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Liste des abréviations

BET : Brunauer-Emmett- Teller

BJH : Barrett- Joyner-Halenda

BTX : Benzene, toluene, xyléne

DDO : Direct deoxygenation route (\Voie de désoxygeénation directe)
DRX : Diffraction de rayons X

HDO : Hydrodésoxygeénation

HDS : Hydrodésulfuration

HMA : Heptamolybdate d’ammonium

HPA : Hétéropolyacide

HYD : Hydrogenation route (Voie d’hydrogénation)
H2S : Hydrogéne sulfuré

Hz-TPR : Hydrogen temperature programmed reduction (Réduction a température

programmée sous hydrogene)
k : Constante de vitesse correspondant a I’activité catalytique

ToF-SIMS : Time of flight secondary ion mass spectrometry (Spectrométrie de masse a ions
secondaires a temps de vol)

X : Conversion

XPS : X-ray photoelectron spectroscopy (Spectroscopie photoélectronique X)
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Introduction générale

La Terre se réchauffe rapidement depuis I’aube de la révolution industrielle. L urgence
climatique déclarée par de nombreux chercheurs se matérialise de maniere incontestable, avec
des conséquences humaines déja tragiques : des chaleurs extrémes, des sécheresses agricoles,
la fonte des calottes polaires et la montée du niveau de la mer pour n’en citer que quelques-
unes. Le réchauffement climatique représente donc 1’un des enjeux les plus cruciaux de cette
époque. Pour lutter contre ce défi mondial, I’accord de la COP 21 a Paris a été un tournant
majeur, réunissant 180 pays autour d’un objectif commun qui est de réduire les émissions de
gaz a effet de serre provenant majoritairement des combustibles fossiles. L une des solutions
envisagées est de remplacer les sources d’énergie fossiles par des sources propres, durables et

renouvelables. La biomasse se présente comme une alternative prometteuse.

La valorisation de la biomasse et particulierement de la biomasse lignocellulosique qui ne
menace pas le secteur alimentaire, constitue une révolution verte dans la production de produits
chimiques biosources et de biocarburants. Elle est transformeée dans des bioraffineries intégrant
divers procédés biochimiques et thermochimiques. Ces travaux de thése s’intéressent
spécifiqguement a la valorisation de la lignine longtemps négligée, qui constitue le biopolymeére
aromatique le plus abondant sur terre. Les procédés de dépolymeérisation de la lignine comme
la pyrolyse ou la liquéfaction hydrothermale, la convertissent en une biohuile riche en composés
organiques. Néanmoins, son utilisation directe est peu recommandée dans de nombreuses
applications industrielles, en raison de sa forte teneur en oxygéne qui la rend thermiquement
instable, acide, corrosive et visqueuse. Par conséquent, la biohuile doit étre impérativement
désoxygénée a partir d’un procédé d’hydrotraitement appelé hydrodésoxygénation qui la rend
apte a étre utilisée en tant que biocarburant et qui permet sa valorisation en molécules

aromatiques a haute valeur ajoutée.

La réaction catalytique d’hydrodésoxygénation (HDO) est au centre de ce projet de these. Son
mode opératoire est proche de 1’hydrodésulfuration appliquée dans le traitement des charges
pétrolieres pour éliminer le soufre et consiste a retirer les atomes d’oxygéne des molécules
phenoliques de la biohuile en présence d’hydrogene a des températures comprises entre 200 et
400°C et sous des pressions allant jusqu'a 200 bar. Deux types de produits désoxygénés peuvent
étre obtenus : les hydrocarbures aromatiques produits par le clivage direct de la liaison carbone-
oxygene par la voie de désoxygénation directe (DDO) et les aliphatiques résultant de
I'nydrogénation du cycle aromatique (HYD). Le choix du catalyseur joue un réle essentiel dans

I'orientation de la voie de réaction.

14



Introduction générale

Les catalyseurs traditionnels d'hydrodésulfuration, les sulfures Mo, CoMo et NiMo supportes
sur y-alumine, sont industriellement appliqués en HDO. Pour éviter leur désactivation, une
source continue de soufre (H2S, DMDS...) doit étre fournie tout au long de la réaction, ce qui
entraine une éventuelle contamination des produits finaux et I'émission d’H2S. Afin de remédier
a ces problemes, des recherches sont en cours pour développer de nouvelles formulations de
catalyseurs exemptes de soufre, parmi lesquelles les catalyseurs a base d’oxyde de molybdéne
présentant une sélectivité élevée aux composés aromatiques. Ces catalyseurs étant moins actifs
que les sulfures, des stratégies d’optimisation sont mises en place dans ces travaux de these
pour améliorer leur performance catalytique. Il convient en premier lieu d’identifier le support
le plus approprié pour maximiser 1’efficacité du catalyseur et ensuite de modifier la phase active
pour augmenter la réductibilité du molybdene, considérée comme un parameétre clé dans cette

réaction puisque les espéces réduites Mo>* sont proposées comme étant les sites actifs.

La these est constituée de quatre chapitres et d’une conclusion générale. Le Chapitre I est une
étude bibliographique qui décrit le contexte de I’étude et qui présente la biomasse
lignocellulosique et les différents procédés permettant de la convertir en biocarburants et en
produits chimiques. Ce chapitre se focalise ensuite sur le procédé d’hydrodésoxygénation et
traite des conditions opératoires appliquées, des voies réactionnelles de I’HDO de divers
composés phénoliques ainsi que des principaux types de catalyseurs utilisés. Une étude détaillée
est consacrée aux catalyseurs a base d’oxyde de molybdéne qui font 1’objet de ces travaux de

recherche.

Le Chapitre Il est divisé en deux parties. Dans la premiére, les différentes techniques de
caractérisation utilisées au cours de la these sont présentées. Une description générale de la
technique est d’abord fournie, suivie par celle des méthodes appliquées lors des analyses. La
seconde partie décrit le pilote utilisé pour évaluer les propriétés catalytiques des différents
solides, ainsi que les conditions expérimentales choisies pour la réaction d’HDO et la méthode

d’analyse chromatographique des résultats.

Les Chapitres III et IV regroupent les études réalisées au cours de la theése. Chacune d’entre
elles contient la méthode de préparation de la série de catalyseurs correspondants, les résultats
de leurs caractérisations et leurs performances catalytiques en HDO du m-crésol a 340°C et

sous 30 bar d’hydrogene.
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Le Chapitre III consiste en une ¢étude de 1’effet de support sur les catalyseurs a base d’oxyde de
molybdéne. Dans un premier temps, différents matériaux aux propriétés texturales, oxophiles
et rédox variées sont analysés. Le meilleur support est ensuite déposé sur une silice
mésoporeuse qui lui confére ses propriétés texturales importantes. Enfin, plusieurs teneurs de

Mo sont déposées sur ce support afin d’étudier minutieusement les interactions métal-support.

Le Chapitre IV contient également trois parties se focalisant sur la réductibilité du molybdéne
et ayant pour objectif principal de maximiser la formation des espéces actives Mo®°*. Le
précurseur classique du Mo imprégné sur le support optimal est d’abord remplacé par un
hétéropolyacide caractérisé par ses propriétés rédox. L’étape suivante consiste a étudier 1’effet
de promoteurs de réduction. D’une part, 1’étain a été choisi en raison de sa capacité a réduire le
molybdéne comme observé dans les réactions d’oxydation. D’autre part, le tungsténe a été
sélectionné pour avoir montré un effet synergique avec le molybdene en raison d’une réduction

plus facile des métaux dans les catalyseurs a base de sulfure pour la réaction d’HDS.
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Etude bibliographique
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CHAPITRE I : Etude bibliographique

Ce premier chapitre présente une étude bibliographique divisée en trois parties : la premiére
résume le contexte environnemental de I’étude, 1a deuxiéme présente le cycle de transformation
de la biomasse en biohuiles et la troisiéme décrit le procédé catalytique d’hydrodésoxygénation
(HDO) nécessaire pour désoxygéner ces biohuiles afin de les transformer en biocarburants et/ou
en molécules aromatiques simples (BTX). Dans cette derniere partie, les catalyseurs utilisés en
HDO seront présentés. Un intérét particulier sera accordé aux catalyseurs préparés a base

d’oxydes de molybdéne, puisqu’il s’agit des solides utilisés dans ces travaux de theése.

I.1 Contexte de I’étude

Les études documentaires réalisées au cours des derniéres années par I'organisation mondiale
de la santé (OMS) ont montré que la pollution de I'air ambiant est 1’un des principaux €léments
responsables de 1’augmentation des taux de mortalité et de morbidité, causant chaque année
pres de quatre millions de déces dans le monde [1]. Non seulement I’émission de polluants dans
I’atmospheére est nocive pour la santé de I’étre vivant, mais elle est également considérée
comme le premier déclencheur du réchauffement climatique, dont les conséquences menacent

I’existence, les moyens de subsistance et les propriétés de millions de personnes sur terre.

Le réchauffement de la planéte observé depuis le milieu du 20° siecle est d0 a I'accroissement
du phénomeéne de I'effet de serre causé principalement par 1I’émission de gaz dont la vapeur
d’eau, le dioxyde de carbone (responsable de plus de 60 % des effets de serre [2]), le méthane,
le dioxyde d’azote et les chlorofluorocarbones, qui empéchent la chaleur rayonnant de la terre
vers I’espace de s'échapper [3]. Depuis I’industrialisation, les taux d’émissions de ces gaz a
effet de serre (GES) s’élévent en raison de I’augmentation de la demande en énergie dans les
secteurs du quotidien (électricité, transports, industries...), et par suite, en raison de
I’investissement dans les sources fossiles (charbon, gaz naturel et pétrole) devenues les
principales sources d’énergie dans le monde. D’aprés le groupe d’experts intergouvernemental
sur 1’évolution du climat (IPCC), la combustion des matiéres fossiles représente environ 75 %
des émissions mondiales de GES conduisant a une augmentation de la température sur terre de

1°C par rapport a I’époque préindustrielle, celle-ci devrait atteindre 1,5°C entre 2030 et 2052
[4].

