres obtenus après optimisation, ainsi que les 

valeurs t et l’intervalle de confiance (calculs présentés en annexe J) :  

 

Tableau III.15 – Paramètres du modèle cinétique optimisés, valeurs t et intervalles de confiance  

Intervalle de confiance 
Paramètre Unités Optimum Valeur t 

Minimum Maximum 

kS h-1 25.9 29.0 24.1 27.74 

kN h-1 0.62 4.4 0.33 0.91 

Keq1 h-1 5.3x10-4 3.8 2.4x10-4 8.2x10-4

k2 h-1 1.49 25.6 1.37 1.61 

bCO cm3/ mol 5973 8.4 4506 7439 

 

La figure suivante montre les 4 diagrammes de parité pour les concentrations en soufre, 

azote, CO et CO2. 
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Figure III.11 – Diagrammes de parité pour le soufre, l'azote, le CO le CO2
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Un bon accord est trouvé entre les valeurs expérimentales et les valeurs calculées par le 

modèle sur les diagrammes de parité. 

 

La Figure III.12 présente les profils en CO, CO2, CH4 et H2O en fonction du temps de 

contact (tc) qui est défini comme l’inverse de la vitesse volumique horaire (VVH):  

VVH
tc

1
=  
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Figure III.12 – Profil de CO, CO2, CH4 et H2O au long du réacteur (T=330ºC, P=5MPa) 

 

Les prévisions du modèle sont en bon accord avec les résultats expérimentaux. 

L'évolution des espèces impliquées dans les réactions de shift et de méthanation est bien 

représentée. 

 

Les deux figures suivantes présentent la comparaison entre les concentrations en 

monoxyde et dioxyde de carbone expérimentales à T= 330°C, P=5 MPa et VVH= 1h-1 et les 

concentrations calculées par le modèle. 
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Figure III.13 – Concentration en CO2 obtenue en sortie du réacteur en fonction de la 

concentration de CO additivée (T=330ºC, P=5 MPa, VVH=1h-1) 

 

0.00

0.01

0.02

0.03

0.04

0.05

0.06

0.07

0 0.05 0.1 0.15 0.2

C CO (mmol/cm3)

C
 C

O
 ( 

m
m

ol
/c

m3 )

CO calc
CO exp

 
Figure III.14 – Concentration en CO obtenue en sortie du réacteur en fonction de la 

concentration de CO additivée (T=330ºC, P=5 MPa, VVH=1h-1)  

 

On peut observer sur ces trois figures qu’il existe une bonne concordance entre les 

données expérimentales et les valeurs calculées, par rapport aux réactions de water gas shift et 

méthanation. 

 

En ce qui concerne les réactions d’hydrodésulfuration et d’hydrodéazotation, une bonne 

concordance est aussi retrouvée. Les deux figures suivantes présentent l'évolution des teneurs 

en soufre et en azote en fonction du temps de contact. 
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Figure III.15 – Profil de soufre au long du réacteur (T=330ºC, P=5 MPa, S0=13500 ppm) 
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Figure III.16 – Profil d'azote au long du réacteur (T=330ºC, P=5 MPa, N0=127 ppm) 

 

Les figures suivantes présentent la comparaison entre les concentrations en soufre et en 

azote expérimentales et les concentrations calculées par le modèle cinétique développée, à 

T=330°C, P=5 MPa et VVH=1h-1, en fonction de la concentration en CO additivée. 
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Figure III.17 – Concentrations en soufre obtenues en sortie du réacteur en fonction de la 

concentration de CO additivée (T=330ºC, P=5 MPa, S0=13500 ppm) 
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Figure III.18 – Concentrations en azote obtenues en sortie du réacteur en fonction de la 

concentration de CO additivée (T=330ºC, P=5 MPa, N0=127 ppm) 

 

On remarque que le modèle ne suit pas exactement la même tendance que celle des 

résultats expérimentaux. Cependant, on peut observer une bonne concordance entre les 

données expérimentales et les valeurs calculées. Ceci est confirmé par l’indice de régression 

multiple calculé (calculs en annexe J) : IRM = 0.90, qui représente une bonne accord entre le 

modèle et les résultats expérimentaux.  
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III.3.3 Conclusions 

Un modèle de prédiction de la teneur en soufre et en azote en fonction de la quantité de 

CO et CO2 dans le milieu réactionnel a été développé. Dans une première approximation, le 

modèle proposé permet d'obtenir des résultats satisfaisants qui sont en bon accord avec les 

résultats expérimentaux. 

 

Ce modèle utilisé une approche très simplifiée, avec des teneurs globales en soufre et 

azote. Un modèle plus complexe pourra être envisagée, avec l’utilisation de lumps de familles 

de soufrées, azotées et aromatiques pour représentation de la matrice gazole [Magné-Drisch 

1995; Bonnardot 1998; Lopez-Garcia 2000]. 

 

Ce modèle permet de prédire les concentrations en soufre et azote à l’issue de 

l’hydrotraitement du gazole de référence en fonction de la quantité d’huile de pyrolyse 

introduite, ainsi que de décrire l'évolution des réactions de shift et méthanation, dans les 

limites des conditions opératoires de cette étude. Les quantités de CO et CO2 produites 

pendant l´hydrotraitement d’un liquéfiat de biomasse peuvent être déduites en connaissant la 

concentration d’acides et esters présents dans le liquéfiat et en considérant les mêmes 

sélectivités de décarboxylation trouvées dans ce travail (30% pour l’ester et 40% pour l’acide 

carboxylique).  
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III.4 Conclusions 

Les expériences d'hydrotraitement d’un gazole straight-run avec addition de CO et CO2 

ont permis de vérifier l'existence des réactions de water gas shift et de méthanation dans le 

système réactionnel. De plus, l'effet inhibiteur de ces composés sur les réactions d'HDT a été 

démontré.  

 

L'hypothèse que les inhibitions observées en présence de l'acide et de l'ester étaient dues 

aux produits de réaction est confortée par les résultats présentés dans ce chapitre. 

 

Les réactions impliquées et les phénomènes de compétition ont été traduits sous forme 

de modèle cinétique. Les paramètres des équations ont été estimés et le modèle développé 

permet d'extrapoler l’impact d’une huile de pyrolyse (dont la composition en acides et esters 

est connue) sur l’hydrotraitement d’un gazole straight-run, dans les conditions opératoires de 

cette étude. 
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IV. Étude de l'impact de la présence d'une fraction d'huile de 

pyrolyse réelle sur l'hydrotraitement d'un gazole 

Comme mentionné précédemment dans le chapitre bibliographique, la composition des 

huiles de pyrolyse de biomasse lignocellulosique n'est pas encore totalement connue : seule la 

fraction la plus légère (analysable par GC et HPLC) est caractérisée moléculairement dans la 

littérature.  

 

De plus, la disponibilité commerciale pour les composés oxygénés représentatifs 

restreint le choix des molécules modèles à des composés très légers. De ce fait, les composés 

modèles oxygénés utilisés dans l'étude décrite dans le chapitre II sont représentatifs des 

composés que l'on peut trouver dans les huiles réelles en termes des fonctions chimiques, 

mais pas en termes de poids moléculaires. 

 

C'est pourquoi, au cours de ce travail, une approche alternative et complémentaire a été 

proposée. Elle est basée sur l'utilisation de fractions d'une huile de pyrolyse de bois de feuillus 

et devrait permettre de valider les résultats obtenus dans les chapitres précédents. 

 

Pour cela, la mise au point d'une méthode de fractionnement a été primordiale. 

L'obtention de différentes fractions a permis d'effectuer une caractérisation analytique plus 

approfondie, avec simplification de la matrice à analyser. La réalisation de ce fractionnement 

a permis ensuite la réalisation d'un test d'hydrotraitement avec un gazole qui a été additivé 

avec une des fractions obtenues. 

 

Dans cette section, l'état de l'art sur le fractionnement et la caractérisation analytique des 

huiles de pyrolyse sera présenté dans un premier temps. Par la suite, le choix et la mise au 

point de la méthode de fractionnement seront exposés. Les résultats de la caractérisation 

analytique des fractions obtenues seront présentés et discutés. Finalement, les résultats du test 

d'hydrotraitement d'un gazole additivé avec une fraction d'une huile de pyrolyse réelle seront 

analysés.  
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IV.1 État de l'art sur le fractionnement et la caractérisation des huiles de 

pyrolyse 

Les techniques analytiques qui ont été utilisées dans cette étude pour la caractérisation 

des fractions obtenues à partir d'une huile de pyrolyse seront présentées dans ce chapitre. Les 

autres techniques analytiques qui peuvent être trouvées dans la littérature sont exposées en 

annexe K.  

 

IV.1.1 Fractionnement des huiles de pyrolyse 

Compte tenu de la nature complexe des huiles de pyrolyse (présence d'eau, de composés 

de masse moléculaire polydisperse et de diverses fonctions oxygénées), une étape de 

fractionnement préalable est indispensable avant de réaliser leur caractérisation analytique. 

Souvent appliquée dans la littérature, cette démarche permet d'obtenir une description des 

différentes fractions et de les comparer entre elles. 

 

• Extractions liquide-liquide 

Les méthodes de fractionnement les plus souvent rencontrées sont des extractions 

liquide-liquide par solvants. En fonction des solvants utilisés, des fractions sont discriminées 

selon leur acidité ou leur polarité. Les travaux de fractionnement d'huiles de pyrolyse par 

solvant ont été décrits de manière exhaustive dans la revue récente de Mohan [Mohan et al. 

2006]. 

 

Par exemple, des extractions successives au dichlorométhane, H2O, NaOH et HCl 

[Maggi et Delmon 1994b; Maggi et Delmon 1994a] permettent de distinguer des fractions 

"phénols et acides", "composés basiques", "composés polaires neutres" et "composés neutres 

non-polaires" d'une huile de pyrolyse. 

 

Des extractions en cascade avec différents solvants (fractionnement à l'eau puis 

extraction au diéthyléther pour la fraction soluble dans l'eau et extraction au dichlorométhane 

pour la fraction insoluble) illustrées par la Figure IV.1 sont également relatées dans la 

littérature [Oasmaa et al. 2003; Sipila et al. 1998]. 
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Figure IV.1 - Schéma de fractionnement par solvant [Sipila et al. 1998; Oasmaa et al. 2003]  

 

Ce type de fractionnement permet de distinguer différentes fractions dont la nature est 

précisée dans le Tableau IV.1 ci-dessous : 
 

Tableau IV.1 – Composition des fractions d'une huile de pyrolyse obtenues par extraction aux 

solvants [Oasmaa et al. 2003]  

C H N O 
Fraction 

% poids 
(base sèche) 

Types de composés 
% poids (base humide) 

HYDROSOLUBLES : 75-85  36.0 6.0 0.0 58.0 

– Acides, alcools 5-10 

 

60.0 6.0 0.1 33.9 

– Éther-solubles 5-15 

 

46.0 6.3 0.3 47.4 

– Éther-insolubles 30-40 

 

46.0 6.3 0.3 47.4 

 – Eau 20-30 H2O     

HYDROINSOLUBLES : 15-25  66.2 6.6 0.3 26.9 

– CH2Cl2-solubles 5-10 
 

68.1 6.7 0.4 24.7 

– CH2Cl2-insolubles 2-10 Lignine dégradée 64.1 5.9 1.5 28.4 

 

Huile de pyrolyse 

Fraction 
hydro-insoluble 

 

Fraction 
hydro-soluble 

 

Fraction 
éther-soluble 

 

Fraction 
éther-insoluble 

 

Fraction 
CH2Cl2-soluble 

 

Fraction 
CH2Cl2-insoluble 

 



 

 

Chapitre IV – Étude de l'impact d'une fraction d'huile réelle sur l'HDT d'un gazole 

    134 

Les acides carboxyliques courts tels que les acides formique et acétique, ainsi que les 

alcools sont contenus dans la fraction hydrosoluble. Dans cette même fraction, parmi les 

composés solubles dans l'éther, on distingue des phénols et des méthoxyphénols, des furanes, 

des aldéhydes et des cétones. Les dérivés de sucres tels que le lévoglucosane forment la partie 

éther-insoluble de la fraction hydrosoluble. 

 

La fraction hydroinsoluble de l'huile de pyrolyse est constituée de composés 

principalement attribués à la dégradation de la lignine. Dans cette fraction les composés 

solubles dans le dichlorométhane peuvent être distingués des composés de tailles moléculaires 

supérieurs insolubles dans ce solvant.  

