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 Introduction 

 

Dans une société se sentant de plus en plus concernée par l'écologie mais qui paradoxalement, 

ne peut pas envisager de se passer de l'utilisation de véhicules personnels, les lois se multiplient 

afin de préserver l'environnement. Les pétroliers et le monde scientifique se sont interrogés sur 

les origines de la pollution due aux carburants automobiles pour trouver des innovations tech-

nologiques permettant d'approcher le fameux "soufre zéro". Le challenge est de diminuer les 

émissions de SOx et de NOx dans l'atmosphère, tout en continuant à fournir une essence de qua-

lité, c'est-à-dire à fort indice d'octane. Cet objectif s'est traduit au fil des années, par le dévelop-

pement de nouveaux catalyseurs de raffinage ainsi que de nouveaux procédés de traitement des 

coupes pétrolières. 

La majorité du soufre provenant des essences de FCC, ce travail se propose d'étudier la cinéti-

que des réactions mises en jeu lors de l'hydrotraitement de cette coupe pétrolière. 

Les travaux antérieurs ont montré à quel point le système réactionnel était complexe et les dif-

férentes interprétations des résultats expérimentaux soulignent que malgré les avancés techno-

logiques en matière d'analyses et de caractérisation des catalyseurs, la nature des sites actifs et 

la compétition entre les différentes réactions restent encore des domaines sujets à controverses. 

Ce travail se propose de revisiter les réactions clés mises en jeu lors de l'hydrotraitement sélec-

tif des essences craquées, à savoir l'hydrogénation des oléfines, l'hydrodésulfuration des com-

posés soufrés et la recombinaison entre les oléfines et l'hydrogène sulfuré. Pour cela, une ap-

proche expérimentale, proche des conditions opératoires industrielles, via des molécules modè-

les a été retenue. Dans le but de tenter de mieux comprendre les mécanismes réactionnels et la 

nature des sites actifs présents sur le catalyseur utilisé, une discrimination des voies cinétiques 

a été réalisée à la fin de ce travail par modélisation. 

Le premier chapitre de ce document décrit quelques concepts généraux sur la composition des 

coupes pétrolières et les processus de raffinage du pétrole. Un intérêt particulier est accordé à la 

description des procédés de désulfuration et tout particulièrement les procédés 

d’hydrotraitement. 
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Une étude bibliographique sur les catalyseurs d'hydrotraitement promus ou non ainsi que la 

nature des sites actifs est présentée dans le deuxième chapitre. La seconde partie de cet état de 

l'art concerne la réactivité des composés soufrés et des oléfines, seuls ou en compétition, en 

présence ou non de composés inhibiteurs. Pour finir, une synthèse des principales études ciné-

tiques réalisées est présentée succinctement. 

Le troisième chapitre présente l'outil expérimental qui a été mis au point au cours de ce travail. 

Il s'agit d'un réacteur pilote à lit fixe permettant de travailler sous pression et température. Ce 

type de réacteur permet de se rapprocher des conditions opératoires industrielles. 

Le quatrième chapitre traite de l'impact de l'hydrogène sulfuré sur les réactions d'hydrodésulfu-

ration du 3-méthylthiophène et sur l'hydrogénation de l'hexène-1. Ces deux molécules ont été 

retenues comme étant représentatives des essences de FCC. L'influence de la nature des oléfi-

nes (linéaires ou ramifiées) a été également étudiée en remplaçant l'hexène-1 par du 2,3-

diméthyl-butène-2. Les réactions de recombinaison entre les oléfines et l'hydrogène sulfuré ont 

fait l'objet d'une attention toute particulière, dans la mesure où à l'heure de l'objectif "zéro sou-

fre", les derniers ppm de soufre en sortie de l'hydrotraitement sont des produits de recombinai-

son. Ce chapitre s'est également focalisé sur l'impact de l'hydrogène sulfuré sur la sélectivité 

hydrodésulfuration/hydrogénation des oléfines (HDS/HYD). 

Le cinquième chapitre aborde l'impact de différentes molécules naturellement présentes lors de 

l'hydrotraitement des essences de FCC telles que des composés azotés (pyridine, pipéridine), 

des composés aromatiques (xylènes), l'hydrogène et le monoxyde de carbone. Le but de ce cha-

pitre est de tenter de mieux comprendre les mécanismes réactionnels mis en jeu ainsi que le 

nombre de types de sites actifs présents sur le catalyseur. 

La modélisation cinétique des réactions étudiées fait l'objet du dernier chapitre. Les différents 

travaux de la littérature portant sur l’étude cinétique des réactions d’hydrotraitement et de leurs 

compétitions et inhibitions mutuelles ont servi de base pour établir les schémas réactionnels 

utilisés. Le modèle cinétique développé dans ce travail est tout d'abord décrit puis les résultats 

obtenus après optimisation du système sont présentés. 
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1. Généralités 

1.1. Demande pétrolière 

La part du pétrole au sein de la demande mondiale de combustibles est très largement majori-

taire devant les autres sources d'après l'Agence Internationale de l'Energie, puisque la princi-

pale utilisation des combustibles est destinée aux moyens de transport. Cette forte demande en 

pétrole tend à persister puisqu'une croissance de 1.3 % par an a été prédite entre 2005 et 2030 

(Figure 1) [1]. 

0

20

40

60

80

100

120

140

1980 2004 2005 2010 2015 2030

m
ill

io
ns

 d
e 

ba
ri

ls
 p

ar
 jo

ur

 

Figure 1: Évolution de la demande mondiale de pétrole en millions de barils par jour [2] 

 

Le raffinage a pour objectif de transformer des pétroles bruts d'origine et de composition di-

verses (Figure 2) en produits pétroliers valorisables. Les propriétés physico-chimiques, dont 

la densité, la teneur en soufre, en azote, et en métaux, dépendent de l'origine du pétrole brut. 

Chaque coupe pétrolière est caractérisée par un intervalle de distillation, exprimé en tempéra-

ture normale d'ébullition ou en nombre d'atomes de carbone. 

On distingue généralement trois familles de coupes : les produits légers, les produits intermé-

diaires et les produits lourds. Les produits légers regroupent le naphta, l'essence et le GPL 

(gaz de pétrole liquéfié), les produits intermédiaires sont le gazole, le fuel-oil domestique ain-

si que le kérosène tandis que les produits lourds rassemblent les bitumes, les fuels lourds, les 

huiles de bases, les cires et les paraffines. Depuis les chocs pétroliers des années 70, la de-
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mande pétrolière mondiale s'oriente de plus en plus vers des produits légers et intermédiaires, 

très demandés pour la fabrication de carburants (Figure 3). Pour suivre l'évolution du marché 

contraire à la composition des bruts, les produits lourds sont transformés en produits légers au 

moyen de procédés de conversion tels que l'hydrocraquage, le craquage catalytique (Fluid 

Catalytic Cracking), la viscoréduction ou la cokéfaction. 
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Figure 2: Composition de différents 
pétroles bruts (% poids) [2] 

Figure 3: Évolution de la demande 
mondiale (% poids) [2] 

1.2. Contexte environnemental 

La pollution atmosphérique citadine est due en grande partie aux gaz d'échappement des 

nombreux véhicules en circulation qui produisent des composés azotés de type NOx, ainsi que 

des composés soufrés SOx. Les gaz d’échappement sont normalement traités par les pots cata-

lytiques. Cependant les SOx, produits à partir des composés soufrés contenus dans les carbu-

rants sont des poisons des catalyseurs nobles utilisés dans les pots catalytiques [3]. Les com-

posés soufrés s’oxydent en sulfates qui se fixent sur les métaux nobles de manière irréversi-

ble, empêchant le traitement normal des effluents contenant des NOx. Afin de limiter ce pro-

blème, les normes pour les carburants en matière de teneur en soufre ne cessent de se durcir 

globalement dans le monde [4]. Par exemple, la directive européenne EN228 (Tableau 1) 

montre que la teneur maximum autorisée en soufre dans l’essence sans plomb 95 sera divisée 

par 50 en 10 ans. 
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Tableau 1: Directive européenne 2003/17/CE du 3 Mars 2003 (spécifications EN228) 

 1998 2000 2005 2009 
Soufre (ppm) 500 150 50 (10*) 10 

Benzène (% vol.) 5 1 1 1 
Aromatiques (% vol.) - 42 35 35 

Oléfines (% vol.) - 18 18 18 
Oxygène (% mass.) 2.8 2.7 2.7 2.7 

Plomb (g/L) 0.0013 0 0 0 
*obligation de commercialiser de l'essence 10 ppm dans les pays membres "sur une 

base géographique judicieusement équilibrée" 
 

Pour répondre à la sévérisation des spécifications, les raffineurs se voient dans l'obligation 

d'éliminer le soufre naturellement présent dans les coupes pétrolières. 

1.3. Origine du soufre dans le pool essence 

L'essentiel du soufre présent dans l'essence a pour origine une coupe issue du FCC. Ainsi, 

bien qu'elle ne représente que 40% en volume du pool (Figure 4), cette fraction contribue à 

hauteur de 90% à la teneur en soufre globale (Figure 5). C'est pourquoi le traitement des es-

sences de FCC est incontournable pour satisfaire aux spécifications soufre. Cependant, lors-

que les raffineries possèdent un prétraitement de type hydrocraquage doux en amont de l'unité 

de FCC la teneur en soufre diminue et la contribution en soufre total des essences de FCC 

tombe à 40-50% [3]. Dans tous les cas, la coupe issue du FCC fournit une quantité de soufre 

très importante. 

réformats

autres
nC4

alkylats

isomérats

essence de 
FCC

 

Figure 4: Composition volumique moyenne du pool essence 
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Figure 5: Composition d'un pool essence type des Etats Unis avant 2005 

1.4. Composition d'une essence de FCC 

Globalement, les essences issues du FCC, quelles que soient l’origine du brut et les conditions 

opératoires de l’unité de FCC, ont des compositions similaires en hydrocarbures et en compo-

sés soufrés et ne diffèrent que par leur teneur en soufre et leur point de coupe final. 

Classiquement les constituants d’une essence de FCC [4, 5] sont: 

• les paraffines et isoparaffines (~30% pds) et naphtènes (~10% pds) 

• les oléfines (~20 à 40% pds) et les dioléfines (1 à 2% pds) 

• les composés aromatiques (~20 à 40% pds) 

• des impuretés soufrées (500 à 5000 ppm poids S) et azotées (de l'ordre de 50 à 150 

ppm poids N environ) 

 

Les composés soufrés présents dans les essences de FCC sont majoritairement de type thio-

phéniques ou benzothiophéniques (en fonction du point de coupe final de l'essence). Ces types 

de composés soufrés sont relativement peu réfractaires aux procédés classiques d'hydrotraite-

ment. Les molécules soufrées majoritairement présentes sont le thiophène et ses dérivés mé-

thylés courts (C1 à C4-Thiophène). Quelques ppm poids de soufre se trouvent sous forme de 
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mercaptans et de sulfures (de l'ordre de 10 à 30 ppm poids). Les mercaptans sont les produits 

primaires de la recombinaison (addition de l’H2S sur les oléfines) et les sulfures les produits 

secondaires résultant de l'addition des mercaptans sur les oléfines, en effet lors du procédé de 

FCC, le craquage des composés thiophéniques et benzothiophéniques ne permet pas d'obtenir 

des mercaptans par ouverture de cycle ni des sulfures [6, 7]. La teneur en soufre total de l'es-

sence dépend de la teneur en soufre de la charge traitée dans le FCC et des points de coupes 

de la fraction essence [4, 5]. 

Les variations de compositions sont liées principalement aux points de coupe de la fraction 

essence (Europe: 160 °C, USA: 210 °C). Quand le point de coupe final de l'essence est bas, 

les oléfines sont majoritaires. Quand le point de coupe est élevé, ce sont les aromatiques qui 

deviennent majoritaires. De plus, lorsque le point de coupe augmente, les teneurs en impure-

tés telles que le soufre et l’azote augmentent et des composés soufrés comme le benzothio-

phène et ses dérivés (méthylbenzothiophènes, dibenzothiophènes) deviennent présents dans la 

coupe essence. 

L'indice d'octane mesure la résistance à l'auto-allumage de l'essence utilisée dans un moteur à 

allumage commandé. On dit qu'un carburant a un indice d'octane de 95 par exemple, lorsque 

celui-ci se comporte, au point de vue auto-allumage, comme un mélange de 95% d'iso-octane 

qui ne détone pas (son indice est de 100 par définition) et de 5% d'heptane, qui lui est très 

détonant (son indice est de 0 par définition). 

Parmi les composés oléfiniques, les oléfines ramifiées sont majoritaires par rapport aux oléfi-

nes linéaires et cycliques. Les oléfines contribuent à l'indice d'octane, mais il s'agit de compo-

sés sensibles à l'hydrogénation. Il faut donc apporter une attention toute particulière afin de ne 

pas les transformer lors des étapes d'hydrotraitement. Les essences de craquage catalytique 

contiennent également des composés hautement insaturés de type dioléfiniques (1 à 2% pds) 

qui sont susceptibles de désactiver le catalyseur d'hydrotraitement suite à la formation de 

gommes.  
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2. Les procédés industriels de désulfuration 

De nombreuses solutions ont été développées afin de réduire la teneur en soufre dans les es-

sences de FCC, telles que l'adsorption réactive sur solide poreux sous hydrogène à haute tem-

pérature (procédé S-Zorb Phillips Petroleum), l'adsorption sélective sans H2 à température 

ambiante (procédé SARS), l'extraction liquide-liquide, l'oxydation, la séparation par mem-

brane [8, 9]. Bien que tous ces procédés revendiquent une meilleure désulfuration et un coût 

de fonctionnement très bas, industriellement ce sont les procédés d'hydrotraitement qui se 

sont imposés: l'hydrodésulfuration conventionnelle (OCTGain d'Exxon Mobil, ISAL d'UOP) 

et surtout l'hydrodésulfuration sélective (Selectfining d'UOP-Intevep, SCANfining d'Exxon 

Mobil, Prime G+ d'Axens, CD Hydro + CD HDS de CD Tech) [4, 10]. 

2.1. L'hydrotraitement des essences 

L'intérêt majeur de l'hydrotraitement est d'ajuster la qualité des produits distribués par l'indus-

trie pétrolière aux spécifications, et tout particulièrement celles des carburants. L'hydrotraite-

ment est un procédé de raffinage qui permet l'élimination des hétéroatomes (S, O, N) en pré-

sence d’hydrogène et d’un catalyseur, à plus ou moins haute température et pression selon les 

caractéristiques des charges à traiter et la qualité du produit désirée. Les procédés d'hydrotrai-

tement se situent à tous niveaux de la raffinerie, aussi bien pour le traitement des différentes 

coupes issues de la distillation directe que pour la valorisation des coupes lourdes en coupes 

plus légères (Figure 6, Figure 7). L'hydrodésulfuration des coupes pétrolières (réaction qui 

nous intéressera plus particulièrement au cours de ce travail) est la transformation des compo-

sés soufrés en hydrocarbures et en sulfure d'hydrogène.  
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Figure 6: Schéma du raffinage d’un pétrole brut orienté pour le marché essences 
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Figure 7 : Carte simplifiée par la localisation possible des unités de 
désulfuration dans une raffinerie 

 

Les unités industrielles d'hydrotraitement utilisent essentiellement des réacteurs à lit fixe. Les 

catalyseurs d'hydrotraitement sont pour la plupart des sulfures de métaux de transition suppor-

tés sur alumine (CoMo, NiMo, NiW). L'alumine de haute pureté est généralement utilisée 

comme support pour son bon rapport surface BET/prix et sa grande résistance mécanique. De 

plus, l’alumine est régénérable (contrairement au carbone) et est généralement peu acide [11]. 

La composition classique de ces catalyseurs correspond à une teneur massique en oxyde de 

cobalt ou de nickel comprise entre 1 et 4%, en oxyde de molybdène entre 8 et 16% et en 

oxyde de tungstène entre 12 et 25%. La phase active de ce type de catalyseurs est la phase 

sulfure, c’est pourquoi tous ces catalyseurs subissent une étape de sulfuration in ou ex-situ 

pour les rendre actifs [12]. Le choix des métaux de la phase active dépend de l’application. 

Dans le cas de l'hydrodésulfuration des essences de FCC, le rapport entre l'activité en hydro-

traitement et la sélectivité (hydrodésulfuration des composés soufrés/hydrogénation des oléfi-

nes) désirées vont orienter le choix du catalyseur. Les catalyseurs à base de CoMo sont 
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d’excellents catalyseurs d'hydrodésulfuration alors que les catalyseurs à base de NiMo quant à 

eux, sont très actifs en hydrogénation et hydrodésazotation [12] et sont donc utilisés pour des 

charges plus réfractaires ou plus azotées. 

Les conditions opératoires (pression, température, temps de contact, débit relatif d’hydrogène) 

sont très variables et dépendent de la coupe pétrolière traitée et des produits attendus. 

2.2. Les différents procédés d'hydrodésulfuration sélective 

2.2.1. SCANfining (Exxon Mobil) 

SCANfining d’Exxon Mobil est un procédé d’hydrodésulfuration sélective. L’alimentation 

(essence de FCC et hydrogène) entre dans le saturateur de dioléfines pour convertir les diolé-

fines afin d’éviter la production de gommes dans le four et le réacteur. Les effluents du satura-

teur sont chauffés et vaporisés puis traversent un réacteur de désulfuration à lit fixe rempli de 

catalyseur CoMo sur alumine (RT-225, développé conjointement par Exxon Mobil et Albe-

marle). En sortie de ce réacteur, l’effluent est refroidi pour condenser l’essence désulfurée et 

la séparer des composés légers dont l'H2S. En 2002, la technologie SCANfining était conçue 

pour désulfurer les essences à 30 ppm. Afin de respecter les nouvelles normes (< 10 ppm), un 

couplage de ce procédé au procédé EXOMER (Extraction Of MERcaptan) est proposé [13]. 

Le procédé EXOMER permet d'extraire les mercaptans encore présents dans les essences de 

FCC par extraction liquide-liquide. 
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Figure 8: Procédé SCANfining d'Exxon Mobil [4] Figure 9: Mélangeur FIBER-FILM du 
procédé EXOMER. D'après [14] 

2.2.2. La distillation catalytique (CD Tech) 

Afin d’éviter une perte d’octane importante lors de la désulfuration poussée, l’essence de FCC 

peut être fractionnée par distillation avant l’étape de désulfuration et chaque fraction peut 

alors être désulfurée dans des conditions adaptées [15]. Cette distillation est d’autant plus in-

téressante que les oléfines sont principalement concentrées dans les fractions ayant un point 

d’ébullition bas alors que les composés soufrés sont principalement présents dans les fractions 

de haut point d’ébullition. Le procédé CDHDS de la société CD Tech allie distillation cataly-

tique et hydrodésulfuration dans un même réacteur (Figure 10). Cette combinaison permet 

d’effectuer une désulfuration poussée jusqu’à 90% tout en ayant une perte en octane faible 

(moins de 1). La fraction des oléfines légères est désulfurée à des températures plus basses 

que les fractions plus lourdes, ce qui permet de minimiser la saturation des oléfines légères. 

La séparation des zones de désulfuration permet également d’éviter dans une certaine mesure 

la formation de mercaptans : en effet, en bas de la colonne, où la température est suffisam-

ment élevée pour que la recombinaison soit favorisée par la cinétique, il n’y a pas 

d’hydrogène sulfuré grâce au stripage d’H2 et peu d’oléfines légères. Ce procédé fonctionne 

autour de 17 bars. 
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Figure 10: Procédé de distillation catalytique (CD Tech). D'après [15] 

2.2.3. Prime G+ (Axens) 

Industriellement, c’est le procédé Prime-G+ d’Axens qui s’est imposé avec 150 unités licen-

ciées dans le monde en 2008. Ce procédé est décrit par la Figure 11. Il débute par un hydro-

traitement en lit fixe qui permet une hydrogénation sélective des dioléfines (Selective Hydro-

genation Unit) et un alourdissement des mercaptans. Une séparation est ensuite effectuée afin 

d'obtenir une fraction légère dépourvue de soufre (LCN), destinée au pool essence ou aux 

unités d’alkylation, et une fraction plus lourde (HCN) qui est désulfurée sélectivement [16] 

grâce à des réacteurs chargés de catalyseurs spécifiques. 
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Figure 11: Procédé Prime G+ (Axens) 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Une compréhension fine des mécanismes mis en jeu lors de l'hydrotraitement et des réactivi-

tés des différentes espèces est essentielle pour espérer optimiser les procédés d'hydrotraite-

ment, d'autant plus que dans le cas des procédés sélectifs un hydrotraitement trop poussé dé-

grade la coupe. La sélectivité observée (hydrodésulfuration/hydrogénation des oléfines) a 

conduit les chercheurs à s'interroger sur la nature des sites actifs: existe-t-il un site unique 

effectuant les deux types de réactions ou bien plusieurs sites spécifiques à chaque type de ré-

action? Le chapitre suivant montrera, par une analyse de la bibliographie, la complexité de 

cette question. 

 



 

 

  

 

 

 

 

 

 

 CHAPITRE 1: ÉTUDE BIBLIOGRAPHIQUE 
 





 
Chapitre 1: Etude bibliographique 

 
27 

Ce chapitre présente l'état de l'art concernant les catalyseurs d'hydrotraitement (en particuliers 

les catalyseurs de type CoMo) et la nature de leurs sites actifs ainsi que les études cinétiques 

réalisées en hydrodésulfuration (HDS) et en hydrogénation (HYD) des oléfines (sur molécu-

les modèles ou sur charge réelle) avec ou sans ajout d'inhibiteur. Un intérêt particulier sera 

porté à l'impact de l'hydrogène sulfuré sur les réactions d' HDS et d'HYD. Dans une dernière 

partie, les principaux modèles cinétiques développés dans la littérature seront présentés. 

1. Catalyseurs d'hydrotraitement / Nature des sites actifs 

Lors de l'hydrotraitement des essences, plusieurs types de réactions ont lieu: 

• l'hydrodésulfuration des composés soufrés qui peut faire intervenir des réactions 

d'hydrogénation, des réactions d'hydrogénolyse et des réactions d'isomérisation, 

• l'hydrogénation et l'isomérisation squelettale des hydrocarbures insaturés tels que les 

dioléfines et les oléfines; les conditions opératoires lors de l'hydrodésulfuration des 

essences étant trop douces pour permettre l'hydrogénation des aromatiques, 

• la recombinaison entre l'hydrogène sulfuré et les oléfines pour former des mercap-

tans. 

Compte tenu de la concentration en composés soufrés du milieu réactionnel, il est nécessaire 

d'utiliser des catalyseurs thio-résistants, c'est pourquoi les sulfures de métaux de transition 

(souvent à base de molybdène) sont généralement préférés. 

La nature exacte et le nombre des sites actifs des catalyseurs à base de sulfure de métaux sont 

l'objet d'un large débat scientifique. L'influence des promoteurs et des supports sur la nature 

des sites actifs est également mal connue et sujet à controverses. 

1.1. Catalyseurs non promus 

1.1.1.  Origine de l'activité catalytique 

Les catalyseurs d'hydrotraitement non promus sont généralement à base de feuillets de sulfure 

de molybdène MoS2. D'après Prins [17], ces feuillets sont orientés de deux manières possibles 

sur l'alumine : soit parallèlement à la surface "basal bonding", soit perpendiculairement à la 

surface "edge bonding" (Figure 1- 1). 
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Figure 1- 1: Orientation des feuillets de MoS2 sur la surface de l'alumine. 
D'après [17] 

 

La composition de ces structures planes est à l'heure actuelle bien connue, notamment grâce à 

de nouvelles techniques d'imagerie à l'échelle atomique (Figure 1- 2) [18]. 

 

 

 

 
 

(a) Modèle de cluster triangulaire montrant des 
atomes de bord de Mo (bleu) et des atomes de 

bord de soufre (jaune).  

 (b) Image STM (scanning Tunneling 
Microscopy) d'un nanocluster monocouche de 

MoS2 (48 Å * 53 Å)  

Figure 1- 2: Feuillets de MoS2.  D'après [18]. 
 

Bachelier et coll. [19] ont étudié l'impact de la teneur en oxyde de molybdène (entre 3 et 21% 

poids) sur les catalyseurs de type MoS2 /Al2O3. La réactivité d'un mélange composé de thio-

phène et de propène a montré qu'un maximum d'activité est observé pour 10% d'oxyde de 

molybdène. La sélectivité hydrogénation/hydrodésulfuration variant avec la teneur en molyb-

dène, les auteurs en déduisent l'existence de deux sites actifs différents dont la distribution 

serait liée à la teneur en atome de molybdène. 

Kasztelan [20] a permis de mieux comprendre l'activité et la nature des sites catalytiques pré-

sents sur les catalyseurs MoS2 en étudiant les réactions d'isomérisation et d'hydrogénation de 
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diènes (cis-1,3-pentadiene à 50°C et à pression atmosphérique) sur catalyseur MoS2 non pro-

mu. D'après l'auteur, ce sont les ions Mo qui sont actifs pour les réactions considérées. 

Compte tenu de la structure des cristaux de MoS2, tous les ions molybdène présents dans ce 

plan sont identiques. Kasztelan en conclut donc que l'hydrogénation et l'isomérisation sont 

réalisées par les mêmes ions molybdène, et selon lui, la différentiation des sites catalytiques 

ne peut pas s'expliquer par des localisations différentes des ions Mo4+. 

Le concept de dépendance de la nature de la réaction effectuée avec le degré d'insaturation de 

l'ion métallique a été proposé par Tanaka [21] pour l'hydrogénation des oléfines sur des sulfu-

res : l'hydrogénation serait effectuée par un ion ayant trois insaturations de coordination tandis 

que l'isomérisation ne nécessiterait que deux insaturations de coordination. Selon cet auteur, 

c'est l'arrangement des ions sulfures et des lacunes à la surface qui déterminerait la réaction 

effectuée bien que tous les atomes de Mo soient identiques. 

Certains auteurs mettent en avant la compétition souvent observée entre les réactifs et propo-

sent que ceux-ci interagissent avec le même ion Mo4+ (site unique). D'autres notent que les 

sélectivités varient souvent différemment lorsque des paramètres de compositions ou de 

conditions de sulfuration changent et proposent l'existence de sites différents. En avançant 

une différence de sélectivité selon l'environnement de la molécule adsorbée et donc de l'état 

de surface de la phase active pendant la réaction, les théories de Kasztelan et de Tanaka se 

veulent "réconciliatrices" des interprétations de la littérature portant sur la nature des sites 

actifs en hydrotraitement. 

Quel que soit le nombre de sites actifs, il a été largement reconnu que les lacunes en anions 

S2- au niveau des feuillets de MoS2 sont responsables de la formation de sites de coordination 

métalliques insaturés ("coordinatively unsaturated sites" CUS) [12, 22] et que ces derniers 

sont essentiels pour l'activité des catalyseurs aussi bien en hydrogénation qu'en hydrodésulfu-

ration. 

La revue de Breysse et coll.[23] rassemble un certain nombre de travaux relatant le rôle de la 

phase sulfure pour les catalyseurs de type MoS2/Al2O3. Ainsi, la phase sulfure serait essen-

tielle pour dissocier l'hydrogène hétérolytiquement (1) ou homolytiquement (2) grâce à des 

sites constitués de vacances et d'ions S2-, puis cet hydrogène adsorbé migrerait vers la phase 

alumine afin d'être stocké. La dissociation de l'hydrogène sulfuré (3) s'effectuerait sur les 
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même sites que dans le cas de l'hydrogène et ces deux molécules rentreraient en compétition 

directe. 
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Toujours selon les mêmes auteurs, en absence de phase sulfure, l'alumine seule n'est pas ca-

pable de réaliser la réaction d'hydrogénation alors que la réaction d'isomérisation est possible 

en partie. A l'inverse, une phase sulfure MoS2 non supportée adsorbe 2.5 fois moins d'hydro-

gène que dans le cas d'un catalyseur supporté. Le rôle du support est donc très important 

même si selon ces auteurs il ne dispose pas de sites actifs permettant hydrogénation ou désul-

furation. 

1.1.2. Influence de l'empilement 

1.1.2.1. Le modèle Rim-Edge 

Dans les catalyseurs non promus, les atomes de molybdène sont présents dans des empile-

ments de feuillets MoS2 maintenus par des forces de Van der Waals [12]. Il a été établi [24] 

que les réactions d'hydrotraitement sur les catalyseurs non promus s'effectuaient sur des sites 

associés avec les plans de bord: c'est le modèle "Rim-Edge". 

Ce modèle a été développé en étudiant les réactions se produisant à partir du dibenzothio-

phène sur un catalyseur MoS2. Selon Daage et Chianelli [24], deux types de sites catalytiques 

existeraient (Figure 1- 3). Des sites "rim", actifs en hydrodésulfuration et en hydrogénation 

pour les grandes molécules comme le dibenzothiophène (3 lacunes de soufre), seraient pré-

sents au sommet et à la base des multi couches de MoS2. Les couches contenues entre les ex-

trémités présenteraient des sites "edge", actifs en hydrodésulfuration seulement (une seule 

lacune de soufre). La concentration des différents sites dépendrait directement de la morpho-

logie des cristaux de MoS2.  

Cependant, ces conclusions sont basées sur l'étude du dibenzothiophène seul et l'encombre-

ment stérique de cette molécule n'est pas pris en compte. 
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Figure 1- 3: Modèle Rim-Edge d'une particule MoS2 

 

1.1.2.2. Le degré d'empilement 

En maîtrisant la croissance des empilements de cristaux, il paraîtrait donc envisageable 

de modifier la sélectivité d'un catalyseur, cependant, dans la pratique, il est très difficile de 

modifier significativement la morphologie d'un catalyseur et notamment son degré d'empile-

ment. L'objectif des travaux de Da Silva [25] était d'étudier l'influence de la hauteur de l'empi-

lement de feuillets de MoS2 sur l'activité et la sélectivité du système catalytique MoS2/Al2O3 

pour des réactions d'hydrogénation, d'hydrodésulfuration et d'hydrodésazotation. Il s'est avéré 

impossible de faire varier l'empilement, seule la longueur des feuillets a pu être modifiée via 

la teneur en molybdène et la température de sulfuration. En travaillant sur l'hydrogénation du 

méthylnaphtalène et l'hydrodésulfuration du dibenzothiophène, cet auteur a souligné à son 

tour le rôle prépondérant des atomes de molybdène de bord et de coin dans l'activité catalyti-

que. 

En revanche, Hensen et coll. [26] ont réussi a faire varier le degré d'empilement des feuillets 

de MoS2 de manière significative: entre 1,4 et 2,7, en faisant varier le support du catalyseur 

(Tableau 1- 1, Tableau 1- 2). En opposition aux conclusions de Daage et Chianelli, Hensen et 

coll. ont observé qu'un degré d'empilement plus élevé ne modifiait pas la sélectivité 

HDS/HYD dans le cas de l'hydrodésulfuration du dibenzothiophène (DBT) (Tableau 1- 2), car 

les deux réactions sont favorisées de la même manière avec l'augmentation du degré d'empi-

lement. Ils en concluent que les réactions d'hydrodésulfuration et d'hydrogénation du DBT se 

réalisent via une adsorption planaire orientée. Dans le cas de molécules de taille plus petite 

comme le thiophène (Tableau 1- 1), seule la réaction d'hydrogénation est favorisée par l'aug-

mentation du degré d'empilement. Les différences observées d'empilement et d'activités cata-

lytiques pourraient être dues au changement de support. De plus les fractions d'atomes de mo-
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lybdène disponibles à la surface catalytique sont très variables, ce qui rend difficilement in-

terprétable les résultats expérimentaux de ce travail. En effet il a été établi que la quantité des 

atomes de molybdène est corrélée à l'activité catalytique [19]. Hensen conclut en insistant sur 

la complexité du système étudié car l'activité du catalyseur dépend de nombreux facteurs dont 

l'interaction métal-support, la morphologie de la phase MoS2, le choix du support et la taille 

des réactifs. 

Tableau 1- 1: Paramètres cinétiques pour l'HDS du thiophène (623K, 1bar) 
[d'après [26]] 

 Mo/C Mo/Al Mo-NTA/Al Mo/Si Mo/ASA 
degré d'empilement moyen - 1.4 1.7 2.7 2.5 

fraction d'atomes de Mo disponibles - 0.49 0.34 0.23 0.3 
activité globale d'HDS (h-1) 3.69 0.95 1.2 0.9 1.3 

Activité intrinsèque d'HDS (h-1) 4.9 2 3.5 3.9 4.3 
kHDS (103.(Pa.h)-1) 1.43 0.75 1.15 0.7 0.1 
kHYD (103.(Pa.h)-1) 0.25 0.023 0.07 0.11 0.32 

kHDS/kHYD  5.72 32.61 16.43 6.36 0.31 

 

Tableau 1- 2: Paramètres cinétiques intrinsèques pour l'HDS du DBT (573K, 
30bar, 200 ppm DBT) [d'après [26]] 

 Mo/C Mo/Al Mo-NTA/Al Mo/Si Mo/ASA 
degré d'empilement moyen - 1.4 1.7 2.7 2.5 

fraction d'atomes de Mo disponibles - 0.49 0.34 0.23 0.3 
kHDS (h-1) 33 31 51 96 53 
kHYD (h-1) 5.5 6.5 11 17 33 
kHDS/kHYD 6.00 4.77 4.64 5.65 1.61 

 

1.1.3. Influence de la nature du support 

L'influence de la nature du support sur l'activité catalytique est unanimement reconnue, mais 

en ce qui concerne l'influence sur les sélectivités, des contradictions subsistent. Hensen et 

coll.[26] ont étudié cette influence sur les réactions d'hydrodésulfuration et d'hydrogénation 

du thiophène et du dibenzothiophène ainsi que l'hydrogénation du toluène sur des catalyseurs 

non promus. Ils ont pu observer que le changement de support faisait varier largement la dis-
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persion des agrégats MoS2 ainsi que leur morphologie en évaluant la fraction d'atomes de mo-

lybdène localisés sur les bords des feuillets de MoS2 ainsi que l'empilement moyen. Alors que 

l'utilisation du nitrilotriacétate (NTA) permet d'améliorer le degré d'empilement par rapport au 

catalyseur de base Mo/Al, il fait diminuer considérablement la dispersion des agrégats MoS2, 

cet effet étant expliqué par la diminution de l'interaction support-métal. L'utilisation de la si-

lice comme support permet d'obtenir un degré d'empilement plus élevé mais en revanche, la 

proportion des atomes de molybdène de bord est plus faible (les cristallites sont plus gros). 

Zdrazil [27] a, quant à lui, observé une légère différence de sélectivité du taux d'hydrogéna-

tion / taux d'hydrogénolyse des liaisons C-S lors de l'hydrodésulfuration du benzothiophène 

(21 bars, 270°C) sur des catalyseurs MoS2 sur alumine d'une part et carbone d'autre part. L'in-

termédiaire hydrogéné dihydrobenzothiophène (DHBT) est plus présent dans le cas du cataly-

seur dont le support est de type carbone. La différence serait attribuée à une meilleure disper-

sion de la phase active dans le cas de l'alumine. 

L'ensemble de ces travaux semble montrer un effet important de la dispersion des agrégats et 

de la force des liaisons métal-support sur l'activité catalytique. 

En revanche, Miller et coll. [28] n'ont pas observé de différence significative de réactivité, ni 

de sélectivité lors de l'étude de l'hydrodésulfuration d'une essence de FCC en faisant varier la 

nature des supports de catalyseurs de type MoS2. L'activité d'hydrodésulfuration sur le cataly-

seur supporté par la silice est du même ordre de grandeur que celle observée sur le catalyseur 

supporté par l'alumine. Quant à l'addition de césium, censé rendre le support plus basique, elle 

n'a eu aucun effet. Ces auteurs concluent que l'activité catalytique est indépendante de la 

composition du support et de ses propriétés physiques ainsi que de la taille des particules de 

MoS2. La sélectivité observée s'explique selon lui, par l'existence d'un seul type de site actif et 

par une adsorption préférentielle des composés soufrés sur ces sites, bloquant ainsi l'accès aux 

oléfines. 

Les travaux récents de Benbelkacem et Bouchy [29] sur le dopage au lanthane de supports 

alumine vont dans le sens des travaux de Miller. Le dopage au lanthane a permis de diminuer 

l'acidité du support alumine gamma tout en conservant les propriétés électroniques de la phase 

MoS2. Les résultats obtenus n'ont pas montré d'effet bénéfique de la part du lanthane sur la 

sélectivité et l'activité hydrodésulfurante s'est vue diminuer. Ce dernier phénomène est attri-
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bué à la diminution de la quantité de sites actifs sur le catalyseur dopé (hypothèse confirmée 

par l'analyse Infra Rouge d'adsorption de CO). 

 

La connaissance des catalyseurs non promus et de la nature de leurs sites actifs apparaît loin 

d'être complète à l'heure actuelle. Depuis l'amélioration majeure des catalyseurs par l'ajout 

d'un promoteur, les catalyseurs de type MoS2 non promus sont devenus assez peu intéressants 

aux yeux des industriels et les recherches se focalisent vers les catalyseurs de type CoMo ou 

NiMo, nettement plus actifs. Cependant, comprendre le système non promu est une première 

étape très importante pour les chercheurs afin de mieux comprendre les systèmes promus. 