A ce jour, le réchauffement climatique se traduit deja par des changements critiques : fonte des
calottes polaires, élévation du niveau de la mer, inondations, canicules, incendies, ainsi que

sécheresses et pertes de biodiversité [5]. Face a ces menaces, la Convention-Cadre des Nations
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CHAPITRE | : Etude bibliographique

Unies sur les Changements Climatiques (CCNUCC) prévoit selon son accord de Paris
(conférence internationale sur le climat COP21, 2015) de maintenir I’augmentation de la
température sur terre a 1,5 °C d’ici la fin du siécle, et cela en engageant tous les pays a réduire

progressivement I’utilisation des matiéres fossiles dans le domaine de 1’énergie [6].

Une grande partie de cette énergie est consommeée par les secteurs industriels et des transports,
qui sont de ce fait les plus grands émetteurs de GES sur terre. En Europe, I’utilisation de
carburants d’origine pétroli¢re (essence, gazole, kéroséne) dans les transports a été responsable
d’une augmentation des émissions de GES de 33% entre les années 1990 et 2019 [7]. En France,
le transport est le seul secteur ayant enregistré une croissance dans I’émission de GES sur cette
période, comme illustré sur la Figure I-1 [8].

Evolution en base 100

130

120

Secteur des transports

110 S — 19 Y,

100 - v e

90

Ensemble des autres secteurs

80

70 -28 %

1990 1995 2000 2005 2010 2015 2019

Figure I-1 : Comparaison de [’évolution des emissions de GES du secteur des transports avec

[’ensemble des autres secteurs en France entre 1990 et 2019 [8]

Ainsi, a la 26°™ conférence des parties de la CCNUCC (COP26, Novembre 2021 a Glasgow),
la transition vers une technologie de transport routier a zéro émission a été proposée afin de

permettre une réduction annuelle d’environ 2,6 gigatonnes de CO- d’ici 2030 [9].

Outre I’aspect environnemental, il faut également considérer que 1’épuisement des réserves
d’énergies fossiles lié a priori a la croissance démographique est envisageable. Du point de vue
économique, alors que ces ressources non-renouvelables se consomment au fur et a mesure, les
demandes globales en énergie ne cessent d’augmenter, et ce déséquilibre entraine aujourd’hui
la flambée des prix sur le marché. L’organisation des pays exportateurs de pétrole (OPEC)

reporte qu’en 2021 la demande mondiale a augmenté de 5,7 millions de barils par jour [10],

19



CHAPITRE I : Etude bibliographique

avec une moyenne de prix de 69,89 dollars le baril, comparée a 24,80 $ en 2001 [10], [11]. A
cela s’ajoutent également les problémes géopolitiques résultant de la répartition inégale des
réserves pétroliéres dans le monde, qui ont des implications de grande portée sur I’instabilité

des prix.

Prenant en compte tous ces facteurs, les organisations mondiales expliquent la nécessité de
limiter les dépendances des populations aux sources fossiles et 1’obligation de trouver des
sources alternatives renouvelables et moins polluantes pour subvenir aux besoins énergétiques
des générations futures [12]. Il existe plusieurs types de ressources alternatives: pour la
production de 1’électricité, les combustibles nucléaires, tels que 1’uranium et le thorium, et les
sources d’énergies renouvelables : solaires, éoliennes, hydroélectriques, géothermiques et
biomasse, sont actuellement en cours de développement et ont le potentiel de répondre a une
grande partie des besoins croissants des pays [13]. Dans le secteur des transports, les véhicules
alimentés par I'électricité, I'énergie solaire, les piles a hydrogeéne et les biocarburants font tous
I'objet de recherches actives. Cependant, le marché actuel est fondé sur la disponibilité des
carburants liquides a base d'hydrocarbures et a cet égard, le recours aux biocarburants similaires
dérivés de la biomasse serait une alternative prometteuse, puisque leur mise en ceuvre ne
nécessite pas d'importants changements dans l'infrastructure du secteur de transport
contrairement a 1’utilisation des piles a hydrogéne [14]. A cela s’ajoute le potentiel prometteur
de la biomasse dans la production d’aromatiques biosourcés, capables de remplacer ceux issus
de sources fossiles dans les applications industrielles (industries pharmaceutiques, agro-
alimentaires, textiles, plastiques, cosmétiques...), ainsi que dans la production de composés
pour la chimie fine, de polyméres... C’est pourquoi la biomasse est actuellement au centre de
diverses recherches comme la seule source de carbone organique dans la nature caractérisée par

son abondance, son prix faible, sa diversité et surtout son accessibilité [15].

1.2 Biomasse et biocarburants

La biomasse regroupe toute matiére organique provenant d'organismes vivants qui peut se
transformer en énergie. Les ressources de la biomasse comprennent toute la vegétation terrestre
(arbres, cultures agricoles...) et aquatique (algues, plantes...), ainsi que tous les déchets
organiques (bois et ses déchets, résidus alimentaires...). Elle est produite durant le phénomeéne
de photosynthése qui consiste a transformer sous 1’effet de la lumiére solaire, 1’eau et le CO2

présent dans I’air en substances organiques. L’énergie solaire qui alimente cette réaction est
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CHAPITRE | : Etude bibliographique

stockée dans les liaisons chimiques entre les molécules de carbone, d’hydrogene et d’oxygene.
Ainsi, au cours des procédés de valorisation de la biomasse, 1’énergie chimique stockée est

libérée par la rupture de ces liaisons [16].

Selon [I'Agence Internationale de [I'Energie, la biomasse totalise environ 14 % de
I'approvisionnement global en énergie primaire dans le monde [17]. Elle devient de plus en plus
reconnue au niveau mondial dans le secteur des transports en tant que source d'énergie
alternative aux ressources fossiles, caractérisee par sa neutralité en CO>. En effet, le dioxyde de
carbone produit par les biocarburants est recyclé dans la biosphere de la terre a travers la

photosynthése, comme illustré dans la Figure 1-2 [18].

A ce jour, plusieurs technologies sont mises en ceuvre pour produire des biocarburants a partir
de la biomasse, notamment par les deux voies de conversion biochimique et thermochimique
[19]. Les biocarburants de premiere génération qui comptent le bioéthanol et le biodiesel ont
été largement utilisés dans différentes parties du monde ou les gouvernements ont rendu
obligatoire leur mélange dans des proportions limitées avec les carburants issus du pétrole [20].
Cependant, leur production repose sur une biomasse de qualité alimentaire : le bioéthanol est
produit a partir de la fermentation de sucre ou d'amidon présents dans la betterave sucriére, la
canne a sucre ou le mais par l'action de micro-organismes (levures). Quant au biodiesel qui est
un mélange d'esters mono-alkyliques saturés et insaturés d'acides gras a longue chaine, sa
production se fait industriellement par la transestérification de triglycérides, composants
principaux des huiles vegétales et des graisses animales, par du méthanol [21]. Leur utilisation
a long terme fait donc face a de sérieuses critiques en raison de la concurrence directe avec le

secteur alimentaire [22].

L'attention s'est donc portée sur les biocarburants de deuxiéme génération qui sont produits a
partir d’une biomasse dite lignocellulosique retrouvée dans les résidus agricoles, les déchets

forestiers, les cultures énergétiques non alimentaires, etc [23].
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Figure 1-2 : Cycles du COz pour les carburants dérivés du pétrole et de la biomasse

1.2.1 Biomasse lignocellulosique

La biomasse lignocellulosique est la forme la plus abondante de la biomasse [24], ses
rendements mondiaux étant estimés a environ 1,3 x 10 tonnes par an [25]. Elle est composée
principalement de cellulose (30-50%), hémicellulose (15-35%) et lignine (10-20%), représentés
dans la Figure I-3, dont les proportions varient selon le type de matiére premiere, le stade de

croissance, les parties de la plante et d’autres conditions environnementales [26] .

La cellulose est un polymere linéaire, non ramifié, composé de chaines de 500 a 14000
molécules de glucose reliées entre elles par des liaisons B (1-4) glycosidiques (des liaisons
covalentes entre le carbone d’un glucose et I’hydroxyle du carbone numéro 4 d’un autre

glucose) [27]. Des études indiquent que la plus grande partie de la cellulose est cristalline [28].

L’hémicellulose est un hétéropolysaccharide ramifie composé d’hexoses (glucose, mannose,

galactose), de pentoses (xylose, arabinose) et d’acides uroniques (acide d-glucuronique, acide
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4-0O-méthylglucuronique et acide d-galacturonique) qui forment des liaisons hydrogene a la
surface des fibrilles de cellulose et jouent donc un réle dans le maintien de la cellulose et des
fibres dans la paroi cellulaire de la plante. C’est un polymére organique amorphe plus sensible
aux processus thermiques et chimiques que la cellulose [29].
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Figure I-3 : Composition de la biomasse lignocellulosique : cellulose, hémicellulose et lignine
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La lignine est le seul et principal groupe de polymeres biosynthétisés a squelette aromatique.
Sa caractéristique aromatique en fait une source prometteuse de produits chimiques a haute
valeur ajoutée et de biocarburants précieux [30]. C’est une matrice amorphe ramifiée et
polymérisée a partir de trois précurseurs appelés monolignols qui difféerent par leur degré de
méthoxylation des noyaux aromatiques: les alcools p-coumarylique, coniférylique et
sinapylique, représentés dans la Figure I-4. Une fois transportés dans la paroi cellulaire, les
monolignols subissent une déshydrogénation en radicaux phénoliques et conduisent
respectivement apres polymerisation aux unités p-hydroxyphényles (H), guaiacyles (G) et
syringyles (S) (Figure 1-4), liées entre elles par différents types de liaisons (notamment les
liaisons B-O-4) sans caractere ordonné ni répétitif et conférant donc a la lignine la complexité
de sa structure [31]. La lignine assure I'étanchéité, le renforcement structurel et la résistance
aux attaques biologiques et physiques des plantes [32].
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Figure 1-4 : Différents composés de la lignine au cours de sa transformation [33]

1.2.2 Procédés de conversion de la biomasse lignocellulosique en biohuile

La biomasse lignocellulosique constitue un important réservoir de carbone renouvelable qui
peut étre transformé en une large gamme de carburants et de produits par les deux voies de
conversion biochimique ou thermochimique [34]. La Figure 1-5 résume les procédés de

valorisation de la biomasse en biocarburants a partir de ces deux voies.

Par la voie biochimique, la biomasse est décomposée sous I1’action de bactéries, de
microorganismes ou d’enzymes en combustibles gazeux ou liquides, tels que le biogaz obtenu

par digestion anaérobie et le bioéthanol produit par fermentation.