 

• Distillation 

 

Le fractionnement par distillation couramment utilisé pour les produits pétroliers est 

difficile à mettre en œuvre dans le cas des huiles de pyrolyse du fait de leur grande instabilité 

thermique [Oasmaa et Czernik 1999; Boucher et al. 2000; Adjaye et al. 1992]. A titre 

d'exemple, citons les travaux récents effectués à l'IFP [Bertoncini et al. 2006] qui relatent le 

fractionnement d'huile de pyrolyse par distillation atmosphérique puis sous vide, suivie d'une 

caractérisation des fractions plus légères par chromatographie bidimensionnelle couplée à un 

spectromètre de masse à temps de vol (GCxGC-TOF/MS). Le schéma de fractionnement 

appliqué est présenté dans la Figure IV.2. 
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Figure IV.2 - Fractionnement d'une huile par distillation [Bertoncini et al. 2006] 

 

Une première fraction liquide ("fraction 1") a tout d'abord été recueillie par distillation 

atmosphérique (PI - 120°C). Dans un second temps, le résidu liquide a été distillé sous un 

vide de 1 kPa. Une "fraction 2" (167-275°C) et un résidu liquide ont alors été recueillis. La 

dernière étape de distillation sous environ 0.1 kPa conduit à l'obtention d'une "fraction 3" 

(275-350°C) et à un résidu solide noir. Les vapeurs condensées dans le piège en amont de la 

pompe à vide représentent environ 2.5% poids de l'huile étudiée. Ce fractionnement altère 

cependant l'échantillon car 47% poids de l'huile polycondense et ne peut être analysé.  

 

Les résultats des quantifications effectuées sur la bio-huile complète et sur les fractions 

1 et 2 ont montré la présence prédominante de composés oxygénés acides et de dérivés 

complexes d'alkyl-phénols (sous-chapitre IV.1.7). 

 

(0.1 kPa) 

Huile de pyrolyse 

Fraction 1 
(38 % mass.) 

Distillation atmosphérique 

  

Fraction 3 

Résidu solide 

 (44 % mass.) 

Distillation sous  vide 

  

Fraction 2 
(7 % mass.) 

Distillation sous vide 
(1 kPa) 

Résidu liquide 

Résidu liquide 

(3 % mass.) 
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IV.1.2 Microscopie optique 

L'observation en microscopique optique est très souvent utilisée pour évaluer 

l'homogénéité d'un échantillon d'huile de pyrolyse en vérifiant visuellement s'il y a séparation 

des phases ou existence de particules solides [Elliott 1994; Oasmaa et Peacocke 2001; 

Oasmaa et Meier 2005]. L'homogénéisation par addition de solvant (comme, par exemple, le 

méthanol ou le polyéthylène-glycol 400) a aussi été étudiée avec l'aide de la microscopie 

[Oasmaa et Peacocke 2001]. L'équipe de Ba [Ba et al. 2004a] [Ba et al. 2004b] a, par ailleurs, 

observé la morphologie des échantillons et a aussi effectué l'étude du comportement de 

l'échantillon suite à des altérations liées à la température. Les images présentées dans la 

Figure IV.3 donnent l'exemple d'une huile homogène (A) et d'une huile non-homogène (B). 

 

  

Figure IV.3 – (A) Huile de pyrolyse homogène et (B) huile de pyrolyse avec séparation de phases 

[Oasmaa et Peacocke 2001] 

 

IV.1.3 Analyses élémentaires 

Cette mesure globale permet d'obtenir facilement des informations sur la composition 

élémentaire globale d'un mélange quelle que soit sa complexité. L'analyse élémentaire permet, 

par exemple, de mesurer les quantités des différents éléments chimiques d'un échantillon 

comme le carbone (C), l'hydrogène (H), l'oxygène (O), le soufre (S), l'azote (N) mais aussi le 

chlore (Cl) ou les métaux tels que le fer (Fe), l'aluminium (Al), etc. 

 

Selon Oasmaa et Meier [Oasmaa et Meier 2005], il est recommandé d'effectuer les 

analyses CHN (carbone, hydrogène, azote) selon la norme ASTM D5291. D'après cette 

(A) (B) 
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méthode, le carbone, l'hydrogène et l'azote sont quantifiés simultanément sous la forme 

respectivement de dioxyde de carbone, de vapeur d'eau et d'oxyde d'azote après une oxydation 

dans un four. La quantification peut alors être effectuée par exemple par conductivité 

thermique après le passage des gaz dans une colonne chromatographique ou par détection 

sélective du dioxyde de carbone et de l'eau par spectrométrie infrarouge. 

 

Le chlore et le soufre peuvent être déterminés par électrophorèse capillaire après 

calcination et dissolution de l'échantillon selon la norme ASTM D4208 initialement destinée à 

être appliquée aux charbons [Oasmaa et Peacocke 2001; Oasmaa et Meier 2005]. Les métaux 

peuvent être analysés par spectrométrie à émission plasma ou fluorescence X. Finalement 

l'oxygène est, quant à lui, souvent déterminé par complémentarité à 100 % [Oasmaa et 

Peacocke 2001; Oasmaa et Meier 2005]. 

 

L'essai circulaire effectué par 12 laboratoires (dans le cadre de l'International Energy 

Agency-European Union, IEA-EU) [Oasmaa et Meier 2002b] démontre que les résultats 

obtenus sont cohérents même si la limite de détection de l'azote par la méthode ASTM DS291 

(0,1% poids) est trop élevée [Oasmaa et al. 1997]. 

 

Le Tableau IV.2 présente l'analyse élémentaire de bio huiles provenant de différentes 

origines. 
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Tableau IV.2 - Analyse élémentaire de différentes huiles de pyrolyse (% massique). 

Référence Charge / Origine %C %H %N %O %S 

Paille (VTT) 55.3 6.6 0.4 37.7 0.05 
Huile issue de Pin  56.4 6.3 0.1 37.2 0.006 [Sipila et al. 1998] 
Huile issue de feuillus  58.4 6.0 0.1 35.5 0.02 
Pin (VTT) 45.7 7.0 <0.1 47  
Pin (VTT) 43.5 7.1 <0.1 49  [Oasmaa et al. 2003] 
Pin (VTT) 46.7 6.7 0.1 46  
85% Pin, 15% Épicéa, Lit 
fluidisé (Dynamotive) 

44.7 7.2 0.1 48.1  

Mélange de résineux, 
Procédé à cône rotatif 
(BTG) 

37.1 7.6 0.1 55.1  

Écorce de résineux, 
Pyrolyse sous vide 
(Pyrovac) 

51.4 7.0 0.3 41.6  

[Oasmaa et Meier 
2002b] 
 

Mélange de feuillus , Lit 
transporté (Ensyn) 

47.2 6.9 0.1 45.6  

Chêne (NREL) 46.9 7.5 0.0 45.6 <60ppm 
[Elliott 1994] 

Pin du Sud (NREL) 46.0 7.9 0.1 46.0 <50 ppm 
[Elliott et Schiefelbein 
1989] 

PNNL 43.5 7.3  49.2 <45 ppm 

[Churin 1991] Univ. Waterloo 45.3 7.5 <0.1 46.9  
Hêtre (IWC) 54.4 6.8 0.2 38.6  
Mélange de feuillus, Lit 
transporté (Ensyn) 

59.9 6.0 0.3 33.8  

Eucalyptus (Fenosa) 54.4 6.1 0.4 39.1  
Mélange de blé/ paille 
(Fenosa) 

53.5 6.4 0.6 39.4  

Peuplier, procédé ablatif 
(Aston) 

53.6 6.5 0.4 39.6  

Peuplier, procédé ablatif 
(NREL) 

56.2 6.6 0.3 36.9  

Mélange de résineux 
(BTG) 

54.8 6.5 0.4 38.3  

[Scholze et Meier 2001] 

Huile issue de Pin (VTT) 55.2 6.6 0.1 38.1  
Mélange de feuillus 
(Ensyn) 

56.4 6.2 0.2 37.1 <0.01 

Peuplier, procédé ablatif 
(NREL) 

57.3 6.3 0.2 36.2 0.02 

Pin (VTT) 55.8 5.8 0.1 38.2 0.02 

[Oasmaa et Peacocke 
2001] 

Paille (VTT) 55.3 6.6 0.4 37.7 0.05 

 

L'ensemble de ces résultats montre qu'en général les huiles de pyrolyse sont constituées 

de 32 à 50 %pds de carbone, de 6 à 8 %pds d'hydrogène, moins de 0.6 %pds d'azote et de 45 à 

55% pds d'oxygène. 
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IV.1.4 Résonance magnétique nucléaire 

La résonance magnétique nucléaire (RMN) est une technique largement utilisée pour 

obtenir des informations structurales sur des composés chimiques ou sur des mélanges de 

composés chimiques, en particulier sur la stéréochimie des liaisons entre atomes. Il est par 

exemple possible d'utiliser la RMN du proton (1H-RMN) ou celle du carbone (13C-RMN). 

 

Les techniques de 1H-RMN et 13C-RMN ont été appliquées par divers auteurs pour 

l'analyse d'huiles de pyrolyse, par exemple sur l'huile de pyrolyse de pin (procédé lit fixe) 

[Sensoz et Can 2002] et sur l'huile de pyrolyse de coques de noix de cajou (procédé lit fixe sur 

vide) [Das et al. 2004]. Ces techniques ont aussi été appliquées à certaines fractions 

spécifiques des bio-huiles, par exemple la lignine pyrolytique [Scholze et al. 2001; Piskorz et 

al. 1989; Radlein et al. 1987]. 

 

Les résultats d'une analyse 13C-RMN sur l'huile de pyrolyse [Charon et al. 2007] sont 

donnés comme exemple dans la Figure IV.4. 

7510 13C revellin S7036 130C +MEOD

210 200 190 180 170 160 150 140 130 120 110 100 90 80 70 60 50 40 30 20 ppm

Huile S7036 

C-C aliphatique C=O 

C-O, 
C-N 

C=C 

 
 

Figure IV.4 – Spectre 13C-RMN d'une huile de pyrolyse d'un mélange de feuillus 

[Charon et al. 2007]  

 

Sur ce spectre il est donc possible de distinguer plusieurs régions (Tableau IV.3). Des 

groupements carbonyles (160-240 ppm) qui correspondent à la présence de composés de type 

ester, acide, aldéhyde et cétone sont observés. Les pics de la région 100-160 ppm traduisent la 

présence de doubles liaisons qui pourraient être de type aromatique ou oléfinique. Entre 70 et 

100 ppm des signaux attribuables aux atomes de carbone proches d'hétéroatomes de type 
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oxygène et azote sont observés. On note aussi la présence de pics dans la région des protons 

aliphatiques (0-70 ppm) et l'absence de pic correspondant à de longues chaînes aliphatiques (4 

CH2 successifs au minimum) entre 29.5 et 32.0 ppm. 

 

Tableau IV.3 –Régions identifiées sur le spectre 13C RMN d'une huile de pyrolyse d'un mélange 

de feuillus [Charon et al. 2007]  

Région Type de carbone 

160-240 ppm groupements carbonyles (C=O) de type ester, acide, aldéhyde et cétone 

100-160 ppm aromatique et/ou oléfinique (C=C) 

70-100 ppm proche d'hétéroatomes de type oxygène et azote (C-O, C-N) 

0-70 ppm aliphatique (C-C) 

 

 

IV.1.5 Chromatographie d'exclusion stérique 

La chromatographie d'exclusion stérique (SEC – size exclusion chromatography) est 

une méthode de séparation des molécules selon leur volume hydrodynamique. Si la phase 

mobile est ou contient de l'eau, la SEC est souvent appelée chromatographie par filtration de 

gel (GFC - gel filtration chromatography). Si la phase mobile est un solvant organique, le 

terme chromatographie par perméation de gel est souvent utilisé (GPC - gel permeation 

chromatography). 

 

La séparation est effectuée sur une ou plusieurs colonnes de chromatographie liquide 

remplies d'une phase stationnaire de porosité contrôlée (102Å, 103Å, 104Å, 105Å, …). Les 

molécules de plus fort volume hydrodynamique sont éluées les premières puisque, à cause de 

la porosité des phases stationnaires, elles sont exclues et n'explorent qu'une partie de la 

porosité. A l'opposé, les petites molécules sont éluées en dernier puisqu'elles explorent une 

plus grande partie de la porosité. L'étalonnage du système via des polymères monodisperses 

permet d'accéder à la distribution relative en masses moléculaires.  

 

Cette technique est utilisée très souvent pour la détermination de la distribution de poids 

moléculaires des huiles de pyrolyse ou de la lignine pyrolytique [Scholze et al. 2001; Ba et al. 
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2004a] mais elle peut aussi être utilisée comme partie d'un schéma de fractionnement en mode 

préparatif [Desbene et al. 1991a; Desbene et al. 1991b; Bayerbach et al. 2006]. 

 

Les composés constituant les bio-huiles proviennent de la dégradation de la lignine 

aussi bien que des polymères cellulosiques et hémicellulosiques de la biomasse. De ce fait, il 

est possible de trouver aussi bien des composés simples à faible poids moléculaire que de plus 

grandes espèces avec des poids moléculaires supérieurs à 1000 Da (1 Dalton = 1g/mol). 