1.2. Catalyseurs promus 

1.2.1. Généralités  

Dans l'application d'hydrodésulfuration d'essences, les catalyseurs généralement utilisés sont 

de type sulfure contenant un élément du groupe VIb (Mo,W) associé à un promoteur à base 

d'un autre métal appartenant au groupe VIII (et plus particulièrement le cobalt ou le nickel) 

avec un ratio 3.0
)()(

)( =
+ MométalNiouCopromoteur

NiouCopromoteur
[20, 22, 30-32]. 

Si l'effet observé du promoteur est clair, son mécanisme d'action l'est beaucoup moins. 

L'atome étranger favorise largement la formation de défauts dans la structure cristalline (créa-

tion de lacunes d'atome de soufre). D'après Homma et coll. [33] plus de 60% des sites Mo de 

bord sont libres d'atomes de soufre dans le cas de catalyseurs promus. Le promoteur peut éga-

lement changer la structure électronique du métal de base contenu dans le catalyseur et donc 

la force de chimisorption des sites actifs [34]. Il est maintenant admis que le promoteur est 

localisé à la périphérie des feuillets de MoS2, en "décoration" (Figure 1- 4) [18].  
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(a)(a)

 

 
(b)(b)

 
(a) Modèle d'une phase CoMoS tronquée 

hexagonalement (atomes de Mo: bleu, atomes de S: 
jaune, atomes de Co: rouge).  

 (b) Image STM (scanning Tunneling 
Microscopy) d'un nanocluster monocouche 

de CoMoS (48 Å * 53 Å).  

Figure 1- 4: Feuillets de CoMoS (d'après [18]) 

1.2.2. Interprétation du rôle du promoteur 

Plusieurs modèles ont été proposés pour décrire l'effet de promotion : 

• Le modèle du "Remote Control" de Delmon [31], ou contrôle à distance. Le cataly-

seur comporterait des cristallites de Co9S8 et de MoS2. le rôle de promoteur est expli-

qué par un effet de synergie à l'interface des deux types de cristallites (transfert élec-

tronique à la jonction Co9S8-MoS2) et fait intervenir le déplacement des espèces "hy-

drogènes spill over" à la surface du support. 

• le modèle "CoMoS" de Topsoe [12] se base sur l'existence d'une phase mixte CoMoS 

où le cobalt se positionnerait en décoration des cristallites de MoS2. Le cobalt existe-

rait sous trois formes distinctes (CoMoS, Co9S8 et CoAl2O4), mais seuls les sites 

CoMoS seraient actifs. 

Les nouvelles technologies d'imagerie tendent à appuyer à l'heure actuelle le modèle de Top-

soe (Figure 1- 4). 

L'addition de cobalt ou de nickel ne modifierait pas les énergies d'activation des différentes 

étapes de la réaction responsables de la rupture de la liaison C-S lors de l'hydrodésulfuration, 

mais cet ajout a un effet sur la mobilité des atomes de soufre [22]. Les expériences à l'aide de 

soufre marqué 35S ont permis de déterminer l'énergie d'activation apparente de la réaction 

d'élimination de la molécule d'H2S sur des catalyseurs promus (au cobalt ou au nickel) ou non 

lors de la formation de sites de coordination métalliques insaturés ("Coordinatively Unsatura-

ted Sites", CUS). Sur un catalyseur de type NiMo/Al2O3, l'énergie d'activation mesurée est 



 
Chapitre 1: Etude bibliographique 

 
36 

égale à 33 kJ/mol, sur un catalyseur de type CoMo/Al2O3, elle est égale à 31 kJ/mol alors que 

sur catalyseur non promu Mo/Al2O3 la valeur obtenue est de 42 kJ/mol. Cela prouverait que 

l'effet des promoteurs Co ou Ni est lié au moins pour partie à une meilleure mobilité du soufre 

sur les catalyseurs promus. 

La formation d'une liaison métal-soufre entre l'atome de molybdène et l'atome de soufre de la 

molécule à désulfurer implique une interaction électronique selon Daudin [34, 35] . Cet auteur 

évalue l'énergie de la liaison métal-soufre pour la phase MoS2 à 167.5 kJ.mol-1. La rétrodon-

nation d'électrons d du métal vers l'orbitale anti-liante (�*) du thiophène affaiblit une liaison 

C-S du cycle thiophénique et aboutit à sa rupture. En ce sens, l'apport de densité électronique 

du promoteur vers le métal promu permet d'expliquer l'origine électronique de la promotion. 

Cet auteur a montré également qu'il était possible de corréler l'activité hydrogénante avec 

l'énergie des liaisons soufre-métal sous la forme de courbe volcan dans le cas de catalyseurs 

promus non supportés, ce qui avait été précédemment reporté par Topsoe et col. [36]. Selon 

ces auteurs, la concentration de sites CUS et de groupements –SH gouvernerait l'activité hy-

drodésulfurante. 

1.2.3. CoMoS de type I et II 

Dans les années 80, l'utilisation de la spectroscopie d'émission Mössbauer (MES) a permis de 

mieux connaître les configurations dans lesquelles se trouvait le cobalt dans les catalyseurs de 

type CoMo/Al2O3. Il s'avère que le cobalt est à la fois présent dans la matrice alumine 

(Co:Al2O3), sous la forme Co9S8 qui est l'état thermodynamiquement stable de l'association 

soufre-cobalt dans les conditions opératoires usuelles et également sous une phase mixte Co-

Mo-S (Figure 1- 5). La proportion de chaque entité dépend fortement des paramètres de pré-

paration du catalyseur comme le ratio Co:Mo et le mode de préparation. La promotion de l'ac-

tivité hydrodésulfurante serait liée à la présence de la phase mixte Co-Mo-S, alors que la 

phase Co9S8 n'a pas d'effet significatif sur cette réaction [37]. 
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Figure 1- 5: Représentation schématique des différentes phases présentes sur 
un catalyseur de type CoMo/Al2O3 d'après Topsoe et coll. [37] 

 

Selon la température de sulfuration (élevée ou non), deux types de phase mixte sont obser-

vées: une phase dite "Co-Mo-S de type I" (température de sulfuration autour de 400°C) et une 

phase "Co-Mo-S de type II" (température de sulfuration autour de 600°C). L'activité catalyti-

que de la phase de type II est plus élevée que celle de type I. Bouwens et coll. [38] ont étudié 

les différences structurelles entre une phase mixte Co-Mo-S type I sur un support alumine et 

des phases Co-Mo-S de type II sur différents types de supports (alumine, silice, et carbone). 

Ces auteurs en déduisent que la phase CoMoS de type I est composée de particules MoS2 dis-

persées en monocouche alors que la phase de type II est une structure multicouche. Plus ré-

cemment il a été montré qu'un type de liaison particulier existait entre la phase Co-Mo-S de 

type I et le support alumine : Mo-O-Al [39]. Ce type de liaison, absente dans la phase de type 

II car rompu par la température élevée de sulfuration, modifierait les propriétés catalytiques 

de la structure Co-Mo-S. 

1.2.4. Nature des sites actifs 

Outre les sites "CUS", divers auteurs proposent l'implication dans l'acte catalytique d'autres 

espèces également situées sur les plans de bord des feuillets de MoS2 et qui modifieraient les 

sites actifs, telles que des protons ou des groupes SH dans les réactions d'hydrotraitement. 

C'est notamment le cas de Delmon et de sa théorie du "Remote Control"[31]. Li et Delmon 

[40] ont ainsi proposé que les réactions d'hydrodésulfuration et d'hydrogénation s'effectuent 
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sur deux types distincts de sites. Ces sites possèderaient trois lacunes en ions soufre par atome 

de molybdène avec pour les sites d'hydrodésulfuration, la présence d'un groupement SH vici-

nal (Figure 1- 6). Une interconversion serait possible entre ces différents sites, interconversion 

gouvernée par la pression partielle en H2S et qui ferait varier le ratio entre le nombre de sites 

d'hydrogénation et le nombre de sites responsables de l'hydrogénolyse. 

 

Figure 1- 6: les sites actifs selon Li & Delmon [40] 

 

Pour les catalyseurs promus, comme pour les non promus, la question de la nature des sites 

reste donc sujet à discussion. Pour certains [41, 42], un seul type de centre actif est capable de 

réaliser les différentes réactions mises en oeuvre. Certains auteurs [43, 44] ont développé une 

théorie basée sur un nombre fixe de types de sites actifs indépendant des conditions réaction-

nelles et déterminé par la composition et le prétraitement du catalyseur. Mais cette théorie 

s'appuie seulement sur une étude expérimentale effectuée à faible pression partielle d'H2S. 

D'autres auteurs ont fait varier de manière plus importante cette pression partielle, notamment 

Froment qui a repris la théorie du Remote control, développée par Delmon pour les cataly-

seurs de type CoMo. Les sites actifs d'hydrogénation situés sur la phase de sulfure de molyb-

dène seraient créés par un phénomène de "spill-over" de l'hydrogène généré par la phase de 

sulfure de cobalt. Le mécanisme proposé à partir de l'étude des réactions d'hydrodésulfuration 

et d'hydrogénation du thiophène prédit la variation d'activité de l'hydrodésulfuration et de 

l'hydrogénation en fonction de la pression partielle d'hydrogène sulfuré [45, 46]. Selon ces 

auteurs, le thiophène serait d'abord désulfuré sur des sites d'hydrogénolyse (sites �) et les in-

termédiaires butènes formés seraient hydrogénés sur des sites d'hydrogénation (sites �). L'ad-
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sorption d'H2S sur des sites � pourrait les transformer en sites d'hydrogénolyse �', les coeffi-

cients d'adsorption sur les sites � et �' étant considérés comme équivalents. Les auteurs obser-

vent que la sélectivité pour l'hydrogénation diminue avec l'augmentation de la pression par-

tielle en H2S. Cela pourrait s'expliquer par une compétition d'adsorption d'H2S sur les sites � 

et � et/ou par une interconversion contrôlée par la pression partielle d'hydrogène sulfuré entre 

ces mêmes sites. 

Récemment, une nouvelle théorie sur la nature des sites actifs [39, 47, 48] a été développée 

grâce à l'émergence de nouvelles techniques de pointe telles que la microscopie à effet tunnel 

(STM) ou la théorie de la fonctionnelle de la densité (DFT) capables de donner une résolution 

à l'échelle atomique des feuillets de MoS2. Selon ces auteurs, les sites CUS (Mo�) ne sont pas 

les seuls à avoir une activité catalytique. Ainsi, des sites de bord appelés "brim", présents uni-

quement sur le feuillet du sommet de l'empilement des cristaux de MoS2, possèderaient un 

caractère métallique permettant aux molécules soufrées de s'adsorber de manière préféren-

tielle. Deux types de sites sont distingués: les sites de bord Mo (Mo edge) et les sites de bord 

S (S edge) (Figure 1- 7). Les sites "Mo edge" auraient des propriétés à dominantes hydrogé-

nantes alors que les sites "S edge" possèderaient des propriétés à dominantes hydrogénolysan-

tes. Pour la première fois, des auteurs défendent le fait que la rupture de la liaison C-S lors de 

la réaction d'HDS peut également avoir lieu sur un site ne possédant pas de lacune. 

 

Figure 1- 7: Représentation d'un feuillet de type Co-Mo-S. Théorie des sites 
"BRIM". D'après [39] 
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1.2.5. Effet de la nature du support ou des additifs sur la sélectivité 

Différentes équipes, indépendamment les unes des autres, ont étudié l'influence de l'addition 

d'alcalins sur des catalyseurs de type CoMo/Al2O3 [28, 49-52] mais les résultats diffèrent. 

L'effet des métaux alcalins sur la sélectivité hydrodésulfuration/hydrogénation dépend beau-

coup des conditions de l'expérience: charge réelle (essence issue de FCC), molécules modèles 

ou essence synthétique, quantité de soufre dans l'alimentation, taux de conversion en hydrodé-

sulfuration atteint... 

1.2.5.1. Ajout d'un alcalin 

L'origine de l'emploi du potassium pour doper le catalyseur est basée sur le fait que les sup-

ports acides sont connus pour promouvoir l'activité hydrogénante [10, 49, 51, 52]. C'est pour-

quoi certains auteurs dont l'équipe de Brunet et coll. [10, 50, 53, 54] ont émis l'hypothèse 

qu'un support basique pourrait inhiber l'hydrogénation. Afin de valider cette hypothèse, deux 

catalyseurs CoMo, avec et sans potassium (imprégné à sec directement sur le catalyseur de 

référence), présulfurés in situ à 400°C pendant 10h avec un mélange H2S-H2 (10% mol) à 

pression atmosphérique, ont été testés sur une essence synthétique de FCC dans les mêmes 

conditions opératoires [50]. La présence de potassium (2.7% poids K) a entraîné une baisse 

des activités en hydrodésulfuration ainsi qu'en hydrogénation mais globalement la sélectivité 

hydrodésulfuration (HDS)/hydrogénation des oléfines (HYD), définie par le rapport entre la 

conversion en hydrodésulfuration et la conversion en hydrogénation des oléfines, a été amé-

liorée (� multiplié par 2). 

Il est important de noter que ces résultats ont été obtenus pour des taux de conversion faibles 

(taux d'HDS < 12%). Le potassium modifie les propriétés électroniques de la phase sulfure du 

catalyseur ce qui pourrait expliquer en partie l'augmentation de sélectivité HDS/HYD. La 

diminution d'activité peut s'expliquer par le fait que la présence de potassium diminue le 

nombre de sites accessibles sur la phase sulfure. Ces modifications ont été mises en évidence 

par analyse Infra Rouge de l'adsorption de CO sur des catalyseurs CoMo et CoMoK: le ��CO 

varie avec l'état électronique du molybdène et la quantité adsorbée de CO permet d'avoir une 

donnée quantitative sur le nombre de sites catalytiques disponibles. Il a été observé également 

que le potassium inhibait l'activité d'isomérisation. Mey reconnaît que ses résultats ne sont pas 

en adéquation avec la théorie des deux sites puisque tous les sites semblent être affectés par le 
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potassium. L'analyse Infra-Rouge par Transformée de Fourier (FTIR) ainsi que des analyses 

d'adsorption de CO et de CO2 sur la phase active du catalyseur lui permettent de proposer une 

autre explication: l'ajout de potassium permettrait de diminuer l'acidité du support ainsi que le 

nombre et la force des sites de Lewis. Donc l'activité du catalyseur devrait diminuer vis-à-vis 

des réactions promues en milieu acide, en particulier pour les migrations de double liaison. 

Par ailleurs, Mey a testé deux types de catalyseurs dopés au potassium: le premier en déposant 

le potassium directement sur le catalyseur oxyde et le second sur le support du catalyseur. Les 

deux catalyseurs ont montré une performance similaire sur les charges testées. 

Mey conclut que les métaux alcalins peuvent avoir un effet positif sur la sélectivité hydrodé-

sulfuration/hydrogénation des oléfines, si les conditions opératoires ne sont pas trop sévères, 

le cas échéant cet effet disparaît.  

Zhao et coll. [51, 52, 55, 56] ont travaillé avec des catalyseurs CoMo sur différents supports 

(alumine (Al2O3); hydrotalcite (HT); Al2O3+HT) avec une charge modèle contenant du thio-

phène (1% vol.) et de l'hexène (10% vol.) dans du cyclohexane. L'hydrotalcite, de formule 

Mg6Al2(CO3)(OH)16·4(H2O), a été choisie pour ses propriétés basiques. En effet, ce support 

possède un nombre de sites basiques très élevé par unité de surface. Certains catalyseurs ont 

été imprégnés par une solution de carbonate de potassium. Les travaux de l’équipe de Zhao 

ont montré que lorsque l'acidité du support diminue, l'activité désulfurante diminue (le taux de 

conversion en HDS passe de 98% à 47%) mais que la sélectivité HDS/HYD des catalyseurs 

augmente (de 0.88 à 5.18), ce qui est en adéquation avec les résultats obtenus par Mey: les 

catalyseurs avec Al2O3 comme support présentent une activité plus élevée en HDS et en hy-

drogénation des oléfines (HYD) mais une sélectivité HDS/HYD plus faible que les cataly-

seurs supportés sur hydrotalcite (HT) ou un support mixte HT/Al2O3. Dans le cas de cataly-

seur imprégné par du carbonate de potassium, pour obtenir une sélectivité comparable, il faut 

augmenter le ratio HT/Al2O3.  

Miller et coll. [28] ont imprégné leur catalyseur CoMo/Al2O3 avec une solution de nitrate de 

potassium KNO3 (2% poids K). Cette modification n'a eu aucun impact visible sur l'hydrotrai-

tement de l'essence de FCC employée en terme de sélectivité HDS/HYD. Cette étude a été 

également réalisée sur des catalyseur non promus de type MoS2 et les résultats observés ont 

été identiques: l'addition de potassium n'a pas modifié la sélectivité HDS/HYD. Selon ces 

auteurs, seul le promoteur aurait une influence sur la sélectivité. Cette équipe est la seule à 
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relater un tel résultat. En effet, les travaux précédemment cités, impliquant une addition d'un 

produit alcalin sur le catalyseur, ont montré des résultats très encourageants en matière de 

sélectivité HDS/HYD mais au détriment de l'activité catalytique. 

1.2.5.2. Ajout d'étain 

Choi et coll. [57] ont modifié la surface d'un catalyseur par dépôt d'étain sur le catalyseur de 

référence CoMo/Al2O3. Ces auteurs ont utilisé une essence synthétique représentative des 

essences de FCC (contenant du 3-méthyl-thiophène, de l'hexène-1 et du 2,3-diméthylbutène-

2) et ont observé l'inhibition de l'hydrodésulfuration pour de faibles teneurs en étain en même 

temps qu'une nette progression de l'hydrogénation des oléfines à plus fortes teneurs en étain. 

L'ensemble de ces résultats expérimentaux amène ces auteurs à conclure à la présence de 3 

types de sites différents: 

• Des sites de coordination métalliques insaturés "CUS" sur lesquels l'hydrodésulfura-

tion s'effectuerait, 

• Des sites intrinsèques au support liés à la présence de groupements –OH et-Al3+ qui 

auraient pour principale fonction l'isomérisation de la double liaison des oléfines, 

• Des sites non clairement identifiés (à la fois sur le support et sur la phase active du 

catalyseur) où l'hydrogénation se produirait. 

1.2.5.3. Ajout de phosphore 

Depuis de nombreuses années, des brevets décrivent la possibilité d'améliorer l'activité de 

désulfuration par l'ajout de phosphore [58, 59]. Celui-ci est généralement ajouté sous forme 

d'acide phosphorique dans la solution d'imprégnation lors de la préparation du catalyseur. 

Bouwens et coll.[60, 61] ont démontré que la teneur en phosphore influence l'effet dopant et 

que les meilleurs résultats sont obtenus à faible teneur de phosphore. En effet, pour de forte 

teneur en P (> 12% poids de P), un empoisonnement significatif a lieu et l'hypothèse avancée 

dans ces travaux, serait que le surplus de phosphore n'ayant pas pu se lier fortement au sup-

port, soit réduit lors de l'activation du catalyseur en phosphine qui empoisonne alors les sites 

actifs. 
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1.2.5.4. Impact du cokage 

De par la nature des charges traitées, l'hydrotraitement est limité par la désactivation des cata-

lyseurs par dépôt de coke. Des travaux de recherche [5, 62, 63] ont montré qu'un prétraite-

ment contrôlé du catalyseur par cokage améliore l'hydrotraitement des carburants (meilleure 

sélectivité HDS/HYD). Dans le cas des essences de FCC la sélectivité HDS/HYD se voit 

améliorée sensiblement. Hatanaka se sert de ce résultat pour appuyer sa théorie concernant 

l'existence de trois sites différents (un site de désulfuration, un deuxième d'hydrogénation des 

n-oléfines, un troisième pour l'hydrogénation des iso-oléfines): le coke se déposerait préféren-

tiellement sur les sites d'hydrogénation des isooléfines, ce qui paraît pourtant difficile à 

concevoir. Il est apparu [64] que pour des activités hydrodésulfurantes voisines, la saturation 

des oléfines est inférieure pour les catalyseurs contenant du carbone. Cependant des teneurs 

en carbone trop élevées induisent une perte d'activité en hydrodésulfuration conséquente sans 

augmenter significativement la sélectivité, le dépôt d'une quantité de carbone sur le catalyseur 

doit rester inférieur à 3% en poids pour être bénéfique à la sélectivité de catalyseurs CoMo ou 

NiMo sans trop réduire l'activité HDS [64]. 

D'autres travaux remettent en cause ces conclusions et tendent, au contraire, à montrer que le 

cokage n'aurait pas d'influence sur la sélectivité. Plus la durée d'hydrotraitement est longue, 

plus le taux de cokage est élevé, or les résultats obtenus ne montrent aucune tendance d'amé-

lioration de la sélectivité [65]. Ces résultats rejoignent les travaux de Vrinat et coll. sur le 

vieillissement des catalyseurs industriels et leur sélectivité comparée [41]. 

Il existerait donc deux effets différents du coke selon l'échelle de temps observée: à très court 

terme (de l'ordre d'une centaine d'heures), le coke améliore la sélectivité du catalyseurs puis 

dans un second temps, les performances se stabilisent. Les deux effets pourraient être liés à la 

quantité de coke déposée sur le catalyseur. 

1.2.6. Influence de la surface spécifique du catalyseur 

Il a été revendiqué [64] qu'en diminuant la surface spécifique du support, un gain de sélectivi-

té HDS/HYD était observé. La diminution de la surface spécifique entraînant une diminution 

différente des activités d’hydrodésulfuration et d’hydrogénation des oléfines, ces résultats 

pourraient être un argument en faveur de l’existence de plusieurs sites actifs. Cependant en 

diminuant la surface spécifique du catalyseur la quantité d'oxyde de molybdène déposé a été 
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gardée constante ce qui implique que plus la surface est faible plus la densité d'atome de mo-

lybdène est grande. Le gain de sélectivité observé pourrait donc également être attribué à cette 

densification des atomes de molybdène et à une morphologie différente des cristallites de la 

phase sulfure. 

2. Réactivité des oléfines et des composés soufrés 

2.1. Oléfines seules 

Dans les conditions de l'hydrotraitement des essences, les oléfines peuvent réagir de différen-

tes manières (Figure 1- 8). : 

• avec l'hydrogène pour former des paraffines, 

• avec l'hydrogène sulfuré pour former des mercaptans ou thiols, 

• les oléfines peuvent également s'isomériser (isomérie de la double liaison) 

SH

SH

SH

+H2SH2 +

+H2SH2 +

+H2SH2 +

 

Figure 1- 8: Transformations possibles de l'hexène-1 

 

Parmi les rares travaux concernant l’hydrogénation des oléfines seules, on trouve ceux de 

Bremaud et coll. sur l’hydrogénation du propène [30]. Le but de ces expériences était de véri-

fier l’effet de la présence de cobalt et de nickel sur l’activité hydrogénante des catalyseurs 

sulfures afin d’apporter de nouveaux éléments mécanistiques et de nouveaux arguments en 
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faveur de l'existence d'un site actif unique. La charge utilisée est composée de propène . Cette 

charge est traitée en présence de D2S. 

En admettant que l’hydrogène se dissocie hétérolytiquement, ces auteurs ont montré que 

l’hydrogène était absolument nécessaire à la réaction pour renouveler les groupements SH 

présents sur la phase active du catalyseur (D2S ne peut donner que D+ et SD-, l’anion H- né-

cessaire au mécanisme ne peut donc être apporté que par l’hydrogène qui se dissocie en H+ et 

H-) 

Le mécanisme proposé  par ces auteurs est le suivant [30] : 

*---(CH2=CH-CH3) + *H- � *---(CH2-CH2-CH3)- + *vacance 

*---(CH2-CH2-CH3)- + *SD- � CH2D-CH2-CH3 + *-S2- + *vacance 

*---(CH2-CH2-CH3)- + *SH- � CH3-CH2-CH3 + *-S2- + *vacance 

Plusieurs auteurs ont étudié la réactivité d'un mélange d'oléfines terminale et branchée [53, 

66]. A partir de travaux effectués sur l'hexène-2 et le 2,3-diméthylbutène-2, tous ont conclu 

que l'isomérisation et l'hydrogénation des oléfines terminales étaient plus rapides que celles 

des oléfines branchées.  

2.2. Composés soufrés seuls 

L'hydrodésulfuration des composés soufrés consiste à retirer le soufre contenu dans une molé-

cule pour l'éliminer sous forme d'hydrogène sulfuré. 

En se basant sur l'observation de la vitesse de disparition des composés purs, l'ordre de réacti-

vité apparent des composés soufrés dans les conditions classiques d'hydrotraitement est le 

suivant: les sulfures et les mercaptans sont les molécules les plus faciles à désulfurer d’une 

essence, suivies des composés thiophéniques et enfin des composés benzothiophènes qui sont 

les plus difficiles à attaquer. 

Généralement les travaux portant sur la réactivité des oléfines ont également traité de la réac-

tivité des composés soufrés présents dans les essences de FCC. La cinétique de l'HDS des 

composés soufrés sur catalyseurs sulfures a été étudiée et la majorité des auteurs s'entendent 

sur l'utilisation d'un modèle cinétique basé sur le modèle Langmuir-Hinshelwood quel que 

soit leur point de vue sur le nombre de sites actifs [28, 43, 44]. 
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Certains auteurs [43, 44] ont développé une théorie basée sur un nombre fixe de sites actifs 

indépendant des conditions réactionnelles, et déterminé par la composition et le prétraitement 

du catalyseur. A partir de travaux sur l'hydrodésulfuration du thiophène sur un catalyseur 

CoMo/Al2O3 et son inhibition par l'hydrogène sulfuré, Satterfield et Roberts [44] ont proposé 

un mécanisme en deux étapes impliquant trois types de sites différents: un site où les compo-

sés soufrés s'adsorberaient de manière compétitive avec l'hydrogène sulfuré, un site où seul 

l'hydrogène s'adsorberait et un site d'hydrogénation des oléfines. Dans le cas du thiophène, 

après une première étape de désulfuration, le butène se désorbe du site où il a été formé pour 

s'adsorber sur un site d'hydrogénation. Ce mécanisme a été proposé en considérant que le 

thiophène s'adsorbe de manière aussi forte sinon plus que le butène sans pour autant interférer 

sur la vitesse de formation du butane, ce qui pourrait être un argument en faveur de la pré-

sence de deux sites distincts entre hydrodésulfuration et hydrogénation. 

S

  
  

 

Cependant ces travaux sont critiqués par Kawaguchi [67], pour ce qui concerne l'ordre de 

réaction par rapport au thiophène, du fait que l'étude expérimentale a été effectuée à faible 

pression partielle d'H2S, dans une gamme de température étroite et au travers d'un nombre 

d'expériences limité. Il est bon ici de rappeler que la multiplication du nombre de sites permet 

de multiplier le nombre de paramètres des modèles cinétiques utilisés et facilite la concor-

dance entre l'expérience et théorie.  

L'influence de l'encombrement stérique de certaines molécules soufrées a été soulevée ré-

cemment par Dumeignil et coll. [22]. En comparant les énergies d'activation apparentes des 

réactions d'hydrodésulfuration du dibenzothiophène (23 kcal/mol) à celle du 4,6-

diméthyldibenzothiophène (32 kcal/mol), ces auteurs n'ont pas trouvé d'autre explication 

plausible que celle impliquant l'encombrement stérique, pour justifier une telle différence. Ils 

concluent également que les molécules volumineuses obéiraient à un mode d'adsorption diffé-

rent de celui qui prévaut pour les petites molécules. 

L'ensemble des études concernant l'hydrodésulfuration de composés soufrés a montré l'exis-

tence de deux voies mécanistiques différentes: la voie dite de "désulfuration directe" (DDS) et 

la voie d'hydrogénation (HYD) [10]. Le mécanisme proposé dans la Figure 1- 9 permet de 

synthétiser les différentes voies de désulfuration décrites dans la littérature. Le passage par un 
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intermédiaire diène dans la voie de DDS est admis [68] bien que ce type de composé ne soit 

généralement pas détecté à cause de sa trop grande réactivité, en revanche pendant de longues 

années, la réaction de recombinaison entre les oléfines et l'hydrogène sulfuré n'a pas été prise 

en compte pour la formation des thiols [69]. En effet, la plupart des travaux sur molécules 

modèles se sont orientés sur l'HDS de composés soufrés en absence d'oléfine et les travaux 

sur charges réelles utilisent le plus souvent des charges de type gazole, c'est-à-dire sans olé-

fine. 

S
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Figure 1- 9: Mécanisme de désulfuration du 3MT selon différentes voies 

 

La Figure 1- 10 présente les dernières avancées en matière de proposition de mécanismes ré-

actionnels pour l'HDS du thiophène basées sur la théorie des sites "brim" avec deux types de 

sites de bord distincts : les sites "S edge" (en haut de la figure) et les sites "Mo edge" (en bas 

de la figure). 
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Figure 1- 10: Mécanisme réactionnel de l'HDS du thiophène mis en oeuvre 
sur un catalyseur de type MoS2. Adapté d'après [48]. (code couleur: jaune: 

atome de soufre, bleu: atome de molybdène, noir: atome d'hydrogène) 

 

Les auteurs de ces propositions [39, 47, 48, 70] ont montré grâce à la microscopie à effet tun-

nel (STM) que les intermédiaires réactionnels seraient mobiles et pourraient facilement se 

déplacer entre les sites de bord Mo et S. La Figure 1- 11 présente d'ailleurs une série de cli-

chés STM montrant clairement un changement de lieu d'adsorption des espèces présentes sur 

un même feuillet lors de l'HDS du thiophène, indicant ainsi une migration importante des in-

termédiaires réactionnels le long des bords à caractère métallique du feuillet. 
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Figure 1- 11: Séquence d'images STM issues du même feuillet MoS2 prises à 
1 min d'intervalle montrant différentes espèces C4H7S adsorbées (ellipses). 

D'après Lauritsen et coll.[70] 

 

Selon les mêmes auteurs, l'étape de préhydrogénation, commune aux deux voies DDS et 

HYD, se déroulerait préférentiellement sur un site de bord Mo puis la voie DDS aurait lieu 

majoritairement sur un site S edge alors que la voie HYD se déroulerait principalement sur 

des sites Mo. Moses et coll. [48] ont proposé une explication de ces phénomènes grâce à des 

calculs de DFT (théorie de la fonctionnelle de densité), l'hydrogénation serait énergétique-

ment défavorisée sur les sites de bord S, alors que la rupture de la liaison peut se produire sur 

les deux types de sites, le site de bord préféré dépendant des conditions opératoires. A forte 

pression partielle d'H2S (> 0.1 bar) et faible pression partielle d'H2 (< 80 bar), l'hydrogénolyse 

se déroulerait sur les sites de bord Mo tandis que les sites de bord S seraient plus actifs pour la 

rupture de la liaison C-S à faible pression partielle d'H2S ou forte pression partielle d'H2. 

2.2.1. Effet des poisons 

L'utilisation d'inhibiteurs est très courante afin de déterminer la nature des sites actifs des ca-

talyseurs et les études réalisées apportent des informations précieuses bien qu'elles soient ré-
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alisées généralement sur des molécules qui ne sont pas forcément représentatives dans les 

essences de FCC. Ainsi, Vrinat et coll. [41] ont étudié l'hydrodésulfuration du 4,6-

diméthyldibenzothiophène (4,6DMDBT) sur des catalyseurs NiMo/Al2O3 et CoMo/Al2O3 en 

présence de composés susceptibles d'inhiber cette réaction: oléfine (cyclohexène), aromatique 

(1-méthyl-fluorène) et composés azotés (pyridine, quinoline, carbazole, acridine). Quel que 

soit l'inhibiteur, le ratio taux de conversion en hydrodésulfuration / taux de conversion en hy-

drogénation reste le même. L'ensemble de ces résultats semble indiquer qu'un seul type de site 

actif existerait pour les deux types de réactions du 4,6DMDBT. L'hydrogénation et l'hydrodé-

sulfuration du 4,6DMDBT se feraient sur des sites lacunaires (Mo-CUS) où H2 et H2S pour-

raient également se dissocier. La voie utilisée dépendrait des effets stériques ou des propriétés 

acido-basique du solide. La désactivation serait seulement engendrée par l'effet d'inhibiteurs 

et correspondrait à une diminution du nombre de sites disponibles et pas à leur caractère pro-

pre. 

Même si l'utilisation des poisons est le plus souvent rencontrée pour l'étude de molécules vo-

lumineuses comme les DBT et les DMDBT, cette approche a été parfois utilisée dans le cas 

des essences ou des molécules modèles représentatives des essences de FCC. Ainsi Lee et 

Butt ont utilisé la pyridine [43] et Bouwens et coll. [60] le phosphore, lors de la désulfuration 

du thiophène afin d'argumenter en faveur de l'existence ou non de plusieurs sites actifs. Dans 

les deux cas, le butène (produit intermédiaire de la décomposition du thiophène) continue à 

s'hydrogéner plusieurs heures après que la réaction du thiophène soit inhibée sous l'effet de la 

pyridine ou de la phosphine (forme sous laquelle le phosphore est un poison). Cela conforte 

les auteurs dans l'idée que si des ressemblances existent entre les sites d'hydrogénolyse et 

d'hydrogénation, ils n'en demeurent pas moins distincts. 

L'un des inhibiteurs naturellement présent dans le milieu réactionnel lors de l'hydrotraitement 

des essences de FCC est l'hydrogène sulfuré libéré par la réaction d'hydrodésulfuration. Para-

doxalement, c'est un des composés dont l'action inhibitrice est la plus difficilement expliquée. 

2.2.2. Effet de l'hydrogène sulfuré sur la réactivité 

L'hydrogène sulfuré est connu pour ses effets d'inhibition [44, 69, 71-76] sur l'action des cata-

lyseurs sulfures. Il s'adsorbe sur les sites actifs en hydrodésulfuration, généralement décrit 

comme étant des vacances en soufre Mo� [77] et empêche ainsi l'accès de ces mêmes sites 
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aux autres composés soufrés. Pourtant il existe des avis différents sur l'interprétation de l'effet 

de l'hydrogène sulfuré. Pour Topsoe [39], l'hydrogène sulfuré inhibe seulement la voie de 

désulfuration dite DDS mais n'inhibe pas la voie HYD, ce que confirment les travaux d'Ego-

rova et Prins [78]. Selon d'autres auteurs [72], cette molécule aurait même un effet de promo-

tion sur l'hydrodésulfuration. Les principaux travaux réalisés sur l'impact de l'hydrogène sul-

furé sont réunis dans le Tableau 1- 3. 