La voie thermochimique regroupe les procédés de gazéification, de pyrolyse et de liquéfaction

pour la production de biocarburants.
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Figure I-5 : Organigramme de conversion de la biomasse lignocellulosique en biocarburants

1.2.2.1 Procédés biochimiques

Parmi les procédés biochimiques, la conversion en bioéthanol, biocarburant liquide, a été
largement étudiée jusqu’a présent. Elle comprend les quatre étapes suivantes : le traitement
physico-chimique de la biomasse, I'hydrolyse enzymatique des hydrates de carbone en une serie
de sucre, la conversion des sucres en éthanol par des micro-organismes appropriés et la
récupération du produit [35]. Des étapes secondaires s’ajoutent en fonction du type de matiére
premiére, parmi lesquelles la séparation, le lavage et le polissage, ce qui accroit la complexité
du processus biochimique. Le développement de cette voie de conversion constitue un grand

défi, notamment par rapport a I’aspect économique [36].
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1.2.2.2 Proceédes thermochimiques

1.2.2.2.1 La gazéification

La gazéification consiste a dépolymériser complétement la biomasse a des températures
comprises entre 800 et 1000°C avec un acceés limité a I'oxygene, permettant de produire un gaz
de synthése formé de monoxyde de carbone (CO) et d'hydrogéne (H.). Ce gaz peut étre converti
par une synthese Fischer-Tropsch (FT) en hydrocarbures linéaires dans la gamme des
carburants diesel ou en éthanol et autres alcools [37]. Cependant, cette technique rencontre des
difficultés du point de vue économique puisqu’elle nécessite une étape de purification des flux
de gaz de synthese. En effet, cette étape permet de réduire le taux de molécules a poids
moléculaire élevé telles que les cires, qui, en se condensant, bloguent les canalisations en aval
et encrassent les moteurs et les turbines. De plus, la purification est importante pour éliminer
les produits indésirables dont les gaz corrosifs (ammoniac NHs, hydrogene sulfuré H»S)
précurseurs des emissions de NOx et SOx dans I’atmospheére et poisons pour les catalyseurs
métalliques [38]. A cela s’ajoute le probléme de rentabilité de la gazéification puisque le
traitement de 2000 a 6000 tonnes de matieres seches par an pourrait étre insuffisant pour une
mise a I'échelle du processus [30]. Tous ces facteurs font de la gazéification une technique de
traitement thermique secondaire par rapport aux procédés de pyrolyse et de liquéfaction plus

répandus actuellement.

1.2.2.2.2 Laliquéfaction hydrothermale

La liquéfaction hydrothermale HTL est une transformation thermique de la biomasse en
biohuile sous haute pression (5-20 MPa) et a des températures comprises entre 250 et 450°C en
présence de 1’eau pour une durée de 5 a 120 minutes [39]. Ce processus est basé sur la
dépolymérisation et la décomposition des matiéres lignocellulosiques par des réactions telles
que la déshydratation, le clivage, la décarboxylation et la désamination, suivies de la
recombinaison des molécules réactives obtenues pour former des composés a haut poids
moléculaire. Trois types de combustibles sont obtenus : le biochar, certains gaz (CO, Hz, CHa,
CO: et quelques hydrocarbures comme C2Ha, C2Hs...) et la biohuile considérée comme futur
biocarburant, dont les proportions dépendent des conditions du procédé [40]. Le rendement en
biohuile augmente de 50 a 60% en utilisant un catalyseur approprié qui peut également
améliorer ses propriétés d'écoulement et réduire sa teneur en hétéroatomes. Cependant, la

séparation difficile de ces catalyseurs qui sont le plus souvent homogenes (KOH, Na>,COs3) du
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milieu réactionnel est un inconvénient majeur et I’utilisation de catalyseurs hétérogénes est
moins efficace pour la production de biohuile et la réduction de biochar [41]. La liquéfaction
hydrothermale est donc divisée en plusieurs étapes complexes qui en font un procédé cher
comparé a la pyrolyse. La recherche sur le procédé HTL se poursuit afin d’améliorer son

rendement et son économie pour une éventuelle mise a 1’échelle.

1.2.2.2.3 Lapyrolyse

La pyrolyse est le procédé le plus répandu pour la production de biohuile. Cette technique a été
largement étudiée pendant plusieurs décennies et a récemment atteint I'échelle commerciale
[42]. La pyrolyse se fait en général dans un environnement anaérobique a des températures
comprises entre 200 et 650°C et conduit, comme le procédé HTL, a la production de biohuile,
de gaz et de biochar dans des proportions variant selon les conditions [43]. Une étude effectuée
par Onay et Kochar compare trois types de pyrolyse (lente, rapide et flash) en utilisant le colza
comme biomasse de départ [37]. La température de pyrolyse et la vitesse de chauffage sont les

parametres clés qui contrdlent les proportions des produits obtenus (Tableau I-1).

Initialement, la pyrolyse était effectuée a des vitesses de chauffage lentes de ’ordre de
30°C/min pour des temps de résidence longs de 5 a 30 minutes. Elle formait principalement du
charbon, surtout a des températures proches de 400°C [45]. La demande mondiale en biohuile
augmentant, les conditions du procédé ont été modifiées pour obtenir un rendement plus élevé
en produit liquide. Dans leur étude, Onay et Kochar ont trouvé un rendement maximal en
biohuile de 52% a une température comprise entre 550 et 600°C. En passant de 400 a 700°C,

la proportion de biochar diminue de 25 a 18 % en faveur des produits gazeux.

Avec des vitesses de chauffage de 1’ordre de 300°C/min et des temps de résidence de 0,5-2 S
[46], on passe a « la pyrolyse rapide », pour laquelle la production de biohuile maximale, de
68%, a été obtenue pour une température comprise entre 550 et 600°C également [44]. En
chauffant de 400 & 700°C, le taux de charbon formé diminue de 27 a 15% avec des teneurs trés

faibles en produits gazeux.

Plus recemment, la pyrolyse flash a été développeée, caractérisée par un temps de réaction de
moins d’une seconde [47]. Plus le chauffage est rapide et le temps de résidence réduit, plus les
réactions secondaires de craquage thermique, repolymérisation et recondensation qui
minimisent la formation de produits liquides et favorisent la production de biochar, rencontrées

en pyrolyse lente, sont éliminées. Ceci permet d'obtenir des produits d'une viscosité comparable
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a celle du gazole. Le rendement maximal en biohuile par pyrolyse flash selon Onay et Kochar
[44] est de 73% a une température comprise entre 550 et 600°C avec un taux de biochar
diminuant de 31 & 14% en passant de 400 a 700°C et de faibles teneurs en gaz.

Tableau I-1 : Rendements des produits de pyrolyse en fonction de la vitesse de chauffage et de
la température [44]

% Biohuile
400 °C 500 °C 600°C 700°C
Pyrolyse lente 42 46 47 44
Pyrolyse rapide 38 60 60 59
Pyrolyse flash 56 70 71 66
% Biochar
400 °C 500 °C 600°C 700°C
Pyrolyse lente 25 22 19 18
Pyrolyse rapide 28 20 18 18
Pyrolyse flash 33 16 16 16
% Gaz
400 °C 500 °C 600°C 700°C
Pyrolyse lente 26 25 27 31
Pyrolyse rapide <5 <5 <5 <5
Pyrolyse flash <10 <10 <10 13

Des résultats similaires ont été obtenus par Al Arni dans sa comparaison des pyrolyses lente et
rapide de la bagasse (partie résiduelle de la canne a sucre apres extraction du jus sucré) [48] et

par Adelawon et al. dans leur étude sur la pyrolyse des déchets de mais et d'épis de mais [49].

Un autre type de pyrolyse actuellement étudié est la pyrolyse catalytique, un processus qui
implique une conversion thermochimique avec l'utilisation d'un catalyseur hétérogéne.
L’utilisation de catalyseurs améliore la qualité de la biohuile en tant que futur biocarburant.
Généralement, les biohuiles obtenues par les procedés de pyrolyse et de liquéfaction
hydrothermale sont des mélanges d’hydrocarbures liquides oxygénés ayant des teneurs en
oxygene trés élevées par rapport aux carburants pétroliers. Pour réduire ces teneurs, les

biohuiles  doivent passer par des étapes d’hydrotraitement, principalement
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I’hydrodésoxygénation (HDO) [42]. La pyrolyse catalytique est un moyen prometteur
d'améliorer la qualité de la biohuile en éliminant une partie importante des composés oxygénés
avant I’HDO. Des biohuiles a 2,8 % d’oxygéne ont pu étre obtenues [50], ce qui facilite 1’étape
suivante d’hydrotraitement pour atteindre les limites autorisées de quantité d’oxygene dans les
carburants (0,5% en moyenne [51]). Parmi les différents catalyseurs étudiés, les zéolithes
(ZSM-5) se sont révélées efficaces pour limiter la quantité d’oxygéne et augmenter la teneur en
hydrocarbures aromatiques. En effet, les réactions de craquage et de transfert d’hydrogéne des
molécules phénoliques présentes dans la biohuile entrainent la production d’aromatiques
simples, de types benzéne, toluene et xylene [26], impliqués dans la synthése de produits a
haute valeur ajoutée telles que les résines, les polyméres, les produits pharmaceutiques et
cosmétiques... et qui peuvent étre ajoutés aux carburants pétroliers pour améliorer certaines
de leurs propriétés [52]. Cependant, la pyrolyse catalytique est limitée en raison d’une
désactivation importante du catalyseur expliquée par des dépots élevés de coke. Par ailleurs,
plus de 80% du carbone alimenté pour cette pyrolyse est converti en sous-produits (gaz,
charbon, coke) principalement destinés a étre brlés (ou gazéifiés) [53].