Quelques résultats typiques obtenus par SEC sont illustrés par la Figure IV.5 [Johnson et 

Chum 1988].  

 

 

Peuplier âgé 

Peuplier neuf 

Cellulose 

Lignine 
pyrolytique 

 

Figure IV.5 - Distribution de poids moléculaire de quelques huiles pyrolytiques [Radlein 1999] 

 

L'analyse suggère que le poids moléculaire moyen pour l'huile entière de bois de feuillu 

est d'environ 300 g/mol. Cependant, la calibration étant basée sur des polystyrènes de 

différentes masses moléculaires, les résultats doivent être pris avec précaution [Radlein 1999]. 

 

Sur l'exemple donné dans la Figure IV.5, la distribution s'arrête à 1000 Da, ce qui n'est 

pas cohérent avec les résultats montrés par d'autres auteurs [Scholze et al. 2001; Ba et al. 

2004a], notamment sur des analyses de différentes lignines pyrolytiques (Figure IV.6) qui 

montrent des distributions allant jusqu'à 10000 Da.  
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Figure IV.6 - Distribution de poids moléculaire de quelques lignines pyrolytiques [Scholze et al. 

2001; Ba et al. 2004a] 

 

La SEC a été employée dans la littérature pour observer des effets de vieillissement des 

huiles de pyrolyse en comparant la distribution relative de poids moléculaires au cours du 

temps [Oasmaa et Meier 2005; Czernik et al. 1994]. En effet, le stockage et le chauffage des 

huiles favorisent des réactions de recondensation des produits à faible poids moléculaire avec 

la lignine polymérique et même des composés de faibles masse molaires entre eux [Diebold 

2000; Adjaye et al. 1992]. Ceci entraîne une augmentation du poids moléculaire des 

composés du mélange et, dans la pratique, la formation d'un dépôt solide dans l'huile [Meier 

2002; Leech et Webster 1999]. 

 

IV.1.6 Chromatographie en phase gazeuse  

La chromatographie en phase gazeuse (GC – Gas Chromatography) est la technique la 

plus largement utilisée pour l'analyse des composés volatils contenus dans les liquides de 

pyrolyse. Cette méthode permet ainsi de caractériser entre 35% et 40% poids de la masse 

totale d'une huile de pyrolyse [Oasmaa et Meier 2002a]. 

 

Le couplage classique chromatographie gazeuse / détecteur à ionisation de flamme 

(GC/FID) a été appliqué par divers auteurs pour l'analyse des liquides de pyrolyse [Demirbas 
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2002; Meier et al. 1999; Wehlte et al. 1997]. La Figure IV.7 présente un chromatogramme 

typique de GC/FID d'une huile de pyrolyse. 

 

 
Figure IV.7 – Chromatogramme typique d'huile de pyrolyse rapide (Épicéa) [Oasmaa et Meier 

2005] 

 

Contrairement aux méthodes physiques et spectroscopiques qui décrivent la plupart du 

temps des propriétés globales, la chromatographie en phase gazeuse en combinaison avec un 

détecteur à ionisation de flamme (FID – Flame Ionisation Detector) ou avec un spectromètre 

de masse (MS – Mass Spectrometry) permet une description plus détaillée de la composition 

chimique des composés éluables présents dans les liquides de pyrolyse. Pour cela, les huiles 

peuvent être injectées telles quelles ou après une séparation, comme une extraction liquide-

liquide ou une distillation. 

 

Plusieurs centaines de composés peuvent ainsi être séparés par GC. La polarité de la 

phase stationnaire est primordiale pour un bon résultat de séparation. En effet, les liquides de 

pyrolyse ont une distribution large en termes de polarité. Les colonnes recommandées doivent 

donc être de polarité moyenne [Meier 2002]. Selon Oasmaa et Meier [Oasmaa et Meier 2005] 

et d'après les retours d'expérience de nombreux laboratoires impliqués dans l'analyse GC des 

liquides de pyrolyse, les meilleurs résultats sont obtenus avec une phase liquide stationnaire 

polysiloxane possédant 14 %pds de cyanopropylphényl. 
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En chromatographie en phase gazeuse, il est souvent avantageux de passer par un dérivé 

pour certaines familles chimiques polaires en faisant réagir ces groupes fonctionnels polaires 

avec des réactifs appropriés. Cette étape intermédiaire doit alors permettre la formation 

quantitative, rapide et reproductible d'un seul type de dérivé par famille. Le but de cette 

réaction permet ainsi d'obtenir un composé présentant une volatilité améliorée, une meilleure 

stabilité thermique ou une limite de détection inférieure due à la symétrie améliorée de son pic 

chromatographique. 

 

Dans le cas des liquides de pyrolyse, l'obtention de dérivés est recommandée pour la 

détection des acides car ils ne sont pas bien séparés à cause de leur groupe fonctionnel de 

polarité élevée et de leur basse volatilité. Par exemple, pour les acides, la formation de dérivés 

benzyliques à partir de bromure benzylique s'est avérée efficace [Meier 2002]. Cependant, en 

ce qui concerne l'acide acétique, composé acide majoritaire, des études [Oasmaa et Meier 

2002b] ont conclu que le passage par dérivé benzylique n'était pas nécessaire car l'acide 

acétique était suffisamment volatil. 

 

La chromatographie en phase gazeuse est fréquemment combinée avec des détecteurs à 

ionisation de flamme ou de spectrométrie de masse. Le couplage chromatographie 

gaz / spectrométrie de masse (GC/MS) est appliqué le plus souvent pour caractériser les huiles 

de pyrolyse sans séparation préalable [Wehlte et al. 1997] ou après fractionnement 

[Bertoncini et al. 2006; Onay et Koçkar 2004; Oasmaa et al. 2003; Maggi et Delmon 1994b; 

Radlein et al. 1987]. Certains auteurs appliquent cette technique successivement à l'huile brute 

puis à ses différentes fractions [Ba et al. 2004a; Ba et al. 2004b; Das et al. 2004; Sipila et al. 

1998]. 

 

Pour l'identification non ambiguë des composés d'huiles de pyrolyse, la GC/MS est 

indispensable. Mais la bibliothèque spectrale commerciale disponible aujourd'hui ne contient 

pas l'ensemble des produits spécifiques de la dégradation thermique de la biomasse [Meier et 

al. 1999]. Par conséquent, il est nécessaire de créer une bibliothèque adaptée et d'inclure les 

composés spécifiques qui peuvent être détectés dans les liquides de pyrolyse. Une bonne 

approche pour faire ceci est l'utilisation de techniques de couplage qui permettent une 

pyrolyse et une détection des produits en même temps, comme par exemple la pyrolyse 
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analytique - GC/MS (Py-GC/MS). Dans la littérature, plusieurs études traitent de ce sujet pour 

des produits de pyrolyse de biomasse [Boon et al. 1994; Moldoveanu 2001; Scholze et Meier 

2001; Schwarzinger et Kranawetter 2004; van der Hage et al. 1993]. 

 

IV.1.7 Chromatographie en phase gazeuse multidimensionnelle 

La mise au point de la chromatographie en phase gazeuse multidimensionnelle 

(GCxGC) est le résultat de développements relativement récents [Liu et Phillips 1991; 

Bertsch 1999; Bertsch 2000; Dalluge et al. 2003; Reichenbach et al. 2004; Vendeuvre et al. 

2007; Adam et al. 2008]. Par cette technique, plusieurs séparations chromatographiques 

successives (au minimum deux) sont appliquées à l'échantillon injecté dans sa totalité.  

 

Le schéma de principe de la chromatographie en phase gazeuse bidimensionnelle est 

basé sur la connexion de deux colonnes de chromatographie de sélectivité différente (Figure 

IV.8) séparées par un modulateur.  

 
Figure IV.8 – Dispositif de chromatographie en phase gazeuse bidimensionnelle  

 

Le modulateur permet d'échantillonner les pics chromatographiques de la première 

colonne, de les focaliser puis de réinjecter cette fraction du pic dans la seconde colonne. 

Typiquement une modulation dure une dizaine de secondes. Des fractions distinctes de 

l'effluent élué par la première colonne sont injectées dans la deuxième colonne pour séparer 

les composés selon un second critère. La chromatographie en phase gazeuse bidimensionnelle 

emploie généralement une colonne de phase stationnaire non polaire pour séparer les 

composés selon leur volatilité (première dimension) puis une colonne polaire plus courte où 

chaque fraction est séparée en fonction de sa polarité (deuxième dimension). 
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Les chromatogrammes obtenus alors par GCxGC sont de forme bidimensionnelle où les 

deux axes représentent les temps de rétention des solutés sur la première et la deuxième 

colonne, respectivement. En utilisant la réponse du détecteur comme troisième axe, un tracé 

tridimensionnel peut alors être construit. 

 

Les avantages de la chromatographie en phase gazeuse bidimensionnelle sont une 

grande résolution des pics (résolution environ équivalente au produit des résolutions de 

chacune des colonnes considérées séparément) [Bertsch 1999], l'augmentation du rapport 

signal/bruit grâce à l'effet focalisant du modulateur et la séparation en différentes familles 

chimiques des composés élués par la seconde colonne, ce qui fournit un outil supplémentaire 

pour l'identification des composés [De Geus et al. 1996]. 

 

En raison des séparations très rapides, la chromatographie en phase gazeuse 

bidimensionnelle a cependant besoin de systèmes de détection aux temps de réponse très 

courts. Sont généralement employés les détecteurs à ionisation de flamme (FID – Flame 

Ionization Detector), les détecteurs à capture d'électrons (micro-ECD – micro Electron 

Capture Detector) et les spectromètres de masse à temps de vol (TOF-MS – Time-of-flight 

Mass Spectrometer). 

 

Il est important de souligner que les études de la littérature concernant l'analyse GCxGC 

des produits issus de la biomasse ex-lignocellulose sont à ce jour peu nombreuses [Marsman 

et al. 2008; Marsman et al. 2007; Bertoncini et al. 2006; Fullana et al. 2005]. La Figure IV.9 

présente le chromatogramme d'une fraction obtenue par distillation sous-vide d'une huile de 

pyrolyse d'un mélange de feuillus (cf. paragraphe IV.1.1) [Bertoncini et al. 2006]. 
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Figure IV.9 – Chromatogramme GC××××GC-TOF/MS de la "fraction 2" d'une huile de pyrolyse 

[Bertoncini et al. 2006] 

 

Des monomères dérivés de la lignine appartenant à la famille des alkylphénols, 

alkylguaiacols, alkyldiméthoxyphénols et alkyltriméthoxybenzènes composent 

majoritairement cette fraction. D'autres composés sont également présents en plus faibles 

proportions tels que des dérivés du furfural et de la furanone, des cyclopenténones et des 

acides carboxyliques. 

 

IV.1.8 Conclusion 

Les huiles de pyrolyse constituent des mélanges complexes de composés oxygénés aux 

structures variées, qui sont répartis sur une large gamme de polarités et de masses 

moléculaires. Actuellement dans la littérature on retrouve une vue très partielle des huiles de 

pyrolyse. Une description détaillée des composés plus volatils est donnée par la GC, mais elle 

est limitée à 40% poids de l'huile. Quelques articles sur la caractérisation de la lignine 

pyrolytique ont aussi été trouvés. 

 

Une approche analytique multi-techniques, précédée d'un fractionnement, doit donc être 

adoptée pour décrire de façon la plus complète possible la composition chimique de ces 

produits.  
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IV.2 Fractionnement d'une huile de pyrolyse par membranes 

Au cours de ce travail, une approche complémentaire à celle présente sur les chapitres II 

et III a été proposée, avec l'utilisation d'une fraction d'une huile de pyrolyse de bois de feuillus 

en mélange avec un gazole pour étudier l'impact des composés oxygénés sur les réactions 

d'HDT. Cette approche permettra de valider les résultats obtenus dans les chapitres 

précédents. Pour cela, la mise au point d'une méthode de fractionnement adaptée a été 

primordiale. 

 

IV.2.1 Choix de la méthode de fractionnement 

Le choix du mode de fractionnement pour l'obtention de fractions d'huiles de pyrolyse 

réelles s'est fait sur la base d'une recherche bibliographique concernant les méthodes de 

séparation disponibles pour ce type de produits. Comme l'a montré l'état de l'art dans la partie 

précédente, la séparation de ces liquides par distillation est impossible à cause de leur 

instabilité thermique [Bertoncini et al. 2006; Oasmaa et Czernik 1999; Adjaye et al. 1992]. 

Une méthode de fractionnement à basse température s'impose donc, en raison de la tendance 

des huiles de pyrolyse à polymériser. 

  

En ce qui concerne la possibilité d'utiliser un schéma de fractionnement par solvants, en 

plus de la complexité de mise en œuvre de cette méthode, des difficultés pour séparer 

totalement les fractions de l'huile de pyrolyse obtenues du solvant utilisé sont prévisibles. Les 

traces ou restes de solvant dans les fractions extraites ne seraient pas acceptables, vu que la 

plupart des solvants à utiliser seraient oxygénés et interféreraient dans les réactions 

d'hydrotraitement. Cette technique a donc aussi été écartée. 