Kawaguchi et coll. [67] ont démontré l'influence de l'hydrogène sulfuré sur l'hydrodésulfura-

tion du thiophène dans de l'heptane à travers une série d'expériences sur un catalyseur com-

mercial NiMo/Al2O3, à pression atmosphérique pour des températures comprises entre 270 et 

350°C. En absence d'hydrogène sulfuré aucune influence de la pression partielle en thiophène 

sur la cinétique d'hydrodésulfuration n'a été observée, en revanche, en présence d'hydrogène 

sulfuré plus la pression partielle en thiophène est importante plus la vitesse de réaction est 

grande. L'auteur propose deux explications: une adsorption compétitive entre le thiophène et 

l’H2S et l'existence de sites en activité "passagère" (équilibre entre métal sulfuré et H2S). Mais 

ces auteurs ont réalisé des expériences avec au maximum 2.9 kPa de pression partielle en 

thiophène. Satterfield et coll. ont montré avec des expériences utilisant des pressions partielles 

en thiophène plus élevées (jusqu'à 8 kPa) que non seulement l'hydrogène sulfuré inhibe la 

réaction de désulfuration du thiophène mais que des teneurs élevées en thiophène inhibent 

également la réaction. Cependant Lee et Butt [43] qui sont en accord avec la quasi-totalité des 

travaux de Satterfield n'ont pas observé de maximum pour la vitesse de disparition du thio-

phène en fonction de la pression partielle de celui-ci (expériences allant jusqu'à 16kPa). 
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Tableau 1- 3: Synthèse des principales études de l'impact de l'H2S sur l'HDS 
des molécules soufrées 

catalyseur Charge T (°C) P (MPa) H2S Effets observés Ref 

Ru/Al2O3 
RuCs/Al2O3 

DBT 260 5 H2S 
0-30 kPa 

H2S s’adsorbe plus fortement que le DBT 
Effet différent selon le catalyseur : 

Ru<RuCs	CoMo 
[73] 

Pd/ Al2O3 
Pt-Pd/Al2O3 

DBT 260 1-5 H2S 
0-12 kPa 

Effet différent selon la pression partielle (limite : 
5,2 kPa) 

 
[75] 

MoS2 
non supporté DBT 340 3 H2S 

0-20 kPa 

2 sites distincts 
DDS inhibées par H2S 
HYD inhibées par H2S 

Adsorbant d’H2S utilisé pour les points sans H2S 
H2S crée de nouveaux sites actifs 

Géométrie du réactif importante pour l’accès aux 
sites 

 

[71] 

NiMo/Al2O3 

NiW/Al2O3 
DBT 

4,6DMDBT 
200 
320 5 H2S 

0-88 kPa 

HDS du DBT plus inhibé que celle du 4,6DMDBT 
par H2S 

Effet différent selon le catalyseur : 
NiMo<NiW<CoMo<<Mo 

 

[74] 

MoS2 non 
supporté 

CoMo/Al2O3 
DBT 300-380 3 H2S 

20 kPa 

DDS favorisée sur CoMo 
HYD favorisée sur MoS2 

HDS inhibée fortement par H2S sur CoMo 
HDS promu par H2S sur MoS2 

Adsorbant d’H2S utilisé pour les points sans H2S 
sites distincts. Nature des sites actifs dépend du 

catalyseur 
 

[72] 

NiMoP/Al2O3 
CoMoP/Al2O3 

DBT 
4,6DMDBT 

1,4 kPa 

280 
340 

2,5 
5,5 

DMDS 
précurseur 
PH2S=5,8-
100 kPa 

H2S inhibiteur 
sites distincts OU sites semblables avec propriétés 
acido-basiques � OU un seul site unique mais avec 

des EDV � 
 

[76] 

CoMo/Al2O3 
THT 

n-butanethiol 
2,3DHT 

247-367  

H2S et 
thiophène 
pulses de 

qtités 
équivalentes 
aux produits 

soufrés 

2 sites distincts: 
HYD: sites avec fortes propriétés acides 

HDS: sites avec faible affinité pour les électrons 
H2S et thiophène inhibent l'hydrogénation des 

butènes. Effet du thiophène dû à lui même ou H2S 
produit lors de l'HDS? 

thiophène pourrait s'adsorber plus fort que l'H2S 
 

[69] 

NiMo/Al2O3 
CoMo/Al2O3 

Mo/Al2O3 
 

DBT 
4,6DMDBT 

1 kPa 
340 5 H2S 

0-100 kPa 

DDS et rupture C-S de la voie HYD favorisées sur 
catalyseur promu 

H2S effet inhibiteur sur les deux voies mais effet plus 
important sur la voie DDS 

Le mode d'adsorption sur le catalyseur gouverne la 
voie de désulfuration: 

adsorption � de la molécule soufrée 
 voie DDS 
adsorption � de la molécule soufrée 
 voie HYD 

 

[78] 
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Le Tableau 1- 3 montre l'importance de la pression partielle d'hydrogène sulfuré sur l'impact 

qu'il aurait sur les différentes réactions. L'effet du ratio H2S/H2 dans l'alimentation des réac-

teurs d'hydrotraitement est donc très important et pourtant encore mal connu. La présence 

d'hydrogène sulfuré entraîne un changement dans la sélectivité, traduisant un impact différent 

sur les réactions d'hydrogénolyse des liaisons C-N, C-S et sur les réactions d'hydrogénation. 

Ainsi, sur catalyseurs promus CoMo ou NiMo, une augmentation de la pression partielle 

d'hydrogène sulfuré dans l'alimentation du réacteur favorise l'hydrogénation au détriment de 

la rupture de la liaison C-S (Figure 1- 12). La Figure 1- 13 illustre tout à fait ce phénomène: 

une augmentation d'H2S va augmenter la quantité de dihydrobenzothiophène que l'on retrouve 

en sortie de réacteur lors de l'hydrodésulfuration du benzothiophène alors que dans le cas de 

l'HDN de la pyridine, la pression partielle d'H2S va favoriser la rupture de la liaison C-N [27]. 

effet de l'hydrogène 
sulfuré sur la réaction

0 neutre

positif

négatif

hydrogénolyse des 
liaisons C-N

hydrogénolyse des 
liaisons C-S

hydrogénation

effet de l'hydrogène 
sulfuré sur la réaction

0 neutre

positif

négatif

hydrogénolyse des 
liaisons C-N

hydrogénolyse des 
liaisons C-S

hydrogénation

effet de l'hydrogène 
sulfuré sur la réaction

0 neutre

positif

négatif

hydrogénolyse des 
liaisons C-N

hydrogénolyse des 
liaisons C-S

hydrogénation

 

Figure 1- 12: Effet de la pression partielle en hydrogène sulfuré sur l'activité 
de différentes réactions d'hydrotraitement sur catalyseurs bimétalliques 

CoMo et NiMo [27] 
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Figure 1- 13: Effet opposé de l'H2S sur la formation d'hétérocycles non 
aromatiques en HDN de pyridine et HDS de benzothiophène. a) Formation 
de piperidine (PIP) dans l'HDN de la pyridine (PY); P = 50 bar, T = 310°C, 

pression partielle d'H2S: o: 40mBar, •: 320mBar. b) Formation de 
dihydrobenzothiophène (DHBT) au cours de l'HDS du benzothiophène (BT); 

P = 10 bar, T= 200°C, pression partielle d'H2S: o: rien, •: 5 Bar 

 

Pour l'ensemble des réactions faisant intervenir des composés soufrés sur catalyseurs sulfures 

de type MoS2, CoMoS ou NiMoS, l'hydrogène sulfuré a un effet inhibiteur, voire nul (Tableau 

1- 4). Des travaux récents ont cependant montré la possibilité d'un effet positif de l'hydrogène 

sulfuré dans le cas de phases sulfures différentes comme NbSx, Co9S8 [79]. 

Tableau 1- 4: Ordres apparents par rapport à la pression partielle en H2S 
(nH2S) pour différentes réactions à base de composés soufrés 

Réaction catalyseur T 
(°C) 

P (bar) PH2S (bar) nH2S Réf. 

HDS thiophène Mo/C 300 1 0.01 -0.32 
   400 1 0.01 -0.34 
  CoMo/C 300 1 0.01 -0.46 
   400 1 0.01 -0.3 

[80] 

  Mo/Al2O3 300 1 "faible" -0.31 
   300 1 "forte" � 0 

[81] 

HDS DBT MoS2 300 50 0.13-0.66 -0.45 [82] 
  Mo/Al2O3 250 45 0-0.025 -0.5 
   250 45 > 0.025 -0.09 
  NiMo/Al2O3 250 45 0-0.3 -0.01 
   250 45 > 0.3 -0.52 

[81] 

HDS 4,6-DMDBT MoS2 320 50 0.13-0.66 -0.05 [82] 
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2.2.3. Influence des composés azotés 

Les composés azotés sont naturellement présents dans les produits pétroliers et par consé-

quent dans les essences de FCC. Le Tableau 1- 5 récapitule les principaux produits azotés 

utilisés comme inhibiteurs de réactions dans les études cinétiques, ainsi que leur masse mo-

laire et leur température d'ébullition. 

Tableau 1- 5: Composés azotés utilisés et leurs propriétés 

Nom Formule semi développée Masse molaire 
(g/mol) 

Teb 
(°C) 

Pipéridine 
N
H  

85.19 106 

Pyridine 

N

 

79.10 115.2 

Pyrrole 
N
H

 

67.08 129.8 

Aniline 
N

H H  

93.13 184.1 

Quinoléine 
N  

126.19 238 

Indole 
N
H  

117.15 253 

Acridine 

N  

179.217 340 

Carbazole 

N
H

 

167.21 355 
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L'utilisation de composés azotés (notés par la suite "CN") en tant qu'inhibiteurs a le plus sou-

vent été effectuée dans le cadre de l'étude de l'HDS des gazoles. Le Tableau 1- 6 résume les 

principaux résultats obtenus. Selon les conditions opératoires utilisées, les résultats obtenus 

sont très différents, notamment dans le cas de l'étude du 4,6DMDBT qui permet d'observer les 

deux voies de désulfuration (DDS et HYD) et de quantifier l'impact des composés azotés via 

la sélectivité DDS/HYD. Selon l'étude réalisée, les conclusions s'orientent en faveur d'un ou 

de deux sites actifs. 

Si on prend l’exemple de la pyridine comme inhibiteur, il a été montré que la pyridine réagit 

très facilement avec un proton pour former un ion pyridium, susceptible de s’adsorber plus 

fortement sur les sites catalytiques que la pyridine. L’énergie d’adsorption du thiophène a été 

évaluée à -0.1 eV, significativement plus faible que celle de l’ion pyridinium estimée à -0.6 

eV [83]. Ces valeurs permettent d’expliquer le mode d’inhibition des composés azotés. 

De manière très surprenante, Hensen et coll. [84] ont même observé un effet positif de l'am-

moniac introduit en faible teneur, sur l'HDS du thiophène réalisée sur un catalyseur de type 

CoMo/ASA. L'explication de ces auteurs s'appuie sur le fait que l'alumine amorphe possède 

des groupements hydroxyles qui seraient éliminés par adsorption de NH3. En revanche, si 

l'ammoniac est introduit en trop forte quantité, l'effet inhibiteur classiquement décrit dans la 

littérature est observé. 
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Tableau 1- 6: Tableau récapitulatif de l'influence des poisons azotés 

Composés 
azotés étudiés 

Catalyseur Charge Proportions T 
°C 

P 
MPa 

Effets observés Ref 

Acridine 
Ocathydroacr

idine 

NiMo/Al2O3 4,6 DMDBT 0 à 0.5 

ppmS
ppmN  

340 2.5 
5.5 

-Force du poison indépendante de la basicité 
-variation sélectivité HYD/HDS selon CN 

 promotion catalytique de la DDS 
 

[85] 

Quinoléine 
Carbazole 

CoMo/Al2O3 DBT 
4 MDBT 

4,6 DMDBT 

inc 300 inc -Quinoléine > Carbazole 
-DBT: DDS >HYD 

-4 MDBT et 4,6 DMDBT:  HYD>DDS 
blocage des sites HYD 

� réactivité des composés méthylés 
 

[86] 

Quinoléine 
Carbazole 

CoMo/Al2O3 4,6 DMDBT 0 à 0.25 

ppmS
ppmN  

300 4.5 -Quinoléine > Carbazole 
 

[87] 
 

Quinoléine 
Carbazole 
Acridine 
Pyridine 

NiMo/Al2O3C
oMo/Al2O3 

4,6 DMDBT 0.5 
0.4 
0.4 
0.6 

molN/molS 

210 1.6 -DDS/HYD identique quelque soit le CN 
inhibition variable 

Site unique 
sélectivité dépend du catalyseur et de 

l'encombrement des molécules à désulfurer 
 

[41] 
 

pyridine 
pipéridine 

Pt, Pd sur 
alumine 
amorphe 

4,6DMDBT 0.02 à 0.5 
molN/molS 

300 5.0 -PPY ou PPIP    � =>� conversion 
-influence de la basicité des composés azotées 

 

[88, 
89] 

2Mpyridine 
2MPiperidine 

NiMo/Al2O3 4,6DMDBT 2 à 6 
molN/molS 

340 inc -DDS >HYD 
adsorption compétitive amine/4,6 DMDBT  

 
[90] 

2Mpyridine 
2MPiperidine 

NiMo/Al2O3 
CoMo/Al2O3 

DBT 2 à 10 
molN/molS 

300 
- 

340 

� 5.0 -2-MPY > 2-MPIP 
-PCN � =>� conversion 

-faible concentration => HYD bloquée 
-forte concentration => 2 voies bloquées 

existence de deux sites distincts 
influence de la basicité 

 

[91] 

indole 
indoline 

o-ethylaniline 

CoMo/Al2O3 DBT 0-18 ppm N 280 
- 

320 

5.1 Indole<Indoline<o-ethylaniline 
indole se décompose en indoline et o-

ethylaniline aux COP étudiées 
inhibition due à forte adsorption sur la surface 

du catalyseur des CN mais pas forcément à 
leur caractère basique  

 

[92] 

Pyridine NiMo/Al2O3 Thiophène 1 
molN/molS 

200 
- 

400 

1.1 
7.0 

-limitation par l'eq thermo PY/PIP pour 
T>350°C 

disparition de la voie HYD 
2 sites 

[93] 

Pyridine CoMo/Al2O3 Thiophène 2%vol 250 inc -HYD et HDS inhibées de manière différente 
existence de deux sites distincts 

 
[43] 

NH3 NiMo/Al2O3 Thiophène 1 
molN/molS 

300 
- 

400 

7.0 -force d'adsorption indépendante de la basicité 
-dépend de l'affinité avec les protons [94] 
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NH3 CoMo/ASA 
CoMo/Al2O3 
NiMo/Al2O3 

CoMo/C 

Thiophène 
BT 

DBT 

4%vol (dans 
H2) 

5% poids 
1% poids 

(dans 
dodécane) 

350 1 
 

30 

-effet positif de NH3 sur HDS du thiophène sur 
catalyseur CoMo/ASA à faible pression 

partielle de NH3 
-à plus forte pression de NH3, effet inhibiteur 
et sur tous les autres catalyseurs NH3 toujours 

inhibiteur 
-effet toujours inhibiteur de NH3 sur HDS du 

BT et du DBT 
 

[84] 

 

2.3. Réactivité des mélanges de molécules modèles et charges réelles 

2.3.1.  Études sans empoisonnement 

Si l'étude de la réactivité des oléfines seules et des composés soufrés seuls fournit de nom-

breux éléments de compréhension au niveau réactionnel, il s'avère que ces études doivent im-

pérativement être complétées par l'étude de réactivité de mélanges représentatifs d'essences de 

FCC. En effet, des phénomènes de compétition apparaissent entre les molécules et les conclu-

sions tirées à partir des travaux effectués sur des molécules seules peuvent être modifiées. 

Hatanaka et coll. ont comparé l'hydrodésulfuration d'une essence de FCC, à l'hydrodésulfura-

tion d'alkylthiophènes purs ou en présence d'oléfines sur un catalyseur CoMo/
-Al2O3 [5, 32]. 

Leurs expériences ont été réalisées en microréacteur à lit fixe sous 13 bars avec des tempéra-

tures plutôt modérées (entre 150 et 200°C) et ils ont maintenu un rapport H2/charge égal à 1.6 

(mol/mol). Ces auteurs sont les seuls à rapporter que les différences de réactivité observées 

entre les n- et les iso-oléfines peuvent être justifiées par l'existence de trois sites actifs diffé-

rents: 

• un site d'hydrodésulfuration permettant aux n- et iso-oléfines d'approcher la surface. 

Les réactions s'effectuant sur ce type de site sont défavorisées en présence d'hydrogène sulfu-

ré et favorisées par les atomes de Cobalt. 

• un site d'hydrogénation des n-oléfines. Les réactions d'hydrogénation sont défavori-

sées en présence d'H2S et de Co sur ce type de site. 

• un site d'hydrogénation des iso-oléfines. Les réactions y sont plus promues par l'hy-

drogène sulfuré que par les atomes de Cobalt. 

Selon ces auteurs, les structures des sites actifs ne seraient pas entièrement rigides et ainsi des 

sites d'hydrodésulfuration pourraient se convertir en sites d'hydrogénation sous certaines 
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conditions (ce qui rejoint les travaux de Froment, et la théorie de l'interconversion de centres 

actifs). Il faut noter qu'aucune description structurale de ces trois types de sites n'est proposée. 

Une autre explication de la différence de réactivité des oléfines a été fournie plus récemment 

par Brunet et coll. [95] remettant en cause la théorie de plusieurs sites actifs différents. Cette 

équipe a travaillé sur une essence de FCC synthétique composée de 2-méthylthiophène 

(2MT), 2,3-diméthylbut-2-ène (2,3-DMB2N) et d'orthoxylène dans du n-heptane avec des 

conditions opératoires relativement modérées (20 bar, 200°C) dans un microréacteur à lit fixe. 

Le catalyseur utilisé est à base de sulfure de CoMo avec ou sans potassium, présulfuré in situ 

à 400°C pendant 10h avec un mélange H2S-H2 à pression atmosphérique. Ces auteurs ont 

fourni une conclusion à leur travaux des plus intéressantes. D'après ces travaux, les oléfines 

terminales s'hydrogènent plus facilement que les oléfines internes (500 fois plus rapidement 

d'après Choi et coll. [57]) et donc l'hydrogénation du 2,3-DMB2N passe principalement par 

l'intermédiaire de son isomère, le 2,3-DMB1N, dont l'hydrogénation est très facile. Les tra-

vaux de Toba et coll. [96] ont appuyé ce résultat en montrant le même ordre de réactivité du-

rant l'étude de l'hydrogénation de 17 oléfines à 6 carbones dans une essence de FCC. 

En se basant sur l'hypothèse que l'étape d'isomérisation fait intervenir les propriétés acides du 

catalyseur CoMo/Al2O3, l'idée était de modifier celles-ci par imprégnation d'un alcalin (potas-

sium) ou de déposer la phase CoMo sur un support basique (aluminate de lithium ou potas-

sium, ou hydrotalcite). Le but était de limiter la vitesse d'isomérisation du 2,3-DMB2N et 

donc d'en diminuer la vitesse d'hydrogénation dans les conditions de l'hydrodésulfuration. Les 

résultats obtenus ont conforté cette équipe sur le bien-fondé de leur hypothèse. 

Mey observe que la teneur en soufre initiale de la charge a une influence très importante sur la 

sélectivité observée HDS/HYD. Il compare deux essences synthétiques avec des teneurs en 

soufre, provenant de méthylthiophène, respectives de 1000 et 10000 ppm. Cela a permis de 

mettre en évidence une compétition d'adsorption entre les oléfines et les composés soufrés. En 

présence de 10000 ppm de soufre, les oléfines ont plus de mal à s'adsorber donc l'activité en 

hydrogénation est plus basse que pour 1000 ppm de soufre. Cependant, à notre connaissance, 

l'auteur ne précise pas si l'inhibition de l'hydrogénation des oléfines est due aux composés 

soufrés initiaux ou à l'hydrogène sulfuré libéré lors de la désulfuration de ces composés. En 

revanche, Toba et coll. [96] ont obtenu l'effet inverse en comparant l'hydrogénation des oléfi-
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nes au sein de deux essences de FCC comportant respectivement 62 et 1983 ppm pds de sou-

fre. Les auteurs n'arrivent pas à expliquer ce phénomène inattendu. 

Mey et coll. [50] ont travaillé sur la même essence synthétique et dans les mêmes conditions 

opératoires que Brunet et coll.[95], en identifiant tous les produits de la transformation du 

2MT et du 2,3-DMB2N. Ces auteurs ont pu proposer des schémas réactionnels à partir de ces 

résultats (Figure 1- 14, Figure 1- 15). 

 

Figure 1- 14: Transformation du 2-méthylthiophène. D'après Mey et coll [50]  

 

Figure 1- 15: Transformation du 2,3DMB2N. D'après Mey et coll. [50] HYD: 
hydrogénation, ISO: isomérisation, Ol: oligomères, C6MT: C6-méhylthiophène 
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2.3.2. Effet des poisons 

2.3.2.1. Impact du CO 

Lors de l'hydrotraitement des essences, il arrive que l'hydrogène injecté, qui est recyclé d'au-

tres procédés, soit pollué par des traces de monoxyde de carbone. Il a été rapporté que ce 

composé a un effet inhibiteur sur les réactions d'HDS des essences [97] et du gazole lors d'un 

cotraitement de celui-ci avec des huiles de pyrolyse [98] et qu'un effet négatif sur la sélectivi-

té était observé [99, 100]. A l’inverse, un brevet d'Exxon Mobil [101] revendique qu'un pré-

traitement du catalyseur d'hydrotraitement avant injection de la charge par un mélange conte-

nant du monoxyde de carbone améliore de manière importante la sélectivité HDS/HYD. En 

inhibant l'hydrogénation des oléfines sans toucher à l'hydrodésulfuration, ces auteurs se posi-

tionnent en faveur de l'existence de deux sites actifs distincts. 

2.3.2.2. Impact de l'hydrogène sulfuré 

Les principales études de l'impact de l'hydrogène sulfuré sur charges mixtes ou industrielles 

sont regroupées dans le Tableau 1- 7. Ces études portent essentiellement sur des charges de 

type gazole ou des molécules représentatives des gazoles Les effets observés sont très diffé-

rents d'un catalyseur à l'autre, et si dans presque tous les cas l'H2S est considéré comme inhi-

biteur de réaction, une étude a montré un effet promoteur dans le cas d'un catalyseur à base de 

sulfure de chrome [102]. L'action de cette molécule sur les réactions d'HDS et d'HYD reste 

délicate à interpréter et dépend de l'hypothèse faite sur la nature des centres actifs. 
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Tableau 1- 7: Synthèse des principales études concernant l'impact de l'H2S 

catalyseur Charge T 
(°C) P (MPa) H2S ajouté Effets observés Ref 

NiMo/Al2O3 Light gasoil 320-
385 5-10,9 H2S Impact fort à faible PH2S 

Impact plus faible à forte PH2S 
[103] 

CoMo/Al2O3 
Charge 

industrielle 
350-
370 5,4 H2S HDS et HDN inhibées par H2S 

Effet moins important quand T � [104] 

Rh/Al2O3 
RhMo/Al2O3 

DBT 2%wt 
Naphtalène 
(NT) 3%wt 

310 5 H2S 

� agents d’activation (N2-H2-H2S/H2-
H2S) 

H2S présents dans les mélanges 
d’activation augmente la sélectivité 

HDS/HYD 
2 sites 

sites HDS: sulfures de Rh 
sites HYD: Rh métal ou oxyde 

[105] 

Pt/Ru/Pd-
Mo/Al2O3 

CoMo/Al2O3 

DBT 2%wt 
NT 3%wt 310 5 

DMDS 
précurseur 

PH2S=10;30;
50 kPa 

H2S inhibiteur et pas poison 
Inhibition attribuée à 

l’interconversion de sites HDS, HYD 
et sites inactifs 

H2S régit l’interconversion 

[106] 

NiMo/ 
Al2O3TiO2 

Heavy gasoil 
de FCC 

330-
400 11,76 H2S 

0-23 kPa 
H2S inhibe HDS, HDA, HDN mais 

favorise HDM [107] 

MoS2/Al2O3 

BuS2/Al2O3 

NiMoS/Al2O3 

Rh2S3/Al2O3 

Cr2S3/Al2O3 

Toluène 
5,6 kPa 350 3,5 H2S 

0,52-12 kPa 

Effet de l’H2S dépend de la nature du 
métal utilisé dans le catalyseur 
Effet inhibiteur pour tous les 

catalyseurs sauf dans le cas de 
Cr2S3/Al2O3 où un effet promoteur a 

été constaté 

[102] 

 

2.3.2.3. Impact des composés azotés 

L'impact des composés azotés sur charges réelles [108, 109] a confirmé les résultats obtenus 

sur molécules modèles [63, 110]. L'inhibition générée sur l'hydrogénation et l'hydrodésulfura-

tion par les composés azotés est importante, mais l'origine de cet effet reste difficilement ex-

plicable. 

3. Etude cinétique 

Parallèlement à la chimie théorique, la cinétique chimique a développé des modèles visant à 

expliquer la réactivité de ces molécules en s'appuyant sur les mécanismes réactionnels. De 

nombreux modèles ont été développés dans les années 70-80 décrivant la cinétique de la réac-
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tion d'hydrodésulfuration du thiophène [42]. Ces modèles diffèrent essentiellement par le 

mode d'adsorption du thiophène (noté "T"), la distinction entre les sites d'hydrogénation et 

d'hydrogénolyse, l'étape réactionnelle limitante et l'incorporation ou non d'un terme pour l'ad-

sorption de l'hydrogène (noté "H"). L'équation générale est basée sur la théorie Langmuir-

Hinshelwood-Hougen-Watson. Ces modèles proposent un simple effet inhibiteur de l'hydro-

gène sulfuré (noté "S") car soit la gamme de pression étudiée est restreinte soit l'hydrogène 

sulfuré provient uniquement de la désulfuration du thiophène. Les équations cinétiques peu-

vent être regroupées dans l'équation générale suivante: 

( )( )
( ) ( )( )pm

HH
n

SSTT

HHTT

PkPkPk

PkPk
kr

.1...1

...

+++
=  

avec n = 1 ou 2; m = 0.5 ou 1; p = 1 ou 2. 

De telles expressions sont insuffisantes pour décrire les résultats observés pour des conditions 

expérimentales plus étendues et en milieu industriel. Une faible pression d'H2S peut, à tempé-

rature élevée, conduire à une accélération de la réaction d'hydrodésulfuration du thiophène 

alors qu'à forte pression d'H2S il reste une activité résiduelle non nulle qui est indépendant de 

PH2S [111]. Ces résultats prouvent que l'effet de l'hydrogène sulfuré est plus complexe que 

celui d'un simple inhibiteur. 

Quelques modèles plus récents ont tenté de décrire de manière plus complète cette influence 

(Tableau 1- 8) et de faire intervenir les phénomènes d'adsorption compétitive et d'inhibition. Il 

s'agit notamment des modèles d'hydrogénation du toluène de Kasztelan et Guillaume [112], 

de l'hydrodésulfuration du dibenzothiophène de Olguin Orozco et Vrinat [81, 113] qui font 

intervenir les effets d'H2 et d'H2S sur la réactivité des catalyseurs, et du modèle de Li et Del-

mon [40]. 
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Tableau 1- 8: Les différents modèles cinétiques récents développés dans le 
cadre de l'hydrodésulfuration. 

Modèle Influence 
H2S Nombres de sites Étape(s) limitante(s) proposée(s) Réf. 

Remote Control 
HDS thiophène 

(Langmuir-
Hinshelwood) 

oui Interconversion 
2  [45] 

[46] 

Remote Control 
HDS thiophène 

(Langmuir-
Hinshelwood) 

Oui mais pas 
étudié de façon 
indépendante 

Interconversion 
2 (� ou "3-CUS" et 
� ou "3-CUS ayant 

un groupement 
SH") 

-Rupture de la liaison C-S du 
thiophène partiellement hydrogéné 

-Libération du site � occupé par 
l'atome de soufre grâce à Hso 

(formation d'H2S) 

[40] 

HYD du toluène 
(Langmuir-

Hinshelwood) 
oui 

1, réaction selon 
l'environnement de 

la molécule 

-Addition de H- sur le réactif à faible 
PH2S 

-Addition du proton à l'espèce semi-
hydrogénée à PH2S élevée 

[112] 

HDS du DBT 
(Langmuir-

Hinshelwood) 
oui 1 

-Addition de H- sur DBT à faible PH2S 
-Elimination du soufre de la molécule 

adsorbée à PH2S élevée 
[113] 

 

Le modèle de Li-Delmon repose sur le "remote control" et l'interconversion des sites [40]. Ce 

principe est déduit de la catalyse bifonctionnelle où la molécule activée sur un site (ou une 

phase) migre vers un autre site (ou phase) pour réagir et donner le produit final. Dans le cas 

des catalyseurs sulfures, ce modèle prend en compte deux types de phases distinctes: MoS2 et 

Co9S8 . Le sulfure de cobalt active l'hydrogène pour former de "l'hydrogène spill over" (noté 

Hso). Ce dernier se déplace vers le sulfure de molybdène qui est réduit partiellement pour 

créer des sites actifs. Par conséquent, ce modèle prévoit le contrôle de MoS2 par CoS8 par 

l'intermédiaire des "hydrogènes spill over Hso" [111]. L'influence de l'hydrogène sulfuré n'a 

pas été étudiée indépendamment. L'hydrogène sulfuré a été considéré comme un produit de la 

réaction devenant un inhibiteur par adsorption compétitive avec les réactifs sur les sites actifs. 

Kasztelan et Guillaume [112] proposent un modèle cinétique pour déterminer l'influence de la 

pression d'H2S sur la réaction d'hydrogénation du toluène sous une pression de 60 bars en 

régime dynamique. La température de la réaction est de 350°C et le catalyseur employé est du 

type MoS2/Al2O3. Les molécules réagissent sur des lacunes (« V ») et des anions S2- . Ce mo-

dèle est basé sur la dissociation hétérolytique d'H2 et d'H2S et l’étape limitante dépendrait de 

la pression partielle en hydrogène sulfuré du milieu réactionnel: 
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Le principe de cette approche a été repris par Olguin Orozco et Vrinat [113] pour modéliser 

l'influence de la pression d'H2S sur la réaction d'hydrodésulfuration du DBT sous 45 bars à 

280°C sur différents types de catalyseurs (Mo, CoMo, NiMo, support alumine ou oxyde de 

titane). 

Ces deux modèles proposent en définitive un changement d'étape limitante au cours de la ré-

action pour expliquer l'effet de l'hydrogène sulfuré différent selon que l'on se trouve à faible 

ou forte pression partielle de ce composé. 

 Conclusion de l'étude bibliographique 

Ce chapitre a permis de faire la synthèse des connaissances actuelles concernant les cataly-

seurs d'hydrotraitement ainsi que la nature des sites actifs dans le cas de catalyseurs à base de 

sulfure de molybdène, promu ou non, sur alumine. Grâce à l'émergence de nouvelles techno-

logie, dont la microscopie à effet tunnel, le modèle de Topsoe décrivant le rôle du promoteur 

grâce à la phase mixte CoMoS est aujourd'hui largement reconnu. Cependant, la nature et le 

nombre des sites actifs (un ou plusieurs sites, sites figés ou possibilité d'interconversion…), 

reste un sujet de débat dans le monde scientifique. L'amélioration de l'hydrodésulfuration des 

essences craquées ne peut se faire que par une meilleure connaissance de la nature des sites 

actifs. Si la nature des sites était déterminée de manière précise, un bon nombre de questions 

seraient résolues et parmi celles-ci, une question qui intéresse tout particulièrement la syn-

thèse des catalyseurs industriels : est-il possible de préparer un nouveau catalyseur favorisant 

uniquement l'hydrodésulfuration et préservant totalement les oléfines tout en évitant les pro-

blèmes de recombinaisons de ces dernières en mercaptans? 

Cette étude bibliographique a été également l'occasion de revisiter les études expérimentales 

réalisées sur la réactivité des composés soufrés et des oléfines, seuls ou en mélange, avec ou 

sans inhibiteur de réaction. Pour la majorité des catalyseurs étudiés, l'hydrogène sulfuré est 
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largement reconnu comme inhibiteur des réactions de désulfuration et d'hydrogénation, ce-

pendant son action reste encore mal connue. L'étude d'autres composés inhibiteurs, tels que 

les composés azotés, a révélé également un certain nombre de contradiction concernant l'ori-

gine de l'effet inhibiteur. L'étude des éléments gouvernant la sélectivité HDS/HYD s'avère 

donc délicate. 

La littérature souffre d'un manque de données sur le sujet de l'hydrodésulfuration sélective des 

essences craquées, notamment pour ce qui concerne l'influence de l'hydrogène sulfuré sur la 

sélectivité hydrodésulfuration /hydrogénation des oléfines. Il est donc important de réaliser de 

nouvelles expériences afin d'étudier le comportement des oléfines seules, des composés sou-

frés seuls puis du mélange des deux en présence d'hydrogène sulfuré, le tout de manière très 

contrôlée. Cela permettra d'essayer de mieux comprendre les mécanismes mis en œuvre lors 

de l'hydrotraitement, ce qui est l'objectif principal du présent travail. 

Ce travail se propose également de modéliser la cinétique des réactions de molécules modèles 

représentatives des essences de FCC en présence d'hydrogène sulfuré. Par discrimination 

d'équations cinétiques, nous tenterons de mieux comprendre les mécanismes réactionnels mis 

en jeu et le nombre de type de sites actifs ainsi que d'appuyer les conclusions tirées de l'expé-

rimentation réalisée. 
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1. Dispositif expérimental 

L'unité pilote d'hydrotraitement utilisée dans le cadre de l'étude sur molécules modèles 

a été livrée au cours de l'année 2006 (Figure 2- 1). Après une active participation à sa concep-

tion, une mise au point technique a été nécessaire afin d'obtenir un pilote fonctionnel. 

 

Figure 2- 1: Photographie de l'unité pilote U828 

 

L'unité fonctionne en flux gazeux descendant. L'alimentation est composée de trois arri-

vées de gaz (hydrogène, azote et un mélange hydrogène sulfuré/azote) mélangés à la charge 

hydrocarbure liquide. L'ensemble est préchauffé et vaporisé avant de pénétrer dans le réac-

teur. Cette unité pilote dispose d'un réacteur d'une capacité totale de 100 cm3. En pratique, le 

réacteur est rempli de 50 cm3 de catalyseur. L'espace restant est complété par des billes de 

verres en amont et en aval de la zone catalytique, de telle manière que la charge arrive dans la 

zone catalytique en ayant eu le temps d'être préchauffée par le four et la première zone de 

billes de verres et que la zone catalytique soit contrôlée par le plus de zones de chauffe indé-

pendantes possible (Figure 2- 2). 
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Figure 2- 2: Schéma de principe de l'unité pilote U828 

 

Il a été choisi de travailler avec un mélange d'hydrogène sulfuré et d'azote plutôt que 

d'hydrogène sulfuré et d'hydrogène afin de pouvoir faire varier la pression partielle en hydro-

gène sulfuré tout en gardant parfaitement fixe la pression partielle d'hydrogène. Seul le débit 

d'azote est alors modifié en fonction des modifications du débit de la bouteille pour ne faire 

varier qu'un seul paramètre à la fois. Une arrivée d'azote pure permet d'ajuster la pression to-

tale à 2 MPa et ainsi de maintenir la pression partielle d'azote constante. 

L'effluent gazeux issu de la zone catalytique est ensuite détendu, condensé puis séparé 

en deux fractions gaz et liquide. Le séparateur gaz-liquide est équipé d'un strippage à l'hydro-

gène qui permet d'éliminer l'hydrogène sulfuré dissous dans la phase liquide. 

Chaque point expérimental se stabilise généralement en 3 jours. Un bilan matière est 

alors effectué grâce aux pots de charge et de recette qui se trouvent sur balance et aux débit-

mètres réglant les flux gazeux en entrée et à l'analyse du gaz en sortie d'unité qui passe à tra-

vers un compteur gaz rempli d'eau (compteur Ritter). Une tolérance de +/-3% massique est 

considérée acceptable dans le cadre des essences légères. Au delà, le bilan doit être recom-
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mencé après avoir identifié l'origine de l'écart (erreur humaine, fuite, défaut du niveau d'eau 

dans le compteur gaz...). En période estivale, on préfèrera effectuer les bilans de nuit pour 

limiter des pertes par évaporation. 

( ) ( )entréesortie liquidegazmasseliquidegazmasse +−+=massique matièreBilan  

2. Catalyseur et mise en oeuvre 

Le catalyseur utilisé tout au long de la thèse est un catalyseur métallique CoMo sur 

alumine. 

Avant de débuter chaque nouveau test, le catalyseur est sulfuré à l'aide d'une charge 

composée de 2% pds de diméthyldisulfure (DMDS) dans de l'heptane à la pression du test et à 

350 °C pendant 6 h. Puis l'unité est rincée à l'heptane pour éliminer toute trace de DMDS 

avant l'injection de la charge à tester (Figure 2-3). Après sulfuration, la charge est injectée et 

la température du réacteur augmentée sensiblement pour coker partiellement le catalyseur 

pendant une centaine d'heures afin de le stabiliser. 
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Figure 2-3: Procédure de sulfuration du catalyseur 
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3. Réacteur utilisé 

Le réacteur est un tube en acier inoxydable dont les caractéristiques sont les suivantes: 

• Longueur utile: 500mm 

• Diamètre interne du réacteur: 16mm 

• Diamètre externe de la canne thermométrique: 4.05mm 

• Section utile du réacteur: 188.2 mm2 

Une étude préliminaire a été réalisée afin de vérifier que les conditions opératoires dans 

lesquelles ce travail se déroule nous permettaient de nous affranchir de tout problème de limi-

tations diffusionnelles intra et intergranulaire (cf. Annexe A). 

Le schéma de remplissage du réacteur est présenté Figure 2-4. Sept thermocouples ex-

ternes (TC0 à TC6) permettent de mesurer la température de peau du réacteur et du four. La 

régulation de la puissance de chauffe des coquilles est contrôlée grâce à une canne thermomé-

trique se trouvant au centre du réacteur et qui permet d'avoir six points de contrôle de la tem-

pérature. La régulation de chaque coquille est indépendante. Un étalonnage annuel est effec-

tué sur la canne thermométrique. 

TC 1

TC 2

TC 3

TC 4

TC 5

TC 6

TC 0alimentation

produits formés

zone catalytique

50cc de catalyseur 
(soit m = 24.9g)

Four

32cc de billes de 
verre (d = 3mm)

12cc de billes de 
verre (d = 3mm)

 

Figure 2-4: Chargement du réacteur 
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4. Molécules modèles et précautions expérimentales 

Les charges d'hydrocarbures utilisées au cours de ce travail ont été composées à partir 

des molécules modèles (Tableau 2-1) avec pour solvant du n-heptane. Dans le but de mieux 

comprendre les mécanismes réactionnels mis en jeu lors des réactions d'hydrodésulfuration et 

d'hydrogénation, des inhibiteurs ont été utilisés (Tableau 2-2) soit sous forme gazeuse (H2S et 

CO) soit sous forme liquide directement additionnés à la charge d'hydrocarbures (composés 

azotés et aromatiques). 