1.2.3  Propriétés de la biohuile

Les biohuiles sont des liquides de couleur brun foncé a odeur de fumée distinctive. Ce sont des
mélanges complexes de différentes espéces chimiques dérivées de la dépolymérisation et de la
fragmentation des principaux composants de la biomasse couvrant une large gamme de poids
moléculaires [54]. L’oxygene est présent dans plus de 300 produits identifiés par GC-MS [42].
La pyrolyse de la cellulose et de I’hémicellulose forme principalement des hydrocarbures
oxygenés aliphatiques dont les cétones, aldéhydes, acides, esters et alcools a faible poids
moléculaire (C4 et moins) et les molécules furaniques comme le furfural et le 1évoglucosane.
La dépolymérisation de la lignine a température plus élevée (T > 550°C) produit des composés
phénoliques et des garacols. Les proportions des molécules formant la biohuile dépendent de la
composition de la biomasse pyrolysée [55], [56]. L'utilisation directe de la biohuile comme
carburant pour le transport est irréalisable puisque sa composition chimique, et par suite ses
propriétés physiques (densite, viscosité...), sont tres différentes de celles des combustibles

pétroliers (Tableau I-2).
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Tableau I-2 : Comparaison des propriétés physico-chimiques d'une biohuile et d'une huile

pétroliere [57], [23]

Biohuile Huile pétroliére
Teneur en eau (% pds) 15-30 0,1
pH 2,8-38 Neutre
Densité (Kg/l) 1,05- 1,25 0,86
Pouvoir calorifique supérieur
(M) 16 - 19 44
Viscosité a 50°C (cP) 40 - 100 180
C (%pds) 55 - 65 83 - 86
H (%pds) 5-7 11- 14
O (Yopds) 35-40 <1
N (%pds) <04 <1
S (%pds) <0,05 <4
Cendres (% pds) <0,2 0,1

Comme indiqué dans le Tableau I-2, les quantités d’oxygéne retrouvées dans les biohuiles et
les huiles pétroliéres sont trés différentes (respectivement 35-40 % et <1 %). La forte teneur en
oxygéne fait de la biohuile un liquide polaire, non miscible avec les hydrocarbures de 1’huile
pétroliere non polaire, ce qui explique I’incapacité de la biohuile a remplacer les carburants

d’origine fossile.

La biohuile contient également une teneur élevée en eau (15-30 % pds) provenant des réactions
de déshydratation et de dépolymérisation des celluloses, hémicelluloses et lignines. L’eau
diminue le pouvoir calorifique de la biohuile qui est inférieur a 50 % de celui des huiles
combustibles classiques, et retarde 1’allumage a cause de sa chaleur latente de vaporisation
élevée [57]. Sa présence risque aussi d’affecter certains catalyseurs des étapes
d’hydrotraitement qui suivent. Cependant, 1’eau permet de diminuer la viscosité de la biohuile

et de réduire les émissions de polluants lors de la combustion et la formation de la suie [58].

L’huile de pyrolyse ou de liquéfaction obtenue posséde une viscosité qui augmente avec le

temps et la température. Ceci est attribué aux réactions chimiques qui se déroulent entre divers
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composeés et qui entrainent la formation de molécules plus lourdes, parmi lesquelles les phénols
dont les quantités trés élevées causent des risques de formation de coke. Des solutions sont

envisagees par I’ajout de solvants polaires, tels que le méthanol et le diesel [42].

Un autre inconvénient est la forte acidité de la biohuile par rapport aux combustibles classiques
due a sa teneur plus élevée en oxygéne qui entraine la formation d’environ 7-12% pds de
composés acides (acides acétique, formique ...) et qui cause des problemes de corrosion en
présence de métaux tels que 1’aluminium, le cuivre, le fer et I’acier au cours du transport, du

stockage et du raffinage de cette biohuile [58].

Ainsi, pour améliorer la stabilité de la biohuile issue de la pyrolyse ou de la liquéfaction afin
d’obtenir des biocarburants, des stratégies d'élimination d'oxygéne sont mises en place, parmi

lesquelles le procédé d’hydrodésoxygénation.

.3 Le procédé d’hydrodésoxygénation

1.3.1 Conditions opératoires

La réaction catalytique d’hydrodésoxygénation (HDO) consiste a éliminer en présence d’un
catalyseur solide et d’une source d’hydrogene les atomes d’oxygene des molécules issues du
traitement de la biomasse, et cela sous forme d’H20 et d’oxydes de carbone (CO et CO>) en
fonction des molécules oxygénées présentes. Les conditions opératoires du procédé dépendent
de la composition de la biohuile. Plusieurs types de groupes fonctionnels ayant des réactivités
différentes s’y retrouvent. Le Tableau I-3 résume les températures de réactivité de certains

composés oxygeéneés de la biohuile.

Les composés oxygénés simples tels que les aldéhydes, les cétones, les acides carboxyliques,
etc., peuvent étre désoxygénés a des températures relativement faibles (jusqu’a 150°C). En
dépit de leur concentration élevée dans la biohuile, peu d’intérét leur a été accordé dans I’étude
du procédé d’HDO. Ces molécules étant trés réactives, elles subissent facilement des réactions
de polymérisation et de condensation lors du stockage de la biohuile et peuvent entrainer la
formation de coke au-dessus de 80 °C [61]. Il est donc essentiel que cette fraction de molécules
soit transformée en oxygénés plus lourds qui peuvent ensuite étre hydrodésoxygénés en
hydrocarbures de la gamme des carburants. Actuellement, la valorisation des composés simples
se fait par des techniques telles que la cétonisation en phase liquide et la condensation d'aldols
[62].
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Tableau I-3 : Températures de réactivité des composés oxygenés en HDO [59], [60]

Composé oxygené Température de réactivité en HDO (°C)
Aldéhydes, Cétones 150 - 200
Ethers aliphatiques 200 — 250
Alcools aliphatiques, Acides Carboxyliques 250 — 300
Ethers phénoliques 300 - 350
Phenols 350
Diphényle éther 350 - 400
Dibenzofurane > 400

Les especes phénoliques plus complexes dérivées de la lignine sont trés résistantes a I’HDO en
raison de la forte liaison entre le carbone du cycle aromatique et I’oxygéne et nécessitent donc
des conditions opératoires plus séveres pour étre transformées en hydrocarbures, notamment
des températures et des pressions d’hydrogene plus ¢levées [51]. Ces molécules, dont le phénol,
I’anisole, le gaiacol et le crésol, représentées dans la Figure 1-6 sont enclines a I'oligomérisation
et a la formation de composes plus lourds lors de la condensation des vapeurs de pyrolyse. Il
est donc essentiel d’éliminer sélectivement les groupes fonctionnels d'oxygéne, et pour cette
raison, les molécules phénoliques sont souvent utilisées comme modeles dans 1’étude du
procédé d’HDO [62].

o" Q, O

Phenol Anisole Guaiacole
OH
o-cresol m-cresol p-cresol

Figure 1-6 : Molécules phénoliques modéles en HDO

Généralement, les réactions d’hydrodésoxygénation se font & des températures comprises entre

200 et 400°C [63]. Les températures idéales sont aux alentours de 300°C quand les réactions
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de transfert de groupes méthyles et de scission des liaisons Caromatique— O sont susceptibles de
se produire. A T > 400°C, les problémes de condensation aromatique et de désactivation des
catalyseurs apparaissent [64]. Une pression élevée est genéralement appliquée, pouvant
atteindre 100 et 200 bar [65]. L'augmentation de la pression d'hydrogéne garantit une plus
grande solubilité de ’hydrogeéne dans I’huile et par conséquent, une plus grande disponibilité

de cet hydrogéne a proximité du catalyseur [23].

1.3.2 Mécanisme réactionnel

Les principaux produits de I’HDO des composés phénoliques sont des hydrocarbures
aromatiques et des hydrocarbures aliphatiques cycliques saturés et/ou insaturés. Les sélectivités
des catalyseurs dépendent de la concurrence entre deux voies réactionnelles rencontrées en
HDO : la voie de désoxygenation directe DDO, par laquelle se fait le clivage direct de la liaison
Caromatique — O, formant ainsi les composés aromatiques, et la voie d’hydrogénation-
déshydratation HYD, qui consiste a hydrogéner le noyau aromatique avant la rupture de la
liaison Caiiphatique — O et formant des cyclohexénes qui seraient ensuite hydrogénés en
cyclohexanes. La Figure I-7 illustre les voies DDO et HYD caractéristiques de I’HDO du

phénol, molécule modeéle la plus simple, en benzéne et cyclohexane.

@ %
é +H, -H,0 +H,

Figure I-7 : Schéma réactionnel de I'HDO du phénol [66]

+ H,0

Pour les molécules plus complexes, d’autres réactions s’ajoutent aux deux voies DDO et HYD :
la déméthylation, la déméthoxylation, I’hydrocraquage, la décarboxylation,... [59]. La Figure
I-8 représente le schéma de transformation du gaiacol ou trois voies de réaction sont possibles :

la déméthoxylation qui se produit par le clivage de la liaison Caromatique — OCH3 pour obtenir du
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phenol qui peut ensuite étre transformé par les deux voies DDO et HYD, I’hydrogénation du
cycle aromatique, ainsi que la déméthylation qui implique I’hydrogénolyse de la liaison O-CH3
conduisant au catéchol et au méthane [63]. Les voies de réaction dépendent essentiellement de

la composition du catalyseur utilisé.

OH

O._ Hydrogénation

D¢,
M,
On ©/OH

Figure 1-8 : Mécanisme réactionnel proposé pour I'HDO du gaiacol [65]

1.3.3 Catalyseurs

De nombreuses études ont été réalisées concernant I'impact de la formulation du catalyseur sur

le procédé d'hydrodésoxygeénation.

Dans cette partie, les catalyseurs sulfures appliqués le plus souvent en HDO sont d’abord
discutés. Ensuite, les nitrures, phosphures et particulierement les carbures sont décrits comme
potentiels remplacants. Puis, les métaux de transition étudiés en tant que phase active dans
divers travaux de la littérature sont presentés. Ils ont été classés en deux catégories en fonction
de leur sélectivité en produits. La premiere catégorie regroupe les métaux ayant une plus grande
affinité a I’hydrogénation (HYD) et a la formation d’hydrocarbures aliphatiques, dont les
métaux nobles (Pt, Pd, Au, Rh...) et le nickel. La deuxiéme décrit spécifiquement les
catalyseurs a base d’oxyde de molybdene réductible qui favorisent le clivage direct de la liaison
Caromatique— O de la molécule phénolique (voie DDO) et la formation des composés aromatiques.