 

Finalement, la méthode retenue pour le fractionnement est la séparation par membranes, 

méthode qui n'a jamais été employé dans ce domaine. Cette méthode de séparation par taille 

moléculaire semble adaptée à notre application.  

 

La Figure IV.10 résume les différents modes de filtration membranaire et leurs gammes 

d'utilisation en fonction des tailles des molécules ou particules à séparer.  
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Figure IV.10 - Utilisation des techniques de filtration selon la taille des particules (Osmonics) 

 

Les analyses de chromatographie d'exclusion stérique indiquent un poids moléculaire 

moyen pour l'huile de pyrolyse de bois d'environ 300-400 g/mol [Ba et al. 2004a; Scholze et 

al. 2001; Johnson et Chum 1988; Meier et al. 1986], la gamme allant de quelques g/mol 

jusqu'à des millier de g/mol. Au vu de la Figure IV.10, la nanofiltration semble donc le type 

de séparation membranaire le plus adéquat.  

 

IV.2.2 Partie expérimentale 

Une méthode de séparation sur membrane a donc été mise au point dans la perspective 

de fractionner les huiles de pyrolyse par taille moléculaire. Il s'agit d'un procédé physique de 

séparation où l'on applique, sur une membrane et sous pression, une solution contenant des 

huiles de pyrolyse dissoutes dans un solvant (par exemple l'éthanol, qui peut ensuite être 

aisément évaporé). La pression exercée permet de faire passer à travers la membrane les 

composés les plus petits qui sont récupérés dans la fraction "perméat". Les composés les plus 

gros sont concentrés dans la fraction "rétentat". 
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IV.2.2.1 L'huile de pyrolyse utilisée dans nos travaux 

L'huile de biomasse utilisée pour cette étude provient d'un procédé de pyrolyse rapide 

d'un mélange de feuillus (mélange de bois dur et de bois tendre). Cette huile présente les 

caractéristiques décrites dans le tableau suivant. 

 

Tableau IV.4 – Propriétés de l'huile de pyrolyse utilisé dans nos travaux [Rey et Charon 2007] 

Propriété Unités  

Masse volumique 15°C g/cm3 1.2240 

pH - 2.5 

Pouvoir calorifique inférieur MJ/kg 16.5 

Insolubles à l'éthanol % m/m 1 

Teneur en carbone % m/m 43.9 

Teneur en hydrogène % m/m 7.4 

Teneur en azote % m/m <0.05 

Teneur en oxygène % m/m 47.2 

 

Les propriétés analysées sont en accord avec les résultats de la littérature (section I.2.3. 

et IV.1.3), qui indiquent une masse volumique d'environ 1.2 g/cm3, un pH de 2.5, un pouvoir 

calorifique inférieur (PCI) entre 16 et 19 MJ/kg, une teneur en carbone entre 32 et 50 %pds, 

une teneur en hydrogène de 6 à 8 %pds, moins de 0.6 %pds d'azote et une teneur en oxygène 

de 45 à 55 %pds. 

 

IV.2.2.2 Filtration préalable des solides de l'huile de pyrolyse 

Avant la filtration par membrane, il est impératif d'éliminer les particules solides qui 

représentent environ 1% poids de l'huile de pyrolyse utilisée dans ce travail (Tableau IV.4) et 

qui risquent de boucher les pores des membranes. 

 

Afin de connaître la répartition en taille des particules solides dans l'huile de pyrolyse 

utilisée dans ce travail, un microscope Olympus Model BX51TRF doté du programme de 

traitement d'image analySIS five a été utilisée (Figure IV.11). 
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Figure IV.11 - Répartition par taille des particules dans l'huile non filtrée [Rey et Charon 2007]  

 

La plus grande partie des particules mesurés a une taille comprise entre 2 et 40 µm. Le 

diamètre de Féret moyen, (distance entre deux tangentes parallèles à des côtés opposés de la 

particule) des particules est de 6.95 µm. Cela confirme le fait que l'utilisation d'un filtre de 

1 µm arrête correctement la majeure partie des particules solides. 

 

La séparation des solides a donc consisté à filtrer l'huile de pyrolyse, préalablement 

diluée dans l'éthanol, sur Büchner afin de récupérer la phase solide qui est retenue par le filtre 

(1 µm). Les figures suivantes montrent l'huile avant et après filtration avec un filtre de 1µm. 

 

 

Figure IV.12 - Observation de l'huile de pyrolyse avant (A) et après (B) filtration (100x) 

 

On peut ainsi observer visuellement que la quasi-totalité des particules solides a été 

éliminée. 

(B) 
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IV.2.2.3 Le système de nanofiltration 

La figure ci-dessous montre le schéma de l'installation de nanofiltration METCell 

Crossflow utilisée dans le cadre de nos travaux. 

 

 

Figure IV.13 - Schéma de l'unité de séparation par membranes MetCell Crossflow  

 

L'unité est composée de plusieurs parties : 

 

• Le système de pressurisation, relié à une bouteille de gaz inerte (hélium ou azote). 

• Le pot de charge, branché sur le système de pressurisation et posé sur un système 

d'agitation magnétique. 

• La pompe, installée entre l'entrée de la première cellule et le pot de charge et qui 

permet de faire circuler le liquide en boucle à travers le système. 

• Les cellules de nanofiltration. Il existe deux diamètres différents pour les cellules 

(2.5" et 4"). La filtration est tangentielle. Le fluide est distribué en périphérie de la 

cellule, le flux tangentiel est séparé par la membrane : le perméat est collecté après 

perméation à travers la membrane, le rétentat est collecté au centre de la cellule et est 

Prélèvement et 
collecte du perméat 

Bouteille de 
gaz inerte 
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constitué des molécules n'ayant pas permées. Ce rétentat circule de cellule en cellule 

durant le temps de filtration et se concentre en composés lourds. 

• La purge qui permet de récupérer le rétentat à la fin de l'expérience. 

 

IV.2.2.4 Mise au point des conditions opératoires 

Le développement de la méthode comprend le choix des membranes (matériau et seuil 

de coupure) et du solvant, la concentration de l'huile dans le solvant et l'optimisation de la 

pression et de la température. 

 

• Solvant 

Le solvant choisi a été l'éthanol, en prenant en compte les facteurs suivants : 

- la bonne solubilité des huiles de pyrolyse dans l'éthanol 

- le faible point d'ébullition de l'éthanol (78°C) ce qui permettra d'éliminer plus 

facilement le solvant par évaporation pour faire le test d'HDT 

- le fait que la fonction alcool n'ait pas montré d'impact sur les réactions 

d'hydrotraitement de gazoles lors de l'étude sur molécules modèles. En conséquence de quoi, 

même s'il reste des traces d'éthanol dans les fractions de liquéfiat réel, le solvant en lui-même 

devrait peu perturber l'hydrotraitement. 

 

• Température 

Compte tenu des tendances des huiles à se dégrader en température, il a été choisi de 

travailler à température ambiante, même si le système permettait une montée jusqu'à 50°C. 

 

• Membranes 

Le Tableau IV.5 présente les différentes membranes disponibles pour ces expériences. 

La sélectivité d'une membrane est souvent représentée sommairement par son seuil de 

coupure (s.c.). Celui-ci est défini comme étant la masse molaire minimale d'un soluté test 

retenu à 90 % par la membrane. 
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Tableau IV.5 – Membranes disponibles pour la mise au point du fractionnement membranaire 

Membrane Seuil de coupure* (Da**) Matériau 

MET 122 220 Matrimid (Polyimide) 

MET128 280 Matrimid (Polyimide) 

MET 240 400 Matrimid (Polyimide) 

Nadir NP10 1000 Polyéther sulfone 

* calibrée par le fournisseur dans le toluène avec des alcanes linéaires 

 ** 1 Da = 1g/mol 

 

Afin d'obtenir un fractionnement pertinent de l'huile de pyrolyse, deux séquences de 

fractionnement ont été testées :  

 

- la première séquence consiste en un fractionnement avec la membrane Nadir NP10 

(s.c. 1000 Da) suivie d'un fractionnement avec la membrane MET 240 (s.c. 400 Da) de façon 

à obtenir une fraction enrichie en composés dont la masse molaire est supérieure à 1000 Da, 

une deuxième fraction enrichie en composés de 400 à 1000 Da et une troisième fraction avec 

des composés de taille inférieure à 400 Da. 

- la seconde séquence testée consiste en un fractionnement avec la membrane MET 240 

(s.c. 400 Da) suivie d'un fractionnement avec la membrane MET 122 (s.c. 220 Da) de façon à 

obtenir une fraction enrichie en composés dont la masse molaire est supérieure à 400 Da, une 

deuxième fraction enrichie en composés de 220 à 400 Da et une troisième fraction avec des 

composés de taille inférieure à 220 Da. 

 

L'optimisation des conditions opératoires a montré que la première séquence testée 

(NP010 puis MET240) n'était pas suffisamment efficace suite à des problèmes d'opérabilité 

de la membrane Nadir NP010. En effet, de trop faibles débits de filtration ont été constatés 

ainsi que des seuils de coupure réels non satisfaisants. 

 

• Pression 

En ce qui concerne la pression, trois niveaux de pression ont été testés : 10, 20 et 30 bar. 

Le Tableau IV.6 présente les résultats de flux massique moyen de perméat en fonction de la 

membrane et de la pression utilisées. 
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Tableau IV.6 – Variation du flux moyen de perméat avec la pression et le type de membrane 

Membrane 
Seuil de coupure * 

(Da) 

Concentration 

huile/éthanol (%pds) 
Pression (bar) 

Flux moyen de 

perméat 

(g/h/cm2) 

MET 240 400 10 10 0.24 

MET 240 400 10 20 0.67 

MET 240 400 10 30 0.80 

NADIR NP010 1000 10 10 0.05 

NADIR NP010 1000 10 20 0.11 

NADIR NP010 1000 10 30 0.28 

* indiqué par le fabricant 

 

Comme attendu, le flux de perméat augmente avec la pression. Les valeurs des flux 

moyens de perméat sont beaucoup plus faibles pour la membrane NADIR NP010, ce qui rend 

l'opération trop coûteuse en temps en comparaison avec la membrane MET 140. 

 

L'huile de pyrolyse (charge) et les fractions obtenues par nanofiltration rétentat (enrichi 

en > 400 Da) et perméat (< 400 Da) ont été analysées par chromatographie d'exclusion 

stérique. Les conditions opératoires de l'analyse sont présentées dans le chapitre IV.3.1. 
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Figure IV.14 – Chromatogramme SEC de rétentats et perméats obtenus par nanofiltration de 

l'huile de pyrolyse sur la membrane MET 240 à différentes pressions (10,20 et 30 bar) 
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En comparant les résultats des distributions de masses moléculaires obtenues par SEC 

(Figure IV.14), on peut remarquer qu'il n'existe pas de différences significatives en termes de 

distribution de masses moléculaires entre les rétentats obtenus à partir des fractionnements à 

10, 20 et 30 bar sur la membrane MET 240.  

 

Des différences sont observées sur la distribution de masses moléculaires des perméats 

(<400 Da). Les expériences réalisées à 20 et 30 bar montrent ainsi que le perméats ont une 

masse moléculaire moyenne plus petite que celle obtenue pour une pression de 10 bar. Une 

diminution de la taille de la porosité membranaire est donc observée avec l'augmentation de la 

pression qui a pour effet d'écraser la couche sélective de la membrane. 

 

La pression de travail finalement choisie a donc été de 20 bar puisque c'est celle que 

présente le meilleur compromis entre le seuil de coupure atteint et le flux de perméat. 

 

• Concentration de l'huile dans le solvant 

Après le choix des membranes (MET240 et MET122) et de la pression de travail 

(20 bar), il a fallu choisir la concentration d'huile dans l'éthanol de manière à préparer le 

mélange initial. Trois expériences ont été effectuées à trois concentrations : 5%, 10% et 20% 

poids d'huile de pyrolyse dans l'éthanol. 

 

Tout d'abord, la filtration des solides du mélange à 20% poids d'huile de pyrolyse dans 

l'éthanol s'est avérée très longue. Cette solution a donc été abandonnée car elle limitait la 

quantité d'huile filtrée pouvant être obtenue par journée. Pour illustrer cela, la filtration de 550 

g de solution (quantité de charge initiale correspondant à une opération de nanofiltration) à 

10% poids de liquéfiat préalablement filtré à 1 µm, correspondait à 4h d'opération tandis que 

la filtration de la même quantité de solution à 20% poids d'huile de pyrolyse dans l'éthanol  a 

engendré un débit de filtration trop faible pour permettre l'opération sur 8h de travail.  