Tableau 2-1: Structure, température normale d'ébullition et masse molaire 
des molécules modèles utilisées comme réactifs [114, 115] 

 Formule semi-
développée T eb (°C) MM (g/mol) Provenance 

hexène-1 
 

63.4 84.16 Acros 

2,3-diméthylbutène-2 

 

73.2 84.16 Acros 

3-méthylthiophène 

S  

115.5 98.17 Fluka 

benzothiophène 

S

 

221.1 134.2 Acros 

hexanethiol-1 
SH

 
151 118.24 Acros 
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Tableau 2-2: Structure, température normale d'ébullition et masse molaire 
des molécules modèles utilisées comme inhibiteurs [114, 115] 

Nom Formule semi-
développée Teb (°C) MM (g/mol) Provenance 

hydrogène sulfuré H2S -60.1 34.08 Air Liquide 
monoxyde de 

carbone CO -191.4 28.01 Air Liquide 

pyridine 

N  

115.2 79.10 Acros 

pipéridine 
N
H  

106 85.19 Acros 

xylènes 

 

~ 140 106.17 Acros 

 
Le but étant d'étudier la cinétique, les tests ont donc été réalisés à des températures 

suffisamment faibles pour ne pas avoir une conversion trop importante. Il a fallu cependant 

être attentif à ne pas descendre trop bas en température pour que le mélange reste gazeux aux 

conditions opératoires employées. Pour ceci, des courbes de rosée ont été tracées grâce à des 

simulations effectuées sur le logiciel ProII (Figure 2-5). La composition des différents mélan-

ges représentés sur cette courbe est détaillée dans le Tableau 2-3. Les mélanges contiennent 

du 3-méthylthiophène (100ppm ou 1000ppm de S) et une oléfine (4%poids) dans un solvant 

heptane. Les quantités d'hydrogène et d'azote ont été déterminées en simulant un temps de 

contact de 0.25 h avec un rapport H2/HC = 360Lstd/L15°C. Il s'agit là de conditions opératoires 

utilisées fréquemment. Quel que soit le mélange, la courbe de rosée est quasiment la même, 

cela est dû à la forte quantité d'heptane dans les différents mélanges qui impose son compor-

tement aux mélanges et à de la volatilité très semblable des molécules modèles. Sachant que 

la pression de travail choisie est égale à 2 MPa, il a été décidé de ne pas descendre en dessous 

de 175°C lors des tests pour être sûr de travailler en phase gazeuse. Dans la suite du travail, le 

milieu réactionnel sera considéré comme gazeux, la condensation capillaire dans les pores du 

réacteur ne sera pas tenue en compte. 
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Figure 2-5: Courbes de rosée des différents mélanges synthétiques 

 

Tableau 2-3: Composition des mélanges utilisés pour calculer les courbes de 
rosée 

  A B C D 
heptane g/h 139.76 134.4 134.4 128.8 

H2 NL/h 72 72 72 72 
N2 NL/h 32.4 32.4 32.2 32.2 

3MT g/h 0.43 0 0 0.043 
H2S NL/h 0.07 0.078 0.078 0.078 

hexène-1 g/h 0 5.6 0 5.6 
2,3-DMBN2 g/h 0 0 5.6 5.6 

 

5. Conditions opératoires 

La totalité de l'expérimentation a été réalisée à une pression de 2 MPa, entre 175 et 210°C. 

Quelle que soit la composition de la charge, celle-ci a été injectée en présence d'hydrogène, 

avec un rapport volumique (en phase liquide à 298K) H2/charge constant et égal à 

360Lstd/L15°C soit 2.3mol/mol en entrée de réacteur. 
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Les temps de contact appliqués varient entre 10 et 60 min, ce qui correspond à une gamme de 

VVH (vitesse volumique horaire) comprise entre 1 et 6 h-1. 

Les pressions partielles de chaque composé sont donc fixées en entrée de réacteur et évoluent 

le long de celui-ci. 

6. Analyses des effluents 

A la sortie du réacteur, les effluents sont refroidis et séparés en deux phases. La phase gazeuse 

est analysée en ligne par chromatographie puis quantifiée grâce à un compteur à eau. La phase 

liquide est  récupérée, pesée puis analysée ex-situ par une chromatographie en phase gaz cou-

plée à un FID, par fluorescence X ou Ultra Violette (selon la teneur en soufre de l'échantillon) 

pour quantifier le soufre total et par un chromatographe en phase gaz équipé d'un détecteur 

spécifique de soufre pour analyser plus précisément les composés soufrés. Dans le cas de l'uti-

lisation de composés azotés comme inhibiteurs de réaction une analyse par chimilumines-

cence est ajoutée pour quantifier la teneur de composés azotés des échantillons. 

6.1. Quantification du soufre élémentaire par fluorescence X 

La spectrométrie de fluorescence X dispersive en longueur d'onde permet de déterminer la 

teneur en soufre dans les produits pétroliers (type essence, gasoil…), pour des teneurs entre 

0,001 % et 2,5 % poids (norme ISO 14596). 

La spectrométrie de fluorescence X analyse le rayonnement de fluorescence émis par des so-

lides, des liquides ou des échantillons pulvérulents, lorsqu'ils sont soumis au rayonnement X 

primaire d'un tube cathodique au Rhodium. 

L'effluent liquide est mis dans une coupe dont le fond est un film polymère, l'analyse se fait 

sous hélium (pour éviter l'ébullition sous l'effet de la chaleur et du vide). Le tube et l'analyseur 

se trouvent sous l'échantillon. Si le film rompt durant l'analyse du liquide, cela peut endom-

mager ces parties ; il convient donc d'adopter un film suffisamment résistant, il faut faire un 

compromis avec l'absorption des rayons X (puisque plus un film est épais et plus il est résis-

tant) et la présence d'éléments perturbateurs dans le film (qui permettent au film de mieux 

résister à certains produits). 
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L'échantillon est irradié par un rayonnement X primaire. Les intensités des rayons X se-

condaires caractéristiques des atomes de soufre sont mesurées et comparées à celles obtenues 

sur des références, ce qui permet de quantifier l'élément soufre. 

6.2. Quantification du soufre élémentaire aux faibles teneurs par fluores-
cence UV 

En dessous de 10 ppm poids S, le dosage du soufre total dans les essences légères est réalisé 

par fluorescence Ultra Violette (ASTM D5453). L'échantillon est injecté dans un premier four 

soumis à un gradient de température, dans lequel il est d'abord pyrolysé puis brûlé sous oxy-

gène (Figure 2-6). Les gaz de combustion sont ensuite balayés par le mélange O2/He vers une 

deuxième zone de chauffe, dite de combustion sous oxygène. Les produits issus de cette com-

bustion sont CO2, H2O, NOx, SO2. La conversion des espèces soufrées en SO2 est stœchiomé-

trique pour la plupart des composés pétroliers. Le dioxyde de soufre, formé lors de la combus-

tion, est excité par une lampe UV et émet une fluorescence UV spécifique détectée par un 

photomultiplicateur. L'intensité des signaux obtenus est reliée à la concentration de soufre 

après un étalonnage préalable à l'aide de solutions de dibenzothiophène dans le toluène. 

 

Figure 2-6: Dispositif de combustion de la fluorescence UV 
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6.3. Quantification des composés soufrés par Détecteur à Photométrie de 
Flamme Pulsée (PFPD) 

La quantification des composés soufrés se fait à l'aide d'une méthode couplant la chromato-

graphie capillaire gaz à un détecteur spécifique. L'échantillon est injecté dans un chromato-

graphe en phase gazeuse équipé d'une colonne capillaire de silice fondue greffée avec une 

phase stationnaire de méthylsiloxane contenant 7% de phényle et 7% decyanopropyle. Les 

caractéristiques de la colonne sont les suivantes: longueur: 60 m, diamètre interne: 0.25 mm, 

épaisseur de film: 0.50 µm. Les composés sont élués avec l'hélium gaz vecteur et détectés 

avec un détecteur spécifique à photométrie de flamme pulsée. Le signal du détecteur est traité 

par un ordinateur équipé d'un logiciel d'acquisition, d'intégration et d'identification des diffé-

rents pics. 

Le détecteur PFPD (détecteur à photométrie de flamme pulsée) a été développé dans les an-

nées 90 afin d'éliminer tous les phénomènes d'interférence entre les composés soufrés et la 

matrice qui existaient sur le PFD (détecteur à photométrie de flamme) [116, 117]. Comme son 

nom l'indique, ce détecteur fonctionne avec une flamme discontinue. Il est constitué de deux 

chambres: l'allumage d'un filament métallique a lieu dans la chambre d'ignition et la flamme 

se propage vers un tube en quartz dans la chambre de combustion où un tube luminescent, un 

tube photomultiplicateur et un filtre sont connectés. Le Détecteur PFPD est équipé d'une dou-

ble arrivée d'air et d'hydrogène qui remplissent les deux chambres et passent à travers le 

PFPD de façon à générer des pulses successifs (2 à 10 injections par seconde) au lieu d'une 

flamme continue. Seule la réponse des composés soufrés est enregistrée.  

Théoriquement l'émission relative aux hydrocarbures survient durant les six premières milli-

secondes et se traduit par la réaction suivante: OH* + C2 
 CH* + CO 

L'émission du soufre survient 6 millisecondes après le brûlage et dure environ 20 millise-

condes:  

H + H+ S2 
 S2* + H2 

S+S 
 S2* 
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Figure 2-7: Exemple de chromatogramme obtenu par le PFPD 

6.4. Analyse de la composition des hydrocarbures par chromatographie 
gaz FID 

La détermination des hydrocarbures contenus dans la recette liquide est réalisée par chroma-

tographie gazeuse avec un détecteur à ionisation de flamme (FID) selon une méthode proche 

de la norme ASTM D6733 qui permet l'identification de composés ayant une température 

d'ébullition inférieure à 498 K. La colonne PONA (Paraffines Oléfines Naphtènes Aromati-

ques) utilisée mesure 50 m. On peut grâce à cette méthode, obtenir le détail des espèces PO-

NA jusqu'aux molécules possédant 7 carbones. 
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6.5. Analyse de la composition des effluents gazeux par chromatographie 
gaz FID couplée à un TCD 

Cette méthode permet d’analyser l’hydrogène, l’air, l’hydrogène sulfuré, l’eau et les hydro-

carbures de 1 à 8 atomes de carbone dans un gaz. L'ensemble de la méthode est constitué de 3 

analyses différentes effectuées simultanément sur deux chromatographes, un traitement après 

analyse permet l'édition du bulletin analytique complet regroupant la synthèse des résultats. 

La première analyse est effectuée sur un premier chromatographe muni d'une colonne macro-

bore apolaire de 50 m avec un détecteur FID, elle permet d'analyser les hydrocarbures. La 

deuxième analyse est réalisée sur une colonne "porapak" de 4.3 m avec un détecteur catharo-

mètre (TCD), elle permet de quantifier l'hydrogène sulfuré et l'eau. La dernière analyse est 

effectuée sur une colonne de 2 m remplie de tamis moléculaire 5A avec un détecteur catharo-

mètre et permet de mesurer l'hydrogène et de valider l'ensemble des analyses. Les deux der-

nières analyses sont réalisées sur le même appareil. 

6.6. Expression des résultats 

Au cours de ce travail, les taux de conversions d'hydrogénation des oléfines (HYD), d'isomé-

risation (ISOM) de recombinaison (RSH) et d'hydrodésulfuration du 3MT (HDS) sont définis 

comme suit: 

HYD ISOM 

100*
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La notion de constante cinétique apparente [118, 119] sera utilisée en posant comme hypo-

thèse que les vitesses des réactions (notées "r") d'HDS et d'hydrogénation s'écrivent avec un 

ordre égal à un pour les réactifs, c'est-à-dire sous la forme: Fk
dm
dF

r .==  

En supposant un écoulement piston idéal, c'est-à-dire en l'absence de toute perte de charge et 

de limitation intra- et extra-granulaire au transfert, l'intégration de la loi cinétique précédente 
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le long du réacteur lit fixe (c'est-à-dire sur toute la masse de catalyseur), conduit à l'expression 

suivante de k: 

( )X
mC

F
k −−= 1ln*

.0

0 , où 0F  est le debit molaire du réactif en mol.h-1, 0C  est la concentra-

tion du réactif en mol.L-1, m la masse de catalyseur utilisé en g et X la conversion. 

Le temps de contact θ est la durée pendant laquelle la charge hydrocarbure est en contact avec 

le catalyseur, θ étant calculé par l'expression suivante: 
).(

)(
1−=

hgrateflowliquid
gcatalystofweightθ . Il ne doit 

pas être confondu avec le temps de séjour qui caractérise une espèce non pas une charge. 

La sélectivité S  est définie par le ratio 
HYD

HDS

k
k

S =  où kHDS et kHYD sont respectivement les 

constantes cinétiques apparentes des réactions d'HDS et d'hydrogénation de l'hexène. 
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Lors de l'hydrotraitement des essences craquées, l'H2S est naturellement libéré dans le milieu 

réactionnel par désulfuration des molécules soufrées; c'est pourquoi une bonne compréhension 

de l'impact de cette molécule représente un enjeu crucial pour mieux comprendre ce qui gou-

verne la sélectivité HDS/HYD. Le présent chapitre traite donc de l'expérimentation réalisée 

pour déterminer l'influence de l'hydrogène sulfuré sur les réactions d'HDS du 3-

méthylthiophène (3MT) et de l'hydrogénation de l'hexène-1 (HYD) de manière indépendante 

puis de façon couplée pour évaluer la variation de la sélectivité HDS/HYD en fonction de la 

teneur en hydrogène sulfuré du milieu. L'impact de la structure des composés soufrés et des 

oléfines a également été étudié en remplaçant de manière ponctuelle le 3MT par du benzothio-

phène (BT) et l'hexène-1 par du 2,3-diméthyl-butène-2 (2,3DMBN2). L'unité pilote utilisée 

pour ce travail a été décrite dans le chapitre précédent. 

1. Transformation de l'hexène-1 en présence d'H2S 

Dans un premier temps, la transformation de l'hexène-1 seul sera étudiée en nous attardant sur 

différents paramètres tels que le temps de séjour de la molécule sur le catalyseur, l'influence de 

la teneur en hydrogène sulfuré en entrée de réacteur sur les différentes réactions mises en jeu et 

l'impact du catalyseur utilisé sur les différentes réactions. Des calculs thermodynamiques seront 

également effectués pour mieux comprendre la répartition entre les oléfines et les mercaptans 

en sortie de réacteur. 

1.1. Effet du temps de contact 

La transformation de l'hexène-1 seul (4 % mol dans du n-heptane) a été tout d'abord étudiée. 

Les conditions de température et de pression ont été maintenues constantes tout au long de l'ex-

périmentation: T = 458 K et Ptot = 2MPa. Toutes les pressions partielles à l'entrée du réacteur 

ont été fixées: PH2 = 1.15 MPa, PN2 = 477 kPa, Phexène-1= 24 kPa, PH2S= 2 kPa et PC7 = 480 kPa. 

Le seul paramètre variable au cours de cette étude a été le temps de contact entre 0.17 et 1h. 

Lors de la transformation de l'hexène-1 sous nos conditions opératoires, trois différentes réac-

tions sont susceptibles de se produire (Figure 3- 1): 

• L'isomérisation (ISOM) de l'hexène-1, qui est une oléfine terminale, en oléfines inter-

nes: hexène-2 (cis- et trans-) et hexène-3 (cis- et trans-), 
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• L'hydrogénation (HYD) des oléfines en hexane, 

• La recombinaison (RSH) entre les oléfines et l'H2S conduisant à la formation de mer-

captans (hexanethiol-1, -2 et -3). 

SH

SH

SH

H2 +

H2 +

H2 +

+H2S

+H2S

+H2S

+ H2

+ H2

+ H2

+H2S

RSHISOMHYD  

Figure 3- 1: Transformation de l’hexène-1 en présence d’H2 et d’H2S 

 

La Figure 3- 2 présente l'évolution en fonction du temps de contact des trois réactions HYD, 

ISOM et RSH en terme de conversion. A faible temps de contact, le taux de conversion 

d'ISOM est le plus élevé par rapport aux réactions d'HYD et de RSH, ce qui signifie que les 

vitesses de réactions pour ces deux réactions sont plus lentes que celle de l'ISOM. Les conver-

sions observées en sortie de réacteur en ISOM et en RSH diminuent lorsque le temps de contact 

augmente. Ces évolutions peuvent s'expliquer facilement en considérant le fait que les oléfines 

passent plus de temps en contact avec le catalyseur ainsi que l'hydrogène et qu'elles sont donc 

plus susceptibles d'être hydrogénées (la conversion en HYD croît avec le temps de contact), il y 

a donc moins d'oléfines disponibles dans le milieu réactionnel. La réaction d'hydrogénation est 

donc sous contrôle cinétique. Le taux de conversion de l'hexène en hexanethiol (RSH) est très 

faible par rapport aux réactions d'isomérisation et d'hydrogénation. La teneur en soufre associée 

à cette conversion est de l'ordre de la dizaine de ppm poids. Il y a peu, de telles concentrations 

auraient été simplement considérées comme des quantités négligeables mais avec les nouvelles 
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normes européennes se profilant pour 2009, chaque ppm supplémentaire de soufre dans les 

effluents de sortie devient un enjeu stratégique. 
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Figure 3- 2: Transformation de l'hexène-1 en fonction du temps de contact 
(� : RSH, ����: ISOM, ���� : HYD ) T = 458 K, PH2 = 1.15 MPa, PN2 = 340 kPa, 

Phexène1 = 24 kPa, PH2S= 200 Pa et PC7 = 480 kPa 

 

1.2. Les équilibres thermodynamiques 

Force est de constater que la répartition entre les différentes oléfines et les différents thiols res-

tait identique au cours de l'expérimentation réalisée. C'est pourquoi, les équilibres thermody-

namiques impliqués dans le milieu réactionnel ont été calculés à 458 K grâce aux données Cp, 

�Gf, �Hf et S issues de la base thermodynamique DIPPR [115, 120], dans le but d'expliquer ces 

proportions constantes. Les équilibres étudiés sont les suivants: 
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hexène-1 � hexène-2  hexanethiol-1� hexanethiol-2 hexène-1 + H2S � hexanethiol-1 
hexène-1 � hexène-3 hexanethiol-1� hexanethiol-3 hexène-1 + H2S � hexanethiol-2 
hexène-3 � hexène-2  hexanethiol-2� hexanethiol-3 hexène-2 + H2S � hexanethiol-2 

  hexène-2 + H2S � hexanethiol-3 
  hexène-3 + H2S � hexanethiol-3 
   

 

Une moyenne des données expérimentales est comparée dans la Figure 3- 3 aux résultats obte-

nus par calcul théorique des équilibres thermodynamiques (cf. annexe B). Le calcul théorique a 

été réalisé en supposant que le milieu réactionnel est de type "gaz idéal". Les résultats montrent 

nettement que la répartition des oléfines et des mercaptans obtenue lors de l'expérimentation est 

gouvernée par l'équilibre thermodynamique. Ces résultats sont en accord avec de précédents 

travaux [121]. La réaction de recombinaison entre les oléfines et l'hydrogène sulfuré sur cataly-

seur est rapide et approche l'équilibre thermodynamique.  

0

20

40

60

80

100

hexène-1 hexène-2 hexène-3

%
 m

ol

équilibre thermodynamique à 458K

moyenne sur 14 points expérimentaux à458K

écart type

(a)

 
0

20

40

60

80

100

hexanethiol-1 hexanethiol-2 hexanethiol-3

%
 m

ol

équilibre thermodynamique à 458K

moyenne sur 14 points expérimentaux à 458 K

écart type

(b)

 

Figure 3- 3: Distribution des oléfines (a) et des thiols (b) à la sortie du réacteur en ayant fait 
réagir de l'hexène-1 avec de l'hydrogène sulfuré. Comparaison entre les données 

expérimentales et les calculs théoriques de la thermodynamique. 

 

La quantité totale des mercaptans ne dépend quant à elle, que de la teneur en hydrogène sulfuré 

disponible dans le milieu réactionnel, en effet l'H2S injecté est en défaut par rapport aux oléfi-

nes de la charge. 

Afin de contrôler ces résultats, une charge composée de 0.3 % mol d'hexanethiol-1 dans du n-

heptane a été injectée dans le réacteur à 448 K avec une pression partielle d'hydrogène égale à 

1.15MPa et une pression totale 2MPa. La température a été déterminée par Pro II (cf. courbes 

de rosée du chapitre précédent) pour être la plus basse possible afin de voir le plus possible 

d'intermédiaires réactionnels, tout en étant suffisant élevée pour que le mélange soit en phase 
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gaz dans le réacteur. En sortie de réacteur, la distribution des oléfines et des mercaptans est la 

même que celle observée dans le cas de charges oléfiniques mises en contact avec de l'hydro-

gène sulfuré (Figure 3- 4). Ce résultat prouve que le mécanisme de désulfuration des mercap-

tans passe au moins en partie par un retour à un composé oléfinique, lequel est hydrogéné par 

réaction consécutive. 
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Figure 3- 4: Distribution des oléfines (a) et des thiols (b) en sortie de réacteur pour 
une charge composée d'hexanethiol-1. Comparaison entre les données 

expérimentales et les calculs théoriques de la thermodynamique. 

 

Le taux d'HDS obtenu avec la charge d'hexanethiol-1 a été comparé avec une charge composée 

de la même quantité de composé soufré (0.3% mol) mais cette fois-ci en utilisant du 3MT 

(Figure 3- 5). Seule la température a différé lors de ces deux tests (448 K pour la charge 

d'hexanethiol et 463 K pour la charge de 3MT), les conditions de pression et de temps de 

contact étaient identiques. Le résultat prouve qu'il est beaucoup plus difficile de désulfurer une 

molécule thiophénique qu'un mercaptan, car malgré 15 K de plus pour la charge thiophénique 

le taux de désulfuration reste très inférieur à celui de la charge contenant des mercaptans. 
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Figure 3- 5: Comparaison du taux de désulfuration obtenu pour une charge de 3MT à 463 
K et pour une charge d'hexanethiol à 448 K toute autre condition opératoire étant égale. 

1.3. Impact de la pression partielle en H2S 

L'impact de l'hydrogène sulfuré sur la transformation de l'hexène-1 a été étudié avec une charge 

composée de 4 % mol d'hexène-1 dans du n-heptane. La température de la zone réactionnelle 

est égale à 458 K. Le temps de contact est maintenu à 0.25 h dans le but de rester à de faibles 

taux d'hydrogénation et de pouvoir observer les produits issus des réactions d'hydrogénation et 

de recombinaison. Les pressions partielles suivantes ont été fixées à l'entrée du réacteur: 

PH2 = 1.15 MPa, Phexène-1 = 24 kPa et PC7 = 480 kPa. Seules les pressions partielles d'H2S et 

d'azote ont varié durant l'expérimentation. La pression partielle d'hydrogène sulfuré a varié en-

tre 0 et 2 kPa. La pression totale a été gardée constante et égale à 2 MPa en ajustant la pression 

partielle d’azote en entrée de réacteur. 

La Figure 3- 6 rassemble l’impact de la pression partielle en H2S sur la transformation de 

l’hexène-1 via les réactions d’HYD et de RSH. L’hydrogène sulfuré inhibe clairement la réac-

tion d’hydrogénation. La constante cinétique apparente de recombinaison, quant à elle, est pro-

portionnelle à la pression partielle d'hydrogène sulfuré. En effet, cette réaction étant à l'équili-

bre thermodynamique et les oléfines se trouvant en excès par rapport à l'hydrogène sulfuré, 

c'est ce dernier qui gouverne la teneur en mercaptans. Un point retour à la fin du test expéri-

mental a permis de montrer que l'hydrogène sulfuré est un inhibiteur mais pas un poison puis-

que l'activité HYD a été complètement restaurée après quelques heures sans H2S. 
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Les résultats expérimentaux ont permis d’obtenir des ordres partiels apparents de -0.49 par rap-

port à l’hydrogène sulfuré en hydrogénation et un ordre égal à 1 en recombinaison. 
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Figure 3- 6: Constante cinétique apparente d’ordre un pour la transformation de 
l’hexène-1 à 458 K en fonction de la pression partielle en H2S. �: RSH, ����: HYD. 

PH2 = 1.15 MPa, PN2 = 340 kPa, P1-hexene = 24 kPa et PC7 = 480 kPa 

1.4. Expériences sans catalyseur  

Des expériences ont été réalisées en remplissant le réacteur de billes d’alumine à la place du 

catalyseur. L’alumine utilisée est celle qui sert de support à notre catalyseur. Toutes les condi-

tions opératoires utilisées étaient les mêmes que celles employées avec le catalyseur, y compris 

les phases de sulfuration et de stabilisation au début de l’expérimentation ; la température de la 

zone réactionnelle est maintenue égale à 458 K. La charge réactionnelle utilisée est composée 

de 4 mol % d’hexène-1 dans du n-heptane. Toutes les pressions partielles à l’entrée du réacteur 

ont été fixées : PH2 = 1.15 MPa, PN2 = 340 kPa, P1-hexene = 24 kPa, PC7 = 480 kPa et PH2S = 2kPa. 

Le seul paramètre variable au cours de l'expérimentation a été le temps de contact (entre 0.25 h 

et 1.4 h). 

La Figure 3- 7 compare l’évolution de la réaction de recombinaison entre les oléfines et l'hy-

drogène sulfuré en fonction du temps de résidence de la charge réactionnelle sur les billes 

d’alumine et sur le catalyseur. Sans catalyseur, à temps de contact égal (0.25 h), la conversion 

en RSH est six fois inférieure sur billes de verre par rapport à un point expérimental réalisé 
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dans les mêmes conditions opératoires mais sur catalyseur. En augmentant le temps de contact 

à un peu plus de 1.4 h sur billes de verre, la conversion obtenue reste 1.5 fois inférieure au 

point expérimental réalisé sur catalyseur à un temps de contact de 0.25 h. Ces résultats prou-

vent que la recombinaison est une réaction essentiellement catalytique qui se produit sur la 

phase sulfure du catalyseur. 
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Figure 3- 7: Teneur en soufre (% poids) à la sortie du réacteur en fonction du temps de contact. 
T = 458 K, charge: 4 %mol d’hexène-1, PH2 = 1.15 MPa, PN2 = 340 kPa, P1 - hexene = 24 kPa, 

PC7 = 480 kPa et PH2S = 2kPa 

 

La Figure 3- 8 montre l'évolution des taux de conversions des réactions d’hydrogénation, de 

recombinaison et d’isomérisation en fonction du temps de contact sur l'alumine. La conversion 

en isomérisation est environ 5 fois moins élevée que sur catalyseur et pourrait se dérouler grâce 

à l’acidité de l’alumine, bien que celle-ci soit faible. Le très faible taux d'hydrogénation 

(< 0.5% mol) pourrait être attribué à un effet de paroi du réacteur. 
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Figure 3- 8: Transformation de l’hexène-1 en fonction du temps de contact. Réacteur rempli de billes 
d’alumine, T = 458 K, PH2 = 1.15 MPa, PN2 = 340 kPa, P1-hexene = 24 kPa, PC7 = 480 kPa et PH2S = 2kPa 

 

La Figure 3- 9 présente la répartition des différents hexènes en sortie de réacteur pour l'expéri-

mentation réalisée sur alumine. En analysant en détails les effluents en sortie de réacteur, il s'est 

avéré que l'hexène-3 est absent en sortie de réacteur y compris pour les temps de séjour les plus 

grands, alors que l'hexène-1 reste très largement majoritaire. Le seul isomère de l'hexène-1 

formé, est l'hexène-2 (moins de 20% mol). Ces proportions ne correspondent pas à celles de 

l'équilibre thermodynamique présenté précédemment dans la Figure 3- 3. La réaction d'isoméri-

sation se déroule donc en très grande partie grâce à la phase sulfure du catalyseur (absente ici), 

l'acidité de l'alumine n'est pas suffisante pour atteindre l'équilibre thermodynamique. 
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Figure 3- 9: Répartition des hexènes en sortie de réacteur pour 
l'expérimentation réalisée sur alumine 

 

Lors de l'étude des composés soufrés en sortie de réacteur (résultats présentés Figure 3- 10), 

seuls l'hexanethiol-1 et -2 ont pu être détectés en sortie de réacteur. Aucune trace d'hexanethiol-

3 n'a été observée. Dans nos conditions opératoires, l'hexène-2 présent n'a pas fourni d'hexane-

thiol-3. En revanche, des sulfures à 12 atomes de carbone ont été isolés de manière ponctuelle. 

Il pourrait s'agir de produits issus de la réaction de recombinaison secondaire entre des mercap-

tans et des oléfines. 
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Figure 3- 10: Détail de la composition des produits soufrés en sortie de 
réacteur en fonction du temps de séjour. Expérimentation réalisée sur billes de 

verre. 

 

L'absence conjuguée de l'hexène-3 et de l'hexanethiol-3 prouve que la réaction de recombinai-

son entre oléfines et hydrogène sulfuré se produit sur toutes les oléfines et pas seulement sur 

l'hexène-1 (plus réactive que ses isomères). De plus la présence d'hexanethiol-3 ne serait pas 

due à une simple isomérisation des hexanethiol-1 et -2 (produits par réaction de l'hydrogène 

sulfuré sur l'hexène-1), mais proviendrait d'une réaction directe de l'hydrogène sulfuré sur 

l'hexène-3.  

Cette expérimentation réalisée sur alumine permet de conclure que l'hydrogénation, l'isomérisa-

tion et la recombinaison se déroulent essentiellement sur la phase sulfure du catalyseur utilisé. 

Contrairement à Choi et coll. [122], il paraît difficilement envisageable de développer une théo-

rie basée sur des sites intrinsèques au support. L'acidité de l'alumine permet certes, d'isomériser 

l'hexène-1 mais en quantité vraiment faible. L'ensemble des résultats obtenus sont en accord 

avec la synthèse de travaux réalisés par Breysse et coll. [23] dans laquelle il est relaté que la 

réaction d'hydrogénation ne peut avoir lieu sur une phase alumine pure contrairement à la réac-

tion d'isomérisation qui peut avoir lieu en partie sur cette phase. 
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2. Transformation du 3MT en présence d'H2S 

La désulfuration du 3MT sur catalyseur CoMo en présence d'hydrogène conduit à la formation 

d'isopentane, d'oléfines à 5 atomes de carbone et d'hydrogène sulfuré. En sortie de réacteur, les 

espèces suivantes ont été observées: 3MT, 3-méthyl-tetrahydrothiophène (3MTHT), 2-méthyl-

butanethiol-1 (2MBT1), 3-méthyl-butanethiol-1 (3MBT1), oléfines: 2-méthyl-butène-2 

(2MBN2), 2-méthyl-butène-1 (2MBN1), 3-méthyl-butène-1 (3MBN1) et 2-méthylbutane (iC5). 

Différentes expériences ont été réalisées afin d'étudier la désulfuration du 3MT. Les paramètres 

étudiés ont été la pression partielle en hydrogène sulfuré ainsi que le temps de contact.  

2.1. Effet du temps de contact 

L'influence du temps de contact a été tout d'abord étudiée en utilisant une charge composée de 

0.36% mol de 3MT dans du n-heptane à 453 K. Toutes les pressions partielles en entrée de ré-

acteur ont été fixées: PH2 = 1.058 MPa, PN2 = 477 kPa, P3MT = 1.5 kPa, PH2S = 0.1 kPa et PC7 = 

464 kPa. L'unique paramètre variable est le temps de contact. 

La Figure 3- 11 présente les taux de conversion obtenus en fonction du temps de contact de la 

charge sur le catalyseur. Aucun mercaptan n'a pu être observé même pour un faible temps de 

contact, en revanche le 3MTHT a pu être identifié parmi les produits de réaction et pourrait être 

l'intermédiaire hydrogéné avant la rupture de la liaison C-S. 
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Figure 3- 11: Transformation du 3MT en fonction du temps de contact. T = 453 K, P = 2 MPa, 
H2/HC = 360 NL/L, PH2 = 1.058 MPa, PN2 = 477 kPa, P3MT = 1.5 kPa, PH2S = 0.1 kPa et PC7 = 464 kPa 

 

Durant la réaction d'HDS du 3MT, des oléfines à 5 atomes de carbone sont créées. Le 3MBN1 

est rarement observé en sortie de réacteur alors  que le 2MBN2 est toujours en très large majo-

rité (entre 86 et 100% des oléfines), le reste étant du 2MBN1. Ces proportions correspondent 

relativement bien à la prédiction faite par les calculs des équilibres thermodynamiques entre ces 

trois oléfines à 453 K: 2MBN2 > 2MBN1 > 3MBN1 avec respectivement 82, 17 et 1% (Figure 

3- 12). Ces proportions peuvent facilement être expliquées par la structure même des oléfines 

puisque le carbocation issu du 2MBN2 est tertiaire plus stable que le carbocation issu du 

2MBN1, secondaire, lui même plus stable que le carbocation primaire issu du 3MBN1. 
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Figure 3- 12: Equilibre thermodynamique entre les trois oléfines à 5 atomes de carbone 
issues de la désulfuration du 3MT à 453 K 

2.2. Impact de la pression partielle en H2S 

L'impact de l'hydrogène sulfuré, naturellement créé lors de la désulfuration du 3MT, a été étu-

dié sur une charge composée de 0.32 % mol de 3MT dans du n-heptane à 453 K. Le temps de 

contact est maintenu à 0.25 h pour rester à de faibles taux de conversion tout en maintenant 

fixes en entrée de réacteur les pressions partielles suivantes : PH2 = 1.06 MPa, P3MT = 1.5 kPa et 

PC7 = 462 kPa. La pression partielle en hydrogène sulfuré a varié entre 0 et 1.2 kPa, la pression 

totale étant maintenue constante (2 MPa) en ajustant la pression partielle d'azote en entrée de 

réacteur. 

La Figure 3- 13 présente les constantes cinétiques apparentes de premier ordre de la transfor-

mation du 3MT en fonction de la pression partielle d'hydrogène sulfuré en sortie de réacteur. 

Lorsque la teneur en H2S augmente, la consommation de 3MT décroît alors que la teneur en 

3MTHT en sortie de réacteur augmente sensiblement. La diminution de la consommation de 

3MT est due à une adsorption compétitive entre les molécules soufrées (3MT et H2S) sur les 

sites actifs. L'augmentation de la quantité de 3MTHT en sortie de réacteur peut s'expliquer par 

le fait que la transformation de ce composé par hydrogénolyse serait fortement inhibée par l'hy-

drogène sulfuré et que moins de 3MTHT serait consommé que produit. Les constantes cinéti-

ques d'apparition des produits de désulfuration (isopentane et oléfines) diminuent lorsque la 

pression partielle d'hydrogène sulfuré augmente, mais cette diminution est plus marquée sur le 

produit hydrogéné (isopentane) que sur les oléfines. Entre 0.8 et 1.2 kPa, une inversion est ob-

servée: la constante cinétique de formation de l'isopentane devient plus faible que celle des olé-

fines. Ces résultats pourraient s'interpréter comme un changement d'étape limitante lors de 
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l'HDS du 3MT: à faible pression partielle d'hydrogène sulfuré l'étape limitante serait l'hydrogé-

nolyse de la liaison C-S alors qu'à plus forte pression partielle, l'étape limitante deviendrait 

l'hydrogénation. 

0,0

0,5

1,0

1,5

2,0

2,5

3,0

3,5

4,0

4 6 8 10 12 14 16

PH2S en sortie de réacteur (102 Pa)

k 
(L

.g
-1
.h

-1
)

 iC5 

 3MTHT 

C5-olefins

 3MT  

 

Figure 3- 13: Transformation du 3MT. Constantes cinétiques apparentes de 1er ordre en 
fonction de la pression partielle d'hydrogène sulfuré en sortie de réacteur. PH2 = 

1.06 MPa, PN2 = 477 kPa, P3MT = 1.5 kPa et PC7 = 462 kPa, T = 453 K 

3. Transformation du 3MT et de l'hexène-1 en présence d'H2S 

Après s'être intéressé à la réactivité des composés de manière indépendante, des charges mixtes 

ont été testées afin d'étudier les phénomènes de compétition d'adsorption entre les composés 

soufrés et les oléfines sur les sites actifs. Cette compétition a été revisitée en étudiant l'impact 

de l'hexène-1 sur la réaction d'HDS, l'impact du 3MT sur la réaction d'hydrogénation puis celui 

de l'hydrogène sulfuré sur la sélectivité HDS/HYD. L'impact de la structure des composés sou-

frés et des oléfines sur les différentes réactions sera également abordé. 