Dans chacune de ces deux parties, I’effet de support sur la phase active est également discuté.
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1.3.3.1 Catalyseurs sulfures

Le procédé d’hydrodésoxygénation est un procédé d’hydrotraitement et donc similaire au
procédé d’hydrodésulfuration (HDS) au cours duquel le soufre contenu dans les carburants
pétroliers est éliminé sous forme d’hydrogéne sulfuré (H2S). Pour cette raison, les catalyseurs
d’hydrotraitement typiques de I’HDS, les CoMo et NiMo sulfurés supportés sur alumine (y-

Al>03) ont été testés en HDO et ont montré des résultats remarquables [67]-[70].

Les promoteurs Ni et Co modifient différemment les propriétés du catalyseur et par conséquent
la sélectivité des produits. Des études réalisées sur 1I’hydrodésoxygénation de composés
phénoliques ont démontré que I’utilisation du Co comme promoteur favorise la voie DDO et la
formation d’aromatiques alors que la voie HYD est toujours prédominante quand le Ni est
utilisé. Selon Yoosuk et al.[70], 'HDO du phénol a 350°C et 28 bar en présence du catalyseur
non supporté CoMoS conduit a une sélectivité en benzene de 83% pour un rapport atomique
Co/Mo de 0,3 [71] alors qu’en présence de NiMoS non supporté, le produit majoritaire est le
cyclohexane dont la sélectivité est de 52% pour un rapport atomique Ni/Mo de 0,3 [72]. Les
rapports de sélectivité de la voie DDO par rapport a la voie HYD sont respectivement de 5 et
0,4.

L’ajout des promoteurs cobalt et nickel qui e placent sur les bords des feuillets MoS: et forment
des structures communément nommées CoMoS et NiMoS ayant des liaisons Mo-S plus faibles,
facilite I’élimination de 1’atome de soufre. Comme en HDS, les lacunes de soufre créées sur le
bord des feuillets de MoS; sous I’effet de 1’hydrogéne constituent les phases actives en HDO
[66]. La Figure I-9 présente le mécanisme d’activation des catalyseurs CoMoS. Selon le
mécanisme proposé, I'hydrogene moléculaire entre en interaction avec le soufre localisé sur le
bord du feuillet de Mo promu par le Co (étape 1). Ensuite, la dissociation hétérolytique de H»
se produit pour former le groupe SH et I'hydrogéne li¢ a Co (étape 2). Cette liaison force le Co
a donner un électron au Mo (étape 3). Par conséquent, la liaison Mo— S s’affaiblit et se dissocie
et I’hydrogene du Co se charge positivement (étape 4). Un transfert de cet hydrogéne vers le
soufre se produit (étape 5) avant que le composé H»S obtenu soit désorbé pour former la phase
CoMoS ayant une lacune de S (étape 6). L’oxygene de la molécule phénolique modé¢le

s’adsorbe sur cette lacune [73].
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Figure 1-9 : Mécanisme de formation des lacunes de soufre de la phase CoMoS [73]

Au cours de ’HDO en présence de catalyseurs sulfurés, une diminution de l'activité a été
observée en raison de la transformation du catalyseur d'une forme sulfurée vers une forme
oxydée et de la formation de dépdts de coke. En effet, le soufre étant quasiment absent de la
biomasse, les catalyseurs sulfures métalliques ne sont pas stables en présence de composes
contenant de I'oxygéne [51]. L’alimentation continue en composés soufrés tels que 1’HzS, un
thiol ou le DMDS est alors essentielle pour maintenir 1’activité du catalyseur tout au long du
procedé [74], [75]. Cependant, des inconvénients apparaissent a long terme, parmi lesquels la
contamination des produits par le soufre, ainsi que la formation par combustion des oxydes de
soufre qui polluent I'atmosphere [63], [74], [76]. En outre, en raison du caractére acide de
I’alumine, ces catalyseurs se désactivent rapidement par des dépots de coke provenant des
réactions de polymeérisation et de polycondensation [51]. Bui et al. ont rapporté dans leur étude
de I’HDO du gaiacol en présence des catalyseurs MoS,/Al,O3 et CoMoS/Al203 que I’acidité de
I'alumine entraine la formation de composeés substitués par un groupe méthyle, ce qui conduit a
une désoxygenation difficile [70], [77]. L’alumine est également un support instable en HDO,
puisqu’elle est sensible a la présence de I’eau et des composés oxygénés et se convertit en
boehmite AIO(OH) [78].

Pour résumer, malgré I’efficacité des catalyseurs sulfurés CoMoS et NiMoS en HDO, des
problemes de désactivation et de contamination des produits sont observés. De nombreuses
recherches sont donc en cours pour trouver des catalyseurs exempts de soufre efficaces, en

optimisant la phase active et le support.
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1.3.3.2 Catalyseurs phosphures, nitrures et carbures

Parmi les catalyseurs prometteurs pour I’HDO, les matériaux a base de nitrure, phosphure et

carbure de métaux suscitent un intérét croissant.

Les phosphures métalliques, en particulier les Ni:P, CoP et (Co/Ni)-MoP ont montré des
performances élevées dans les procédés d’hydrotraitement HDS et HDN [79]-[84]. En HDO
du gaiacol a 300°C et sous 1 bar d’H», Zhao et al. [85] ont comparé les activités de différents
phosphures de métaux supportés sur I’oxyde inerte SiO2 et ont trouvé I’ordre suivant : NioP >
Co2P > FeoP > WP > MoP, avec des conversions qui varient entre 54 et 80%. Ces catalyseurs
étaient plus actifs que le traditionnel CoMo/Al20s sulfuré. Pour Ni2P, Co2P et MoP, le benzéne
était le produit majoritaire formé, les sélectivités respectives étant de 60, 52 et 53%. Des
résultats similaires ont été obtenus par Li et al. [86] pour I’étude de I’'HDO de I’anisole a 300°C
et sous 15 bar d’Hy. Les activités des catalyseurs Ni2P, MoP et NiMoP supportés sur SiO>
étaient supérieures a celle de NiMo/Al Oz sulfuré. L’augmentation du rapport Ni/Mo a entrainé
une augmentation de ’activité et une diminution de la sélectivité en produits aromatiques
(benzene). Cependant, malgreé les performances intéressantes des phosphures, ces auteurs ont
observé une désactivation plus rapide que celle du catalyseur sulfuré, attribuée aux dépots de
carbone et a I'oxydation par I'eau. Le phosphore s’oxyderait en présence d’eau pour former du
phosphate beaucoup moins actif en HDO, qui pourrait aussi recouvrir les sites actifs de Ni ou
de Mo, inhibant leur activité.

Les nitrures mono- et bimétalliques a base de métaux de transition ont été également appliqués
avec succes aux procédés d’HDS et d’HDN [87], [88]. Pour cela, leur utilisation en HDO
semble étre intéressante, bien qu’elle ne soit pas encore trées documentée. Des catalyseurs de
nitrures de molybdéne, de tungstene et de vanadium supportés sur Al,Oz ont été testés en HDO
de I’acide oléique a des températures comprises entre 380 et 410°C, sous une pression d’H> de
71,5 bar [89]. Les meilleures performances catalytiques ont été obtenues pour Mo2N/Al2O3,
avec 100% de conversion et de sélectivité aux composés désoxygénés. Ce catalyseur a donc éeté
comparé au NiMo/Al>Ozsulfuré pour I’THDO de I’huile de colza a 380°C et 80 bar, et s’est avéré
Iégérement moins actif (90% de conversion par rapport a 100% pour le sulfuré). Dans une autre
étude, Ghampson et al. [90] ont préparé des catalyseurs a base de nitrures de Mo supportés sur
Al;Oz et SBA15 par nitruration des oxydes correspondants. Ces matériaux ont ensuite été testés
pour I’'HDO du gaiacol a 300°C et sous 50 bar d’Ha. Les activités obtenues pour Mo2N/Al>O3

et Mo2N/SBA15 étaient respectivement de 14 et 6,4 *10° mol geatayseur* S7*. Les auteurs relient
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les meilleures performances obtenues sur Al2O3 a I’acidité du support qui favoriserait les
réactions rapides de déméthylation du gaiacol en catéchol (produit majoritaire). De plus, ils ont
trouvé que MozN/AILOs était plus actif que NiMoS/Al2O3 (7,4 * 10° mol Qeatalyseur ™ S2), les sites
actifs étant attribueés a une phase Mo2N. Cependant, bien que le catalyseur a base de nitrure soit
plus actif, les produits lourds précurseurs de coke (di- et tétra-méthylphénols et
diméthylcatéchols) sont formés en plus grande quantité (25%) qu’avec NiMoS/Al1203 (20%), ce

qui freine son utilisation.

Les carbures de métaux de transition ont été largement étudiés en HDO en raison de leurs
activités importantes et de leurs sélectivités élevées en composés aromatiques, et
particulierement les carbures de molybdéne [91]-[103]. Ils sont généralement préparés par
cementation programmée en température (CPT) qui consiste a chauffer I’oxyde de Mo a une
vitesse spécifique dans une atmosphere de CO ou d’hydrocarbures 1égers (CH4 a C4Hao) et qui
peut étre alimentée avec de I'nydrogene [104]. Les carbures de Mo ont été comparés aux
phosphures, nitrures et oxydes dans une étude de ’THDO du phénol a 350°C et 25 bar ou les
catalyseurs ont été supportés sur TiOz [96]. M0.C/TiO- était deux a trois fois plus actif que
MoO3/TiO2, MoP/TiO2 et MoN/TiO>. Le produit majoritaire dans tous les cas était le benzene.
Dans la littérature, plusieurs travaux ont été réalisés afin d’identifier la phase active des carbures
de Mo. Wang et al. [99] proposent que ’activité de ces catalyseurs soit due a la coexistence des
deux espéces Mo2C et MoOxCydans I’HDO du p-crésol. D’autre part, Sosa et al. [105] affirment
a partir de leurs expériences XAS que seule la phase Mo2C est active dans I"'HDO du m-crésol.
Ces auteurs ont en effet proposé que les espéces d'oxycarbures MoOxCy formées sur le
catalyseur aprés cémentation a 400°C, comme observé par XAS, n’étaient pas actives. Quelle
que soit la phase active des carbures en HDO, I’activité remarquable de ces catalyseurs est
limitée, comme les catalyseurs sulfures, nitrures et phosphures par plusieurs obstacles. D’une
part, pour éviter la réoxydation du Mo et la désactivation du catalyseur observées dans des
travaux précédents [106]-[108], une source continue de carbone doit étre fournie durant la
réaction. D’autre part, les catalyseurs a base de carbure de Mo subissent en présence d’eau la
transformation de la phase Mo2C en phase MoO. moins active, comme reporté par Mortensen
et al. pour ’HDO du phénol [109]. Des solutions devront étre alors trouvees pour optimiser le

procédé d’HDO avant d’y appliquer les catalyseurs de carbure de Mo.