 

Le tableau suivant présente le flux moyen de perméat lors de la nanofiltration sur la 

membrane MET 240 en fonction de la concentration d'huile de pyrolyse diluée dans de 

l'éthanol. 
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Tableau IV.7 – Variation du flux moyen d'huile permée avec la concentration initiale d'huile de 

pyrolyse dans l'éthanol avec la membrane MET240 et à 20 bar 

Concentration 

huile/éthanol charge 

(%pds) 

Flux moyen 

de perméat 

(g/h/cm2) 

Concentration d'huile 

dans le perméat 

(%pds) 

Flux moyen 

d'huile permée 

(g/h/cm2) 

5 1.05 0.65 0.68 

10 0.67 1.24 0.83 

 

On observe que même si le flux global de perméat diminue avec la concentration, on 

augmente le flux de molécules d'huile de pyrolyse qui passent à travers la membrane. 

 

Les chromatogrammes SEC des fractions obtenues avec la membrane MET 240 à 

20 bar et pour des concentrations d'huile de 5% et 10% poids sont présentés dans la Figure 

IV.15 : 
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Figure IV.15 – Chromatogramme SEC des rétentats et perméats obtenus par nanofiltration de 

l'huile de pyrolyse sur la membrane MET 240 à différentes concentrations (P=20 bar) 
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La comparaison entre les perméats obtenus pour les différentes concentrations montre 

que la distribution en taille des molécules filtrées est indépendante de la concentration de la 

solution initiale. 

 

La concentration finalement sélectionnée a donc été de 10% poids d'huile de pyrolyse 

diluée dans de l'éthanol. Ce mélange permet d'obtenir un flux d'huile permée supérieur à celui 

obtenu avec un mélange à 5% poids d'huile dans l'éthanol. De plus, les limitations observées  

au niveau de la filtration des solides pour le mélange à 20% poids d'huile de pyrolyse dans 

l'éthanol n'ont pas été rencontrées pour la préparation de ce mélange. 

IV.2.2.5 Essais de fractionnement 

Le mode de fractionnement finalement adopté dans cette étude est schématisé dans la 

Figure IV.16. Toutes les opérations ont été effectuées à température ambiante. La pression 

utilisée pour les opérations de nanofiltration a été de 20 bar. 

 

 
Figure IV.16 – Schéma de fractionnement adopté pour nos travaux 
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Tout d'abord, avant la nanofiltration, on procède à une filtration avec un filtre de 1µm, 

pour enlever les solides qui représentent 1% poids de l'huile utilisée dans cette étude. Cette 

filtration est effectuée avec l'huile diluée à 10% poids dans l'éthanol. 

 

Le filtrat obtenu sera appelé "charge" dans les sections suivantes. Cette solution est 

introduite dans le système de nanofiltration et est fractionnée par une membrane MET 240 

(seuil de coupure de 400Da) en deux fractions : la fraction perméat (<400Da) qui a traversé la 

membrane et la fraction rétentat (enrichie en >400Da) qui a été retenue dans le système. 

 

Le perméat obtenu dans cette première nanofiltration (<400Da) est utilisé comme 

charge dans la manipulation suivante avec une membrane MET 122 (seuil de coupure de 220 

Da). Deux autres fractions sont alors obtenues : la fraction perméat (<220Da) qui a traversé la 

membrane et la fraction rétentat (enrichie en 220-400Da) qui a été retenue dans le système. 

 

L'installation de nanofiltration étant à une échelle de laboratoire (adéquate pour des 

séparations à des fins analytiques par exemple), elle ne permet pas d'obtenir des quantités 

importantes de fractions. Pour obtenir la quantité de fraction nécessaire pour effectuer le test 

d'hydrotraitement en mélange avec le gazole, plusieurs expériences ont donc été nécessaires, 

ce qui a représenté environ deux mois de manipulations de filtration (hors mise au point de la 

méthode). 

 

Le tableau suivant montre le bilan massique normé pour 100g d'huile de pyrolyse 

initiale, soit 1000g d'un mélange d'huile de pyrolyse dilué à 10% dans l'éthanol. 
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Tableau IV.8 – Bilan massique pour la nanofiltration ramené à 100g d'huile de pyrolyse initiale 

 
Masse solution 

(g) 

Concentration 

huile/éthanol (%pds) 

Masse huile de 

pyrolyse (g) 

Mélange avant filtration des solides 1000 10 100 

Charge filtrée à 1µm 980 10.1 99 

Rétentat enrichie en >400 Da 263 18.8 49 

Perméat <400 Da 677 2.9 20 

Rétentat enrichie en 220-400 Da 288 3.1 9 

Perméat <220 Da 384 2 8 

Pertes 63 - 34 

 

La concentration d'huile de pyrolyse a été calculée après évaporation de l'éthanol à 

l'aide d'un évaporateur rotatif sous vide. Cette méthode peut mener à la perte de composés 

légers que pourraient être entraînés avec l'éthanol. Cependant, le niveau élevé de pertes 

observé ne peut pas être seulement attribué aux pertes par évaporation. En effet, l'huile 

mouille les surfaces en inox (et en verre) de manière importante et un film reste aussi sur le 

parois internes du système de nanofiltration lors de la récupération du rétentat. En 

conséquence de quoi certaines pertes sont aussi dues aux diverses manipulations 

 

IV.2.3 Conclusions 

Cette étude a permis la mise au point d'une méthodologie innovante qui consiste à  

fractionner une huile de pyrolyse par nanofiltration sur membranes. Cette méthode a permis 

de fractionner l'huile en plusieurs fractions, selon leur masse moléculaire. 

 

Après la mise au point de l'appareillage et de la méthode, des fractions d'une huile de 

pyrolyse ont été obtenues avec, comme objectif, l'utilisation d'une fraction en mélange avec 

un gazole lors d'un test d'hydrotraitement. 

 

Les cinq fractions obtenues (huile filtrée, fraction "enrichie en > 400 Da", fraction 

"< 400 Da", fraction "enrichie en 220-400" et fraction "< 220Da") ont été caractérisées 

analytiquement par différentes techniques analytiques, les résultats étant présentés dans la 

suite de ce chapitre. 
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IV.3 Caractérisation analytique des fractions de nanofiltration d'une huile 

de pyrolyse 

L'obtention de différentes fractions d'une huile de pyrolyse par nanofiltration a permis 

d'effectuer une caractérisation analytique plus approfondie, avec simplification de la matrice à 

analyser. 

 

Les fractions ont été analysées par différentes techniques : détermination de la 

répartition en masses molaires par chromatographie d'exclusion stérique et spectrométrie de 

masse, analyses élémentaires et étude structurale par analyse de résonance magnétique du 

carbone. Pour les fractions de masse moléculaire inférieure à 400 Da, une caractérisation 

moléculaire plus détaillée a été effectuée par chromatographie gazeuse bidimensionnelle. 

 

L'objectif de cette approche analytique multi-techniques est de donner une vision la plus 

complète possible de la composition chimique des mélanges complexes que sont les huiles de 

pyrolyse ex-lignocellulose. 

 

IV.3.1 Chromatographie d'exclusion stérique  

La charge filtrée et les fractions obtenues par nanofiltration ont été analysées par 

chromatographie d'exclusion stérique (SEC). L'analyse a été effectuée sur un appareil Waters 

Alliance 2695 system, selon les conditions opératoires suivantes  [Merdrignac et al. 2004] : 

 

• 3 colonnes remplies avec des supports de polystyrène-divinylbenzène (PS-DVB, 

Polymer Laboratories) (porosités : 102, 103, 105 Å)  

• Solvant : tétrahydrofurane (THF) 

• Échantillons dilués dans le THF à 5g/L  

• Débit = 0.75 mL/min 

• Volume d'injection = 50 µL 

• Température d'injection = 40ºC 

• Température de la colonne = 40ºC 
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Les résultats doivent être pris avec précaution puisque la calibration est effectuée avec 

des étalons polystyrènes. Les mesures de masses moléculaires présentées ne sont donc pas à 

prendre comme valeurs absolues, mais correspondent à des valeurs de masses moléculaires 

des molécules de polystyrène ayant le même volume hydrodynamique que celui des 

molécules de l'échantillon analysé. 

 

La Figure IV.17 présente les chromatogrammes SEC obtenus pour les différentes 

fractions de nanofiltration de l'huile de pyrolyse étudiée. 
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Figure IV.17 – Chromatogrammes SEC des différentes fractions de nanofiltration de l'huile de 

pyrolyse 

Entre la charge initiale et le premier rétentat (>400 Da), on peut remarquer une 

augmentation de la quantité de molécules de masses comprises entre 300 et 2000 g/mol et une 

diminution de la quantité de molécules de masses molaires inférieures à 300 g/mol. En ce qui 

concerne le perméat "<400Da ", il présente une distribution allant jusqu'à environ 800 g/mol 

et centrée à 200 g/mol. 

 

Comme cela a été vu précédemment, le perméat "<400 Da" a été fractionné ensuite en 

deux autres fractions avec production d'un rétentat enrichi en 220-400 Da pour lequel on 

observe une augmentation de la quantité de molécules à partir d'environ 250 g/mol et une 

diminution de la quantité de molécules de moins de 250g/mol par rapport à la fraction 

"<400Da ". L'inverse est observé pour la fraction perméat "<220Da ". 
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Le Tableau IV.9 présente, pour chacune des fractions obtenues, les poids moléculaires 

moyens en nombre (Mn) et en masse (Mw), ainsi que l'indice de polydispersité (IP), calculés 

selon les définitions suivantes [Lesec 2007] : 

 

∑
∑

=
i

ii
n N

MN
M  ; 

∑
∑

=
ii

ii
w MN

MN
M

2

 ; 
Mn

Mw
I P =  

avec iN  le nombre de molécules de masse iM . 

 

Tableau IV.9 – Poids moléculaires en masse, en nombre et indice de polydispersité des fractions 

de nanofiltration de l'huile de pyrolyse étudiée 

 Mw (g/mol) Mn (g/mol)  IP 

Charge 584 357 1.64 

Fraction enrichie en >400 Da 612 396 1.55 

Fraction <400 Da 230 210 1.10 

Fraction enrichie en >220-400 Da 251 220 1.13 

Fraction <220 Da 210 197 1.07 

 

Entre la charge initiale et les fractions issues du premier fractionnement (membrane 

MET 240), on peut remarquer une augmentation de la masse moléculaire moyenne (Mw) de 

584 g/mol à 612 g/mol pour le rétentat (fraction enrichie en >400 Da) et une diminution à 

230 g/mol pour le perméat (fraction <400 Da). Entre la fraction <400 qui a été fractionnée 

dans la deuxième étape (membrane MET 122) et les deux fractions obtenues, on observe une 

augmentation de la masse moléculaire moyenne (Mw) de 230 g/mol à 251 g/mol pour le 

rétentat (fraction enrichie en 220-400 Da) et une diminution à 210 g/mol pour le perméat 

(fraction <220 Da). Les valeurs obtenues seront comparées avec celles de la spectroscopie de 

masse. 

 

On peut aussi remarquer une diminution de l'indice de polydispersité de 1.6 pour la 

charge à environ 1.1 pour les fractions permées, ce qui est cohérent avec la diminution de la 

polydispersité des échantillons obtenus par le fractionnement.  

.  
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IV.3.2 Spectrométrie de masse à transformée de Fourier 

L'analyse de spectrométrie de masse à transformée de Fourier (FT-MS) a été effectuée 

sur un appareil Thermo Fisher Scientific LTQ-FT Ultra avec les conditions opératoires 

suivantes : 

 

• Les produits de départ sont initialement à une concentration de 1 à 10% poids dans 

l'éthanol. Cette solution mère est ensuite diluée à 1% poids dans le méthanol 

(10µL/ml) pour l'analyse. 

• Ionisation des molécules par une source Electrospray mode positif (ESI+) 

• Injection de la solution en infusion (mode d'injection en continu du liquide au moyen 

d'un pousse seringue) à un débit de 3µL/min 

• Enregistrement de spectres en basse résolution (Ion Trap Mass Spectrometry – 

ITMS) pour la gamme de masse [50-2000]. La très grande quantité d'ions présente 

pose un problème pour l'analyse en FT/MS (charge d'espace). Les analyses haute 

résolution sont donc effectuées sur des gammes de masse réduites de 300 Da de 

large.  

• Calibration en masse externe avec le mélange CalMix+ (caféine, peptide MRFA, 

Ultramark) 

 

Le principe de la spectrométrie de masse réside dans la séparation en phase gazeuse de 

molécules chargées (ions) en fonction de leur rapport masse/charge (m/z).  