3.1. Effet de l'hexène-1 sur l'HDS du 3MT 

Tout d'abord l'impact de l'hexène-1 sur la réaction d'HDS a été étudié en testant différentes 

charges avec une teneur fixe en 3MT et une teneur variable en oléfines à 458 K avec un temps 

de résidence de 0.25 h, une pression partielle en hydrogène constante et égale à 1.058 MPa, une 
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pression partielle en 3MT de 1.45 kPa et une pression totale de 2 MPa. Cette étude a été réali-

sée sans ajout d'hydrogène sulfuré en entrée de réacteur. Les résultats, présentés en Figure 3- 

14, montrent que la réaction d'HDS est fortement inhibée par la présence d'oléfines. Chaque 

point est surmonté par la valeur du taux de conversion en HDS, toutes les valeurs sont inférieu-

res à 64%, ce qui légitime l'étude cinétique. Les résultats obtenus montrent un pseudo ordre 

égal à -0.26 pour l'hexène sur la réaction d'HDS. 
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Figure 3- 14: Constante cinétique apparente d'HDS en fonction de la pression partielle d'hexène-1 
en entrée de réacteur (T = 463 K, P3MT = 1.45 kPa, PH2 = 1.058 MPa, P = 2 MPa) 

 

Les composés soufrés suivants ont été détectés en sortie de réacteur: 3MT, 3MTHT, 2MBT1, 

3MBT1 provenant de la réaction d'HDS et les hexanethiol-1, -2, et -3 issus de la recombinaison 

entre les hexènes et l'H2S créé par la réaction d'HDS. Hatanaka [32] a rapporté que la recombi-

naison supprime l'effet inhibiteur de l'H2S sur la réaction d'HDS, mais ce point peut être diffici-

lement discuté dans la mesure où les oléfines inhibent également l'HDS. Il devient alors diffi-

cile de découpler l'effet inhibiteur de l'H2S de celui des oléfines sur la réaction d'HDS. 
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3.2. Effet du 3MT sur l'hydrogénation de l'hexène-1 

Trois charges modèles contenant une teneur fixe d'hexène-1 (4 % mol) et respectivement 0, 

0.036 et 0.305 % mol de 3MT ont été testées sous les mêmes conditions opératoires à 458 K 

afin d'étudier la présence d'un éventuel effet inhibiteur. La Figure 3- 15 montre l'impact inhibi-

teur induit par le 3MT sur la réaction d'hydrogénation. La constante cinétique apparente décroît 

très clairement avec l'augmentation de la teneur en 3MT dans la charge. Un ordre apparent de -

0.5 a été calculé à partir des données de la Figure 3- 15 pour la réaction d'hydrogénation. Etant 

donné que tous les paramètres sont fixés exceptée la concentration en 3MT la conclusion sui-

vante peut être développée: un composé soufré (3MT ou H2S créé par la réaction d'HDS du 

3MT) inhibe l'hydrogénation de l'hexène. En comparaison avec le paragraphe précédent et 

considérant toutes les conditions opératoires de température, temps de contact et pressions éga-

les, le composé soufré inhibe plus la réaction d'hydrogénation que les oléfines n'inhibent la ré-

action d'HDS. En effet, 8.9% mol d'hexène-1 inhibent 50% de l'HDS du 3MT, alors que seul 

0.3% mol du 3MT est suffisant pour inhiber plus de 70% de l'hydrogénation des oléfines. 
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Figure 3- 15: Constante cinétique apparente d'hydrogénation en fonction de la 
pression partielle de 3MT en entrée de réacteur (T = 458 K, P=2 MPa, 

PH2 = 1.153 MPa, P1-hexene = 24 kPa, H2/HC = 360 NL/L, pas d'H2S ajouté) 
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3.3. Effet de la pression partielle en H2S sur la sélectivité HYD/HDS 

L'existence d'inhibitions mutuelles entre oléfines et composés soufrés sur les réactions d'HDS 

et d'HYD semble claire au vu des résultats expérimentaux. Une charge mixte composée de 4 % 

mol d'hexène-1 et de 0.04% mol de 3MT a été testée à 458 K avec une pression partielle d'hy-

drogène sulfuré variable. Les pressions partielles suivantes ont été fixées en entrée de réacteur: 

PH2 = 1.06 MPa, PN2 = 480 kPa, P1-hexene = 22.2 kPa, P3MT = 0.167 kPa; et PC7 = 438 kPa. La 

pression partielle d’hydrogène sulfuré varie de 0 à 1.2 kPa. La Figure 3- 16 présente l’impact 

de l’hydrogène sulfuré sur la sélectivité. L’H2S inhibe plus l’HDS que l’HYD. A faible pres-

sion partielle d’H2S la sélectivité décroît mais à partir de 1 kPa une asymptote apparaît. La sé-

lectivité HDS/HYD est optimale pour une faible pression partielle d’hydrogène sulfuré. 
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Figure 3- 16: Constante cinétique apparente d’HDS et d’HYD et sélectivité 
(HDS/HYD) en fonction de la pression partielle en H2S en sortie de réacteur. 

T= 458 K, P = 2 MPa, t = 0.25 h, H2/HC = 360 NL/L, PH2 = 1.06 MPa, 
PN2 = 480 kPa, Phexène-1 = 22.2 kPa, P3MT = 0.167 kPa; et PC7 = 438 kPa 
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3.4. Influence de la structure des oléfines sur leur transformation en pré-
sence d'H2S 

L'impact de la structure des oléfines sur leur réactivité est un sujet à controverse dans la littéra-

ture [32, 53]. C'est pourquoi, l'hexène-1, oléfine linéaire terminale, a été substituée pour une 

partie de l'expérimentation par le 2,3-diméthylbutène-2 (2,3DMBN2), oléfine interne ramifiée. 

Les expériences ont été réalisées à des conditions opératoires tout à fait identiques à celles utili-

sées dans le cas de l'étude de la réactivité de l'hexène-1. Les expériences réalisées nous ont 

permis de nous intéresser aux réactions d'hydrogénation et de recombinaison de ces deux types 

d'oléfines. 

3.4.1. Réaction d'hydrogénation 

La Figure 3- 17 présente les réactivités comparées de l'hexène-1 et du 2,3DMBN2 obtenues en 

utilisant 3 charges composées de 4% mol d'oléfines dans du n-heptane: la première avec 4% 

mol d'hexène-1, la seconde 4% mol de 2,3DMBN2 et la dernière d'un mélange équimolaire des 

deux oléfines. Toutes les autres conditions opératoires ont été rigoureusement contrôlées afin 

d'être maintenues constantes. Le seul paramètre variable, outre la structure de l'oléfine, a été la 

pression partielle d'hydrogène sulfuré en entrée de réacteur (compensée par la pression partielle 

d'azote pour rester à PTot constante). A faible pression partielle d'hydrogène sulfuré, l'hydrogé-

nation de l'oléfine linéaire terminale est largement supérieure à celle de l'oléfine ramifiée in-

terne.  

En revanche à plus forte pression partielle (autour de 0.8 kPa), la conversion convergente des 

oléfines semble indiquer que la réactivité devient indépendante de la structure des oléfines. 
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Figure 3- 17: Influence de la structure des oléfines sur l'hydrogénation en 
fonction de PH2S en sortie de réacteur 

3.4.2. Réaction de recombinaison entre les oléfines et l'hydrogène sulfuré 

Dans les précédentes expériences, l'utilisation d'hydrogène sulfuré a permis d'étudier, en plus 

de la réaction d'hydrogénation, la recombinaison des oléfines avec l'hydrogène sulfuré en fonc-

tion de leur structure. Les résultats observés sont résumés Figure 3- 18. La recombinaison de 

l'H2S sur le 2,3DMBN2 permet d'obtenir du 2,3-diméthylbutanethiol-1 ainsi que du 2,3-

diméthylbutanethiol-2. La réaction de l'hydrogène sulfuré sur le 2,3DMBN est plus difficile 

que sur l'hexène-1. En effet le taux de conversion des oléfines en mercaptans croît lorsqu'on 

passe d'une charge composée de 4% mol de 2,3DMBN2, à une charge composée d'un mélange 

de 2% mol de 2,3DMBN2 et de 2% mol d'hexène-1 pour être le plus élevé dans le cas d'une 

charge composée de 4% mol d'hexène-1. Ce résultat rejoint celui de l'étude de l'hydrogénation: 

la réactivité des oléfines ramifiées est inférieure à celle des oléfines linéaire parce que le carbo-

cation issu du 2,3DMBN2 est plus stable que celui issu de l'hexène-1. 
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Figure 3- 18: Influence de la structure des oléfines sur la réaction de 
recombinaison 

 

3.5. Impact de la nature du composé soufré sur les réactions d'HDS et 
d'hydrogénation de l'hexène-1 

Les résultats présentés Figure 3- 5 ont permis de vérifier que la vitesse de désulfuration dépend 

entre autre de la nature du composé soufré, en montrant la différence de réactivité entre l'hexa-

nethiol et le 3MT. Afin d'approfondir ce point, le 3MT a été substitué par du benzothiophène 

(BT), pour voir si une molécule ayant une gêne stérique plus importante a un accès plus limité 

aux centres actifs du catalyseur. Trois charges ont été comparées à des conditions opératoires 

identiques: T = 458 K, Ptot = 2 MPa, PH2 = 1.153 MPa, PN2 = 343 kPa, Phexène-1 = 27 kPa, Pcompo-

sés soufrés = 0.153 kPa; et PC7 = 477 kPa. Aucun ajout d'hydrogène sulfuré n'a été effectué en en-

trée de réacteur. En terme d'apport de soufre, la première charge ne contient que du 3MT, la 

seconde un mélange équimolaire de 3MT et de BT alors que la dernière ne contient que du BT. 

La même quantité d'hexène-1 a été utilisée dans les trois charges afin de pouvoir étudier l'im-

pact de la nature des composés soufrés sur la réaction d'hydrogénation. Les résultats regroupant 

l'impact sur les réactions d'HDS et d'HYD sont présentés Figure 3- 19. Compte tenu des fidéli-

tés analytiques, aucune différence notable ne peut être distinguée entre les trois charges. Dans 

les conditions opératoires utilisées, la gêne stérique des molécules soufrées ne semble pas poser 
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de problème pour accéder aux sites actifs, et un comportement similaire à celui du 3MT pour 

les deux types de réactions, HDS et HYD, est observé. Dans nos conditions opératoires, le 

coefficient d'adsorption du BT est du même ordre de grandeur que celui du 3MT. 
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Figure 3- 19: Comparaison entre l'effet du DBT et du 3MT sur les réactions 
d'HDS et d'HYD 

4. Discussion 

4.1. Inhibitions et compétitions observées 

4.1.1. Effet de l’H2S et du 3MT sur la transformation des oléfines 

La transformation de l’hexène-1 en présence d’hydrogène et d’hydrogène sulfuré conduit à 

l’apparition de plusieurs produits: l’hexane (hydrogénation), les hexènes-2 & -3 (isomérisation) 

et les hexanethiols -1, -2 et -3 (recombinaison). 

L’isomérisation est la transformation de l’hexène-1 la plus rapide quelle que soit la composi-

tion de la zone catalytique (catalyseur ou bille d’alumine). La composition des oléfines en sor-

tie de réacteur est régie par l’équilibre thermodynamique entre les oléfines. L’hydrogénation est 

une réaction plus lente. L’expérimentation menée au cours de ce travail a montré que l’H2S et 

le 3MT inhibaient très fortement la réaction d’hydrogénation. Ce résultat prouve que les com-

posés soufrés peuvent s’adsorber à l’endroit où se passe la saturation des oléfines. Cependant 
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en plus d’être un inhibiteur l’H2S est également un réactif qui, en se recombinant avec les olé-

fines, fournit au milieu réactionnel une nouvelle famille d'espèces soufrées : les mercaptans. 

Comme précédemment cité, la quantité de soufre dans les essences doit être sévèrement dimi-

nuée, ce qui donne une importance nouvelle à chaque ppm de soufre afin de respecter les nor-

mes écologiques. C’est pourquoi, la réaction de recombinaison, autrefois négligée, devient un 

enjeu majeur dans la désulfuration des essences craquées. Dans ce travail, nous avons pu ob-

server que la proportion entre les différents thiols est gouvernée par l’équilibre thermodynami-

que entre les oléfines. 

Des expériences réalisées avec une charge composée uniquement d’hexanethiol-1 ont permis 

d’observer une concordance entre l’expérimentation et la thermodynamique, ce qui est une 

preuve supplémentaire que la réaction de recombinaison dépend d’un équilibre entre mercap-

tans, oléfines et H2S. 

Contrairement au mécanisme rapporté par Leflaive et al. [123], qui proposait la formation de 

tétrahydrothiophène et de dérivés thiophéniques à partir de la recombinaison entre oléfines et 

hydrogène sulfuré suivie d’une cyclisation, aucun composé thiophénique n’a été détecté dans 

les effluents.  

Les expériences réalisées avec de l’alumine à la place du catalyseur CoMo ont prouvé que la 

formation des thiols est une réaction catalytique qui ne se produit ni en phase gazeuse sur 

l'alumine, ni en phase liquide dans le séparateur liquide gaz en sortie d'unité. 

En ce qui concerne le mécanisme de formation des thiols, l’intervention de carbocations et de 

rupture hétérolytique de l’hydrogène sulfuré a été évoquée dans la littérature [10]. Cependant 

l’utilisation d’un carbocation primaire créé à partir de l’hexène-1 pour former l’hexanethiol-1 

paraît difficilement acceptable à cause de la grande instabilité du carbocation primaire qui se 

transforme plus favorablement en carbocation secondaire (mais qui ne fournit alors que 

l’hexanethiol-2). Afin d’expliquer la présence de l’hexanethiol-1, un mécanisme radicalaire 

serait plus probable. En effet, le radical primaire est très stable. Même si de précédents travaux 

[50, 53, 54, 124] s’accordent en faveur d’un mécanisme par dissociation hétérolytique, 

l’hexanethiol-1 est un produit anti-Markovnikov et son existence s’accorde avec un mécanisme 

mixte autorisant à la fois une rupture homolytique et hétérolytique de l’hydrogène sulfuré 

(Figure 3- 20), ce qui paraît plausible en considérant le fait que l'hydrogène peut se dissocier 

des deux façons sur le catalyseur [23]. 
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Figure 3- 20: Proposition de mécanisme pour la formation des thiols 

 

Les expériences effectuées avec du 2,3DMBN2 et de l'H2S ont montré que la recombinaison 

entre ces deux molécules est beaucoup plus difficile que dans le cas de l'hexène-1, même si le 

2,3DMBN2 conduit à la formation d'un carbocation tertiaire très stable. L'hydrogénation de 

l'oléfine ramifiée est également plus difficile que celle de l'oléfine linéaire. Ces deux résultats 

prouvent que les oléfines ramifiées internes sont moins réactives que les oléfines linéaires à 

cause entre autre de leur encombrement stérique. 

Nous avons observé que l’hydrogène sulfuré et le 3MT inhibaient l’hydrogénation des oléfines. 

Cependant, lorsqu’une mole de 3MT est désulfurée, une mole d’hydrogène sulfuré est créée, 

augmentant ainsi la pression partielle de l’H2S au sein du réacteur. C’est pourquoi, il est légi-

time de se poser la question de savoir si l’inhibition observée lors de l’ajout du 3MT provient 

d’une adsorption compétitive entre l’hexène et le 3MT ou bien si l’effet est du à l’hydrogène 

sulfuré provenant de la désulfuration du 3MT. 

L’impact des deux molécules soufrées (3MT et H2S) a donc été comparé à partir des expérien-

ces décrites dans les Figure 3- 6 et Figure 3- 15 afin de mieux comprendre l’effet inhibiteur du 

3MT sur la réaction d’hydrogénation. Les premières expériences ont été réalisées avec une 

charge oléfinique avec un ajout d’H2S ; les expériences suivantes ont été réalisées sans hydro-

gène sulfuré mais avec différentes charges contenant une teneur fixe en oléfines et une teneur 

variable en 3MT, toutes les autres conditions opératoires étant identiques. L’action inhibitrice 

du 3MT semble légèrement moins forte que celle de l’hydrogène sulfuré (Figure 3- 21). Ce-

pendant en traçant les mêmes constantes cinétiques en fonction de la pression partielle d'hydro-

gène sulfuré générée en sortie de réacteur (Figure 3- 22), l’observation suivante peut être faite : 

les deux expériences donnent des résultats identiques. L’hydrogène sulfuré créé par désulfura-

tion du 3MT peut expliquer à lui seul l’inhibition observée sur l’hydrogénation lors d’ajout de 
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3MT, ce serait les molécules d'H2S qui s'adsorberaient de façon compétitive sur les mêmes sites 

actifs que les oléfines. Sur la Figure 3- 22, les taux de conversion d'HDS du 3MT ont été rajou-

tés sous forme d'étiquette au dessus de chaque point expérimental afin de montrer que le 3MT 

est loin d'être converti entièrement en H2S (plus la pression partielle en 3MT en entrée de réac-

teur est forte moins la conversion en HDS est élevée) et que la conclusion tirée est pertinente. 

Ce résultat ne permet pas de montrer la présence d’une adsorption compétitive sur un même 

site catalytique entre le 3MT et les oléfines, ce que l’expérience de la variation de la teneur en 

oléfines durant l’HDS du 3MT avait déjà montré. 
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Figure 3- 21: Constante cinétique apparente d’HYD en fonction de la pression 
partielle de composés soufrés en entrée de réacteur 
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Figure 3- 22: Constante cinétique apparente d’HYD en fonction de la pression 
partielle d’H2S en sortie de réacteur 

 

4.1.2. Effet de l'H2S et de l'hexène-1 sur la réaction de désulfuration du 3MT 

Afin de mieux connaître la nature des sites actifs sur les catalyseur de type CoMo/Al2O3, il est 

vraiment très important de mieux comprendre les mécanismes d'HDS. La Figure 3- 23 présente 

un mécanisme réactionnel de la réaction de désulfuration adapté à partir du travail de Topsoe 

[12]. Une grande majorité des auteurs sont en accord avec l'idée que le mécanisme réactionnel 

de désulfuration passe par la formation d'un intermédiaire partiellement hydrogéné qui rendrait 

possible par la suite une rupture de la liaison C-S par β-élimination. 
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Figure 3- 23: Transformation du 3MT 

 

Les expériences ont été réalisées dans des conditions douces afin de pouvoir observer les in-

termédiaires réactionnels. La présence de 3MTHT dans les effluents gazeux en sortie de réac-

teur est une preuve de l'existence de la voie hydrogénante. Quant à la formation des thiols, 

celle-ci reste peu visible quelles que soient les conditions opératoires utilisées et dans tous les 

cas le 2MBT1 est majoritaire. Ce résultat pourrait être justifié par une ouverture préférentielle 

du cycle soufré entre l'atome de soufre et le 5ème atome de carbone (Figure 3- 24). Une autre 

explication pourrait être avancée à la lumière des travaux de Mey [53]. L'équilibre thermody-

namique prédit une majorité de 2MBN2, mais Mey a montré que les oléfines terminales sont 

plus réactives que les oléfines internes, ce qui a été également démontré dans ce présent travail. 

L'hydrogène sulfuré réagit donc plus facilement sur le 2MBN1 pour produire le 2MBT1 et 

l'équilibre thermodynamique maintient les proportions entre les oléfines à 5 atomes de carbone. 
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Figure 3- 24: Ouverture du cycle soufré 

 

La quantification de la voie directe (DDS) est une tâche délicate dans le cas du 3MT: dans les 

effluents de sortie de réacteur, aucune trace de méthylbutadiène n'a été détectée à cause de la 

trop grande réactivité de ce composé et les oléfines à 5 atomes de carbone peuvent provenir à la 

fois de la voie directe DDS et de la voie hydrogénante HYD. La Figure 3- 23 montre bien à 

quel point le mécanisme de désulfuration du 3MT est complexe. La voie hydrogénante HYD 

conduit à la formation d'isopentane après deux hydrogénations, l'hydrogénolyse de la liaison C-

S, la désulfuration des thiols et l'hydrogénation des oléfines. La voie directe DDS, quant à elle, 

conduit à la formation du méthylbutadiène par hydrogénolyse puis, par hydrogénations succes-

sives, aux oléfines puis à l'isopentane. Contrairement à Mey et col. [50], aucune trace d'alkyl-

thiophène résultant de l'addition d'oléfines sur le 3MT, n'a été détectée bien que les conditions 

opératoires utilisées soient similaires. 

La présence de 3MT et de 3MTHT ainsi que l'absence de 3-methyldihydrothiophène (3MDHT) 

en sortie de réacteur prouve que le 3MDHT est très réactif alors que les vitesses réactionnelles 

de la première hydrogénation et de l'ouverture du cycle soufré sont plus faibles. L'étape limi-

tante de la réaction d'HDS pourrait être la première hydrogénation ou la rupture de la liaison C-

S. 

L'impact de la pression partielle d'hydrogène sulfuré sur la réaction d'HDS a été montré par les 

expériences et un pseudo ordre apparent égal à un à été calculé par rapport à l'H2S. L'hydrogène 

sulfuré inhibe toutes les étapes de la désulfuration depuis l'adsorption sur le catalyseur de la 

molécule soufrée jusqu'à la dernière hydrogénation. 

L'impact des oléfines sur la réaction d'HDS a été étudié dans ce travail et un fort effet inhibiteur 

a été observé. Ce résultat est une preuve que les oléfines et les composés soufrés sont en com-

pétition d'adsorption sur les mêmes sites actifs, ce qui n'a pas pu être prouvé dans le cas de l'in-

hibition du 3MT sur la réaction d'hydrogénation. 

Les ordres apparents des réactifs pour ces deux réactions sont résumés dans le Tableau 3- 1 
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Tableau 3- 1: ordres apparents des réactifs sur les deux réactions HDS et HYD 

 n (H2S) n (hexène-1) n (3MT) 
HDS -0.9 -0.3 1 
HYD -0.5 1 -0.5 

 

La compétition observée entre l'hydrogénation des hexènes et la désulfuration du 3MT est mo-

délisée par un pseudo ordre apparent égal à -0.5 pour le 3MT sur l'HYD et -0.3 pour les hexè-

nes sur l'HDS. Toutes ces inhibitions peuvent s'expliquer par l'existence d'un seul et unique 

centre actif, cette approche pouvant être soutenue par une modélisation cinétique. 

4.2. Approche de modélisation cinétique 

Afin de prouver l'adsorption compétitive entre oléfines et 3MT, une approche de modèle cinéti-

que a été réalisée. Un modèle plus complexe fera l'objet d'un chapitre dédié. 

Les hypothèses posées sont les suivantes: 

1) Les oléfines en C6 sont regroupées et la constante d'adsorption bo est supposée unique pour 

ce lump. 

2) Les vitesses de réaction d'HDS et d'HYD sont écrites à l'aide d'un formalisme de type Lang-

muir Hinshelwood. 

3) Les réactions d'HDS et d'HYD sont réalisées sur un même centre actif. 

4) L’hydrogène étant en large excès, ce terme est considéré comme constant et sera inclus dans 

la constante de vitesse. 

5) La somme bOPO + b3MTP3MT + bH2SPH2S est considérée très supérieure à 1+ bH2PH2, l'adsorp-

tion des composés organiques et de l’hydrogène sulfuré étant considérée comme importante 

sous nos conditions opératoires et l’adsorption d’hydrogène faible sur les sulfures. 

L'ensemble de ces hypothèses conduit aux expressions suivantes: 

SHSHMTMTOO

MTMT
HDSHDS

SHSHMTMTOO

OO
HYDHYD

PbPbPb
Pb

kv

PbPbPb
Pb

kv

2233

33

2233

++
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++
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Les expressions des vitesses peuvent également être exprimées grâce à un ordre cinétique appa-

rent égal à un : 

MTappHDSHDS

oappHYDHYD

Pkv

Pkv

3.

.

=

=
 

En utilisant les différentes expériences réalisées il a été possible de déterminer les ratios des 

constantes d'adsorption. 

4.2.1. Oléfine seule + H2S 

Tout d'abord, l'impact de l'hydrogène sulfuré sur la réaction d’hydrogénation a été modélisé. 

Simplifications faites, l’expression de la vitesse d’hydrogénation s’exprime ainsi : 

SHSHOO

OO
HYDHYD PbPb

Pb
kv

22+
=  

En traçant 1/v HYD=f(PH2S/PO) (Figure 3- 25), il a été possible d’estimer le ratio bH2S / bO = 2.61 

et la constante k HYD = 0.61. 

y = 4.2862x + 1.6411
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Figure 3- 25: 1/v HYD versus PH2S/Po 

 

4.2.2. 3MT seul+ H2S  

La seconde approche cinétique concerne l’impact de l’hydrogène sulfuré sur la réaction d’HDS. 
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Simplifications faites, l’expression de la vitesse d’HDS s’exprime ainsi: 

SHSHMTMT

MTMT
HDSHDS PbPb

Pb
kv

2233

33

+
=  

En traçant l’évolution de 1/v HDS = f(PH2S/P3MT) (Figure 3- 26), le ratio bH2S / b3MT = 0.023 et la 

constante k HDS = 0.20 ont été estimés. 
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Figure 3- 26: 1/v HDS versus PH2S/P3MT 

 

4.2.3. 3MT +oléfine + H2S  

Après avoir étudié les réactions isolées, une charge mixte composée de 3MT et d’oléfines, a été 

testée. Ces expériences ont permis de vérifier la valeur des précédents ratios et des constantes. 

En utilisant le ratio bH2S / b3MT = 0.023 pour simplifier l’expression de la vitesse 

d’hydrogénation, le ratio b3MT / bo = 114 et k HYD = 0.66 ont été trouvés, ces valeurs sont bien 

en accord avec les résultats avancés dans les sections précédentes. 

De plus il est intéressant de noter que Po ~ 100 P3MT , et d’après le ratio b3MT / bo  estimé, on 

obtient alors des termes de même ordre bo.Po ~ b3MT.P3MT, la compétition entre oléfines et 3MT 

est donc équilibrée dans nos conditions opératoires. 

L’ensemble de ces résultats est en accord avec les hypothèses précédemment avancées : le 3MT 

et les oléfines apparaissent en adsorption compétitive sur des mêmes sites actifs. 

En revanche, la valeur du ratio bH2S / b3MT calculée au cours de cette approche peut paraître 

étrangement faible à la lumière des résultats expérimentaux présentés au paragraphe �4.1.1. En 
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effet, la conclusion tirée lors de ce paragraphe soutenait le fait que l'effet inhibiteur du 3MT sur 

l'hydrogénation des oléfines pouvait s'expliquer par la seule action de l'hydrogène sulfuré libéré 

lors de l'HDS du 3MT. Il aurait paru alors logique d'obtenir un ratio bH2S / b3MT d'une valeur 

supérieure à un. Ce résultat atypique prouve qu'une modélisation "simpliste" ne suffit pas à 

représenter le réseau complexe des réactions mises en jeu lors de l'hydrodésulfuration sélective. 

C'est pourquoi, une approche plus complète grâce à un code écrit en langage fortran fera l'objet 

d'un chapitre ultérieur. 

4.3. Impact de l’hydrogène sulfuré sur la sélectivité 

Les inhibitions observées entre l’hydrodésulfuration et l’hydrogénation sont en accord avec 

l’hypothèse selon laquelle les deux réactions se produisent au même endroit, ce qui est égale-

ment la conclusion de l’approche de modélisation cinétique. Dans le cas d’un seul centre actif 

pour les deux réactions, l’effet de l’hydrogène sulfuré devrait être le même sur les deux réac-

tions, autrement dit la sélectivité HDS/HYD devrait être indépendante de la pression partielle 

d’hydrogène sulfuré. Cependant, un examen détaillé de l’évolution de la sélectivité en fonction 

de la pression partielle d’hydrogène sulfuré (Figure 3- 16) laisse apparaître deux zones distinc-

tes : à faible pression partielle d’hydrogène sulfuré la sélectivité décroît alors qu’à forte pres-

sion partielle d’hydrogène sulfuré (au-delà de 1 kPa), la sélectivité devient constante. 

Une telle variation de la sélectivité a déjà été reportée par le passé [113] dans le cas de la désul-

furation du DBT et il a été prouvé que l’étape limitante de la transformation du DBT (hydrogé-

nation ou rupture de la liaison C-S) pouvait changer selon la pression partielle d’hydrogène 

sulfuré. Le mécanisme décrit pour la transformation du DBT mettait en œuvre la dissociation 

de l'hydrogène et de l'hydrogène sulfuré sur la surface des ions molybdène insaturés et des ions 

sulfures stables, ainsi que l'adsorption des molécules organiques sur la surface des ions Mo 

insaturés. Ceci pourrait tout à fait être transposable au 3MT. Un tel type de mécanisme avec 

changement de l'étape cinétique déterminante en fonction de la pression partielle d'hydrogène 

sulfuré avait été proposé initialement par Kasztelan et Guillaume pour l'hydrogénation du to-

luène [112]. 

Mécanisme proposé pour l'HDS du 3MT: 

MH +2 � −−− •+−⇔•+ SHHMS 2       (1) 
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MSH +2 � −−− •+−⇔•+ SHSHMS 2      (2) 

MMT +3 � MTM 3−⇔        (3) 

MHMTMHMMTM +−−�−+− −− 33 �    (4) 

−−− •+−�•+−− 233 SMDHTMSHHMTM     (5) 

MSMTHTMSHHMMDHTM +•+−�•+−+− −−− 233 �  (6) 

MSMTHTM +•+− −23 � −− −++−� SHMSHMBNM   (7) 

MMDHTM +− 3 � −−− −+•+−�•+ SHMSHMBDNMS 32   (8) 

MSMBNMSHMSHMBDNM +•+−�−+•+− −−− 233 �  (9) 

MSiCMSHMSHMBNM +•+−�−+•+− −−− 2
53 �   (10) 

Les étapes (6) et (7) représentent la voie d'hydrogénation (HYD), alors que les étapes (8) et (9) 

avec le passage par le 3-méthylbutadiène (3MBDN) représentent la voie de désulfuration di-

recte (DDS). Dans le cadre de cette étude il est malheureusement impossible de quantifier la 

voie DDS puisque le diène est indécelable en sortie de réacteur.  

A forte pression partielle d'H2S, les molécules d'hydrogène rentrent en compétition avec l'hy-

drogène sulfuré pour se dissocier sur le catalyseur, l'étape cinétiquement déterminante de la 

transformation du 3MT serait alors l'étape d'hydrogénation (formation du DH3MT) tout comme 

pour la transformation des oléfines ce qui expliquerait la sélectivité constante dans cette zone 

de pression partielle. 

A faible pression partielle d'H2S, l'hydrogène se dissocie facilement sur la phase sulfure du ca-

talyseur, l'étape cinétiquement déterminante de la transformation du 3MT serait alors la rupture 

de la liaison C-S alors que pour la transformation des oléfines, l'étape limitante serait encore 

l'hydrogénation, les deux réactions ayant lieu sur les mêmes sites insaturés. 

Ce résultat, établi à partir de l'étude de l'impact de l'hydrogène sulfuré sur une charge mixte 

hexène-3MT, a pu être retrouvé en étudiant plus attentivement l'impact de l'H2S sur la désulfu-

ration du 3MT. En effet, en traçant l'évolution du rapport des constantes cinétiques de forma-

tion des produits d'HDS du 3MT (C5-oléfines/iC5) en fonction de la pression partielle d'hydro-

gène sulfuré en sortie de réacteur, il est apparu de nouveau deux zones distinctes dont la délimi-
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tation se trouve autour de 1 kPa (Figure 3- 27). A faible pression partielle d'hydrogène sulfuré, 

la sélectivité 
5

5

iC

oléfinesC

k

k − est constante, alors qu'à plus forte pression partielle cette sélectivité 

croît. La formation des oléfines en C5 résulte de la rupture de la liaison C-S alors que la forma-

tion de l'isopentane résulte de l'hydrogénation des oléfines. Considérant l'ensemble de ces in-

formations, nous pouvons en conclure qu'à faible pression partielle d'H2S l'étape cinétiquement 

limitante est la rupture de la liaison C-S alors qu'à plus forte pression partielle l'étape limitante 

devient l'hydrogénation. Ce résultat est en accord avec la précédente conclusion tirée à partir de 

l'impact de l'H2S sur la sélectivité HDS/HYD d'une charge mixte composée d'hexène et de 

3MT. 
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Figure 3- 27: Sélectivité des produits de désulfuration du 3MT en fonction de 
la pression partielle d'hydrogène sulfuré en sortie de réacteur 
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5. Conclusion 

Sous des conditions douces de pression et de température, comme il est généralement utilisé 

industriellement dans le cas de la désulfuration sélective des essences, les mercaptans se for-

ment par une addition de l'hydrogène sulfuré sur les oléfines. Cette réaction catalytique est 

rapide et conduit à un équilibre entre les thiols gouverné par l'équilibre thermodynamique. 

L'étude expérimentale de l'HDS du 3MT et de l'hydrogénation des hexènes, seuls ou en compé-

tition, ainsi que de l'impact de l'hydrogène sulfuré sur ces deux réactions nous apportent de 

nouvelles informations sur la transformation de ces molécules sur catalyseur CoMo/Al2O3. 

En effet, nos résultats montrent clairement: 

• une adsorption compétitive entre les composés organiques 

• un effet inhibiteur de l'hydrogène sulfuré sur les deux types de réactions: HDS et HYD 

• une réactivité des oléfines fonction de leur structure (oléfines linéaires plus réactives 

que les oléfines ramifiées) 

Les résultats d'une approche de modèle cinétique basé sur l'adsorption des deux composés or-

ganiques sur un même centre catalytique ont conforté nos résultats expérimentaux. 

L'impact complexe de l'hydrogène sulfuré sur la sélectivité HDS/HYD a été expliqué par une 

variation de l'étape cinétiquement déterminante de la transformation du 3MT selon la quantité 

d'hydrogène sulfuré présent dans le milieu. 

Dans le chapitre suivant, l'impact d'autres composés naturellement présents lors de l'hydrotrai-

tement des essences de FCC sera étudié. 
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Le chapitre précédent a montré que la sélectivité HDS/HYD était fortement gouvernée par la 

pression partielle d’hydrogène sulfuré, naturellement libéré lors de la réaction d’HDS. L’étude 

a également révélé un comportement différent selon que la pression partielle d’H2S est faible 

ou forte. Dans ce chapitre, l'effet induit par d’autres types d’inhibiteurs naturellement présents 

lors de l’hydrotraitement des essences de FCC est décrit. Il s’agit de composés azotés, de com-

posés aromatiques mais aussi du monoxyde de carbone en tant que polluant de l'hydrogène. 

L'objectif ici est de savoir si d'autres entités que l'H2S sont susceptibles d'influencer la sélectivi-

té HDS/HYD et de nous apporter ainsi de nouvelles clés de compréhension des mécanismes 

réactionnels mis en œuvre lors des réactions concurrentes d’hydrodésulfuration et 

d’hydrogénation des oléfines. 

1. Impact de composés inhibiteurs azotés sur les réactions d'HDS et 
d'HYD 

De précédents travaux ont montré l'impact de composés azotés sur la sélectivité HDS/HYD et 

des résultats contradictoires ont été observés, comme il a été vu dans le chapitre de bibliogra-

phie [41, 91, 110]. Ces travaux sont basés sur des expériences généralement réalisées à hautes 

températures et hautes pressions ce qui permet aux composés azotés d'être décomposés avec 

formation de NH3 par réaction de désazotation (HDN) sur le catalyseur. Dans le but d'étudier 

l'impact des composés azotés en tant que simples inhibiteurs des réactions d'HDS et d'HYD et 

non pas comme molécules réactives en compétition sur le(s) site(s) d’hydrogénolyse et 

d’hydrogénation, la température utilisée a été relativement basse afin d'empêcher la réaction 

d'HDN de se dérouler. Les analyses des effluents en sortie de réacteur ont permis de vérifier 

qu’en régime stable, autant de composés azotés entraient dans le réacteur qu’ils n’en sortaient 

et donc que la réaction d’HDN ne se déroulait pas sous les conditions opératoires utilisées. 

L'étude concernant l'impact de deux composés azotés (pipéridine et pyridine) a été réalisée sur 

le même outil pilote, mais avec un chargement du catalyseur un peu différent. En effet en plus 

des 50 cc de catalyseur situés dans la zone réactionnelle, 5 cc du même catalyseur ont été dilués 

en amont dans la zone de préchauffe afin de prévenir une éventuelle formation de gommes dans 

le réacteur. C'est pourquoi, le lecteur pourra constater un léger décalage dans les activités en 

HDS et HYD entre les expériences présentées dans ce paragraphe et le reste des résultats puis-
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que le catalyseur s'est montré actif en HDS et en HYD dans la zone de préchauffage (comprise 

entre 160 et 185 °C). 

Les principales propriétés de la pyridine et de la pipéridine sont présentées dans le Tableau 4- 

1. La pipéridine est obtenue industriellement par l'hydrogénation de la pyridine sur un cataly-

seur possédant une phase sulfure de molybdène. La pyridine possède un noyau aromatique, qui 

lui confère une structure presque plane (la différence de géométrie des liaisons C-N et C-C em-

pêchant à la molécule d'être parfaitement plane), contrairement à la pipéridine qui est stable en 

conformation "chaise" (comme le cyclohexane). La pyridine est une base faible avec un pKa de 

5,23. Le doublet de l'azote n'étant pas délocalisé, confère à la pyridine des propriétés basiques. 

Cette faible basicité est en contradiction avec le fait que le doublet semble bien disponible pour 

capter un proton. L'explication vient de l'hybridation de l'azote. Un composé hybridé sp3 a un 

effet inductif attracteur plus faible que l'azote hybridé sp2. Le doublet est donc plus retenu à 

l'azote sp2 de la pyridine ce qui ne facilite pas sa protonation et diminuerait sa basicité. La ba-

sicité de l'azote permet les mêmes réactions que pour les amines tertiaires. La pipéridine, quant 

à elle, est un composé hybridé sp3 qui est donc plus basique que la pyridine avec un pKa égal à 

11. 