Pour résumer, les catalyseurs nitrures, phosphures et plus particuliérement les carbures,

pourraient €tre intéressants comme remplacants des sulfures dans le procédé d’HDO.
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Néanmoins, leur mise a 1’échelle nécessite des €tudes supplémentaires pour éviter leur

réoxydation et leur désactivation au cours de la réaction.

1.3.3.3 Catalyseurs a base de métaux hydrogénants

1.3.3.3.1 Catalyseurs a base de métaux nobles

Les métaux nobles, comme le platine Pt, le palladium Pd, le ruthénium Ru et le rhodium Rh ont
été testes en HDO comme phases actives de catalyseurs supportés en raison de leur stabilité et
de leur bonne activité catalytique. Sur ces métaux, la configuration planaire est la plus favorable
pour I'adsorption des composés phénoliques. Cette configuration d'adsorption, accompagnée de
I'activation facile de I’hydrogéne, conduit & I'nydrogénation dominante du cycle aromatique, en
particulier sous une forte pression d'H». La voie HYD est donc favorisée et par consequent, une
faible sélectivité en aromatiques est rapportée [110], [111]. La Figure 1-10 représente le
mécanisme proposé pour 1’adsorption et la réaction d’HDO de I’anisole en présence d’un
catalyseur a base de platine. Le cycle phényle interagit fortement avec la surface de Pt et

I’adsorption planaire est donc dominante [112].
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Figure 1-10 : Mécanisme proposé pour I'adsorption et I'hydrodésoxygénation de I'anisole sur

un catalyseur a base de Pt [112]

En dépit de leur activité remarquable, la sélectivité des catalyseurs a base de métaux nobles en
hydrocarbures aliphatiques limite leur utilisation en HDO des composés phénoliques dont leur
valorisation implique la production de composés aromatiques. Les autres inconvénients non
négligeables de ces métaux sont leur prix élevé et leur disponibilité sur les marchés. Ces
limitations en font une option moins préférable et mettent au défi la communauté scientifique

de rechercher d’autres phases actives efficaces [111].
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1.3.3.3.2 Catalyseurs a base de nickel Ni

Les catalyseurs monométalliques a base de nickel (Ni) ont été aussi largement étudiés en HDO
de composés phénoliques en raison de leur faible colt et de leur nature non sulfurée. Le métal
Ni étant faiblement oxophile comparé a d'autres métaux de transition tels que le molybdene
(Mo), il est moins enclin au clivage des liaisons C—O et favorise par son caractere hydrogénant
la formation d’hydrocarbures aliphatiques saturés [111]. Des catalyseurs de nickel supportés
sur les oxydes SiO; et Al203 ont été testés pour I’HDO du phénol a 300°C et 50 bar et ont montré
des sélectivités d’environ 90% en cyclohexane avec des conversions, respectivement, de 90 et
88% [113]. Similairement, les réactions d’HDO de plusieurs composés phénoliques en présence
de Ni/SiO2-ZrO; a 300°C et 50 bar ont montreé les sélectivités suivantes: 98% en cyclohexane
pour le phénol, 93% en méthyl-cyclohexane pour I’0-crésol et 97% en cyclohexane pour le
gaiacol, avec des conversions totales [114], confirmant le caractére hydrogénant de Ni.

1.3.3.3.3 Effet de support sur les catalyseurs a base de métaux hydrogénants

Concernant les supports, 1’é¢tude de nouveaux matériaux mésoporeux plus stables que
I’alumine, conduisant a des catalyseurs moins enclins a la formation de coke et plus sélectifs en
désoxygénation, s’est multipliée. Plusieurs combinaisons de métaux hydrogénants, notamment
Pt, Pd, Rh, Ru et Ni, avec différents supports ont été rapportées dans la littérature, parmi
lesquels Al203, SiO2, SBA15, CeO2, ZrO», TiO2, carbone C, zéolites ZSM-5... [115]-[126].

Les supports moins acides que 1’alumine (le carbone [127], [128], les silices [85], [129] et les
oxydes CeO., ZrOz et TiO2 [130], [131]) ont tous montré des affinités plus faibles a la formation

de coke et donc une meilleur stabilité du catalyseur correspondant.

La nature du support est aussi une caractéristique importante en HDO. Les métaux
hydrogénants supportés sur des matériaux inertes tels que la silice et le carbone, favoriseraient
la voie d'hydrogénation du cycle aromatique pour former des cyclohexanes [120], [132]. Quand
supportés sur Al,Os et des zéolithes acides, les réactions de déshydratation de cyclohexanols en
cyclohexénes domineraient [121], et lorsque les supports sont des matériaux oxophiles comme
TiO et ZrOo, la voie DDO deviendrait majoritaire. L’oxophilie désigne la tendance du métal a
se lier a I’atome d'oxygéne, le plus souvent a travers des lacunes en oxygéne concomitantes a
des espéces réduites (Zr¥*/Ti*) formées au cours de la réaction [133], [134]. En effet, De Souza
et al. [135] ont trouvé dans leur étude de I’HDO du phénol a 300°C et a pression atmosphérique,

que les catalyseurs a base de Pd supporté sur les oxydes oxophiles TiO2 et ZrO; avaient de
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meilleures activités et sélectivités en benzene que les catalyseurs de Pd supporté sur les oxydes
moins oxophiles comme Al>O3 et SiO>. lls proposent que les lacunes en oxygene a l'interface
métal-support soient responsables de la désoxygénation directe. Une conclusion similaire a été
déduite par Teles et al. [133] dans I’HDO du phénol a 300°C toujours a pression atmosphérique
en présence de catalyseurs Pd/CexZr1xO2 (x étant le rapport molaire Ce/Zr et allant de 0 a 1).
Les meilleures activité et sélectivité en benzéne ont été obtenues pour le catalyseur Pd/ZrO; et
ont été reliées a lI'oxophilie du support par analyses XANES et XPS in situ des différents
matériaux, en suivant les cations Zr**/Zr**. De plus, Phan et al. ont comparé les performances
des catalyseurs Ru/TiO2, Ru/Al>O3 et Ru/SBA-15 pour I’HDO de I’anisole a 200°C en variant
la pression de 5 a 30 bar. Ru/TiO2 est le catalyseur le plus actif et le plus sélectif en formation
de benzeéne [136]. Comparé a Al.Oz et SBA-15, I’analyse des spectres XPS confirme que TiO>
favorise la formation de lacunes en oxygéne, et que ces lacunes ont une affinité a adsorber
I’oxygene de I’anisole, améliorant le clivage direct des liaisons C-O, comme illustré dans la
Figure 1-11. En revanche, la voie principale de réaction en présence de Ru/Al.Oz et Ru/SBA-

15 est I’hydrogénation du cycle aromatique de I'anisole.

meso-Al, O, SBA-15

Figure I-11 : Mécanismes proposés pour I’ HDO de [’anisole en présence des catalyseurs
Ru/TiO2, Ru/Al>Os et Ru/SBA-15 [136]

Dans ces travaux, 1’effet de la dispersion du Ru sur le support est également pris en compte.
Phan et al. proposent que les particules de Ru sur SBA-15 et Al>Og, de taille plus grande que
sur TiO2 (13, 4 et 2 nm respectivement) presentent des zones de contact interfacial plus faibles,
favorisant 1’adsorption planaire de 1’anisole sur le Ru et I'nydrogénation de son cycle
aromatique. En revanche, les particules de Ru plus petites sur TiO; facilitent la diffusion de
’hydrogéne dissocié vers le support pour réduire Ti** en Ti®" et ainsi créer les lacunes

d’oxygéne qui permettent d’activer la liaison C-O de I’anisole. L’influence de la taille des
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particules du métal actif a également été prouvée dans 1’étude de I’HDO du phénol en présence
de Ni/SiOz ou il a été démontré que les grandes particules favorisent 1’hydrogénation du cycle
aromatique, et que les particules relativement petites (9-10 nm) facilitent la désoxygénation
[137]. Une conclusion similaire est obtenue dans les travaux de Teles et al. qui ont montré que
le catalyseur avec la plus petite taille de Ni (1 nm) déposé sur SBA15 présente la meilleure
activité catalytique pour I’HDO du m-crésol & 300°C sous 1 bar [138]. Le type d’interactions
métal-support est donc important pour la création des lacunes d’oxygeéne dans le support,

surtout pour des particules bien dispersées de petite taille.

1.3.3.4 Catalyseurs a base d’oxyde de molybdéne réductible

Les oxydes métalliques aux propriétés réductibles tels que V20s, Fe.O3, CuO, WO3 et MoO3
ont été considérés comme possibles phases actives pour les réactions d’HDO. En effet, ces
catalyseurs sont efficaces dans les réactions d’oxydation ou ils opérent selon un mécanisme de
Mars-van Krevelen dans lequel un atome d'oxygene situé a la surface du catalyseur réagit avec
le compose oléfinique pour donner un produit oxygéné et un site vacant d'oxygene [139], [140].
Il a donc été proposé qu’ils pourraient étre efficaces en HDO de molécules oxygénées, en
partant d'une réaction inverse de Mars-van Krevelen. L'atome d'oxygéene du composé serait
éliminé lors de l'adsorption sur un site vacant du catalyseur, simultanément régénéré en

présence d’Hz pour produire de I'eau [141], [142].