 

La Figure IV.18 présente les spectres de masse obtenus pour la charge d'huile de 

pyrolyse ainsi que pour les différentes fractions de nanofiltration.  
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Figure IV.18 – Spectres de masse de la charge et des différentes fractions  

 

Le spectre de masse de la charge est très chargé avec une large distribution des ratios 

m/z de 100 à plus de 2000 Da. En effet, on n'observe pas de retour à la ligne de base, même 

au ratio m/z de 2000 Da. Le signal est intense entre les ratios m/z 150 et 1400 Da. On peut 

remarquer que les ions formant le " peigne " de la distribution des ratios m/z compris entre 

200 et 500 Da sont espacés de 14 Da, ce qui correspond au motif CH2. 

 

Comme pour l'huile de pyrolyse avant fractionnement, le spectre de masse de la fraction 

enrichie en composés de taille supérieure à 400 Da, dite "fraction >400Da", est encore plus 

chargé, avec un nombre d'ions et une intensité du signal supérieurs à ce qui a été observé pour 

l'analyse de la charge. La distribution totale des rapports m/z des ions est comprise entre les 

rapports m/z 100 et 1600 Da. Pour cet échantillon enrichi en >400 Da on remarque par 

exemple au niveau du ratio m/z 800 Da pour lequel l'intensité du signal est supérieure à 

l'analyse de la charge. La distribution espacée de 14 Da est toujours présente et d'intensité 

équivalente à ce qui a été observé pour la charge. 

 

Charge Fraction enrichie en > 400 Da 

Fraction enrichie en 220-400 Da Fraction < 220 Da 
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Les spectres de masse obtenus pour la fraction "<400Da" et la fraction enrichie en "220-

400Da" sont identiques. La distribution des rapports m/z des ions est comprise entre 100 et 

1100. On remarque, par rapport à la charge et à la fraction > 400 Da, une nette diminution de 

l'intensité des espèces de ratio m/z supérieur à 400 Da. L'impact du fractionnement est donc 

significatif par rapport à la charge. 

 

La distribution de la fraction "<220Da" est centrée sur les bas ratios m/z de 150 à 

600 Da. L'impact du deuxième fractionnement supplémentaire est là encore significatif par 

rapport aux autres fractions. On remarque aussi sur le spectre de masse des massifs de hauts 

ratios m/z (907, 1345, 1787 Da). Ce ne sont pas des ions provenant de composés présents 

dans l'échantillon mais d'ions formés par la méthode d'ionisation. 

 

Finalement, les valeurs obtenues par chromatographie d'exclusion stérique (section 

IV.1.5) sont cohérentes avec celles obtenues par spectrométrie de masse, malgré la calibration 

avec des étalons polystyrènes utilisée par la SEC. 

 

 

Les informations obtenues par FT-ICR peuvent être traduites sous forme d'un 

diagramme de Kendrick [Hughey et al. 2001]. Ces diagrammes résultent du traitement des 

données de spectrométrie de masse obtenues par les instruments à très haute résolution.  

 

L'échelle Kendrick converti la masse du groupement CH2 à 14.00 Da selon la 

définition suivante : 

01565.14

14
×= IUPACMasseKendrickMasse  

 

exacteKendrickMassealeminnoKendrickMasseKendrickmassedeDéfault −=  

 

Ces calculs sur les masses permettent d'annuler le défaut de masse induit par le motif de 

répétition des produits pétroliers à savoir le groupement CH2. Il est alors possible de tracer un 

diagramme avec en abscisse les masses de Kendrick et en ordonnée (Figure IV.20), le défaut 

de masse résultant de tous les autres éléments.  
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Figure IV.19 – Exemple de diagramme de Kendrick typique d'un produit pétrolier 

[Ponthus et al. 2008] 

 

Ainsi, au sein d'une famille (même composition hétéroatomique), les lignes du 

diagramme (ou séries) correspondent alors aux molécules ayant la même composition 

hétéroatomique et le même degré d'insaturation pour un nombre de carbone (et donc 

d'alkylation) augmentant. Ensuite, l'augmentation du défaut de masse Kendrick correspondra, 

au sein d'une même famille, à l'ajout d'une insaturation. 

 

Les diagrammes de Kendrick de l'huile de pyrolyse et des fractions obtenues par 

nanofiltration sont présentés dans la Figure IV.20. 

 

Il est à noter que l'instrument détecte les ratios m/z compris entre 150 et 2000 Da. Par 

conséquent les espèces de rapports m/z inférieurs à 150 Da ne sont pas détectées. 
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Figure IV.20 – Diagrammes de Kendrick de la charge et des différentes fractions de l'huile de 

pyrolyse obtenues par nanofiltration 

 

En ce qui concerne la forme de ces diagrammes, elle est caractéristique de ce type de 

produits dérivés de biomasse. Le diagramme des dérivés de produits pétroliers (Figure IV.19), 

présente une forme plutôt circulaire homogène, au lieu de diagonale. Au sein d'une même 

famille (même composition hétéroatomique), le degré d'alkylation des produits ex-biomasse 

est plus restreint que pour les produits pétroliers alors que la variation d'aromaticité est 

beaucoup plus étendue.  

 

Sur les diagrammes de Kendrick il est possible d'observer l'effet du fractionnement sur 

l'huile de pyrolyse. En effet, pour la fraction enrichie en composés de plus de 400 Da, une 

augmentation de l'intensité du signal pour les espèces de plus de 300 Da est observée. La 

fraction enrichie en 220-400 Da présente, quant à elle, une augmentation de l'intensité du 

Charge Fraction enrichie en > 400 

Fraction enrichie en 220-400 Fraction < 220 Da 
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signal entre 200 et 400 Da alors que la fraction la plus légère, < 220 Da, présente une forte 

intensité de signal autour de 200 Da. 

 

IV.3.3 Analyses élémentaires 

La charge filtrée et les quatre fractions obtenues ont été caractérisées par analyse 

élémentaire (CHNO). L'analyse du carbone, de l'hydrogène et de l'azote a été effectuée selon 

la norme ASTM D5291 et l'oxygène a été déterminé par coulométrie. Les résultats sont 

présentés dans le Tableau IV.10 et les ratios H/C et O/C sont calculés dans le Tableau IV.11. 

 

Tableau IV.10 – Analyse élémentaire des fractions obtenues par nanofiltration 

 Charge >400 <400 >220-400 <220 

C 54.5 55.7 50.4 50.8 50.0 

H 6.49 6.69 7.05 6.74 6.79 

N 0.12 0.13 <0.05 <0.05 <0.05 

O 38.28 37.21 41.55 41.94 42.22 

 

Tableau IV.11 – Ratios H/C et O/C 

 Charge >400 <400 >220-400 <220 

H/C 0.12 0.12 0.14 0.13 0.14 

O/C 0.70 0.66 0.82 0.83 0.84 

 

Les résultats nous permettent de constater que les fractions de masse moléculaire 

inférieure présentent un ratio H/C supérieur à celui des fractions de masse moléculaire plus 

importante. 

 

Concernant la teneur en hétéroatomes, les teneurs en azote sont plus faibles dans les 

fractions de masse moléculaire inférieure, l'azote étant plus concentré dans la fraction enrichie 

en >400Da. Au contraire, l'oxygène est plus concentré sur les fractions de masse moléculaire 

inférieure, avec environ 40%pds d'oxygène contre environ 30%pds d'oxygène dans la fraction 

enrichie en >400Da, ce qui représente des ratios O/C d'environ 0.8 et 0.7 respectivement. 
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IV.3.4 Résonance magnétique nucléaire du carbone 

L'analyse de résonance magnétique nucléaire du carbone (13C RMN) a été effectuée sur 

un spectromètre Brüker Avance 300. Le solvant utilisé est le Chloroforme D (δ = 77.4 ppm). 

La globalité des résultats est en annexe L. Les spectres 13C RMN de la charge, de la 

fraction enrichie en > 400 Da et de la fraction < 400 Da  sont présentés sur Figure IV.21. 

 

 

 

 

 

Figure IV.21 – Spectres 13C RMN de la charge, de la fraction enrichie en >400Da et de la 

fraction <400Da  

Fraction >400Da 

Fraction < 400Da 

Charge 

C=O 
C=C oléfiniques 
C=C aromatiques 

C aliphatiques 
C-O 
C-N 
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Sur les spectres, on observe les région suivantes : 

-  entre 240 et 160 ppm : les signaux attribuables aux groupements carbonyles C=O de 

type ester, acide, aldéhyde et cétone. 

-  entre 160 et 100 pm : les signaux attribuables aux atomes de carbone aromatique et/ou 

oléfinique 

-  entre 100 et 70 ppm : les signaux attribuables aux atomes de carbone proches 

d'hétéroatomes de type oxygène et azote  

- entre 70 et 0 ppm : les signaux attribuables aux atomes de carbone aliphatique 

- les signaux majoritaires à 58 ppm et 18 ppm correspondent respectivement aux CH2 et 

CH3 de l'éthanol 

- aucun pic n'apparaît à 30 ppm, ce qui montre qu'aucune chaîne carbonée aliphatique 

possédant plus de 4 atomes de carbone consécutifs n'a été détectée. 

 

La distribution du type de carbone est présentée dans le Tableau IV.12 et est représentée 

graphiquement sur la Figure IV.22. L'incertitude de ces résultats quantitatifs étant très élevée 

(20%), ces résultats sont à prendre avec précaution. Le bilan aux différents types de carbone 

est présenté en annexe L. 

 

Tableau IV.12 – Distribution de type de carbone obtenue par 13C RMN 

 Charge >400 Da <400 Da 

% d'atomes de carbone de 
type carbonyle 

12.4 10.8 5.4 

% d'atomes de carbone 
aromatique et/ou oléfinique 

20.6 25.3 10.1 

% d'atomes de carbone 
proches des hétéroatomes 

8.1 3.9 6.7 

% d'atomes de carbone 
aliphatique 

58.9 60.1 77.8 
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Figure IV.22 – Distribution de type de carbone – 13C RMN 

 

On peut remarquer que les molécules de plus faible poids moléculaire sont les plus 

aliphatiques, ce qui est d'accord avec les ratios H/C obtenus par analyse élémentaire, et que la 

fraction enrichie en > 400 Da contient plus d'atomes de carbone aromatiques ou oléfiniques. 

 

En ce qui concerne les liaisons avec hétéroatomes, c'est sur la fraction la plus lourde que 

se concentrent le plus les groupements carbonyles. Par contre, c'est la fraction la plus légère 

qui possède la plus grande proportion de carbone de type C-O, ce qui est en accord avec 

l'analyse élémentaire. 

 

IV.3.5 Chromatographie gazeuse bidimensionnelle 

Les fractions les plus légères ont été analysées par chromatographie gazeuse 

bidimensionnelle. Deux colonnes de polarité différentes ont été utilisées. Les conditions 

opératoires ont fait l'objet d'une optimisation propre à ce type d'échantillon.  

 

Les chromatogrammes des fractions <220 Da, 220-400 et <400 Da ainsi que la liste 

complète des composés qui ont pu être identifiés sont présentés en annexe M. L'analyse des 

fractions plus lourdes par cette technique n'est pas possible, car seules les molécules les plus 

légères sont éluables en GC, la limite d'élution étant estimée autour de 170 Da pour les 

composés oxygénés des huiles de pyrolyse. De même, pour les fractions les plus légères, la 

détermination n'est que partielle : seuls les composés de taille moléculaire inférieure à 170 Da 

ont été identifiés. 
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La Figure IV.23 présente le chromatogramme GCxGC-TOF/MS de la fraction " 220-

400 Da ", avec les familles oxygénées identifiées. Le chromatogramme de la fraction analysée 

indique la présence de composés oxygénés possédant des fonctions chimiques très variées : 

acides carboxyliques (acides formique et acétique essentiellement), des cétones linéaires 

(acétone, hydroxypropanone et hydroxybutanone) et des cétones cycliques (méthyl ou 

éthylcyclopentènones), des alkylfuranes, des dérivés du furfural ainsi que des dérivés alkyles 

du phénol (méthylphenols), des dérivés alkyles du méthoxyphénols (alkyguaiacols) de masses 

moléculaires très polydispersées et du lévoglucosan. 

 

7

6
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4

3

1

2

9
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10

 

Figure IV.23 – Chromatogramme GCxGC-TOF/MS de la fraction "220-400Da" de l'huile de 

pyrolyse étudiée 

 

Ces composés oxygénés proviennent de la dégradation des macromolécules constituant 

la biomasse initiale : les composés comportant des fonctions cétones, aldéhydes et acides 

carboxyliques ainsi que et les dérivés du furane sont issus de la pyrolyse de la cellulose et de 

1 – Acides  

2 – Guaiacol 

3 – Anisole 

4 – Cétones et aldéhydes 

5 – Methylphénols 

6 – Alkylméthoxyphénols 

7 – Diéthers 

8 – Furanes 

9 – Lactones 

10 – Lévoglucosan 
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l'hémicellulose de la biomasse. Les dérivés appartenant à la famille des alkylphénols, 

alkylguaiacols et alkyldiméthoxyphénols et alkyltriméthoxybenzènes résultent quant à eux de 

la transformation de la lignine.  