Tableau 4- 1: Principales propriétés physico-chimiques de la pyridine et de la 
pipéridine 

Nom Pipéridine Pyridine 

Formule semi-développée 
N
H  

N

 

Conformation spatiale 
conformation "chaise" 

-NH en position équatoriale 
[125] 

molécule quasi plane 

Teb (°C) 106 115.2 

Masse molaire (g/mol) 85.19 79.10 

pKa 11.0 5.2 
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1.1. Étude des réactions d’HDS et d’HYD en présence de pyridine 

Par protonation, la pyridine laisse place à l'ion pyridium qui est beaucoup plus réactif vis-à-vis 

des nucléophiles. Il semblerait donc logique qu'au sein de notre milieu réactionnel riche en pro-

ton (par dissociation hétérolytique de l'hydrogène et de l'hydrogène sulfuré), la pyridine se 

transforme en ion pyridium pour s'adsorber sur la phase active du catalyseur. 

1.1.1. Étude préliminaire de la transformation de l’hexène-1 et du 3MT (seuls ou en 

mélange) en présence de pyridine 

Afin de contrôler que les quantités d’inhibiteurs utilisées, choisies volontairement faibles afin 

de ne pas saturer complètement les sites actifs du catalyseurs, avaient un effet suffisamment 

quantifiable sur les réactions d’HDS et d’HYD, trois charges différentes ont été testées avec la 

même teneur en pyridine (1.73 ppm poids d'azote). Ces différentes charges ont permis de véri-

fier si les compétitions observées dans le chapitre précédent entre les oléfines et les composés 

soufrés étaient toujours observables en présence de composés azotés ou si l’effet de ceux-ci 

était trop important pour pouvoir distinguer ces compétitions. La première charge ne comporte 

que de l’hexène-1 (4% mol dans du n-heptane), la seconde uniquement du 3MT (0.03% mol 

dans du n-heptane) alors que la troisième rassemble les deux types de composés (4% mol 

d’hexène-1 et 0.03% mol de 3MT dans du n-heptane). Une dernière charge mixte contenant les 

mêmes proportions que la précédente a été testée dans les mêmes conditions sans pyridine. 

En entrée de réacteur les pressions partielles suivantes ont été fixées: PH2 = 1.07 MPa, P 1-

hexene = 25 kPa et/ou P3MT = 0.15 kPa, PC7 = 0.44 MPa et PTOT = 2 MPa, PN2 étant utilisé en 

complément. Le temps de résidence a été fixé égal à 0.25 h et la température de la zone cataly-

tique égale à 458 K. 

Le Tableau 4- 2 rassemble les valeurs des constantes cinétiques apparentes obtenues à partir 

des trois charges testées. Les compétitions d’adsorption entre les composés oléfiniques et les 

composés soufrés restent visibles en présence de pyridine puisque les deux constantes dimi-

nuent lorsque l’hexène-1 et le 3MT sont mélangés à teneur de pyridine égale. La comparaison 

des résultats obtenus pour les deux charges mixtes (avec et sans pyridine) montre que la pyri-

dine a un effet sur les deux constantes cinétiques apparentes. La pyridine est donc un inhibiteur 

réactionnel suffisamment fort pour conduire à une diminution des activités en sa présence mais 
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permet également d’observer les adsorptions compétitives entre composés oléfiniques et sou-

frés. 

Tableau 4- 2: Constantes cinétiques apparentes kHDS et kHYD pour trois charges 
différentes en présence de 1.73 ppm poids N de pyridine et une charge mixte 

sans pyridine à T = 458 K 

 Hexène-1 3MT Hexène-1 + 3MT Hexène-1 + 3MT 
Pyridine (ppm poids N) 1.73 1.73 1.73 0 

kHDS (L.g-1.h-1) - 6.3 4.9 5.7 
kHYD (L.g-1.h-1) 8.7 - 2.3 3.9 

 

1.1.2. Impact de la teneur en pyridine sur une charge mixte 3MT-hexène-1 

La même charge mixte utilisée dans le chapitre précédent (4 % mol d'hexène-1 et 0.03% mol de 

3MT dans du n-heptane) a servi de base à l'étude de l'influence de la teneur en pyridine sur les 

réactions d'HDS et d'HYD. En entrée de réacteur les pressions partielles suivantes ont été 

fixées: PH2 = 1.07 MPa, P 1-hexene = 25 kPa, P3MT = 0.15 kPa, PC7 = 0.44 MPa et PN2 = 0.47 MPa. 

Le temps de résidence a été fixé égal à 0.25 h et la température de la zone catalytique égale à 

458 K. Le seul paramètre variable au cours de cette étude a été la teneur en pyridine dans la 

charge (entre 0 et 10 ppm poids d'azote).  

Tout comme dans le chapitre précédent, quatre réactions différentes se déroulent au sein du 

réacteur: la désulfuration du 3MT, qui produit de l'isopentane, des oléfines à 5 atomes de car-

bone et de l'H2S, l'isomérisation de l'hexène-1 en hexène-2 et -3, l'hydrogénation des oléfines 

en hexane et enfin la recombinaison entre les oléfines et l'hydrogène sulfuré conduisant à la 

formation des hexanethiols-1, -2 et -3. 

La Figure 4- 1 présente l'impact de la teneur en pyridine sur les différentes réactions: HYD, 

RSH et d'HDS. Les réactions d'hydrogénation et de désulfuration sont clairement inhibées par 

la pyridine. En fin de test, une charge sans pyridine a été injectée afin de voir si, comme dans le 

cas de l'hydrogène sulfuré, l'activité était régénérée rapidement. Après plus de 100 h, les activi-

tés n'étaient pas entièrement restaurées bien que fortement augmentées, ce qui signifie que la 

pyridine s'adsorbe sur le catalyseur de manière très importante. La désorption de la pyridine est 

donc un processus très long. 
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Figure 4- 1: Impact de la pyridine sur les différentes conversions 

 

Le point de la Figure 4- 1 réalisé sans pyridine, ne sera pas intégré dans les calculs cinétiques 

car le taux de conversion en HDS du 3MT est proche de 100% et le calcul des constantes de 

vitesses apparentes présente alors une incertitude beaucoup trop élevée pour avoir un sens. 

Les résultats obtenus ont permis d'évaluer les ordres cinétiques apparents de la pyridine égaux à 

-0.29 pour la réaction d'hydrogénation et à -0.37 pour la réaction d'HDS. En sortie de réacteur, 

les proportions observées des différents isomères de l'hexène-1 correspondent à l'équilibre 

thermodynamique, tout comme ce qui a pu être observé dans le chapitre précédent, donc la py-

ridine ne bloque pas complètement les sites d'isomérisation. 

 

La diminution du taux de conversion des oléfines en thiols, s'explique par le fait que la pyridine 

inhibant fortement la réaction d'HDS, moins de molécules d'hydrogène sulfuré sont disponibles 

dans le milieu réactionnel. La Figure 4- 2 présente l'évolution de la constante cinétique appa-

rente de recombinaison en fonction de la pression partielle générée en hydrogène sulfuré à la 

sortie du réacteur pour ces mêmes expériences de variation de la teneur en pyridine. L'évolution 

linéaire montre bien que le phénomène de recombinaison est lié à la teneur en hydrogène sulfu-

ré par un ordre un et l'expression de la vitesse de recombinaison peut ainsi s'exprimer: 

SHoléfineappRSHoléfineappRSHRSH PPkPkr
2

... '==  
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Figure 4- 2: Impact de la pression partielle d'H2S généré dans le réacteur, selon la teneur 
en pyridine de la charge, sur la constante cinétique apparente de recombinaison 

 

On peut donc résumer l’effet inhibiteur de la pyridine sur les réactions d’HDS et d’HYD par les 

expressions cinétiques apparentes suivantes : 

0.29

0.37

.

.

HYD app pyridine

HDS app pyridine

k P

k P

α

α

−

−

=

′=
 

1.2. Étude des réactions d’HDS et d’HYD en présence de pipéridine 

La même charge ainsi que les mêmes conditions opératoires ont été utilisées pour cette nou-

velle étude. Le seul paramètre variable était la teneur en pipéridine dans la charge d'hydrocar-

bure (entre 0 et 10 ppm poids d'azote). 

La Figure 4- 3 présente les conversions obtenues en HDS, HYD et RSH lors de la variation de 

la teneur en pipéridine. L'évolution est semblable à celle observée dans le cas de l'étude avec la 

pyridine. 

Les résultats obtenus ont permis d'évaluer les ordres cinétiques apparents de la pipéridine égaux 

à -0.24 pour la réaction d'hydrogénation et à -0.25 pour la réaction d'HDS. En sortie de réac-

teur, les proportions observées des différents hexènes se sont avérées correspondre une nou-

velle fois à l'équilibre thermodynamique. Les résultats indiquent que malgré des différences de 
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basicité du composé azoté utilisé (pyridine ou pipéridine), le catalyseur dispose encore d'une 

acidité suffisante pour dissocier l'hydrogène et permettre à l'équilibre d'isomérisation d'avoir 

lieu. 
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Figure 4- 3: Impact de la pipéridine sur les différentes conversions 

 

La Figure 4- 4 présente l'évolution de la constante cinétique apparente de recombinaison en 

fonction de la pression partielle générée en hydrogène sulfuré à la sortie du réacteur. L'évolu-

tion linéaire montre de nouveau que le phénomène de recombinaison est entièrement gouverné 

par la teneur en hydrogène sulfuré. 
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Figure 4- 4: Impact de la pression partielle d'H2S généré dans le réacteur, selon la teneur 
en pipéridine de la charge, sur la constante cinétique apparente de recombinaison 

 

L’impact de la pipéridine peut se résumer par les expressions suivantes : 

0.24

0.25

.

.

HYD app pipéridine

HDS app pipéridine

k P

k P

α

α

−

−

=

′=
 

1.3. Impact des composés azotés sur la sélectivité HDS/HYD 

La Figure 4- 5 résume l'impact des composés azotés, pyridine et pipéridine, sur les constantes 

cinétiques apparentes d'HDS et d'HYD. Les deux réactions sont inhibées, mais la constante 

cinétique apparente d'HDS reste dans les deux cas supérieure à la constante cinétique apparente 

d'HYD, bien que du même ordre de grandeur. Les vitesses de réaction d'HDS et d'HYD peu-

vent s'exprimer par les expressions suivantes: 

hexeneHYDappHYD

MTHDSappHDS

Pkv

Pkv

.

. 3

=

=
 

En utilisant ces expressions, et en considérant qu'en entrée de réacteur hexeneMT PP 1703 ≈ , on 

prouve que dans nos conditions expérimentales la réaction d'hydrogénation est plus rapide que 

la réaction de désulfuration. Comme précédemment expliqué, les points réalisés à teneur nulle 
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en composés azotés ne peuvent pas donner lieu à des valeurs de kHDS fiables car les taux de 

conversion en HDS sont très proches de 100%. 

La pipéridine est plus basique que la pyridine (pKa (pipéridine) = 11.0, pKa (pyridine) = 5.23) 

et donc présente une affinité plus grande pour les sites acides de Brönsted, alors qu'inversement 

la pyridine grâce à son doublet non liant sur l'atome d'azote est plus nucléophile que la pipéri-

dine et présente des affinités plus grandes pour les sites acides de Lewis. 

La Figure 4- 5 présente, sous la forme de carrés, l'évolution de kHYD (verts pour la pyridine, 

bleus pour la pipéridine) et sous la forme de losanges, l'évolution de kHDS (même code de cou-

leur). La pipéridine affecte plus la réaction d'hydrogénation que la pyridine, alors que c'est l'in-

verse qui se produit dans le cas de l'hydrodésulfuration: la pyridine affecte plus la réaction 

d'HDS que la pipéridine. L'ensemble de ces résultats conduit aux conclusions suivantes: la ré-

action d’hydrogénation est plus fortement affectée par une base de Brönsted, ce qui implique-

rait que les protons H+ jouent un rôle clé dans le déroulement de cette réaction. La réaction 

d’HDS est inhibée plus fortement par un bon nucléophile, ce qui semblerait argumenter en fa-

veur de l'implication forte de lacunes électroniques dans le mécanisme de rupture de la liaison 

C-S. Cependant ces conclusions sont à considérer avec prudence car les écarts entre les activi-

tés des différents composés sont relativement faibles. 
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Figure 4- 5: Impact des composés azotés sur les constantes cinétiques 
apparentes d'HDS et d'HYD 

 

L'effet des composés azotés sur la sélectivité kHDS/kHYD est reporté Figure 4- 6. Pour un compo-

sé donné, la sélectivité est constante quelle que soit la pression partielle de composé azoté en 

entrée de réacteur, contrairement aux travaux de Rabarihoela-Rakotovao et col. [85], cependant 

ces auteurs travaillaient dans des conditions opératoires très différentes des nôtres qui permet-

taient aux composés azotés de réagir sur le catalyseur par hydrogénation ce qui n'est pas le cas 

dans ce présent travail. La constance de la sélectivité pourrait suggérer en première analyse que 

les deux réactions se déroulent sur le même centre actif ou que leur étape cinétiquement déter-

minante soit la même pour les deux réactions, c'est-à-dire l'hydrogénation. Cependant le chan-

gement de sélectivité observé lors du changement de composé montre que l'inhibition des com-

posés azotés sur les réactions d'HDS et d'HYD est plus complexe qu’il n’y paraît. Ce résultat 

est en contradiction avec les précédents travaux de Vrinat et col. [41], qui montraient lors de la 

désulfuration du 4,6DMDBT que, quelle que soit la nature de l'inhibiteur utilisé, la sélectivité 

DDS/HYD restait inchangée. Cependant, il s'agit ici de comparer la réactivité de deux molécu-

les distinctes (3MT et hexène) et non les voies réactionnelles d'une molécule unique 

(4,6DMDBT). Il est donc délicat de comparer les deux travaux. 
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Dans l’hypothèse de l’existence d’un seul et unique site actif où se produirait à la fois les réac-

tions de désulfuration et d’hydrogénation, l’action d’un inhibiteur devrait seulement avoir un 

impact sur les activités d’HDS et d’HYD mais cette action devrait être semblable, la sélectivité 

devant rester inchangée, ce qui n’est pas le cas ici puisque dans le cas de l’utilisation de la pipé-

ridine, la sélectivité kHDS/kHYD est égale à 3 alors pour la pyridine cette valeur n’est que de 2. 

L’hypothèse de l’existence de deux sites distincts, bien qu’elle puisse expliquer la différence de 

sélectivité entre les deux composés azotés, ne peut pas en revanche expliquer la constance de la 

sélectivité lorsque la teneur des composés azotés varie. En effet, il a été choisi de faire varier la 

teneur en composés azotés entre des valeurs très faibles (de 0 à 10 ppm poids N) afin d’être sûr 

de ne pas saturer immédiatement l’ensemble des sites actifs et d'observer des variations des 

constantes de vitesses apparentes kHDS et kHYD en fonction de la teneur en inhibiteur. C’est 

pourquoi, il aurait été logique d’observer une variation de la sélectivité puisque dans 

l’hypothèse de deux sites distincts géographiquement, il n’y a aucune raison pour que les inhi-

biteurs s’attaquent de manière rigoureusement identique aux deux types de sites. Un modèle à 

deux sites distincts aurait donc bien du mal à expliquer les résultats expérimentaux obtenus. 
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Figure 4- 6: Impact des composés azotés sur la sélectivité HDS/HYD 

 
La pyridine et la pipéridine sont de puissants inhibiteurs de la réaction d'HDS puisque quelques 

ppm poids N suffisent à faire chuter la conversion molaire en HDS autour de 40-50%, comme 
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il a été vu dans les paragraphes précédents. La faible conversion du 3MT implique une diminu-

tion de la pression partielle en hydrogène sulfuré en sortie de réacteur. La sélectivité observée 

pour la pyridine et la pipéridine est comprise entre 2 et 3. Cet ordre de grandeur correspond à 

une zone de faible pression partielle en hydrogène sulfuré lors de l'étude de l'impact de l'H2S 

dans le chapitre précédent. Il a donc semblé judicieux de vérifier si la sélectivité observée lors 

des expériences sur l'action inhibitrice des composés azotés ne pouvait pas être reliée à la pres-

sion partielle en hydrogène sulfuré dans le réacteur. 

La Figure 4- 7 présente sur un même plan la sélectivité HDS/HYD en fonction de la pression 

partielle d’hydrogène sulfuré, pour les expériences réalisées sans azotés avec variation de la 

pression partielle d'H2S et pour les expériences réalisées sans hydrogène sulfuré avec les com-

posés azotés. Pour ces dernières, on se retrouve effectivement dans la zone de faible pression 

partielle d’hydrogène sulfuré, en comparaison avec les points réalisés dans le chapitre précé-

dent en faisant varier la pression partielle d’H2S.  

Dans cette zone à faible teneur en H2S, les étapes cinétiquement limitantes sont différentes pour 

les deux réactions, d'après ce qui a été montré dans le chapitre précédent : hydrogénolyse pour 

la réaction d’HDS et hydrogénation pour la réaction d’HYD. Une très faible variation de la 

pression partielle d’H2S implique une grande variation de la sélectivité. En se plaçant à des 

valeurs de plus en plus faible d’hydrogène sulfuré, la sélectivité prend une allure 

d’exponentielle, ce qui explique pourquoi entre la pyridine et la pipéridine une si grande diffé-

rence est observée du point de vue de la sélectivité pour un faible écart en pression partielle 

d'hydrogène sulfuré. 

La quantité d’hydrogène sulfuré libéré lors de la réaction d’HDS peut ainsi expliquer la varia-

tion de sélectivité observée entre les différents composés azotés. 
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Figure 4- 7: Évolution de la sélectivité en fonction de la pression partielle 
d'H2S en sortie de réacteur pour différentes expérimentations 

 

La pipéridine et la pyridine sont des molécules ayant un encombrement stérique différent, alors 

que la pyridine est une molécule plane, la pipéridine est plus volumineuse avec sa conformation 

chaise. Cette différence est à ajouter à la différence de basicité et de nucléophilie de ces deux 

molécules, ce qui rend délicat la prise de position quant à la nature de l'effet inhibiteur des 

composés azotés. Quelle que soit la nature de l'inhibition, il semblerait que la sélectivité puisse 

être reliée directement à la pression partielle d'hydrogène sulfuré généré dans le réacteur. 

2. Impact de molécules aromatiques (xylènes) sur la sélectivité 
HDS/HYD 

Les composés aromatiques représentent à eux seuls entre 20 et 40 % de la teneur volumique des 

essences de FCC. Il a donc semblé naturel de s’intéresser à cette catégorie de composés, afin de 

savoir s’ils avaient un impact sur les réactions d’HDS et d’HYD lors de l’hydrotraitement des 

essences de FCC. La famille représentative des composés aromatiques choisie pour notre expé-

rimentation est celle des xylènes. Un mélange d’isomères ortho-, méta- et para-xylènes à 

l’équilibre thermodynamique a été utilisé. 
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La même charge mixte (4 % mol d'hexène-1 et 0.03% mol de 3MT dans du n-heptane) a servi 

de base à l'étude de l'influence de la teneur en xylènes (entre 0 et 19 % mol) sur les réactions 

d'HDS et d'HYD. En entrée de réacteur les pressions suivantes ont été fixées: PH2 = 1.156 MPa, 

P 1-hexene = 27 kPa, P3MT = 0.15 kPa, PN2 = 344 kPa et PTOT = 2 MPa. Le temps de résidence a 

été fixé égal à 0.25 h et la température de la zone catalytique égale à 458 K. Le seul paramètre 

variable au cours de cette étude a été la teneur en xylènes dans la charge d’hydrocarbures (Pxylè-

nes entre 0 et 92 kPa). 

Lors des expérimentations réalisées avec des xylènes, les effluents de sortie de réacteur ont été 

analysés. Le bilan de matière sur les xylènes a montré qu’aucune réaction d’hydrogénation 

n’affecte la teneur en aromatiques. Ils sont parfaitement réfractaires à l'hydrogénation dans les 

conditions opératoires utilisées. 

La Figure 4- 8 présente l’évolution des constantes cinétiques apparentes d’HDS et d’HYD ainsi 

que la sélectivité HDS/HYD en fonction de la pression partielle en aromatiques. Aucune varia-

tion n’est observable même à fortes teneurs en aromatiques.  
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Figure 4- 8: Impact des aromatiques sur les constantes cinétiques apparentes 
d'HDS et d'HYD ainsi que sur la sélectivité HDS/HYD. 

 

Les xylènes ne sont donc pas inhibiteurs de réaction sous les conditions opératoires utilisées. 

Non seulement les xylènes ne s’hydrogènent pas sur le catalyseur, mais il semble également 
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qu’ils ne s’adsorbent pas ou très peu sur les sites catalytiques contrairement aux composés azo-

tés, puisqu'ils ne conduisent pas à un phénomène d'inhibition. 

3. Impact de la pression partielle d’hydrogène 

L’hydrogène est un composé essentiel dans les procédés d’hydrotraitement. Dans le but de 

mieux comprendre les mécanismes réactionnels et de modéliser correctement les réactions 

d’HDS et d’HYD dans le chapitre suivant, une étude de l’impact de l’hydrogène sur les diffé-

rentes réactions a été réalisée. 

La charge mixte (4 % mol d'hexène-1 et 0.03% mol de 3MT dans du n-heptane) a servi de base 

à l'étude de l'influence de la pression partielle en hydrogène sur les réactions d'HDS et d'HYD. 

En entrée de réacteur les pressions suivantes ont été fixées : P 1-hexene = 27 kPa, 

P3MT = 0.153 kPa, PC7 = 476 kPa et PTOT = 2 MPa. Le temps de contact a été fixé égal à 0.25 h 

et la température de la zone catalytique égale à 458 K. Le seul paramètre variable au cours de 

cette étude a été la teneur en hydrogène injecté en entrée de réacteur (PH2 entre 0.192 et 

1.153 MPa), la pression totale étant fixée à 2 MPa grâce à la pression partielle d’azote. 

La Figure 4- 9 présente les constantes cinétiques apparentes kHDS et kHYD ainsi que la sélectivité 

HDS/HYD en fonction de la pression partielle d’hydrogène en entrée de réacteur. Contraire-

ment aux composés étudiés précédemment, l'hydrogène n'est pas un inhibiteur de réacteur dans 

le domaine de pression partielle étudiée (PH2 entre 0.2 et 1.16 MPa) même si la sélectivité 

HDS/HYD diminue avec l'augmentation de la teneur en hydrogène. En effet, la constante kHYD 

croît linéairement en fonction de la pression partielle d’hydrogène, alors que la constante kHDS 

croît de manière affine dans le domaine étudié avec une pente moins importante c'est pourquoi 

la sélectivité diminue. Pour des raisons de fonctionnement de l'unité pilote, il n'a pas été possi-

ble de descendre en dessous de 0.2 MPa de pression partielle d'hydrogène, c'est pourquoi il est 

difficile de se prononcer sur l'allure globale de l'évolution de kHDS. 



 
Chapitre 4: Généralisation du rôle de l'H2S sur la sélectivité HDS/HYD 

138 

0

1

2

3

4

5

6

7

8

9

10

0 2 4 6 8 10 12 14
Pression partielle d'hydrogène en entrée (105Pa)

k H
Y

D
, k

H
D

S
 (L

.g
-1

.h
-1

) e
t S

HYD

HDS

Sélectivité HDS/HYD

 

Figure 4- 9: Impact de l'hydrogène sur les constantes cinétiques apparentes de 
l'HDS et de l'HYD ainsi que sur la sélectivité HDS/HYD 

 

Afin de vérifier l’origine de la décroissance de la sélectivité, celle-ci a été tracée en fonction de 

la pression partielle d’hydrogène sulfuré en sortie de réacteur (Figure 4- 10). Les points réalisés 

avec une variation de pression partielle d’hydrogène s’assemblent parfaitement avec les points 

réalisés avec une variation de pression partielle d’hydrogène sulfuré. Ceci montre que, dans le 

cas de la variation de la pression partielle d’hydrogène en entrée de réacteur, l’hydrogène sulfu-

ré libéré lors de la réaction d’HDS explique à lui seul la variation de sélectivité observée. 
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Figure 4- 10: Sélectivité HDS/HYD en fonction de la pression partielle d'H2S 
générée en sortie de réacteur 

4. Impact du CO sur la sélectivité HDS/HYD 

Les composés de type oxygénés ne sont pas naturellement présents dans les essences de FCC. 

Cependant lors de l’hydrotraitement de cette coupe, l’hydrogène nécessaire provient de diffé-

rents autres procédés de la raffinerie producteurs d’H2 et peut présenter des traces de monoxyde 

de carbone dues à une mauvaise séparation des gaz. C’est pourquoi, nous avons choisi d’étudier 

l’impact de cette molécule sur les réactions d’HDS et d’HYD. 

La charge mixte (4 % mol d'hexène-1 et 0.03% mol de 3MT dans du n-heptane) a servi de base 

à l'étude de l'influence de la teneur en monoxyde de carbone sur les réactions d'HDS et d'HYD. 

En entrée de réacteur les pressions suivantes ont été fixées: PH2 = 1.153 MPa, P 1-

hexene = 27 kPa, P3MT = 0.153 kPa, PC7 = 476 kPa et PTOT = 2 MPa. Le temps de contact a été 

fixé égal à 0.25 h et la température de la zone catalytique égale à 458 K. Le seul paramètre va-

riable au cours de cette étude a été la teneur en CO injecté en entrée de réacteur (PCO entre 0 et 

386 Pa), la pression totale étant fixée à 2 MPa grâce à la pression partielle d’azote. Le mo-
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noxyde de carbone a été injecté grâce à une bouteille contenant un mélange CO/H2 via la ligne 

de gaz ayant précédemment servi à injecter l’hydrogène sulfuré en mélange avec l’azote. 

La Figure 4- 11 présente l’évolution des constantes cinétiques apparentes d’HDS, d’HYD et de 

RSH en fonction de la pression partielle en monoxyde de carbone utilisée. Le monoxyde de 

carbone inhibe très fortement la réaction d’HDS. En revanche l’inhibition de la réaction 

d’hydrogénation, bien que visiblement présente est beaucoup moins marquée. 

Un point retour effectué en fin de test sans monoxyde de carbone a permis d’observer une res-

tauration complète des activités en quelques heures seulement, tout comme dans le cas de l'hy-

drogène sulfuré. 
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Figure 4- 11: Impact du monoxyde de carbone sur les constantes cinétiques 
apparentes d'HDS, d'HYD et de RSH. 

 

En traçant ln (k) = f (ln PCO), il a été possible de déterminer l'ordre cinétique apparent du mo-

noxyde de carbone sur les différentes réactions HDS, HYD et RSH (Figure 4- 12). Ces ordres 

sont résumés dans le Tableau 4- 3. 
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Figure 4- 12: Détermination des ordres cinétiques apparents du CO sur les différentes 
réactions 

 

Tableau 4- 3: Ordres cinétiques apparents du CO sur les réactions d'HDS, 
d'HYD et de RSH 

 HDS HYD RSH 
nCO -0.34 -0.16 -0.29 

 

L’évolution de la sélectivité en fonction de la pression partielle en monoxyde de carbone est 

présentée Figure 4- 13. La courbe se divise en deux zones, tout comme pour l’hydrogène sulfu-

ré : à faible pression partielle de monoxyde de carbone, la sélectivité décroît rapidement, deux 

étapes limitantes différentes semblent être en compétition (hydrogénolyse pour les composés 

soufrés et hydrogénation pour les composés oléfiniques), alors qu’à plus forte pression partielle 

de monoxyde de carbone, la sélectivité n'est pas affectée, l’étape cinétiquement limitante des 

deux réactions semblant être l’hydrogénation des doubles liaisons. 
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Figure 4- 13: Impact du monoxyde de carbone sur la sélectivité HDS/HYD 

 

Rappelons que les expressions des constantes cinétiques apparentes et leur ratio s'expriment 

comme suit (avec l’hypothèse d’un site unique): 
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Lorsque la pression en monoxyde de carbone devient plus élevée, la sélectivité kHDS app/kHYD app 

devient constante et prend la valeur de 1. On obtient alors le résultat suivant 
o

MT
o
HDS

o
HYD

b
b

k
k 3= . 

 

L’impact du monoxyde de carbone reste difficilement explicable. Molécule base de Lewis avec 

ses quatre doublets non liants, elle ne semble affecter que très peu la réaction d’hydrogénation 

se déroulant pourtant en milieu acide. On pourrait se demander si la réaction d’hydrogénation 

est plus sensible aux bases de Brönsted qu'à celles de Lewis alors que la réaction 
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d’hydrodésulfuration serait beaucoup plus sensible aux bases de Lewis qu’à celles de Brönsted. 

Ce résultat rejoindrait alors la théorie développée dans le paragraphe �0. 

L’évolution de la sélectivité a été tracée en fonction de la pression partielle d’H2S libéré dans le 

milieu réactionnel (Figure 4- 14), afin de savoir si l’effet du monoxyde de carbone sur la sélec-

tivité pouvait être relié à la pression partielle en hydrogène sulfuré comme dans le cas des com-

posés azotés. Cependant dans le cas de l’utilisation du monoxyde de carbone, la sélectivité 

HDS/HYD croît avec la pression partielle d’hydrogène sulfuré contrairement à l’évolution de la 

sélectivité dans le cas de la variation d’H2S en entrée de réacteur. 
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Figure 4- 14:Evolution de la sélectivité HDS/HYD en fonction de la pression 
partielle d'H2S en sortie de réacteur. 

 

Le monoxyde de carbone est un inhibiteur très complexe des réactions d'hydrodésulfuration et 

d'hydrogénation. Son effet est encore mal connu, dans cette étude, nous avons pu constater que 

les activités désulfurante et hydrogénante ont été complètement restaurées après l'arrêt d'injec-

tion de cet inhibiteur. L'impact du CO ne peut donc pas être attribué à un effet de cokage du 

catalyseur. Dans les procédés industriels, il est donc très important de purifier l'hydrogène qui 

alimente les circuits afin de retirer au maximum les traces de CO. 
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5. Tentative de généralisation sur la sélectivité HDS/HYD 

Dans les paragraphes précédents de ce chapitre, l'impact de l'hydrogène sulfuré semble être 

primordial pour les réactions d'hydrogénation et d'hydrodésulfuration quelles que soient les 

conditions expérimentales ou les inhibiteurs utilisés, si on fait abstraction du cas du monoxyde 

de carbone. C'est pourquoi, l'ensemble des expérimentations réalisées à température et temps de 

contact identiques a été rassemblé sur un même plan (Figure 4- 15 à Figure 4- 17). 

Les Figure 4- 15 et Figure 4- 16 présentent respectivement l'évolution des constantes cinétiques 

apparentes d'hydrogénation et de désulfuration en fonction de la pression partielle en hydrogène 

sulfuré en sortie de réacteur. Dans les deux cas, l'hydrogène sulfuré ne peut expliquer à lui seul 

l'inhibition observée puisque les points expérimentaux sont relativement dispersés. 

0.0

0.5

1.0

1.5

2.0

2.5

3.0

3.5

4.0

0 2 4 6 8 10 12 14 16

Pression partielle d'H2S en sortie de réacteur (102Pa)

k 
H

Y
D
 (L

.g
-1

.h
-1

)

charge mixte + variation H2

charge oléfinique + variation H2S

charge mixte + variation aro

charge mixte + pyridine

charge mixte + pipéridine

charge mixte + BT

charge oléfinique + variation 3MT

charge mixte + variation H2S

charge 3MT + variation oléfine

 

Figure 4- 15: Synthèse de l'impact de la pression partielle d'hydrogène sulfuré sur la 
constante cinétique apparente d'hydrogénation pour différentes expérimentation réalisées 
à T = 458 K et t = 0.25h. (charge mixte = 4% mol d'hexène-1 + 0.03% mol de 3MT dans n-

heptane) 
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Figure 4- 16: Synthèse de l'impact de la pression partielle d'hydrogène sulfuré 
sur la constante cinétique apparente de désulfuration pour différentes 

expérimentation réalisées à T = 458 K et t = 0.25h. (charge mixte = 4% mol 
d'hexène-1 + 0.03% mol de 3MT dans n-heptane) 

 

En revanche, lorsque la sélectivité kHDS/kHYD est représentée en fonction de la pression partielle 

en hydrogène sulfuré en sortie de réacteur pour l'ensemble des points précédents (Figure 4- 17) 

une tendance se dégage nettement. L'hydrogène sulfuré semble gouverner la sélectivité. 

La sélectivité semble pouvoir s'exprimer de la forme n
SH

appHYD

appHDS P
k

k −=
2

.α  pour des pressions par-

tielles en hydrogène sulfuré inférieure à 1.2 kPa. La Figure 4- 18 présente le calcul de l'ordre de 

l'hydrogène sulfuré sur la sélectivité pour des pressions partielles en sortie inférieures à 1.2 kPa, 

la valeur de n est égale à -0.9.  

Pour des pressions partielles supérieures, la sélectivité devient constante et s'exprime sous la 

forme β=
appHYD

appHDS

k

k
, avec 55.0=β  
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Figure 4- 17: Synthèse de l'impact de la pression partielle d'hydrogène sulfuré 
sur la sélectivité HDS/HYD pour différentes charges à T = 458 K. 
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Figure 4- 18: Calcul de l'ordre de l'hydrogène sulfuré par rapport à la 
sélectivité kHDS/kHYD 
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6. Approche mécanistique basée sur l'adsorption du 3MT 

En considérant que l'hydrogène sulfuré se dissocie sur le catalyseur et qu'un équilibre existe 

entre la phase sulfure et l'hydrogène sulfuré du milieu, on peut donc dire qu'à faible pression 

partielle d'H2S le catalyseur possède moins d'atome de soufre à sa surface qu'à forte pression 

partielle. Il y aurait donc plus de vacances au niveau des feuillets de MoS2 à faible pression 

partielle d'hydrogène sulfuré, c'est-à-dire plus de sites de coordination métalliques insaturés 

("coordinatively unsaturated sites" CUS). A plus forte pression partielle, l'environnement pro-

che des atomes de molybdène est plus riche en soufre (anions S2-, groupes –SH). Cette diffé-

rence dans l'environnement des atomes de molybdène pourrait impliquer un changement dans 

le mode d'adsorption des composés soufrés. A faible pression partielle d'hydrogène sulfuré, le 

3MT peut s'adsorber via son atome de soufre (adsorption �) sur les lacunes Mo�, alors qu'à 

plus forte pression partielle, les lacunes devenant de plus en plus rares, le 3MT s'adsorberait 

préférentiellement de la même façon que les hexènes sur le catalyseur, c'est-à-dire via une de 

ses doubles liaisons C=C (adsorption �) (Figure 4- 19). Ceci pourrait expliquer la décroissance 

de la sélectivité dans un premier temps, puis sa constance. Cette théorie rejoindrait la notion 

des sites "Mo edge/ S edge" développée récemment [39, 47, 48] avec une distribution de ces 

sites dépendante de la pression partielle d'hydrogène sulfuré. 

S

S

 

Figure 4- 19: Modes d'adsorptions possibles du 3 MT et de l'hexène 

 Conclusion  

Après avoir vu dans le chapitre précédent l'impact de l'hydrogène sulfuré sur les réactions mi-

ses en œuvre au cours d'un hydrotraitement sélectif, l'étude des réactions d'hydrogénation des 

oléfines et d'hydrodésulfuration a été poursuivie en étudiant cette fois, l'impact de différents 

composés naturellement présents dans le milieu réactionnel, tels que les composés azotés, les 

composés aromatiques, l'hydrogène et enfin le monoxyde de carbone. Les ordres réactionnels 
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apparents des différents inhibiteurs étudiés dans les chapitres III et IV sur les deux réactions 

d'hydrodésulfuration et d'hydrogénation sont résumés dans le tableau ci-dessous : 

 nHDS nHYD 
H2S -0.9 -0.5 
3MT 1 -0.5 

hexène-1 -0.26 1 
pyridine -0.29 -0.37 

pipéridine -0.24 -0.25 
aromatiques 0 0 

CO -0.34 -0.16 
hydrogène 1 1 

 

Dans la quasi-totalité des cas, les variations de sélectivité HDS/HYD peuvent s’expliquer sim-

plement par la pression partielle d’hydrogène sulfuré libéré lors de la réaction d'HDS, sauf pour 

le cas du monoxyde de carbone qui présente un comportement très complexe par rapport à la 

sélectivité HDS/HYD. L’emploi de cet inhibiteur ainsi que celui des composés azotés, pyridine 

et pipéridine, semblent prouver que la réaction d’HDS nécessiterait la présence d'un acide de 

type de Lewis alors que la réaction d’HYD nécessiterait, quant à elle, un acide de type de 

Brönsted. 

L'explication de l'évolution de la sélectivité avec l'augmentation de la pression partielle pourrait 

se trouver dans le changement de l'étape cinétiquement limitante de l'HDS (à faible pression 

partielle: rupture de la liaison C-S, à forte pression partielle: hydrogénation des liaisons doubles 

liaison C=C) et serait alors tout à fait compatible avec l'existence d'un seul type de site actif. 