Dans une étude de Prasomsri et al. [143] sur ’'HDO de I’anisole, il a ét¢ démontré que tous ces
oxydes non supportés sont effectivement actifs en HDO, comme observé dans la Figure 1-12.
La conversion la plus élevée, ainsi que la meilleure sélectivité (98%) en hydrocarbures
insaturés, ont été obtenues pour MoOs. Ainsi, MoOs apparait comme le catalyseur réductible le
plus intéressant pour la réaction d’HDO de I’acétone [143], et sera développé en détail dans la
suite de ce chapitre.
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Figure 1-12 : Comparaison des conversions et sélectivités en HDO de [’acétone catalysée par

différents oxydes métalliques [143]

1.3.3.4.1 Catalyseurs MoO3s massiques

Le cycle de la voie inverse de Mars-van Krevelen pour des catalyseurs a base de MoOs est
représenté dans la Figure 1-13.
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Figure 1-13 : Cycle rédox de MoOs dans I’HDO de [’acétone [143]

La premiére etape du processus d'hydrodésoxygénation est donc la création d'une vacance

d'oxygéne dans le réseau du MoOz. Ceci est confirmé par les calculs théoriques (DFT) de
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Moberg et al. [144] dans leur étude de I’HDO de I'acroléine. lls proposent un mecanisme dans
lequel les sites de coordination de Mo insaturés (CUS) sont présumés étre des espéces Mo>*
associées a des lacunes en oxygeénes (une seule vacance d'oxygéne pour deux Mo®* [145],
[146]), qui seraient les especes actives en HDO. En se basant sur un cluster de Moz, leurs
calculs thermodynamiques montrent que la formation de ces vacances serait due a I’adsorption
d’Hy et a la formation d’hydroxyles en surface, suivie par la désorption d’H,0. L’étape suivante
implique 1’adsorption de la molécule oxygénée sur les lacunes a travers une interaction acido-
basique entre 1’oxygéne du composé et les ions métalliques insaturés de MoOsz (notamment les
espéces Mo°") qui représentent des acides de Lewis relativement forts [147]. Un transfert de
proton est ensuite nécessaire pour assurer le clivage de la liaison C-O et la désorption des
hydrocarbures produits. Enfin, les lacunes d’oxygéne sont régénérées par 1’adsorption
dissociative de I’H> et la désorption d’H20. L’HDO se produisant via ce mécanisme formerait
des hydrocarbures aromatiques avec des sélectivités élevées. Le Tableau 1-4 présente les
performances d’un catalyseur massique MoOsz en HDO de différentes molécules phénoliques,
pour lesquelles les produits majoritaires sont des composés aromatiques.

Tableau I-4 : HDO de différents composés phénoliques en présence de MoO3 non supporté

Molécule Conditions de reaction  conyersion o Sélectivité
o Produit principal Reéf.
phénolique T (°C) P(Hz) (bar) (%) (%)
Phénol 320 1 29 Benzéne 94
m-crésol 320 1 49 Toluéne 99
Benzéne 56
Anisole 320 1 79 [148]
Toluéne 20
Benzéne 16
Gaiacol 320 1 98
Phénol 42
Phénol 340 5 69 Benzéne 97
o-crésol 340 5 79 Toluene 83
) [149]
Anisole 340 5 98 Benzéne 70
Gaiacol 340 5 98 Benzéne 73
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Les résultats confirment que MoO3z massique est un catalyseur efficace en HDO et que son
activité dépend de la molécule phénoliqgue modeéle utilisée. Dans chacun des travaux de
Prasomsri et al.[148] et de Zhang et al.[149] (Tableau 1-4), les réactions d’HDO de plusieurs
molécules sont comparées et des variations de conversions sont observées (respectivement 29-
98% et 79-98%). L ordre de réactivité suivant est obtenu : phénol < crésol < anisole < gaiacol.
Selon ces deux études, cette différence de réactivité serait liee a la variation des énergies de
liaison Caromatique—O : la liaison Caromatique— OH du phénol et du crésol étant plus élevée que
Caromatique— O—CHsde I’anisole et du garacol, elle est donc plus difficile a rompre. En comparant
les résultats obtenus pour chaque molécule, il est observé gque le catalyseur MoOs est plus actif
a une température et une pression d’Hz plus élevées (340°C, 5 bar), avec des sélectivités en
produits variees. Cependant, il est difficile de valider cette observation puisque les conditions
opératoires des deux études sont différentes. Dans la premiére, les réactions d’HDO sont
réalisées dans un réacteur tubulaire a flux continu pour un temps de contact constant de 0,035
Ocata N MMOlcharge® sous un flux d’Hz pur, alors que dans la deuxieéme, la méme masse de
catalyseur et de molécule phénolique (1g) sont introduits dans un réacteur de type batch sous
un flux mixte d’Hz (5bar) et de N2 (30 bar).

Des études ont été realisées pour déterminer les conditions opératoires (T, P(H2)) optimales

pour lesquelles le catalyseur a base de molybdene est le plus performant en HDO.

Prasomsri et al. [143] ont analysé 1’effet de la pression d’Hz sur un catalyseur de MoOs massique
pour I’HDO de la 2-hexanone. En augmentant P(H>) dans le gaz de 10 a 100% (Figure 1-14),
tout en régénérant le catalyseur entre chaque étape par une calcination in situ sous air a 500°C,
la conversion initiale augmente de 60 a 99% et devient plus stable au cours de la réaction. Les
auteurs ont attribué cette évolution au role de I’hydrogene dans la régénération des lacunes
d’oxygene, et donc des espéces actives Mo®*, sur lesquelles s’adsorbent les composés oxygénés,
et dans la prévention de leur blocage par les especes carbonées, ce qui est aussi confirmé par
les travaux de Moberg et al. [144]. D’autre part, les sélectivités varient également avec la
pression d’Hy, celle en hexéne augmentant de 45 a 80% environ, au détriment de 1’hexadiéne

formé par la déshydrogénation de 1’hexene.
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Figure I-14 : Comparaison des conversions et sélectivités pour [’HDO du 2-hexanone sous
différentes pressions d’H» [143]

Dans une autre étude, Prasomsri et al. [148] ont étudié 1’effet de la température sur le catalyseur
MoO3 massique dans la réaction d’HDO du m-crésol sous pression atmosphérique, dans une
plage allant de 300 a 400°C (573 a 673 K). La Figure 1-15 montre les conversions et les vitesses

de désactivation du catalyseur en fonction du temps pour les différentes températures d’HDO.
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Figure 1-15 : Profils de conversion du m-crésol (a) et de désactivation de MoOs (b) en fonction

du temps pour différentes températures de réaction et sous 1 bar [148]

46



CHAPITRE | : Etude bibliographique

A 673K, la conversion du m-crésol initialement totale (100%) diminue brusquement au bout de
4h pour atteindre 10%. La désactivation devient ensuite plus lente de 4 & 7h. Pour les
températures de réaction inférieures a 673K (623, 593 et 573 K), les profils de conversion
enregistrés sont similaires et montrent respectivement des cinétiques de désactivation 6, 15 et
19 fois plus lentes que celle observée a 673 K. L’analyse DRX du catalyseur MoOs testé a 673K
a montré la présence de la phase MoO2 qui serait totalement inactive en HDO d’aprés leurs
expériences complémentaires, expliquant sa désactivation. Pour les catalyseurs MoOs récupérés
apres les réactions a T<673K, cette phase n’a pas €té détectée par DRX, mais une phase de
MoOxCyH; a été observée. Les auteurs expliquent que ces catalyseurs subiraient durant la
réaction une carburation superficielle partielle qui permettrait de stabiliser les espéces Mo>*
proposées comme les sites actifs en HDO et d’empécher leur sur-réduction en Mo** non actifs.

L effet de la température sur les sélectivités a également été analysé pour I’THDO du p-crésol

sous 41-48 bar [150]. Les résultats sont illustrés dans la Figure 1-16.

T=598 K T=623K T=648 K
80+ MaO, n Toluéne
¢ m-cyclohexénes
60- .\.\"\. kkl—. A m-cyclohexane
40
AL |t
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Figure 1-16 : Sélectivités des produits de I’HDO du p-crésol catalysée par MoOs a 598K, 623K et
648K a des pressions entre 4,1 et 4,8 MPa [150]

A T>598K, le toluene reste le produit majoritaire formé (>60%), les autres produits étant des
composés hydrogénés (méthylcyclohexénes et méthylcyclohexane). Plus la température
augmente, plus les réactions d’hydrogénation des méthylcyclohexenes en méthylcyclohexane
sont importantes. A 648 K, pres de 80% des produits hydrogénés observés sur MoOj3 sont des
méthylcyclohexanes. Dans cette méme étude, un catalyseur massique de MoO: a été testé pour
I’HDO du p-crésol et a montré une activité bien inférieure a celle du MoOs (des conversions
respectives de 35 et 80% ont été enregistrées apres 5h a 598K). Ces résultats ne sont pas tout a

fait similaires a I’étude précédente de Prasomsri et al. [148] qui suppose que cette phase est
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complétement inactive en HDO. Les selectivités en produits obtenues avec MoO, sont
similaires a celles avec MoOs testé a 648K, le toluene étant le produit majoritaire et le
méthylcyclohexane devenant favorisé au détriment des méthylcyclohexenes. Ceci laisse
supposer que 1’augmentation de la température de réaction de MoOs entraine une réduction en
MoO; (Mo*") a caractére plus hydrogénant, surtout que la phase MoO- a bien été observée par
DRX sur le catalyseur MoOz récupéré apres réaction. Pourtant, les auteurs expliquent ces
similarités catalytiques par une possible création de vacances d’oxygene sur le catalyseur de

MoO: a haute température. Le role de cette phase en HDO n’est donc toujours pas clair.

Zhang et al. [149] ont également relié les activités des catalyseurs en HDO du phénol a 340°C
aux quantités d’especes réduites de Mo. Similairement aux études de Prasomsri et al. [148]
[143], Moberg et al. [144] et Rellan-Pifieiro et al. [145] [146], ils proposent les espéces Mo>*
comme phases actives du procédé. En ajoutant de 1’azote N2 a I’Hz pendant la réaction, ils ont
observé une amélioration de la conversion de 68,5% sous 5 bar d’Hz seul a 98,1% sous 5 bar
d’H2 et 30 bar d’Na. (Tableau I-5). Les caractérisations par XPS des catalyseurs collectés apres
test montrent que les quantités respectives de Mo°* déterminées sur ces catalyseurs étaient de
57 et 69%. Les auteurs proposent que 1’ajout d’azote N2 durant la réaction a permis de limiter
la sur-réduction de Mo®* et de maintenir une teneur plus élevée en Mo®*. Bien que la quantité
de Mo*" diminue de 48 & 31%, ces travaux ne permettent pas de vérifier si ces espéces sont
complétement inactives ou simplement moins actives que Mo>* en HDO. Cette étude est la
premiére a avoir étudié 1’effet de ’augmentation de la pression en utilisant I’N> et en gardant

une pression d’H> constante, et pourrait étre intéressante du point de vue industriel si vérifiée.