 

Ces résultats analytiques sont en accord avec les résultats trouvés dans la littérature par 

GCxGC [Bertoncini et al. 2006; Marsman et al. 2007; Marsman et al. 2008]. 
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IV.3.6 Conclusions 

L'approche originale adoptée dans ce travail a consisté à fractionner les huiles de 

pyrolyse par poids moléculaire en utilisant un système de nanofiltration membranaire. Cette 

approche contourne les limites d'un fractionnement par distillation (instabilité thermique des 

huiles) et les schémas complexes de séparation par extraction liquide/liquide. Cette démarche 

s'est inscrite dans un double objectif : permettre une meilleure caractérisation de l'huile de 

pyrolyse pour définir quelles fractions pourraient être des charges pertinentes pour 

l'hydrotraitement et produire une fraction pour effectuer un test de co-traitement du gazole 

avec une fraction réelle.  

 

Les différentes fractions obtenues ont été caractérisées par des techniques analytiques 

adaptées. Cette approche multi-techniques analytiques a permis de mieux caractériser cette 

huile de pyrolyse en termes de distribution de masses moléculaires (SEC, FT-MS), mais aussi 

en termes de composition et fonctions chimiques (CHONS, 13C-RMN, GC2D). 

 

Les résultats des techniques chromatographie d'exclusion stérique et spectrométrie de 

masse sont cohérents, l'huile de pyrolyse présente une distribution moléculaire polydisperse 

comprenant des molécules de quelques dizaine à quelques 5000 Da. En plus de la distribution 

en masse moléculaire, ces résultats ont permis de valider la méthode de fractionnement. La 

fraction '220-400 Da' produite en vue de l'hydrotraitement avec les gazoles présente un masse 

moléculaire moyenne de 250 Da et est exempte de composés lourds de taille supérieure à 700 

Da. Les résultats de l'analyse élémentaire et de la RMN 13C ont montré que les composés avec 

des masses moléculaires élevées présentent plus d'insaturations et sont moins oxygénés par 

rapport aux composés de plus faible masse molaire. Ceci est qui cohérent avec la nature 

aromatique décrite dans la littérature des fractions les plus lourdes des huiles de pyrolyse, les 

lignines pyrolytiques. Enfin, la chromatographie gazeuse bidimensionnelle (GC2D) a permis 

d'identifier avec précision de plusieurs dizaines de composés oxygénés légers (< 170Da) 

présents dans les huiles de pyrolyse, lesquels sont en accord avec ceux mentionnés dans la 

littérature. 
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IV.4 Tests d'hydrotraitement d'une fraction d'une huile de pyrolyse en 

mélange avec un gazole 

La réalisation d'un fractionnement d'une huile de pyrolyse par nanofiltration sur 

membranes a permis la réalisation d'un essai d'hydrotraitement avec un gazole qui a été 

additivé avec une des fractions obtenues. Cette expérience a comme objectif de valider les 

résultats obtenus sur des molécules modèles.  

 

IV.4.1 Partie expérimentale 

IV.4.1.1 Unité 

Étant donné que les quantités produites de fractions d'huile de pyrolyse sont restées très 

faibles, le test d'hydrotraitement du gazole dopé a été effectué sur une unité de test catalytique 

(micropilote Microcat, Vinci Technologies) de taille inférieure (volume du lit 

catalytique = 4 cm3) à celle utilisée précédemment (volume du lit catalytique = 50 cm3).  

 

Cette unité est équivalente à l'unité décrite dans le chapitre II, la différence étant dans 

l'échelle du réacteur et dans les débits mis en œuvre. L'unité a été adaptée pour pouvoir 

effectuer des bilans matières complets. Les effluents gazeux (C1-C6, H2S, H2, CO2, CO) ont 

été analysés en ligne par chromatographie gaz avec un détecteur à ionisation de flamme (GC-

FID) et un détecteur catharomètre (GC-TCD), les effluents liquides sont analysés selon les 

méthodes décrites dans la section II.2.5.  

 

Le pot de charge a été adapté de façon à permettre l'agitation de celle-ci afin de 

maintenir la fraction d'huile de pyrolyse en émulsion et d'éviter son dépôt sur les parois et le 

fond du récipient. 
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IV.4.1.2 Conditions opératoires 

Le test d'hydrotraitement a été effectué sur un microréacteur avec un lit de 4cm3 

contenant le même catalyseur d'hydrotraitement commercial de type CoMoP/Al2O3 que celui 

utilisé dans l'étude sur le gazole dopé avec des composés oxygénés modèles. La condition 

opératoire sélectionnée a été la moins sévère de celles utilisées précédemment sur composés 

modèles : T = 330°C, P = 5 MPa, VVH = 1.0 h-1 (⇒ débit de charge = 4cc/h) H2/HCsortie = 

400 l/l. 

 

IV.4.1.3 Charges 

Ce test a été effectué en additionnant une charge gazole avec la fraction enrichie en 

"220-400 Da" de l'huile de pyrolyse. 

 

La composition du gazole et celle de la fraction utilisée ont déjà été présentées dans les 

chapitres précédents (II.2.4 et IV.3 respectivement). 

 

La difficulté liée au fait que les huiles ne sont pas solubles dans le gazole a été 

surmontée grâce à l'utilisation d'un co-solvant, l'éthanol, et en maintenant une agitation 

efficace du pot de charge. Plusieurs mélanges dans différentes proportions gazole/ huile de 

pyrolyse/ éthanol ont été préparés. Ces essais ont été effectués avec de l'huile de pyrolyse et 

pas directement avec la fraction à utiliser étant donné la faible quantité de fraction produite. Il 

a été observé que les émulsions les plus stables étaient obtenues en additivant la même 

proportion massique d'éthanol par rapport à la quantité d'huile de pyrolyse. 

 

Même si les résultats des tests précédents réalisés sur molécules modèles indiquent que 

l'éthanol (alcool qui réagit par déoxygénation avec formation d'éthane et d'eau) n'a pas 

d'impact sur les réactions d'hydrotraitement, un point a été effectué avec un mélange 

gazole/éthanol uniquement pour vérifier cette hypothèse. 
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Les mélanges gazole/éthanol/huile de pyrolyse ont été effectués avec une concentration 

de fraction d'huile de pyrolyse équivalente à 0.5%pds d'oxygène et 1%pds d'oxygène, ce qui 

correspond aux concentrations présentées dans le Tableau IV.13. 

 

Tableau IV.13 – Composition des charges hydrotraitées 

 Charge %pds d'éthanol 
dans le gazole 

%pds de fraction 
dans le gazole 

1 Gazole 0 0 

2 Gazole + éthanol 1.2 0 

3 Gazole + éthanol + 
fraction (0.5%pds O) 

1.2 1.2 

4 Gazole + éthanol 2.4 0 

5 Gazole + éthanol + 
fraction (1%pds O) 

2.4 2.4 

6 Gazole 0 0 

 

IV.4.2 Résultats et discussion 

Le déroulement du test a présenté quelques difficultés. Premièrement, des problèmes de 

stabilité de l'émulsion huile-éthanol-gazole ont été rencontrés. Ils ont fait échouer une 

première tentative du test d'hydrotraitement. Dans une deuxième tentative, la concentration 

d'huile a été doublée de manière à ce que l'émulsion soit plus stable. 

 

Ensuite, des problèmes de corrosion du fond du pot de charge en acier inox ont aussi été 

constatés, avec formation de limaille de fer. Ceci a été attribué à l'acidité de l'huile mais aussi 

aux frottements mécaniques du barreau magnétique mis au fond du pot de charge et qui 

tournait à forte vitesse de façon à maintenir l'émulsion. 

 

Malgré ces difficultés, le test a finalement été réalisé et des résultats ont été obtenus. Il 

est cependant difficile d'estimer le débit réel de l'huile co-traitée avec le gazole puisque, dans 

les tuyaux d'alimentation, l'accumulation d'huile dans certains points en était visible, 

notamment en amont des filtres et des vannes. 
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Le tableau suivant présente les résultats obtenus en termes d'HDS et HDN. 

 

Tableau IV.14 – Résultats de l'impact d'une fraction réelle d'une huile 

de pyrolyse sur les réactions d'HDS et HDN  

 
 Charge 

S  
(ppm) 

HDS  
(%) 

N  
(ppm) 

HDN  
(%) 

CA  
(%) 

HDCA 
(%) 

1 GO (point de calage) 308 97.7 9 93.0 10.2 38.6 

4 GO + EtOH 294 97.8 9 92.7 9.2 44.6 

5 GO + EtOH + fraction 1%O 373 97.1 12 90.6 9.8 41.0 

6 GO (point retour) 316 97.7 10 93.3 10.0 39.8 

 

Il est confirmé que l'éthanol injecté dans les proportions du test ne provoque pas 

d'impact sur les réactions d'HDS et d'HDN. La présence de la fraction réelle a, par contre, eu 

un impact un peu plus significatif sur les réactions d'hydrotraitement, même si cela reste peu 

marqué. 

 

La formation des gaz CO, CO2 et CH4 a été observée lors de ce test, comme dans le cas 

des expérimentations précédentes avec addition de l'acide carboxylique et de l'ester présentés 

dans le chapitre II. Cette formation des produits issus de l'HDO par décarboxylation était 

attendue. En effet, même si la présence d'esters parfois relatée dans la littérature n'a pas été 

identifiée dans la fraction d'huile de pyrolyse produite, la présence d'acides, notamment 

d'acide acétique, a été détectée et quantifiée (chapitre III). Le tableau suivant présente les flux 

de CO, CO2 et CH4 obtenus expérimentalement (le bilan complet est présenté en annexe E). 

 

Tableau IV.15 – Flux molaires de CO, de CO2 et de CH4 obtenues pendant l'HDT du gazole 

additivé d'une fraction d'huile de pyrolyse (T=330ºC, P=5 MPa, VVH=1h-1) 

Flux molaire des gaz mmol/h 
CO  0.010 

CO2 0.012 

CH4 –CH4GO 0.133 

CO+CO2+CH4 0.152 
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Il est possible d'estimer le flux attendu des gaz [CO+CO2+CH4 ] en prenant en compte 

le débit de fraction d’huile de pyrolyse, la concentration en acides de la fraction déterminée 

analytiquement et la sélectivité de la voie de décarboxylation déterminée dans le chapitre II. 

 

Le débit de fraction est estimée à partir du débit de charge (4.3 g/h) et de la quantité de 

fraction ajoutée (2.4%pds), ce qui correspond à un débit de fraction de 0.103 g/h. La 

concentration d'acides peut être calculée à partir de l'indice d'acide (10mg KOH/g) obtenu pour 

la fraction diluée à 3% dans l'éthanol. Ceci correspond à une concentration d'acides dans la 

fraction d'huile de pyrolyse de 5.94 mmol/g. Le débit d'acides est alors de 0.614 mmol/h. En 

considérant une sélectivité de la voie de décarboxylation de 42% (section II.3.1.6), le flux 

attendu est ainsi de 0.258 mmol/h. Ce flux sera ensuite comparé avec le flux total pour la 

somme des gaz CO, CO2 et CH4. obtenu expérimentalement.  

 

La quantité formée expérimentalement (0.152 mmol/h) correspond à environ 60% de 

celle calculée (0.258 mmol/h). La principale raison de la différence est probablement que le 

débit réel de fraction l'huile doit être inférieur à celui estimé, puisque, comme précédemment 

mentionné, dans les tuyaux d'alimentation l'accumulation d'huile dans certains points du 

circuit d'alimentation était visible, notamment en amont des filtres et des vannes. 

 

Cependant, il est possible d'établir une relation entre la quantité de CO, CO2 et CH4 

formés et l'inhibition retrouvée sur les réactions d'HDT. Dans les chapitres précédents, il a été 

proposé comme hypothèse que l'inhibition causée par les composés oxygénés viendrait du CO 

et du CO2 formés pendant les réactions d'HDO. Les figures suivantes comparent les résultats 

obtenus sur l'acide propanoïque, le décanoate d'éthyle, le CO et le CO2 avec les résultats de 

cette expérience. 
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Figure IV.24 – Impact de la fraction d'huile de pyrolyse vs. impact CO, CO2, décanoate d'éthyle 

et acide propanoïque sur la conversion en HDS 
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Figure IV.25 – Impact de la fraction d'huile de pyrolyse vs. impact CO, CO2, décanoate d'éthyle 

et acide propanoïque sur la conversion en HDN 

 

Le résultat obtenu apparaît cohérent avec l'hypothèse consistant à dire que l'inhibition 

est causée par la formation de CO, CO2 et CH4. Les ordres de grandeur des inhibitions des 

réactions d'HDS et d'HDN sont en accord avec les résultats présentés dans le chapitre III.  
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Des expériences complémentaires devraient être réalisées, avec une concentration plus 

importante de fraction d'huile de pyrolyse pour une validation solide. 