Une autre explication pourrait être donnée en considérant un mode d'adsorption du 3MT diffé-

rent en fonction de la population de lacunes et d'anions S2- sur le catalyseur. Il devient alors 

également possible d'expliquer l'allure de la courbe de sélectivité en fonction de la pression 

partielle d'hydrogène sulfuré : à faible pression partielle l'adsorption des composés soufrés via 

une liaison � se déroulerait majoritairement alors qu'à plus forte pression partielle une adsorp-

tion � s'effectuerait de manière préférentielle. Ceci rejoindrait alors la théorie des sites Mo-

edge/S-edge. 

Dans la suite de ce travail, un modèle cinétique sera développé afin de confirmer ou d’infirmer 

les hypothèses effectuées et les conclusions tirées tout au long des résultats expérimentaux ob-

tenus par des simulations numériques. Le modèle cinétique s’attachera notamment à discrimi-

ner le nombre de types de sites actifs différents du catalyseur, à évaluer les constantes d'adsorp-
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tion des différents composés présents dans le milieu réactionnel ainsi que les constantes cinéti-

ques vraies des différentes réactions mis en jeu et à déterminer l'étape cinétiquement  limitante 

de la réaction d'hydrodésulfuration. 
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Ce chapitre est consacré à la modélisation cinétique de l'hydrodésulfuration sélective. Sur la 

base des schémas réactionnels retenus ainsi que des hypothèses qui ont été formulées au cours 

du travail expérimental, un ensemble d’équations cinétiques a été établi. Les paramètres des 

modèles cinétiques seront estimés sur la base des expérimentations réalisées au cours des 

deux précédents chapitres. Les résultats issus de la modélisation cinétique des réactions 

d’hydrotraitement feront l’objet d’une discussion dans la dernière partie de ce chapitre.  

1. Présentation des modèles cinétiques 

1.1. Abréviations utilisées 

Afin d’alléger les écritures dans la suite de ce chapitre, les abréviations et symboles suivants 

seront utilisés pour les sites actifs (Tableau 5-1), pour les espèces issues de celle de l'hexène-1 

(Tableau 5-2) et pour les espèces issues de la transformation du 3MT (Tableau 5-3). 

Tableau 5-1. Symboles utilisés pour les sites actifs 

τ : modèle monosite : site d'hydrogénation et d'hydrogénolyse 
σ : modèle bisite : site d'adsorption via l’atome de soufre 
π : modèle bisite : site d'adsorption via une double liaison C=C 
θ : fraction adsorbée sur un site 

 

Tableau 5-2. Symboles utilisés pour les espèces impliquées dans 
l’hydrogénation et la recombinaison des hexènes 

O1 : hexène-1 
 

O2(c ou t) : hexène-2 (cis ou trans) 
 

O3(c ou t) : hexène-3 (cis ou trans) 
 

O  regroupement des hexènes  
A : hexane  

T1 : hexanethiol-1 
SH

 

T2 : hexanethiol-2 
SH  

T3 : hexanethiol-3 
SH

 
T  regroupement des hexanethiols  
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Tableau 5-3. Symboles utilisés pour les espèces impliquées dans l’HDS du 
3MT 

3MT : 3-méthylthiophène 

S

 

3MDHT : 3-méthyl-dihydrothiophène 

S

  

S

 

3MTHT : 3-méthyltétrahydrothiophène 

S

 

MBN : méthylbutènes 
 

iC5 : 3-méthyl-butane (isopentane) 
 

MBDN : 2-méthylbutadiène 
 

 

 

1.2. Hypothèses et simplifications utilisées 

L’ensemble de ce travail de modélisation s’appuiera sur les hypothèses suivantes : 

• Le réacteur est l’objet d’un écoulement piston idéal en phase gaz, isobare et iso-

therme, 

• Le modèle utilise un formalisme de type Langmuir-Hinshelwood pour décrire les ad-

sorptions compétitives entre les différents composés. Ce modèle repose sur trois hy-

pothèses fondamentales: 

– L'adsorption des espèces présentes obéit au modèle de Langmuir 

– Les étapes d'adsorption et de désorption sont rapides par rapport à celle de la 

transformation chimique qui est l'edv (étape déterminant la vitesse) 

– La transformation chimique n'implique que des espèces adsorbées et des sites li-

bres. 

• Les sites catalytiques sont en équilibre avec la phase gaz uniquement, la condensa-

tion capillaire dans les pores du catalyseur est négligée. 
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• L’adsorption des alcanes et de l'azote à la surface du catalyseur est négligée compte 

tenu des fortes constantes d’adsorption des autres espèces présentes. 

• L’hydrogène et l’hydrogène sulfuré sont dissociés hétérolytiquement sur la surface 

du catalyseur quels que soient le nombre et le type de sites actifs. 

• Les réactions de craquage ne sont pas prises en compte dans ce modèle ; on consi-

dère que les molécules se transforment en hydrocarbures suite uniquement à des ré-

actions d’hydrogénation et d’hydrogénolyse.  

• Les réactions de déshydrogénation sont négligeables dans nos conditions opératoires. 

• La réaction d’hydrodésulfuration du 3-méthylthiophène nécessite une première étape 

d’hydrogénation partielle du cycle thiophénique avant les ruptures des liaisons car-

bone-soufre. 

• Les 3MDHT et MBDN sont considérés comme très réactives, on ne considèrera donc 

pas ces molécules dans les modèles cinétiques car elles n'ont jamais été observées en 

sortie de réacteur. 

• Les oléfines et les thiols à 6 atomes de carbones sont à l’équilibre thermodynamique 

– On regroupe toutes les oléfines à 6 atomes de carbone en lump O (O = O1 + O2 + 

O3) avec une seule et même constante d’adsorption bO et une même constante ci-

nétique d’hydrogénation 

– On regroupe tous les thiols à 6 atomes de carbone en lump T (T = T1 + T2 + T3) 

avec une seule et même constante d’adsorption bT 

• Deux hypothèses seront posées concernant la nature des sites actifs: 

– Un premier modèle se base sur l'existence d'un seul site actif présent à la surface 

du catalyseur, permettant d'hydrogénolyser et d'hydrogéner (noté τ). 

– Un second modèle s'appuie sur l'existence de deux types de sites présents à la sur-

face du catalyseur : un type premier type de site (noté π) sur lequel les molécules 

soufrées et oléfiniques s’adsorbent via une liaison C=C, capable de réaliser des 

réactions d’hydrogénolyse et d’hydrogénation et un second type de site (noté σ) 

sur lequel les molécules s’adsorbent via leur atome de soufre, permettant seule-

ment l’hydrogénolyse. 
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1.3. Domaine de validité des modèles proposés 

Les deux modèles cinétiques présentés dans la suite de ce chapitre sont valables pour les 

conditions opératoires suivantes : 

• Une pression totale au sein du réacteur égale à 2 MPa, 

• Une température de la zone catalytique égale à 458 K, 

• Une pression partielle d’hydrogène en entrée de réacteur comprise entre 0.2 et 

1.16 MPa, 

• Une pression partielle d’hydrogène sulfuré en entrée de réacteur comprise entre 0 et 

2 kPa, 

• Une pression partielle d’hexène-1 en entrée de réacteur comprise entre 10 et 45 kPa, 

• Une pression partielle de 3MT en entrée de réacteur comprise entre 200 et 1400 Pa. 

Les expériences réalisées en présence de BT, de 2,3MBN2, de pyridine, de pipéridine et de 

monoxyde de carbone ont été exclues de la base de calibration et l’impact de ces composés 

n’est donc pas pris en compte par ces modèles. 

2. Équilibres thermodynamiques 

Dans les chapitres 3 et 4, il a été constaté que les oléfines et les thiols étaient systématique-

ment à l'équilibre thermodynamique. Cette information permet de simplifier le nombre de 

paramètres à optimiser dans les différents modèles. Les équilibres thermodynamiques déve-

loppés dans les deux prochains paragraphes seront appliqués à chacun des modèles. On notera 
*
ib  le coefficient d’adsorption de l’espèce « i » quel que soit le type de site actif. 

2.1. Réaction d'isomérisation des oléfines 

L’ensemble des réactions d’isomérisation des hexènes est rappelé ci-dessous (réactions R1 à 

R8): 
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hexène-1 � hexène-2-cis  (R1) 
hexène-1 � hexène-2-trans  (R2) 
hexène-1 � hexène-3-cis (R3) 
hexène-1 � hexène-3-trans (R4) 
hexène-3-cis � hexène-2-cis  (R5) 
hexène-3-cis � hexène-2-trans  (R6) 
hexène-3-trans � hexène-2-cis  (R7) 
hexène-3-trans � hexène-2-trans  (R8) 

 

Chacune des réactions peut être décomposée en plusieurs étapes élémentaires. Prenons 

l’exemple de la réaction R1 :  

O1 + * � O1*   (a) constante d’adsorption bO1 
O1* � O2*  (b) Ke1= k1/k-1 
O2* � O2+ *   (c) constante d’adsorption 1/bO2 

 

La vitesse de la réaction R1 s'écrit selon l'expression suivante: 

( )
( )

1 1 2 2

* *

1
1 1

1
.

1

O O O cis O cis

n

b P b P
Ke

r k
D

� �
−� �
� �=
+

 

*
ib , D  et n  dépendent du modèle utilisé et notamment du nombre et de la nature des sites 

actifs. 

De même on obtient pour les réactions R2 à R8: 

( )
( )

1 1 2 2

* *

2
2 2

1
.

1

O O O trans O trans

n

b P b P
Ke

r k
D

� �
−� �
� �=
+

 
( )

( )
1 1 3 3

* *

3
3 3

1
.

1

O O O cis O cis

n

b P b P
Ke

r k
D

� �
−� �
� �=
+

 

( )
( )

1 1 3 3

* *

4
4 4

1
.

1

O O O trans O trans

n

b P b P
Ke

r k
D

� �
−� �
� �=
+

 
( )

( )
3 3 2 2

* *

5
5 5

1
.

1

O cis O cis O cis O cis

n

b P b P
Ke

r k
D

� �
−� �
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+
 

( )
( )

3 3 2 2

* *

6
6 6

1
.

1

O cis O cis O trans O trans

n

b P b P
Ke

r k
D

� �
−� �
� �=
+

 
( )

( )
3 3 2 2

* *

7
7 7

1
.

1

O trans O trans O cis O cis

n

b P b P
Ke

r k
D

� �
−� �
� �=

+
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( )
( )

3 3 2 2

* *

8
8 8

1
.

1

O trans O trans O trans O trans

n

b P b P
Ke

r k
D

� �
−� �
� �=

+
 

 

Pour simplifier l'estimation de paramètres, on supposera que toutes les constantes d'adsorption 
*
ib  des oléfines sont égales bO1 = bO2-cis = bO2-trans = bO3-cis = bO3-trans = bO.  

Les oléfines étant à l'équilibre thermodynamique, les valeurs des constantes ik  ne seront pas 

estimées par les modèles mais fixées de manière arbitraire à une valeur très élevée, comparées 

à celles d’HDS et d’HYD. 

Les valeurs des constantes jKe  pour les réactions Rj sont quant à elles obtenues à partir des 

constantes d'équilibre Ke  de l'annexe B à l'aide de la formule 
ij n

i
i

Ke
Ke

b
=

∏
 pour prendre en 

compte l'écart par rapport à une phase gaz idéale ( i  représentant les espèces impliquées dans 

l'équilibre, in  étant égal à 1 pour un réactif et -1 pour un produit) . 

2.2. Réaction de recombinaison 

L’ensemble des réactions de recombinaison entre les hexènes et l’hydrogène sulfuré en hexa-

nethiols est rappelé ci-dessous (réactions R9 à R19) : 

hexène-1 + H2S � hexanethiol-1 (R9) hexanethiol-1� hexanethiol-2 (R17) 
hexène-1 + H2S � hexanethiol-2 (R10) hexanethiol-1� hexanethiol-3 (R18) 

hexène-2-cis + H2S � hexanethiol-2 (R11) hexanethiol-2� hexanethiol-3 (R19) 
hexène-2-trans + H2S � hexanethiol-2 (R12)   
hexène-2-cis + H2S � hexanethiol-3 (R13)   

hexène-2-trans + H2S � hexanethiol-3 (R14)   
hexène-3-cis + H2S � hexanethiol-3 (R15)   

hexène-3-trans + H2S � hexanethiol-3 (R16)   
 

La réaction de recombinaison entre les hexènes et l’hydrogène sulfuré peut être décomposée 

en plusieurs étapes élémentaires (adsorption et activation des composés sur le site actif, réac-

tion chimique, désorption des espèces). Prenons l’exemple de la réaction R9 :  
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O1 + * � O1*    (a) constante d’adsorption bO1 
H2S + * � (H+, HS-) *   (b) constante d’adsorption bH2S 
O1* + (H+, HS-) *� T1* + * (c) Ke9 = k9/k-9 
T1* � T1 + *    (d) constante d’adsorption 1/ bT1 

 
La vitesse de la réaction R9 s'écrit selon l'expression suivante: 
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De même, on obtient pour les réactions R10 à R16:  
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On notera la vitesse de recombinaison globale RSHr  définie comme la somme: 
16

9
RSH j

j

r r
=

=�  

Les thiols étant également à l'équilibre thermodynamique, les valeurs des constantes ik  ne 

seront pas estimées par les modèles mais fixées de manière arbitraire à une valeur très élevée. 

Pour simplifier l'estimation de paramètres, on supposera que toutes les constantes d'adsorption 
*
ib  des thiols sont égales bT1 = bT2 = bT3 = bT. 

Les valeurs de jKe  sont obtenues de la même façon que dans le cas de l'isomérisation des 

oléfines. 

La réaction d’isomérisation des hexanethiols peut se décomposer tout comme la réaction 

d’isomérisation des hexènes. Prenons l’exemple de la réaction R17 :  

T1 + * � T1*   (a) constante d’adsorption bT 
T1* � T2*  (b) Ke17= k17/k-17 
T2* � T2+ *        (c) constante d’adsorption 1/bT 

 
La vitesse de la réaction R17 s'écrit selon l'expression suivante: 
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De même on obtient pour les réactions R18 et R19 
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3. Schéma cinétique du modèle monosite 

Le modèle monosite est basé sur le principe de l’existence d’un unique type de site actif sur 

lequel tous les composés mis en jeu lors de la désulfuration des composés soufrés et de 

l’hydrogénation des oléfines peuvent s’adsorber. La variation de la sélectivité HDS/HYD en 

fonction de la pression partielle en hydrogène sulfuré a été justifiée au cours du chapitre 3 par 
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un changement de l’étape limitante de la désulfuration du 3MT. L’hydrogène et l’hydrogène 

sulfuré se dissocient hétérolytiquement sur les sites actifs τ . 

3.1. Schéma réactionnel du modèle monosite 

Le schéma réactionnel ci-dessous détaille chaque étape du modèle monosite : 

( )
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τ
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+ −
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+ → +
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3.2. Bilan de population de sites 

La fraction des sites occupés par l'espèce i, noté θi, peut s'exprimer en fonction de θ�, la frac-

tions des sites catalytiques libres � : 

. .i i ib P τθ θ=  

La somme des fractions occupées sur le catalyseur par chaque espèce et de la fraction de sites 

libres est égale à l'unité. Le bilan des sites actifs s'écrit selon les expressions suivantes ( τθ  

étant la fraction de sites libres): 
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2 2 3 31 H H S O T MT MTHT MBNτθ θ θ θ θ θ θ θ= + + + + + + +  

soit 
1

1 Dτ
τ

θ =
+

 

où 2 2 3 32 2
3 3. . . . . . .

H H S O T MT MTHT MBNH H S O T MT MTHT MBND b P b P b P b P b P b P b Pτ τ τ τ τ τ τ
τ = + + + + + +

 

3.3. Équations cinétiques du modèle monosite 

3.3.1. Réaction d'hydrogénation des oléfines 

L'ensemble des hexènes est regroupé sous l'appellation "O", il n'y aura donc qu'une seule 

constante kHYD pour tous les hexènes. 

O + � � O�   (a) constante d’adsorption bO1 
H2 + � � (H+, H-)�  (b) constante d’adsorption bH2 
O� + (H+, H-)� 
 A� + �  (c) edv; kHYD 
A� � A + �   (d) constante d’adsorption 1/ bA 

 

L’étape déterminant la vitesse réactionnelle (edv) est supposée être l’addition de l’hydrogène 

sous forme dissocié sur la molécule d’hexène adsorbée à la surface du site catalytique. La 

vitesse de réaction d'hydrogénation peut s'écrire selon l'équation: 

( )31

....
22

τ

ττ

D

PbPbk
r HHooHYD

HYD +
=  

3.3.2. Réaction de désulfuration 

Comme il a été vu dans le chapitre de bibliographie, deux voies sont envisageables pour la 

transformation du thiophène. La première consiste en une hydrogénation de l'hétérocycle sui-

vie d'une rupture de liaison C-S (voie HYD), alors que la seconde consiste en une ouverture 

de cycle directe en passant par l'intermédiaire d'un diène (voie DDS). 
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3MT + � � 3MT�     (a) constante d’adsorption bO1 
H2 + � � (H+, H-)�     (b) constante d’adsorption bH2 
3MT� + (H+, H-)� 
 3MDHT� + �   (c) kc, edv 
3MDHT� + (H+, H-)� 
 3MTHT� + �   (d) voie HYD  
3MTHT� + (H+, H-)� 
 MBN� + (H+, HS-)�   (e) voie HYD edv 
3MDHT +(H+, H-)� 
 MBDN� + (H+, HS-)�   (f) voie DDS 
MBDN� + (H+, H-)� 
 MBN� + �    (g) voie DDS 
MBN� + (H+, H-)� 
 iC5� + �     (h) kh, edv 
 
Plusieurs étapes du mécanisme de désulfuration sont susceptibles d'être l'étape cinétiquement 

déterminante (edv): les étapes c, e et h. 

On obtient donc les équations cinétiques suivantes ( iF  étant le flux molaire de l'espèce i  et 

m  la masse de catalyseur):  

Réaction (c) : 
( )

2 23 33
3

. . .

1
c MT MT H HMT

c

k b P b PdF
r

dm D

τ τ

τ

− = =
+

 

Réaction (e) : 
( )

2 23 33
3

. . .

1
e MTHT MTHT H HMTHT

e

k b P b PdF
r

dm D

τ τ

τ

− = =
+

 

Réaction (h) : 
( )

2 2

3

. . .

1
h MBN MBN H HMBN

h

k b P b PdF
r

dm D

τ τ

τ

− = =
+

 

Lors de l’estimation des paramètres du modèle monosite, il ne sera pas présumé de la nature 

de la ou des étapes limitantes, les constantes kc, ke et kh seront toutes trois estimées. Aucune 

de ces constante ne sera fixée à une valeur arbitraire élevée comme dans le cas de 

l’isomérisation ou de la recombinaison des oléfines. En effet, lors de l’expérimentation effec-

tuée, chacune des trois espèces (3MT, 3MTHT et MBN) a été observée systématiquement en 

sortie de réacteur, ce qui laisse penser que les trois vitesses réactionnelles associées sont d’un 

ordre de grandeur comparable. 

3.3.3. Système d'équations différentielles à résoudre 

L'ensemble des équation différentielles à résoudre pour le modèle monosite est présenté dans 

le Tableau 5-4. 
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Tableau 5-4: Système d'équation différentielles du modèle monosite 

Vitesse de disparition des hexènes O
HYD RSH

dF
r r

dm
− = +  

Vitesse de disparition de l'hydrogène 2H
HYD c e h

dF
r r r r

dm

−
= − − − −  

Vitesse d'apparition de l'hexane  A
HYD

dF
r

dm
=  

Vitesse de disparition de l'H2S 2H S
RSH e

dF
r r

dm

−
= − +  

Vitesse d'apparition des hexanethiols T
RSH

dF
r

dm
=  

 

4. Schéma cinétique du modèle bisite 

Le modèle bisite est basé sur l'hypothèse de l'existence de deux sites. Un premier site �, sur 

lequel seraient capable de s'adsorber tous les composés, réaliserait les réactions de désulfura-

tion, d'hydrogénation et d'isomérisation. Un second type de site � ne permettrait qu'aux molé-

cules soufrées et à l'hydrogène de s'adsorber, il pourrait alors seulement assumer les réactions 

de désulfuration et d'isomérisation des thiols. 

4.1. Schéma réactionnel du modèle bisite 

Le schéma réactionnel ci-dessous détaille l’ensemble des étapes élémentaires du modèle bi-

site. Dans le cas du site π , le schéma réactionnel est identique à celui développé au cours du 

modèle monosite. 

Schéma réactionnel du site σ  : 
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( )
( )

( )
( )
( ) ( )

( )

2

2

,

,

3 3

3 , 3

3 , 3

3 , ,

H H H

H S H HS

MT MT

MT H H MDHT

MDHT H H MTHT

MTHT H H MBN H HS

MBN MBN

T T

σ

σ

σ

σ σσ

σ σσ

σ σσ σ

σ

σ

σ

σ

σ

σ

σ

σ

σ

π

+ −

+ −

+ −

+ −

+ − + −

+ −

→+ ←

→+ ←

→+ ←

+ → +

+ → +

+ → +

→ +←

→+ ←

→+
 

Schéma réactionnel du site π  : 

( )
( )

2

2

,

,

3 3

3

H H H

H S H HS

MT MT

M

π

π

π

π

π

π

+ −

+ −

→+ ←

→+ ←

→+ ←

( )
( )
( ) ( )

, 3

3 , 3

3 , ,

T H H MDHT

MDHT H H MTHT

MTHT H H MBN H HS

ππ π

π ππ

π

π

+ −

+ −

+ − + −

+ → +

+ → +

+ → +
 

( ) ( )
( ) 5

5 5

3 , ,

,

MTHT H H MBN H HS

MBN H H iC

iC iC

π ππ π

π ππ

π

π

π

+ − + −

+ −

+ → +

+ → +

→ +←

 

( )
( )

,

,

O O

O H H A

O H HS T

A A

T T

π

π ππ

π ππ

π

π

π

π

π

π

π

+ −

+ −

→+ ←

+ → +

+ → +

→ +←

→ +←
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4.2. Bilan de population des sites 

Tout comme dans le cas du modèle monosite, un bilan de population peut être écrit pour cha-

cun des deux sites � et � : 

2 2 3 31 H H S O T MT MTHT MBNπθ θ θ θ θ θ θ θ= + + + + + + +  

2 2 3 31 H H S T MT MTHTσθ θ θ θ θ θ= + + + + +  

soit 
1

1 Dπ
π

θ =
+

 et 
1

1 Dσ
σ

θ =
+

 

avec 
2 2 3 32 2

2 2 3 32 2

3 3

3 3

. . . . . . .

. . . . .

H H S O T MT MTHT MBN

H H S T MT MTHT

H H S O T MT MTHT MBN

H H S T MT MTHT

D b P b P b P b P b P b P b P

D b P b P b P b P b P

π π π π π π π
π

σ σ σ σ σ
σ

= + + + + + +

= + + + +
 

4.3. Équations cinétiques du modèle bisite 

En définissant les étapes cinétiquement déterminantes de ce modèle, il a été possible d’écrire 

un ensemble de vitesses réactionnelles sous la forme d’équations différentielles. 

4.3.1. Site � 

Le site � permet à tous les composés de s'adsorber, les réactions d'isomérisation des oléfines 

et des thiols, d'hydrogénation, de recombinaison et de désulfuration s'y produisent. 

4.3.1.1. Réaction d'hydrogénation 

L'équation cinétique de la réaction d'hydrogénation des oléfines est semblable à celle du mo-

dèle monosite (seul le dénominateur varie): 

( )31

....
22

π

ππ

D

PbPbk
r HHooHYD

HYD +
=  

4.3.1.2. Réaction de désulfuration 

Les mêmes équations que celles du modèle monosite peuvent être écrites. En supposant les 

mêmes étapes cinétiquement limitantes, on obtient  les équations cinétiques suivantes:  
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Réaction (c) : 
( )

2 23 33
3

. . .

1
c MT MT H HMT

c

k b P b PdF
r

dm D

π π π
π

π

− = =
+

 

Réaction (e) : 
( )

2 23 33
3

. . .

1
e MTHT MTHT H HMTHT

e

k b P b PdF
r

dm D

π π π
π

π

− = =
+

 

Réaction (h) : 
( )

2 2

3

. . .

1
h MBN MBN H HMBN

h

k b P b PdF
r

dm D

π π π
π

π

− = =
+

 

4.3.2. Site � 

Sur ce site seuls la désulfuration du 3MT et l'isomérisation des thiols s'effectuent. L'hydrogé-

nation du MBN s'effectue sur le site � uniquement. 

( )
23 3 23

3

. . .

1
c MT MT H HMT

c

k b P b PdF
r

dm D

σ σ
σ

σ

− = =
+

 

( )
2 23 33

3

. . .

1
e MTHT MTHT H HMTHT

e

k b P b PdF
r

dm D

σ σ
σ

σ

− = =
+

 

4.3.3. Système d'équations différentielles à résoudre 

L'ensemble des équation différentielles à résoudre pour le modèle bisite est présenté dans le 

Tableau 5-4. 

Tableau 5-5: Système d'équation différentielles du modèle bisite 

Vitesse de disparition 
des hexènes 

O
HYD RSH

dF
r r

dm
− = +  

Vitesse de disparition 
de l'hydrogène 

2H
HYD c e h c e h

dF
r r r r r r r

dm
π π π σ σ σ−

= − − − − − − −  

Vitesse d'apparition 
de l'hexane  

A
HYD

dF
r

dm
=  

Vitesse de disparition 
de l'H2S 

2H S
RSH e e

dF
r r r

dm
σ π−

= − + + +  

Vitesse d'apparition 
des hexanethiols 

T
RSH

dF
r

dm
=  
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5. Estimation des paramètres 

L'estimation des paramètres des modèles cinétiques a pour objectif d'ajuster les paramètres k  

et b  afin d'obtenir la meilleure prédiction possible des expériences tout en gardant une des-

cription correcte des phénomènes chimiques mis en jeu. La fonction objectif 2χ  à minimiser 

est définie comme la somme des carrés des écarts expérience-modèle pondérés de la manière 

suivante:  

( )( )22
,exp ,mod

1 1

.
n m

j ij ij èle
i j

a y yχ
= =

= −��  

où: 2χ  est la fonction objectif 

     n  est le nombre de points expérimentaux disponibles 

     m  est le nombre d'observables par point expérimental 

     exp,ijy  est la valeur de la grandeur expérimentale 

     èleijy mod,  est la valeur de la grandeur calculée par le modèle 

     ja  est le poids de la réponse 

Le nombre d'observables par bilan est égal à quinze soit : les hexènes (5), l'hydrogène, l'hy-

drogène sulfuré, les thiols (3), l'hexane, le 3MT, le 3MTHT, le MBN et l'isopentane. L'azote 

et l'heptane ne sont pas considérés comme des observables. 

Les paramètres des modèles monosite (4 paramètres k  et 7 b ) et bisite (6 paramètres k  et 12 

b ) à estimer sont regroupés respectivement dans le Tableau 5-6 et dans le Tableau 5-7. 

L'intégration du système d'équations différentielles est réalisée à l'aide du solveur algorithme 

de Gear DDEBDF et l'estimation des paramètres par un algorithme Levenberg Marqhardt 

borné DN2FB. Le programme principal qui gère l'ensemble des étapes d'intégration et d'esti-

mation de paramètres a été adapté du modèle SIMULESTIME développé par l'IFP. 
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Tableau 5-6: Paramètres à optimiser pour le modèle monosite 

kHYD Constante cinétique de vitesse de la réaction d'hydrogénation des oléfines à 6 atomes de 
carbones 

kc Constante cinétique de vitesse de la réaction de la première hydrogénation du 3MT 
ke Constante cinétique de vitesse de la réaction d'hydrogénolyse du 3MTHT 
kh Constante cinétique de vitesse de la réaction d'hydrogénation du MBN 

bH2 Constante d'adsorption de l'hydrogène 
bH2S Constante d'adsorption de l'hydrogène sulfuré 
bO Constante d'adsorption des hexènes 
bT Constante d'adsorption des hexanethiols 

b3MT Constante d'adsorption du 3MT 
b3MTHT Constante d'adsorption du 3MTHT 
bMBN Constante d'adsorption du MBN 

 

Tableau 5-7: Paramètres à estimer pour le modèle bisite 

kHYD Constante cinétique de vitesse de la réaction d'hydrogénation des oléfines à 6 atomes de 
carbones sur le site � 

kc� Constante cinétique de vitesse de la réaction de la première hydrogénation du 3MT sur le 
site � 

ke� Constante cinétique de vitesse de la réaction d'hydrogénolyse du 3MTHT sur le site � 
kh� Constante cinétique de vitesse de la réaction d'hydrogénation du MBN sur le site � 
kc� Constante cinétique de vitesse de la réaction de la première hydrogénation du 3MT sur le 

site � 
ke� Constante cinétique de vitesse de la réaction d'hydrogénolyse du 3MTHT sur le site � 

π
2Hb  Constante d'adsorption de l'hydrogène sur le site � 

π
SHb

2
 Constante d'adsorption de l'hydrogène sulfuré sur le site � 

π
Ob  Constante d'adsorption des hexènes sur le site � 

π
Tb  Constante d'adsorption des hexanethiols sur le site � 

π
MTb3  Constante d'adsorption du 3MT sur le site � 

π
MTHTb3  Constante d'adsorption du 3MTHT sur le site � 

π
MBNb  Constante d'adsorption du MBN sur le site � 

σ
2Hb  Constante d'adsorption de l'hydrogène sur le site � 

σ
SHb

2
 Constante d'adsorption de l'hydrogène sulfuré sur le site � 

σ
Tb  Constante d'adsorption des hexanethiols sur le site � 

σ
MTb3  Constante d'adsorption du 3MT sur le site � 

σ
MTHTb3  Constante d'adsorption du 3MTHT sur le site � 
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6. Résultats des modèles cinétiques testés 

6.1. Résultats du modèle monosite 

Le meilleur jeu de paramètres obtenu pour le modèle monosite est présenté Tableau 5-8. 

Tableau 5-8: Paramètres estimés pour le modèle monosite 

kHYD 3.478 mol.h-1.g-1 
kc 0.5796 mol.h-1.g-1 
ke 2.585 mol.h-1.g-1 
kh 0.1865 mol.h-1.g-1 

bH2 1.768 10-3  Pa-1 
bH2S 63.31  Pa-1 
bO 0.5510  Pa-1 
bT 30.29  Pa-1 

b3MT 4.680  Pa-1 
b3MTHT 18.22  Pa-1 
bMBN 40.55  Pa-1 

 

On observe que la valeur du coefficient d’adsorption de l’hydrogène est très faible par rapport 

aux autres valeurs, ainsi que le fait que le coefficient d’adsorption de l’hydrogène sulfuré est 

supérieur à celui du 3MT, lui-même supérieur à celui des hexènes. Ces résultats sont cohé-

rents avec ceux du chapitre concernant l’impact de l’hydrogène sulfuré sur les réactions 

d’hydrogénation et de désulfuration. Le 3MT est en compétition d’adsorption avec les oléfi-

nes bien que sa teneur soit 400 fois plus faible, et ce, grâce à un coefficient d’adsorption plus 

fort de cette molécule sur les sites actifs du catalyseur. L’impact de l’hydrogène sulfuré sur 

les réactions d’HDS et d’HYD, visible même pour de très faibles quantités de cette molécule, 

s’explique également par un coefficient d’adsorption de l’hydrogène sulfuré très élevé par 

rapport aux autres molécules. Enfin, la valeur élevée du coefficient d’adsorption du MBN se 

justifie par le fait que cette molécule en très faible teneur par rapport aux oléfines à 6 atomes 

de carbone a fourni des quantités non négligeables d’isopentane par hydrogénation. Si son 

coefficient d’adsorption avait été du même ordre de grandeur que celui des hexènes, 

l’isopentane n’aurait pas été détecté en sortie de réacteur. 
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Les différents diagrammes de parités (Figure 5-1, Figure 5-2, Figure 5-3) confrontent les ré-

sultats obtenus par le modèle monosite aux expériences réalisées tout au long de ce travail. La 

prédiction de la teneur en hydrogène sulfuré en sortie de réacteur (Figure 5-1) est d’excellente 

qualité puisque l’ensemble des points simulés est compris dans la marge d’erreur de +/- 15%. 

La prédiction de l’hydrogénation des hexènes est également très représentative de 

l’expérimentation réalisée (Figure 5-2). 
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Figure 5-1: Diagramme de parité de l'hydrogène sulfuré en sortie de réacteur 
(modèle monosite vs. expérimentation) 
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Figure 5-2: Diagramme de parité de la conversion en hydrogénation (modèle 
monosite vs. expérimentation) 

 

La prédiction de la réaction d’HDS par le modèle monosite (Figure 5-3) représente correcte-

ment la tendance observée expérimentalement, et, est notamment de très bonne qualité pour le 

domaine compris entre 30 et 60% de conversion, . 
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Figure 5-3: Diagramme de parité de la conversion en hydrodésulfuration 
(modèle monosite vs. expérimentation) 



 
Chapitre 5: Modélisation cinétique des réactions d’HDS et d’HYD des oléfines 

173 

 

Les Figure 5-4 et Figure 5-5 présentent les résultats du modèle monosite ainsi que les résultats 

expérimentaux en fonction de la pression partielle en hydrogène sulfuré en sortie de réacteur. 

La désulfuration, dont la tendance est bien représentée pour l'ensemble du domaine étudié, est 

particulièrement bien prédite pour le domaine central de pression partielle d’hydrogène sulfu-

ré (entre 400 et 1000 Pa). Aux fortes pressions partielles d’hydrogène sulfuré, le modèle sous-

estime l’HDS alors qu’à faibles teneurs il a plutôt tendance à surestimer l’HDS. 

L’hydrogénation est parfaitement prédite par le modèle.  

Les Figure 5-6 et Figure 5-7 présentent les mêmes résultats, cette fois-ci en fonction de la 

pression partielle en hydrogène en entrée de réacteur. La tendance en HDS est très bien res-

pectée malgré une sous-estimation du modèle, alors que l’hydrogénation observée expérimen-

talement est toujours prédite de façon excellente par le modèle monosite.  
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Figure 5-4: Évolution de la conversion en hydrodésulfuration en fonction de 
la pression partielle en hydrogène sulfuré 
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Figure 5-5: Évolution de la conversion en hydrogénation en fonction de la 
pression partielle en hydrogène sulfuré 
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Figure 5-6: Évolution de la conversion en hydrodésulfuration en fonction de 
la pression partielle en hydrogène 
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Figure 5-7: Évolution de la conversion en hydrogénation en fonction de la 
pression partielle en hydrogène 

 

La Figure 5-8 présente les résultats de simulation de la traversée du lit catalytique par les dif-

férentes espèces mises en jeu lors de la désulfuration du 3MT. On retrouve de manière logi-

que la décroissance du flux molaire de 3MT tout au long du réacteur, alors que dans un pre-

mier temps le flux molaire du 3MTHT croît, passe par un maximum puis décroît au fur et à 

mesure que le MBN apparaît dans le milieu réactionnel, plus tardivement l’isopentane se 

créée par hydrogénation du MBN. 
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Figure 5-8: Simulation, à l'aide du modèle monosite, de l'évolution des 
espèces impliquées dans la désulfuration du 3MT en fonction de la masse de 

catalyseur traversé 

 

Le modèle monosite permet d’expliquer complètement l’hydrogénation observée au cours de 

l’expérimentation, et représente bien les tendances observées pour l'hydrodésulfuration. 

6.2. Résultats du modèle bisite 

Le meilleur jeu de paramètres obtenu pour le modèle bisite est présenté dans le Tableau 5-9. 
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Tableau 5-9: Paramètres estimés pour le modèle bisite 

kHYD 18.16 mol.h-1.g-1 
kc� 3.772 mol.h-1.g-1 
ke� 0.531 mol.h-1.g-1 
kh� 0.7880 mol.h-1.g-1 
kc� 2.629 mol.h-1.g-1 
ke� 0.1432 mol.h-1.g-1 

π
2Hb  2.820 10-4 Pa-1 

π
SHb

2
 39.79 Pa-1 

π
Ob  28.79 Pa-1 

π
Tb  306.9 Pa-1 

π
MTb3  2.733 Pa-1 

π
MTHTb3  10-7 Pa-1 

π
MBNb  42.58 Pa-1 

σ
2Hb  1.828 10-3 Pa-1 

σ
SHb

2
 183.2 Pa-1 

σ
Tb  7223 Pa-1 

σ
MTb3  0.3538 Pa-1 

σ
MTHTb3  1690 Pa-1 

 

On observe que les valeurs des coefficients d’adsorption de l’hydrogène sur les deux sites 

sont très faibles par rapport aux autres valeurs, ainsi que le fait que le coefficient d’adsorption 

de l’hydrogène sulfuré est supérieur à celui du 3MT dans le cas du site �. Dans le cas du site 

�, le coefficient de l’hydrogène sulfuré reste supérieur à celui des hexènes et du 3MT, mais 

cette fois-ci, le coefficient des hexènes est supérieur à celui du 3MT. Cet inversion n’est pas 

incompatible avec la compétition d’adsorption de ces deux types de molécules dans la mesure 

où un deuxième type de site uniquement dédié aux composés soufrés est supposé. L’ensemble 

de ces résultats est donc cohérent avec le développement du modèle bisite abordé dans le cha-

pitre précédent.  
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L’ensemble des figures suivantes (Figure 5-9 à Figure 5-16) rapporte les mêmes résultats que 

ce qui a été présenté dans le cas du modèle monosite. Pour ces résultats, les mêmes observa-

tions peuvent être faites : l’hydrogène sulfuré et l’hydrogénation sont très bien prédites par le 

modèle à deux sites et les tendances en HDS sont bien reproduites par le modèle. La simula-

tion de la traversée du lit catalytique (Figure 5-16) fournit un résultat tout à fait comparable à 

celui obtenu lors du précédent paragraphe (Figure 5-8). 
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Figure 5-9: Diagramme de parité de l'hydrogène sulfuré en sortie de réacteur 
(modèle bisite vs. expérimentation) 
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Figure 5-10 : Diagramme de parité de la conversion en hydrogénation 
(modèle bisite vs. expérimentation) 
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Figure 5-11: Diagramme de parité de la conversion en hydrodésulfuration 
(modèle bisite vs. expérimentation) 
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Figure 5-12: Évolution de la conversion en hydrodésulfuration en fonction de 
la pression partielle en hydrogène sulfuré 
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Figure 5-13: Évolution de la conversion en hydrogénation en fonction de la 
pression partielle en hydrogène sulfuré 
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Figure 5-14: Évolution de la conversion en hydrodésulfuration en fonction de 
la pression partielle en hydrogène 
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Figure 5-15: Évolution de la conversion en hydrogénation en fonction de la 
pression partielle en hydrogène 
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Figure 5-16 : Simulation, à l'aide du modèle bisite, de l'évolution des espèces 
impliquées dans la désulfuration du 3MT en fonction de la masse de 

catalyseur traversé 

 

Le modèle bisite, bien que possédant un nombre de paramètres plus important que le modèle 

monosite, ne permet pas de mieux prédire les résultats expérimentaux présentés dans les deux 

chapitres précédents. 
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 Conclusions 

Au cours de ce chapitre nous avons tout d’abord présenté les schémas réactionnels des réac-

tions d’hydrodésulfuration et d’hydrogénation des oléfines ainsi que les équations cinétiques 

associées à deux modèles cinétiques différents (monosite et bisite). Les différents paramètres 

de chaque modèle ont été estimés grâce au programme SIMULESTIME sur la base des expé-

rimentations réalisées lors des deux chapitres précédents. 

Des diagrammes de parité ont permis de confronter la modélisation effectuée à 

l’expérimentation. Les deux modèles ont donné une même précision de la description de 

l’expérimentation (à savoir : une excellente prédiction de l’hydrogène sulfuré en sortie de 

réacteur et de l’hydrogénation et un degré de prédiction de l’HDS variable en fonction du 

domaine étudié mais avec une tendance toujours bien représentée). Le modèle monosite, pos-

sédant le moins de paramètres ajustables, permet de bien décrire la plupart des phénomènes 

observés expérimentalement. 

Cependant, le modèle monosite tel qu’il est décrit dans ce chapitre ne permet pas d’expliquer 

l’ensemble des résultats dans tout le domaine étudié et notamment l'évolution de la sélectivité 

HDS/HYD en fonction de la pression partielle en hydrogène sulfuré et nécessite donc des 

améliorations futures. Il serait notamment souhaitable de modifier la fonction objectif qui 

permet l’estimation des paramètres, en la centrant sur le calcul de la minimisation de l’écart 

entre la sélectivité expérimentale et celle prédite par le modèle. Une autre solution, afin de 

mieux représenter l'évolution de l'ensemble des réactions HYD et HDS, pourrait résider dans 

le développement d'un autre modèle basé sur l'interconversion des sites � et � en fonction de 

la pression partielle en hydrogène sulfuré. Les sites � et � auraient les mêmes fonction que 

celles décrites dans le modèle bisite. 
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Conclusion générale et perspectives 

 

Afin de répondre à la demande mondiale croissante en carburants automobile et de respecter les 

spécifications toujours plus sévères imposées sur ces derniers, l'industrie du pétrole doit raffiner 

les fractions lourdes de plus en plus soufrées des pétroles bruts alors que la teneur autorisée en 

soufre des carburants devient de plus en plus faible. La valorisation de ces fractions en produits 

commercialisables (essences, gazoles) nécessite donc un traitement sélectif afin d’avoir un pro-

duit final très peu soufré mais possédant également un indice d'octane élevé. L’origine du sou-

fre des essences provenant majoritairement du FCC, une meilleure connaissance des réactions 

d’hydrodésulfuration et d’hydrogénation des oléfines d’essences issues de ce procédé est donc 

indispensable pour assurer une amélioration des procédés d’hydrotraitement sélectif. 

Ce travail s’est proposé de revisiter de manière systématique les réactions clés mises en jeu lors 

de l'hydrotraitement sélectif des essences craquées, à savoir l'hydrogénation des oléfines, l'hy-

drodésulfuration des composés soufrés et la recombinaison entre les oléfines et l'hydrogène 

sulfuré. Pour cela, une étude bibliographique a été réalisée afin de synthétiser les principaux 

travaux de la littérature sur l'hydrodésulfuration et sur l'hydrogénation des oléfines, ainsi que 

sur les théories développées à propos de la nature et du nombre de sites actifs. Cet état de l'art a 

montré à quel point toutes ces questions ont été largement débattues sans que la communauté 

scientifique se soit entendue sur une réponse unique. Ce travail a été poursuivi par une appro-

che expérimentale proche des conditions opératoires industrielles, via des molécules modèles et 

le développement d'un pilote d'hydrotraitement. Après avoir vérifié que l'écoulement au sein du 

réacteur était exempt de tout problème de limitation diffusionnelle, l'impact des différentes mo-

lécules modèles a été étudié sur la cinétique des réactions d'HDS, d'HYD ainsi que sur la sélec-

tivité HDS/HYD. Enfin dans le but de tenter de mieux comprendre les mécanismes réactionnels 

et la nature des sites actifs présents sur le catalyseur utilisé, une discrimination des voies cinéti-

ques a été réalisée à la fin de ce travail par modélisation sous langage fortran. 

Les compétitions d’adsorption entre les oléfines et les composés soufrés ont été observées ex-

périmentalement, ainsi qu'un effet inhibiteur important de la part de l'hydrogène sulfuré, des 

composés azotés ainsi que du monoxyde de carbone. En revanche aucun effet inhibiteur n'a pu 

être observé pour l'utilisation de xylènes, y compris à de très fortes teneurs. Au cours de ce tra-
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vail, il a été montré que l’hydrogène sulfuré avait un rôle clé dans l’évolution de la sélectivité 

HDS/HYD. A l'aide d'une tentative de généralisation, il a été démontré que l’hydrogène sulfuré 

permet d’expliquer à lui seul l’impact de plusieurs autres composés sur la sélectivité (pyridine, 

pipéridine, hydrogène, xylène, composés soufrés). 

Un autre résultat important de cette étude est la confirmation que les oléfines et les mercaptans 

associés se trouvent dans des rapports de concentrations correspondant à l’équilibre thermody-

namique. Ce résultat rend très délicat la minimisation de la réaction de recombinaison et donc 

la minimisation de la teneur en soufre en sortie de traitement catalytique. 

Il a été également montré que l’acidité de la phase alumine du catalyseur ne peut pas expliquer 

à elle seule les réactions d’isomérisation et de recombinaison des oléfines avec l’hydrogène 

sulfuré, puisque ces réactions ne sont pas à l’équilibre thermodynamique sur la phase alumine 

seule. Le rôle de la phase sulfure du catalyseur est donc aussi important pour les réactions d'iso-

mérisation et de recombinaison. 

Cependant, lors de la tentative de généralisation de l’impact de l’hydrogène sulfuré sur la sélec-

tivité HDS/HYD, l’emploi du monoxyde de carbone en tant qu’inhibiteur réactionnel a soulevé 

des incompréhensions et nous a rappelé à une humilité nécessaire : la nature des sites actifs et 

la thématique de l’hydrodésulfuration sélective sont des problèmes soulevés depuis de nom-

breuses années mais la complexité du sujet demeure. 

Molécule inhibitrice des deux types de réactions, l’H2S permet à faible pression partielle 

d’observer une sélectivité maximale au sein du réacteur. Ce résultat est particulièrement gênant 

si l’on considère l’objectif des raffineurs : atteindre une désulfuration profonde (c’est-à-dire 

générer beaucoup d’hydrogène sulfuré dans le réacteur) tout en maintenant l’indice d’octane le 

plus élevé possible (c’est-à-dire en minimisant l’hydrogénation des oléfines). Dans le but de 

maximiser le rapport HDS/HYD, il faudrait être capable de supprimer du milieu réactionnel 

l'hydrogène sulfuré au fur et à mesure de sa libération, en utilisant par exemple des dispositifs 

innovants pour piéger cette molécule.  

La modélisation cinétique des réactions étudiées a fait l'objet du dernier chapitre de ce travail. 

Les différents travaux de la littérature portant sur l’étude cinétique des réactions 

d’hydrotraitement et de leurs compétitions et inhibitions mutuelles ont servi de base pour éta-

blir les schémas réactionnels utilisés. Deux modèles cinétiques différents ont été proposés : le 

premier de type monosite, le second de type bisite. Les paramètres estimés ont fournis le même 
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degré de précision pour les deux modèles. Dans les deux cas, la tendance en HDS a été correc-

tement prédite sur l'ensemble du domaine et l'hydrogénation ainsi que les flux molaires d'hy-

drogène sulfuré en sortie de réacteur sont parfaitement représentés. 

Le modèle monosite peut à lui seul expliquer une grande partie des résultats expérimentaux 

mais en revanche ne peut pas décrire parfaitement l'évolution de la sélectivité. Il serait intéres-

sant de développer un modèle basé sur une population variable de deux sites � et � en fonction 

de la pression partielle d'hydrogène sulfuré: plus la pression partielle d'hydrogène sulfuré serait 

important plus les sites � seraient majoritaires. Ce modèle de "sites vivants" se rapprocherait de 

la théorie de l'interconversion de sites actifs. 

D’un point de vue expérimental, il serait intéressant de comparer la compétition d’adsorption 

entre les hexènes et respectivement le 3MT, les diméthylthiophènes, triméthylthiophènes ainsi 

que les intermédiaires hydrogénés (3MTHT…), afin de vérifier le rôle de la force de la liaison 

C-S lors de la compétition HDS/HYD. Une étude plus poussée de l’impact des composés oxy-

génés sur la sélectivité HDS/HYD serait également un moyen de mieux comprendre la nature 

des sites actifs. 
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Annexe A : Étude du régime diffusionnel 

A.1 Introduction 

Tout l'enjeu de l'hydrodésulfuration des essences de FCC repose sur la compréhension des 

mécanismes réactionnels et l'interaction des différentes réactions mises en jeu en hydrodésul-

furation (HDS) et en hydrogénation des oléfines (HYD) afin de savoir ce qui gouverne la sé-

lectivité (HDS/HYD) de ces réactions. Une étude préliminaire a été réalisée afin de savoir 

dans quel type de régime (chimique ou diffusionnel interne et/ou externe) les tests d'hydrodé-

sulfuration sélective se déroulaient dans l'unité pilote utilisée. En effet l'étude de la sélectivité 

doit se dérouler en régime chimique. 

Dans la mise en œuvre des réactions d'hydrodésulfuration sélective, les réactifs présents dans 

le flux gazeux vont réagir sur la surface active du catalyseur, qui est un sulfure de métaux 

supporté sur un solide poreux. Les produits de la réaction se désorbent de la surface catalyti-

que pour rejoindre le flux gazeux. La transformation chimique est classiquement représentée 

par une succession d'étapes élémentaires: diffusion à travers la couche limite entourant le 

grain de catalyseur (transport externe), diffusion au sein du solide poreux (transport interne), 

adsorption, réaction chimique en phase adsorbée puis désorption et de nouveau diffusion in-

terne et externe (Figure A-1). C'est la plus lente de ces étapes qui impose en définitive sa vi-

tesse à tout le processus. 
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Figure A-1: Visualisation des 7 étapes d'une réaction chimique en catalyse 
hétérogène. (1 et 7: diffusion externe, 2 et 6: diffusion interne, 3: adsorption 

des réactifs, 4: réaction de surface, 5: désorption des produits de la réaction). 
D'après Villermaux [126].  

L'impact des phénomènes de diffusion interne sur la cinétique apparente est très important. 

Les problèmes de diffusivité affectent de manière différente les réactions suivant leur ordre et 

les propriétés des constituants. La sélectivité observée d'une transformation chimique est donc 

différente selon que l'on se trouve en régime diffusionnel ou en régime chimique. Dans le cas 

de réactions indépendantes, la limitation diffusionnelle n'est favorable que lorsque le sous-

produit est fabriqué avec un ordre de réaction supérieur à celui correspondant au produit re-

cherché [127-129]. 

Il est donc important de s'assurer de bien connaître le régime dans lequel les tests se déroulent 

avant de débuter l'expérimentation qui permettra d'analyser les phénomènes étudiés.  

A.2 Méthodologie suivie 

A.2.1 Approche expérimentale classique 

Le Page [118] a décrit un ensemble de méthodes expérimentales afin de déterminer la pré-

sence ou non de limitations diffusionnelles inter et intra-granulaires. 

Pour l'étude des limitations diffusionelles externes, il retient tout particulièrement deux types 

de tests basés sur la variation du flux volumique de gaz réactionnel F dans une section droite 

de lit catalytique en gardant constant le diamètre des grains de catalyseur de hauteur de lit 

(Figure A-2) . 



 
Annexe A: Etude du régime diffusionnel 

 
195 

La première méthode propose de travailler à temps de contact � constant en faisant varier d'un 

test à l'autre la quantité de catalyseur mise en oeuvre, si la conversion X ne varie pas on peut 

conclure que la vitesse apparente de réaction n'est pas limitée par les transferts externes. 

Suivant une seconde procédure, deux séries d'essais sont réalisées dans un réacteur de section 

donnée, la première série utilisant un lit catalytique de volume V, la seconde un lit de volume 

5V par exemple. Le but est d'étudier la comparaison des performances en faisant varier le 

temps de contact �. Si les conversions sont semblables, il n'y a pas de limitation diffusionnelle 

externe. 

v 2v 3v 4v v 5v

F 2F 3F 4F 5FF

F θ

X X
limitations 
diffusionnelles 
externes

pas de limitations 
diffusionnelles externes

F

5Fpas de 
limitations 
diffusionnelles 
externes

limitations 
diffusionnelles externes

 

Figure A-2: Méthodes de détection des limitations diffusionnelles externes 

Dans le cadre de l'étude des limitations diffusionnelles internes, cet auteur propose une série 

d'expériences à temps de contact constant avec des grains de dimensions décroissantes d'un 

essai à l'autre Figure A-3. En régime de cinétique chimique, la conversion reste constante 

avec le fractionnement des grains de catalyseur tandis qu'en régime de diffusion interne elle 

tend à devenir proportionnel à la dimension du grain. Ce test n'est valable que dans la mesure 

où les limitations diffusionnelles externes peuvent être négligées. 
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Figure A-3: Détection des limitations diffusionnelles internes 

 

Pour des questions pratiques, il est impossible de faire varier la hauteur de lit catalytique, 

comme le précaunise les méthodes précédemment développées. C'est pourquoi, la méthodolo-

gie suivie au cours de cette étude a été adaptée afin de pouvoir évaluer la présence éventuelle 

de limitations diffusionnelles au sein de l'outil pilote utilisé. 

A.2.2 Chargement et conditions opératoires 

Afin d'évaluer le régime cinétique dans lequel se déroulent les réactions d'HDS et d'hydrogé-

nation, trois types d'expérimentations ont été réalisées: un chargement non dilué qui sera dit 

de "référence", un chargement dilué et un chargement broyé et dilué (Figure A-4). 
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Figure A-4: Plan de chargement 

 

Les différents chargements (Figure A-4) ont été effectués de telle manière que la hauteur du 

lit catalytique soit constante. Le test de référence est appelé A. La dilution effectuée lors des 

tests B et C tient compte de la taille des grains de catalyseur car le mélange "catalyseur-

carborundum" doit être la plus homogène possible, c'est pourquoi le carborundum (SiC) utili-

sé pour diluer le catalyseur a un diamètre proche de celui des grains de catalyseurs pour éviter 

les phénomènes de ségrégation. Dans le test C, le catalyseur a été broyé et tamisé, seuls les 

grains ayant un diamètre compris entre 0.08 cm et 0.11 cm ont été conservés. Dans les tests A 

et B, le catalyseur a été utilisé sous sa forme non broyée (sphères de diamètre moyen de 

3 mm). L’unité pilote utilisée pour réaliser ces différents tests est composée d’un réacteur 

isotherme à écoulement ascendant suivi d’un séparateur gaz-liquide et d’une colonne de strip-

ping à l'hydrogène. 

L'unité de référence du catalyseur choisie est une unité de poids, les trois tests ont donc été 

menés à PPH constante (PPH = 
catalyseurdeMasse

echdemassiqueDébit arg
). 

Le détail des chargements et des conditions opératoires des tests sont résumés dans le Tableau 

A-1. 

Les tests A et B ont été menés à iso-PPH , avec un catalyseur de même diamètre moyen. Ce-

pendant, dans le second test il a été utilisé deux fois moins de catalyseur c'est-à-dire que le 
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débit massique de charge et les vitesses spatiales ont été divisés par 2, toutes choses égales 

par ailleurs. La comparaison des résultats des deux tests permettra de conclure sur les phéno-

mènes de diffusion externe. 

Les tests B et C ont été effectués avec la même masse de catalyseur, sans que les vitesses spa-

tiales soient fondamentalement modifiées. La seule différence entre ces deux tests est donc la 

taille du diamètre moyen des billes de catalyseur. Ces deux tests permettront ainsi de conclure 

sur la présence ou non de diffusion interne. 

Tableau A-1: Conditions opératoires des différents tests 

Nom du test A B C 
Catalyseur 49.8 g non dilué 24.8 g dilué 24.8 g dilué et broyé 

dmoyen catalyseur (mm) 3.2 0.95 
Carborundum SiC - oui oui 

dmoyen carborundum (mm) - 2 1.2 
Hauteur de lit (cm) 55 
Volume du lit (cm3) 100 

Charge utilisée Essence de FCC 
Pression (bars) 20 

Température (°C) 240-250-260-270 
PPH (h-1) 6.25 

H2/HC (Lstd/L15°C) 360 
Teneur en soufre de la 

charge 400 

 

A.3 Résultats 

A.3.1 Activités hydrodésulfurante et hydrogénante. 

En début de chaque expérimentation, le catalyseur a été stabilisé pendant une centaine 

d’heures avant d’effectuer le premier bilan. A chaque changement de conditions opératoires, 

une période de stabilisation variant de 3 à 4 jours a été respectée. La Figure A-5 présente le 

suivi de la teneur en soufre au cours des tests. 
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Figure A-5: Évolution de la teneur en soufre au cours des différents tests 

 

Le Tableau A-2 rassemble les principaux résultats obtenus lors des trois tests après stabilisa-

tion de chaque point: teneur en soufre (S), teneur en mercaptans (RSH), teneur en oléfines, 

taux d'hydrogénation (% HYD) et le taux de désulfuration (% HDS). Les activités (définies 

par les taux de réaction) observées en hydrodésulfuration et en hydrogénation des oléfines, 

pour les trois chargements sont tout à fait comparables. 

Tableau A-2: Principaux résultats  

test T (°C) S (ppm) RSH(ppm) Oléfines (% wt) 
A 90 29 23.6 
B 90 29 22.3 
C 

240 
98 30 20.4 

A 62 23 22.5 
B 64 22 21.6 
C 

250 
61 26 19.6 

A 36 19 21 
B 33 17 19.9 
C 

260 
31 19 18.3 

A 20 15 19.1 
B 19 16 18.1 
C 

270 
16 12 16.3 
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A.3.2 Sélectivité 

Aucune différence de sélectivité HDS/HYD n'a été observée entre les différents types de char-

gement. Seul un changement de température d'HDS a une influence sur la sélectivité (Figure 

A-6). Cela indique que s'il y a un problème de limitations diffusionnelles, il affecte de la 

même façon les deux familles de réactions. 
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Figure A-6: Évolution de la sélectivité en fonction du type de chargement et 
de la température réactionnelle. 

 

A.3.3 Recombinaison des oléfines avec l'hydrogène sulfuré 

Lors de la désulfuration des produits soufrés, il y a formation d'hydrogène sulfuré qui est sus-

ceptible de réagir avec les oléfines du milieu pour former des mercaptans et empêcher ainsi 

une désulfuration profonde. 

La Figure A-6 présente la teneur en mercaptans en fonction de la teneur en soufre total dans 

les effluents pour les trois chargements. Plus la teneur en soufre résiduel est faible, plus la part 

des mercaptans est importante. Compte tenu de la précision expérimentale, la teneur en mer-

captans est la même pour les trois chargements à température donnée. 
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Figure A-7: Teneur en mercaptans dans le soufre résiduel 

 

A.4 Exploitation des résultats expérimentaux 

A.4.1 Calcul des énergies d’activation 

Grâce aux données expérimentales, il a été possible d’accéder à la valeur des énergies 

d’activations apparentes ("Ea HDS" et "Ea HYD" pour les réactions d'hydrodésulfuration et d'hy-

drogénation), en posant comme hypothèse que l'ordre apparent par rapport aux composés sou-

frés et aux oléfines était de 1 et qu'il y avait dégénérescence d'ordre pour l'hydrogène (ce 

composé étant en fort excès) 

Soit A les composés soufrés ou oléfiniques qui réagissent avec l'hydrogène lors d'une hydro-

désulfuration ou d'une hydrogénation selon la molécule de départ: 

 A + H2 → 1k  A' + … 
t = 
0 

x = x0  excès   

�t x = x0-x1  excès   
 
On peut alors écrire la vitesse de disparition de la molécule A, notée r1, sous la forme: 

[ ][ ]211 .. HAkr =  
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En posant [A] = x, [H2] = C = constante et �
�

�
�
�

�−=
RT
Ea

Kk exp1  on obtient alors: 

Cx
RT
Ea

K
dt
dx

..exp �
�

�
�
�

�−=−  

Après intégration: ''.exp'ln
0

10 Kt
RT
Ea

K
x

xx
+∆�

�

�
�
�

�−−=��
�

�
��
�

� −
 avec K' et K'' constantes 

Finalement, on obtient la valeur de l'énergie d'activation grâce à la formule suivante, en po-

sant HDS
x
x

=
0

1 : 

( )( ) '''
1

.1lnln K
TR

Ea
HDS +−=−−  avec K''' = constante 

Il suffit de tracer ( )( ) �
�

�
�
�

�=−−
T

fHDS
1

1lnln  pour avoir la valeur des énergies d'activation 

(Figure A-8, Figure A-9). 

 

Figure A-8: Calcul de l'énergie d'activation apparente en hydrodésulfuration 
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Figure A-9: Calcul de l'énergie d'activation apparente en hydrogénation 

 

Les résultats obtenus sont rassemblés dans le Tableau A-3 : 

Tableau A-3: Energies d'activations apparentes 

 Chargement de 
référence 

Chargement 
dilué 

Chargement dilué & 
broyé 

Ea HDS 
(kJ/mol) 

55 55 55 

Ea HYDO 
(kJ/mol) 

83 84 88 

 

Le Tableau 3- 1 montre qu'il n'y a pas de variation des énergies d'activation apparentes avec le 

chargement. L’énergie d’activation de l’hydrogénation est supérieure à l’énergie d’activation 

apparente de l’hydrodésulfuration, c’est pourquoi lorsqu’on augmente la température, on fa-

vorise de plus en plus l’hydrogénation. 

En observant les différentes valeurs obtenues, il est possible de tirer une conclusion sur les 

phénomènes de limitation diffusionnelle. D'après la littérature [118, 126] , en cas de limitation 

externe l'énergie d'activation est très faible (inférieure à 20 kJ/mol d'après l'auteur). De plus en 

cas de limitation diffusionnelle interne, l'énergie d'activation observée est de l'ordre de Ea/2. 
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En cas de problème de limitation diffusionnelle externe, le chargement dilué aurait du présen-

ter des énergies d'activation beaucoup plus faibles (< 20kJ/mol) au lieu de cela l'énergie d'ac-

tivation apparente en HDS est de 55kJ/mol et celle en HYDO est de 84 KJ/mol. 

Si des problèmes de limitation diffusionnelle interne avaient été présents, les valeurs des éner-

gies d'activation du chargement dilué & broyé auraient été bien supérieure à celle du charge-

ment dilué. Or les résultats obtenus écartent tout problème de limitation diffusionnelle interne. 

Les résultats rassemblés dans le Tableau A-3 tendent donc à prouver qu'aucun phénomène de 

limitation diffusionnelle n'est observé, puisque toutes les énergies d'activation d'hydrodésulfu-

ration et de l'hydrogénation des oléfines sont du même ordre de grandeur. 

A.4.2 Calcul du critère de Weisz 

D'un point de vue théorique, le calcul du module de Thiele noté Φ permet de prédire le ré-

gime de fonctionnement du grain de catalyseur. Ce critère adimensionnel est défini par l'ex-

pression suivante: 

he

gp

CD

Vd

4

..2 ρ
=Φ  

V: vitesse par gramme de catalyseur 

dp: diamètre moyen d'un grain de catalyseur 

ρg: masse spécifique du grain de catalyseur 

De: coefficient de diffusivité effective 

Ch: concentration en réactif dans la phase homogène 

 

L'inconvénient du module de Thiele est que sa définition fait appel à des grandeurs dont nous 

ne disposons pas, rendant très difficile son calcul. Pour contourner ce problème, Weisz a pro-

posé un critère modifié entièrement fondé sur des grandeurs observables: 

se
s CD

Lr 2
' .=ϕ  

r : vitesse réactionnelle apparente (mol/s) 
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L: grandeur caractéristique du catalyseur (m), pour les sphères: 
6

pd
L =  

Cs: concentration du réactif en surface du catalyseur: 
TR

VP
C e

s .
)1.(. ρ−

=  (ρe: porosité externe) 

Les conditions opératoires ont été choisi de telle sorte à n'avoir qu'une seule phase gazeuse. 

Le calcul de la diffusivité effective De passe donc par le calcul du libre parcours moyen noté 

"l" du gaz. 

22

.

σπ Ν
=

P

TR
l  

N: Nombre d'Avogadro 

σ: diamètre moyen des molécules (m) 

P: pression (Pa) 

δ: diamètre moyen des pores 

 

si l << δ, D s'identifie à la diffusivité moléculaire, 

si l >> δ, D s'identifie à la diffusivité de Knudsen Dk: 

 

M
T

M
TR

Dk δ
π

δ 534.1
3
1 ==  

M: masse molaire du constituant gazeux (kg/mol) 

 

Application numérique: 

P = 20 bar 

M = 109.5 g/mol 

T = [240;270°C] 

dp= 0.32 cm 
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�������Å 

1-ρe = 0.74 

V cata = 100 cm3 

������Å 

88.85< l <93.85 Å 

l >> δ 

Donc on peut poser l'hypothèse que De = Dk 

 

T (°C) De (~Dk) 
(m2/s) ϕs' 

240 1.05012E-07 2.15E-04 
250 1.06031E-07 2.17E-04 
260 1.07039E-07 2.19E-04 
270 1.08038E-07 2.21E-04 

 

Les valeurs numériques du critère de Weisz obtenues sont largement inférieures à 1, ce qui 

prédit un régime chimique au sein du réacteur. 

 

A.5 Conclusions 

Les différents résultats obtenus permettent de conclure qu’aucun problème de limitation dif-

fusionnelle n’est constaté. Les réactions se déroulent en régime chimique et non diffusionnel.  
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Annexe B: Description de l'équilibre thermodynamique entre les 
oléfines et les mercaptans 

 

La thermodynamique permet de prévoir le sens dans lequel un système soumis à des condi-

tions données peut évoluer et dire si une réaction est possible ou non. 

Le système réactionnel étudié au cours de ce travail est complètement en phase gaz, et l'hypo-

thèse de gaz parfait est posée. 

Les réactions en jeu sont l'isomérisation de l'hexène-1 en hexène-2 et -3 et la recombinaison 

des hexènes avec l'hydrogène sulfuré, ce qui conduit au réseau réactionnel suivant : 

hexène-1 � hexène-2  hexanethiol-1� hexanethiol-2 hexène-1 + H2S � hexanethiol-1 
hexène-1 � hexène-3 hexanethiol-1� hexanethiol-3 hexène-1 + H2S � hexanethiol-2 
hexène-3 � hexène-2  hexanethiol-2� hexanethiol-3 hexène-2 + H2S � hexanethiol-2 

  hexène-2 + H2S � hexanethiol-3 
  hexène-3 + H2S � hexanethiol-3 

 

Pour chaque réaction, on peut définir une constante d'équilibre de la réaction, notée Ke. Cette 

grandeur ne dépend que de la température et peut se calculer par la relation: 

( )
�
�

�

�

�
�

�

� ∆
−=

°

TR

TG
K e .

exp  

( )TG°∆  est l'enthalpie de Gibbs de la réaction menée à la température T  par rapport aux 

conditions standard, cette grandeur est elle-même calculée par la relation: 

( ) ( ) ( )TSTTHTG RR ∆−∆=∆ ° .  

( )THR∆  et ( )TSR∆  sont respectivement l'enthalpie et l'entropie de la réaction à la tempéra-

ture T. 

Pour une réaction de type A + B � C + D, on calcule les enthalpie et entropie de réaction par 

les formules suivantes: 

( ) ( ) ( ) ( ) ( )
( ) ( ) ( ) ( ) ( )TSTSTSTSTS

THTHTHTHTH

BADCR

BfAfDfCfR

∆−∆−∆+∆=∆

∆−∆−∆+∆=∆
 



 
Annexe B: Calculs des constantes d'équilibre thermodynamique 

 
208 

Pour l'espèce i ( )TH if∆  représente son enthalpie de formation à la température T  et ( )TS i∆  

son accroissement d'entropie, obtenues par les expressions suivantes: 

( ) ( ) ( )

( ) ( ) ( )
dT

T
TCp

TSTS

dTTCpTHTH

T

T

i
ii

T

T
iifif

.

.

0

0

0

0

	

	

+=∆

+∆=∆

 

L'enthalpie standard de formation du composé i, ( )0TH if∆ , l'entropie standard ( )0TSi  sont des 

grandeurs tabulées alors que les capacités calorifiques iCp  sont soient tabulées, soit données 

par des développement en fonction de T . 

Les valeurs de Ke obtenues grâce aux données de la base thermodynamique DIPPR et aux 

handbook [114] sont fournis dans les tableaux si dessous: 

T (°C) 
hexène-1<=> 
hexène-2-cis 

hexène-1<=> 
hexène-2-trans 

hexène-1<=> 
hexène-3-cis 

hexène-1<=> 
hexène-3-trans 

10 106.49 98.02 6.23 0.65 
45 80.66 71.98 5.65 0.64 
80 65.10 58.19 5.18 0.62 

115 53.96 49.49 4.71 0.61 
150 45.01 43.10 4.19 0.44 
185 37.40 37.87 3.66 0.41 
220 30.86 33.29 3.12 0.38 
255 25.27 29.21 2.62 0.36 
290 20.58 25.54 2.18 0.35 
325 16.70 22.27 1.79 0.35 
360 13.54 19.39 1.47 0.37 
395 10.99 16.88 1.21 0.32 
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T (°C) 
hexène-2-trans <=> 

 hexène-2-cis 
hexène-2-trans <=>  

hexène-3-cis 
hexène-2-trans <=>  

hexène-3-trans 
hexène-3-trans <=> 

 hexène-3-cis 
hexène-2-cis <=>  

hexène-3-cis 
10 1.09 0.06 0.65 0.10 0.06 
45 1.12 0.08 0.64 0.13 0.07 
80 1.12 0.09 0.62 0.17 0.08 

115 1.09 0.10 0.61 0.20 0.09 
150 1.04 0.10 0.44 0.22 0.09 
185 0.99 0.10 0.41 0.24 0.10 
220 0.93 0.09 0.38 0.24 0.10 
255 0.87 0.09 0.36 0.25 0.10 
290 0.81 0.09 0.35 0.24 0.11 
325 0.75 0.08 0.35 0.24 0.11 
360 0.70 0.08 0.37 0.23 0.11 
395 0.65 0.07 0.32 0.22 0.11 

 

T (°C) 
hexène-1+ H2S <=> 

 hexanethiol-1 
hexène-1+ H2S <=>  

hexanethiol-2 
hexène-3-cis+ H2S <=>  

hexanethiol-3 
hexène-3-trans+ H2S <=>  

hexanethiol-3 
10 2.04E+05 6.04E+06 9.68E+05 9.48E+04 
45 9.01E+03 1.69E+05 3.00E+04 4.03E+03 
80 7.08E+02 9.25E+03 1.78E+03 3.02E+02 

115 8.40E+01 8.15E+02 1.73E+02 3.43E+01 
150 1.35E+01 1.02E+02 2.44E+01 5.38E+00 
185 2.75E+00 1.68E+01 4.60E+00 1.09E+00 
220 6.72E-01 3.44E+00 1.10E+00 2.69E-01 
255 1.92E-01 8.38E-01 3.19E-01 7.87E-02 
290 6.20E-02 2.36E-01 1.08E-01 2.65E-02 
325 2.24E-02 7.55E-02 4.21E-02 1.01E-02 
360 8.85E-03 2.68E-02 1.82E-02 4.22E-03 
395 3.81E-03 1.05E-02 8.69E-03 1.94E-03 

 

T (°C) 
hexène-2-cis+ H2S <=> 

 hexanethiol-2 
hexène-2-trans+ H2S <=>  

hexanethiol-2 
hexène-2-cis+ H2S <=>  

hexanethiol-3 
hexène-2-trans+ H2S <=> 

 hexanethiol-3 
10 5.67E+04 6.16E+04 5.67E+04 6.16E+04 
45 2.10E+03 2.35E+03 2.10E+03 2.35E+03 
80 1.42E+02 1.59E+02 1.42E+02 1.59E+02 

115 1.51E+01 1.65E+01 1.51E+01 1.65E+01 
150 2.27E+00 2.37E+00 2.27E+00 2.37E+00 
185 4.50E-01 4.44E-01 4.50E-01 4.44E-01 
220 1.11E-01 1.03E-01 1.11E-01 1.03E-01 
255 3.32E-02 2.87E-02 3.32E-02 2.87E-02 
290 1.15E-02 9.25E-03 1.15E-02 9.25E-03 
325 4.52E-03 3.39E-03 4.52E-03 3.39E-03 
360 1.98E-03 1.38E-03 1.98E-03 1.38E-03 
395 9.53E-04 6.21E-04 9.53E-04 6.21E-04 
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RÉSUMÉ  

Dans le contexte pétrolier d'une future mise sur le marché d'essences "zéro soufre", ce travail se 
propose de revisiter la problématique de l'hydrodésulfuration sélective des essences de FCC sur 
catalyseur CoMo/Al2O3, procédé ayant pour but de désulfurer au maximum cette coupe pétro-
lière tout en minimisant l'hydrogénation des oléfines. Pour mieux comprendre les mécanismes 
réactionnels mis en jeu ainsi que de tenter de préciser le nombre de type de sites actifs présents 
sur le catalyseur, une approche expérimentale à l’aide de molécules modèles a été choisie afin 
d'étudier la cinétique des réactions d'HDS, d'HYD, d'isomérisation et de recombinaison des 
oléfines avec l'H2S. Ce travail a permis de confirmer l'existence d'un équilibre thermodynami-
que entre les oléfines et les mercaptans ainsi qu'une adsorption compétitive des oléfines et des 
composés soufrés sur les mêmes sites actifs du catalyseur. Nous avons pu montrer que l'hydro-
gène sulfuré gouverne à lui seul la sélectivité HDS/HYD, et ce quel que soit l'ajout de compo-
sés annexes (composés azotés, xylènes, hydrogène…) dans le milieu réactionnel. Un modèle 
cinétique basé sur l’existence d’un seul type de sites actifs a permis d'expliquer une grande par-
tie des résultats obtenus au cours de ce travail. 

ABSTRACT  

In the oil context of a future market of gasoline without sulphur, this work deals with the selec-
tive hydrodesulphurization of FCC gasoline on a CoMo/Al2O3 catalyst, the aim of this process 
beeing to remove the maximum of sulphur compounds while minimizing the olefins hydro-
genation. For a better understanding of the mechanisms involved in this process and to try to 
clarify the number of different active sites on the catalyst, an experimental approach with 
model compounds has been chosen to study the kinetics of the HDS, HYD, isomerisation and 
recombination reactions. This work allowed us to evidence the existence of a thermodynamic 
equilibrium between olefins and thiols, and adsorption of olefins and sulphur compounds has 
been demonstrated to occur on the same active sites. Moreover, our results indicate that the 
hydrogen sulphide governs the selectivity HDS/HYD, whatever was the addition of secondary 
compounds (nitrogen compounds, xylenes, hydrogen…). A kinetic model based on the exis-
tence of a single type of active sites allowed to explain most of the results obtained during this 
work. 
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