 

IV.4.3 Conclusions 

Comme cela a été vu dans la partie IV.2, une fraction d'huile de pyrolyse référencée 

"220-400Da" a été produite par nanofiltration. Les analyses ont montré que sa masse 

moléculaire moyenne est de 250 Da avec une distribution allant jusqu'à environ 700 Da.  

 

Un essai d'hydrotraitement de cette fraction en mélange avec un gazole a été par la suite 

effectué, malgré des difficultés expérimentales essentiellement liées à la solubilité très limitée 

de la fraction oxygénée et à l'homogénéisation du mélange. Pour cette raison, il a été difficile 

de connaître la quantité exacte de fraction d'huile injectée via le débit de la pompe de charge. 

Une estimation a donc été faite indirectement à partir de son indice d'acide et du bilan sur les 

gaz formés. 

 

Ce test d'hydrotraitement d'un gazole dopé avec une des fractions d'une huile de 

pyrolyse a permis de valider les résultats obtenus précédemment. L'effet inhibiteur de la 

présence de CO et de CO2 formés à par l'hydrodéoxygénation des acides de l'huile de pyrolyse 

par la voie de décarboxylation a en particulier été confirmé.  
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IV.5 Conclusions 

La mise au point d'une méthode de fractionnement des huiles par nanofiltration a été 

effectuée, ce qui a permis l'obtention d'une fraction exempte de composés lourds connus pour 

leurs tendances à polymériser. Cette fraction a été mélangée avec un gazole. Le mélange a 

ensuite été hydrotraité de façon à déterminer l'impact de la présence de la fraction oxygénée 

complexe sur les réactions d'HDT du gazole afin de confirmer les inhibitions trouvées lors des 

tests avec des molécules oxygénés modèle.  

 

Cette approche a ainsi permis de valider les résultats obtenus sur les tests 

d'hydrotraitement du gazole avec des molécules oxygénées modèles : l'hydrodéoxygénation 

par la voie dite de décarboxylation sur le catalyseur sulfure CoMo/Al2O3 des composés 

oxygénés de la fraction d'huile de pyrolyse (par exemple les acides carboxyliques) produit du 

CO et du CO2 qui sont des inhibiteurs des réactions d'hydrodésulfuration, d'hydrodéazotation 

et d'hydrogénation des carbones aromatiques. 

 

L'analyse des fractions obtenues a permis de mieux caractériser ces huiles en termes de 

distribution de masses moléculaires mais aussi en termes de structure chimique, grâce à une 

approche multi-techniques analytiques (GCxGC-TOF/MS, AE, RMN, SM, SEC). 
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Conclusion générale 

L'objectif de ce travail consiste à déterminer l'influence des composés oxygénés des 

liquéfiats de biomasse sur les mécanismes réactionnels et les cinétiques des réactions 

d'hydrotraitement. Pour cela, l'étude des cinétiques d'hydrodésulfuration et 

d'hydrodéoxygénation des composés modèles oxygénés présents dans les liquéfiats de 

biomasse en mélange avec un gazole straight run a été effectuée ainsi que l'étude de l'impact 

des produits de réaction comme le CO et le CO2. De plus, une approche alternative et 

originale a aussi été envisagée en traitant avec le gazole des fractions d'huiles de pyrolyse 

réelles obtenues par filtration membranaire. 

 

L'étude bibliographique a abordé dans un premier temps les fondements de 

l'hydrotraitement classique de coupes pétrolières et des procédés de production des huiles de 

pyrolyse ainsi que leurs caractéristiques physico-chimiques. Dans un second temps, l'examen 

de la littérature a mis en lumière la réactivité des molécules oxygénées lors de 

l'hydrodéoxygénation des huiles de pyrolyse ou des composés modèles sur des catalyseurs 

d'hydrotraitement ainsi que les compétitions entre l'hydrodéoxygénation et 

l'hydrodésulfuration. 

 

Dans la première partie de ce travail, nous avons sélectionné un ensemble de molécules 

possédant des fonctions oxygénées et existantes dans les huiles de pyrolyse, le 2-propanol, la 

cyclopentanone, l'anisole, le gaïacol, l'acide propanoïque et le décanoate d'éthyle. L'impact de 

ces molécules modèles oxygénées sur les cinétiques des réactions d'hydrotraitement d'un 

gazole de distillation directe montre que la présence des fonctions acide carboxylique et ester 

a provoqué des effets inhibiteurs sur les réactions d'hydrodésulfuration, d'hydrodéazotation et 

d'hydrogénation des aromatiques. Concernant l'effet inhibiteur particulier sur l'HDS des 

composés dibenzothiophéniques, aucune différence d'inhibition entre les voies 

d'hydrogénolyse directe et celle d'hydrogénation préalable n'a été observée. Dans nos 

conditions de travail, la perte d'activité liée à la présence de l'acide propanoïque et du 

décanoate d'éthyle est évaluée à environ 11°C d’activité catalytique en ce qui concerne 

l'hydrodésulfuration. 
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Les acides et les esters ont la particularité de se décomposer via une voie 

d'hydrogénation et une voie de décarboxylation, avec formation de CO2. A partir de cette 

étude, nous avons fait l'hypothèse que le CO2 et le CO formé par water gas shift entrent en 

compétition avec les réactions d'HDT lors de leur conversion en méthane. Par conséquent, 

nous avons souhaité quantifier l'effet du CO seul et du CO2 seul sur les réactions d'HDS, 

d'HDN et d'HDCA. 

 

Les expériences d'hydrotraitement avec injection de CO et de CO2 ont ainsi  permis de 

vérifier l'existence des réactions de water gas shift et de méthanation dans le système 

réactionnel et le fort effet inhibiteur des oxydes de carbone sur les réactions d'HDT a été 

démontré. L'hypothèse consistant à supposer que les inhibitions observées en présence de 

l'acide et de l'ester étaient dues aux produits de réaction a donc été confirmée. 

 

Les réactions impliquées et les phénomènes de compétition ont été traduits sous la 

forme d'un modèle cinétique. Les paramètres des équations ont été calculés par optimisation. 

Le modèle développé fournit un moyen de déterminer l'impact du CO et du CO2 sur les 

performances du catalyseur dans le cadre de l'hydrodésulfuration d'un gazole straight-run. Ce 

modèle ayant été développé à l'aide de points expérimentaux obtenus sur une unité pilote 

représentative des unités d'hydrotraitement de raffinerie, ses prédictions sont donc 

extrapolables à l'échelle industrielle. 

 

Une deuxième approche mettant en œuvre l'utilisation de fractions d'une huile de 

pyrolyse réelle a été réalisée. La mise au point d'une méthode originale innovante dans ce 

domaine, concernant le fractionnement par nanofiltration sur membranes, a été développée. 

L'analyse des fractions obtenues a permis de mieux caractériser ces huiles en termes de 

distribution de masses moléculaires mais aussi en termes de structure chimique, grâce à une 

approche analytique multi-techniques (GCxGC-TOF/MS, AE, RMN, SM, SEC). 

  

Une fraction d'une huile de pyrolyse obtenue par nanofiltration a été mélangée avec un 

gazole et hydrotraitée de façon à déterminer l'impact de la présence d'un mélange complexe 

de composés oxygénés sur les réactions d'HDT du gazole. Cette approche a ainsi permis de 
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valider les résultats obtenus par les tests d'hydrotraitement du gazole en présence de 

molécules oxygénées modèles. 

 

En conclusion, il a été trouvé que lors de l'hydrotraitement d'un gazole straight-run en 

présence de composés oxygénés représentatifs des liquéfiats de biomasse sur catalyseur 

sulfure CoMoS/Al2O3, les inhibitions des réactions d'HDS, HDN et HDCa sont 

principalement causées par la présence des gaz CO et CO2 provenant de la conversion des 

acides carboxyliques et des esters. De ce point de vue, un co-traitement de charges liquides 

issues de biomasse lignocellulosique avec des coupes pétrolières serait envisageable dans la 

mesure où les teneurs en esters ou en acide carboxylique resteraient limitées. 

 

Cependant, dans le cas des huiles de pyrolyse, les problèmes de corrosion liée à l'acidité 

des huiles, la forte teneur en eau qui pourrait entre autres déstructurer le support aluminique 

des catalyseurs et le cokage potentiellement lié à l'instabilité spécifique de ces liquides 

hétérogènes et fortement oxygénés n'en font pas cependant des charges de choix pour 

envisager directement des co-traitements. 

 

Comme montré dans notre étude, le fractionnement de l'huile de pyrolyse dans le but de 

produire une coupe non aqueuse ayant une teneur en acides carboxyliques limitée, est une 

voie possible pour envisager ce co-traitement. Le niveau d'inhibition observé pourrait alors 

être compensé par une sévérisation des conditions opératoires. 

 

D'autres voies de prétraitement des huiles de pyrolyse en vu d'obtenir des charges 

acceptables en co-traitement sur catalyseurs conventionnels d'hydrotraitement avec des 

coupes pétrolières consisteraient à stabiliser ce liquéfiat oxygéné, et notamment en réduire 

l'acidité. Des hydrotraitements doux ont d’ailleurs déjà été proposés dans la littérature. 

 

Enfin il semblerait intéressant de trouver des voies alternatives de liquéfaction de la 

biomasse lignocellulose permettant de produire des charges plus homogènes, stables et 

pauvres en acides et esters, et donc compatibles avec des systèmes charges/catalyseurs 

conventionnels des raffineries. 
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Des études de faisabilité économique pourraient aussi compléter l'étude de faisabilité 

technique de ces voies de conversion des dérivés de biomasse lignocellulosique en carburants. 

 

À la suite de nos travaux, l'étude plus spécifique de l'hydrodéoxygénation pourrait être 

envisagée, notamment par des essais sur des molécules modèles, avec en particulier une étude 

sur la sélectivité des voies hydrogénation/hydrogénolyse (l'oxygène est éliminé sous forme 

d'eau) et décarboxylation (où l'oxygène est éliminé sous forme de monoxyde ou dioxyde de 

carbone) des acides carboxyliques et des esters. Des couples (catalyseurs, conditions 

opératoires) favorables à l'hydrodéoxygénation sans formation de monoxyde ou de dioxyde de 

carbone et compatibles avec l'HDS pourraient être une solution. Le catalyseur utilisé dans 

notre travail reste un catalyseur conventionnel d'hydrotraitement. Le développement d'un 

catalyseur dédié à ce type de produits issus de biomasse pourrait tout aussi bien être envisagé. 
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RESUME 
 

Influence des composés oxygénés issus de la biomasse lignocellulosique et de leurs 
produits d'hydrodéoxygénation sur les cinétiques des réactions d'hydrotraitement de 

gazoles 
 
Une voie possible pour la valorisation des liquéfiats de biomasse lignocellulosique comme 
carburants pourrait être l'hydrotraitement en mélange avec des coupes pétrolières. L'étude des 
réactions d'hydrodéoxygénation et d'hydrodésulfuration est alors essentielle. 
 

Tout d’abord, le travail de thèse a consisté à hydrotraiter un gazole additivé avec différents 
composés oxygénés modèles. L’influence de l’eau, du CO et du CO2 a aussi été étudiée ce qui a 
permis de distinguer l’impact des composés oxygénés de celui de leurs produits de réaction. 
 

Par la suite, une approche complémentaire a aussi été proposée en utilisant cette fois-ci les 
fractions d’une huile de pyrolyse mélangées avec le gazole. La mise au point d’une méthode de 
fractionnement par nanofiltration a été nécessaire et a permis, entre autres, de caractériser de 
manière plus détaillée cette huile. L’hydrotraitement d’un gazole additivé avec une des 
fractions obtenues a finalement permis de valider les résultats de la première approche. 
 
 

ABSTRACT 
 

Impact of oxygenated compounds from lignocellulosic biomass and of their  
hydrodeoxygenation reaction products on the kinetics of gas oil hydrotreating 

 
A potential valorisation pathway for pyrolysis oils from lignocellulosic biomass is their co-
hydrotreatment with petroleum cuts to produce transportation fuels. The study of simultaneous 
hydrodeoxygenation and hydrodesulphurization reactions is therefore essential.  
 

First of all, the influence of different model oxygenated compounds on the hydrotreatment of a 
straight-run gas oil was studied. The influence of water, CO and CO2 was also investigated, in 
order to distinguish between the impact of the oxygenated compounds and that of their reaction 
products.  
 

A complementary approach was also proposed by using fractions of a pyrolysis oil mixed with 
the gas oil. The development of a fractionation method by nanofiltration was necessary and 
allowed also to characterize this pyrolysis oil in greater detail. The hydrotreating of a gas oil 
additivated with one of the obtained fractions allowed to validate the results obtained through 
the first approach. 
 
 
MOTS-CLES : Hydrodéoxygénation, hydrodésulfuration, hydrotraitement, huiles de pyrolyse, 
biomasse, gazole, nanofiltration 
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