Tableau I-5 : Effet de I'ajout de différentes pressions d'N2 pour I'HDO du phénol a 340°C

[149]
Pression partielle de N2 0 bar 10 bar 20 bar 30 bar
Conversion du Phénol (%) 68,5 95,5 96,7 98,1
Sélectivité (%)
Benzéne 97,2 97,7 99,3 99,5
Cyclohexane 2.8 23 0,7 0,5
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1.3.3.4.2 Catalyseurs MoOs supportes

Pour essayer de stabiliser les especes Mo®" considérées comme la phase active en HDO,
plusieurs travaux ont étudié les catalyseurs a base de MoOs supportés. En effet, le rdle principal
des supports de catalyseurs est de bien disperser les especes actives sur leur surface et d’établir
des interactions qui permettraient de stabiliser ces espéces et d’améliorer les performances des
catalyseurs au cours de la réaction [77], [151]. Le Tableau I-6 résume les principaux catalyseurs

a base d’oxydes de Mo supportés testés dans la littérature.

Tableau I-6 : Résumé des principaux catalyseurs de MoOgz supportés reportés dans la

littérature
Conditions de réaction
Catalyseur Molécule phénolique Réf.
T (°C) P (bar)
m-crésol 320 1 [152]
MoO3/Al203 Anisole 400 1 [153]
m-crésol 340 40 [154]
m-crésol 320 1 [152]
MoOs3/SiO>
m-crésol 340 40 [154]
MoO3/TiO: m-crésol 320 1 [152]
m-crésol 320 1 [152]
Anisole 340 5 [106]
MoOs3/ZrO>
Anisole 320 1 [155]
Anisole 320 1 [156]

Les différents supports retrouvés dans ce tableau (Al203, SiO2, TiO- et ZrO-) ont été analysés
dans les travaux de Shetty et al. sur ’HDO du m-crésol a 320°C et sous pression atmosphérique
[152]. Quel que soit le support utilisé, les résultats H>-TPR montrent une meilleure réductibilité
de MoOs3 déposé sur ces oxydes par rapport &8 MoOz non-supporté. La Figure I-17 montre le
profil de réduction de MoOs non-supporté. Les deux premiers pics a 995 et 1050 K
correspondent a la réduction de MoOs en MoOy, et le dernier pic a 1090 K correspond a la
conversion de MoOsz en M040O11[157], [158]. Ces valeurs de température de réduction sont plus
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élevées que celles observees pour les catalyseurs supportés ou la réduction de MoO3z commence
a T<873K, ce qui est confirmé également par les travaux de Gongalves et al. [159]. Ainsi,
I’ajout d’un support permet la réduction du Mo a des températures plus faibles, ce qui induit
des conditions opératoires plus douces en termes de tempeérature de réaction pour obtenir des

espéces Mo®".

Hydrogene consomme (u.a)

T T T T ) t T
800 900 1000 1100

Température (K)

Figure 1-17 : Profil de réduction de MoOs non-supporté obtenu par Ho-TPR [152]

De plus, Shetty et al. [152] ont démontré que certains supports peuvent stabiliser les especes
Mo>* formées au cours de la réaction d’HDO. En effet, les spectres XPS pour le MoOs non
supporté aprés 7h de test confirment la présence importante de Mo** en surface (environ 50%
du Mo total), en accord avec la transformation de MoOs en MoO: observée en DRX aprés
réaction. Ces résultats prouvent qu’en absence de support, une quantité majoritaire de Mo** est
obtenue, contrairement aux catalyseurs Mo/ZrOz, Mo/TiO2, Mo/Al;Oz et Mo/CeO2 pour
lesquels les quantités de Mo®" déterminées en XPS aprés tests étaient supérieures a celles de
Mo**. Par ailleurs, les catalyseurs les plus actifs et les plus sélectifs au toluéne sont ceux
supportés sur les oxydes oxophiles ZrO; et TiOz, avec des conversions de 78 et 47%

respectivement, et des sélectivités en toluéne respectivement de 77 et 46%.

Néanmoins, quel que soit le catalyseur, une forte désactivation a été observée a pression
atmosphérique. Par exemple, la conversion de Mo/TiO2 a diminué d’environ 50 % en 14 h de
réaction [152]. Goncalves et al. [154] ont démontré pour ’'HDO du m-crésol dans des
conditions plus séveres (340 °C, 40 bar) qu’aucune désactivation n'a été constatée pour les trois
catalyseurs utilisés Mo/Al203, Mo/SiO2 et Mo/SBA-15 pendant 20h de test. Similairement, ils
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ont observe que la réductibilité des especes de molybdéne, déterminée par Ho-TPR a partir des
températures de réduction de Mo®* en Mo** et des pourcentages de réduction globale de Mo®*
en Mo(0), dépend du support et suit le méme ordre que celui de I'activité HDO : Mo/Al,Oz3 >
Mo/SBA-15 > Mo/SiOz [154]. Pour tous les catalyseurs oxydes testés, le produit principal était
le toluene avec des sélectivités > 80%, la plus élevée étant observée pour Mo/Al2Os. La voie
de réaction proposée pour la formation du toluéne se fait par un mécanisme impliquant des

lacunes d’oxygene comme sites actifs comme illustré dans la Figure 1-18.
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Figure 1-18 : Mécanisme de formation du toluéne pour I’HDO du m-crésol a 340°C et sous

40 bar de pression totale en présence de catalyseurs d’oxyde de Mo supporté [154]

Dans cette méme étude, il a été suggéré que la réductibilité du Mo et I’activité du catalyseur
sont liées a la dispersion du Mo sur le support. Une meilleure dispersion du Mo a été observée
sur Al,Oz et SBA-15. Les nanoparticules de Mo formées seraient plus actives et plus réductibles
en Mo®* que les microparticules de Mo sur Mo/SiO-. Une conclusion similaire a été déduite par
Shetty et al. qui ont étudié l'influence de la dispersion de MoOs sur un support de ZrO2 pour

I’HDO de I’anisole a 320°C sous pression atmosphérique [155]. IIs démontrent qu’en dépassant
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la monocouche (15% pds de Mo0O3), des cristallites de MoOs se forment en surface et réduisent
la disponibilité d'especes réactives pour I’HDO, ce qui expliquerait la diminution de la
conversion de I’anisole de 62% pour 15% pds MoOs & 25% pour 36% pds MoOs. De méme,
les spectres XPS des catalyseurs apreés tests montrent que pour des teneurs en MoO3z supérieures
a une monocouche, une réduction de Mo®" en Mo** a lieu, ce qui est vérifié par I’observation
de MoO; par DRX. Par contre, pour des teneurs en MoOs inférieures, les domaines MoOx
dispersés stabiliseraient les espéces actives Mo®*. Cependant, la nature des espéces MoOx sur
le support affecte la réductibilité du Mo. Pour des teneurs faibles en Mo, les especes MoOy sont
sous forme de Mo coordonne de fagon tétraédrique (espéces MoOx monomeres) et sont plus
difficiles a réduire, alors que pour des charges plus élevées autour de la monocouche, les
espéces de Mo sont coordonnées de fagon octaédrique (espéces MoOjx oligomériques) et sont
plus accessibles en surface, donc plus facilement réductibles. La sélectivité en produits
aromatiques désoxygenés déterminée a iso-conversion était cependant indépendante de la
teneur en MoOs. Des résultats similaires ont été obtenus par Ranga et al. en variant le taux de
Mo de 7 & 19% sur ZrO> pour I’HDO de 1’anisole [106].

De plus, I’acidité du catalyseur joue également un role important dans les réactions d’HDO.
Cette acidité dépend de deux facteurs : 1’acidité du support et la teneur en MoOz. En variant la
quantité de MoOs sur le support Al,O3 plus acide que ZrO, en HDO de I’anisole a 400°C et
1,8 bar d’Ho, des sélectivités différentes pour les produits de la réaction ont été obtenues (Figure

[-19) [153], contrairement a ce qui avait été observé pour Mo/ZrOx.
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Figure 1-19 : Conversions et selectivités des produits de I'HDO de I'anisole en présence de
Mo/Al>O3 avec différentes teneurs en Mo [153]
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Comme observé sur la Figure 1-19, MoOs non supporté produit principalement des composés
désoxygénés aromatiques (63% de benzéne par déméthylation et/ou déméthoxylation, et
respectivement 13 et 12% de toluéne et de xyléne par des réactions de transfert de méthyl) et
tres peu de composés oxygénés (1-2%). Quand le support Al,Oz est testé seul, la sélectivite en
produits aromatiques (BTX) est négligeable (< 2%). En utilisant des catalyseurs supportés sur
Al>O3, il est constaté qu'en augmentant la teneur en MoOg, la sélectivité en BTX (comparée
pour des conversions similaires) augmente au détriment des produits oxygénés (phénol et
phénols alkylés), ce qui confirme que seules les especes MoOy sont capables de cliver les
liaisons C-O. La conversion du catalyseur massique étant différente de celles des catalyseurs
supportés (70% et 90-100%), il est compliqué de comparer leurs sélectivités. En outre, 1’acidité
favorise les réactions de craquage et de condensation conduisant a la formation de coke. Sur le
support d’alumine, une quantité importante (27%) de coke est observée. Cette quantité diminue
pour les catalyseurs supportés avec 1’augmentation de la teneur en MoOs (19% pour 1%
MoOs/Al>Os et 4% pour 4% MoOs/Al.Os). Cette différence de sélectivité a été attribuée a la
variation d’acidité des solides testés. Les sites de Lewis fortement acides de 1’alumine
catalyseraient les réactions de déméthylation et de transalkylation, ainsi que celles de craquage
et de condensation. L’ajout progressif de MoOz diminue I’acidité globale des catalyseurs. Les
acides de Lewis deviennent moins forts et des acides de Bronsted sont généres. Pour les
catalyseurs a faibles teneurs en MoOz (1%), I’acidité est assez forte pour favoriser une
production importante de coke qui désactiverait le catalyseur alors que des teneurs élevées
(19%) induisent la formation de cristallites et impliquent une réduction du Mo®" en Mo** moins
actifs ou inactifs en HDO. Un équilibre entre teneur en métal et acidité doit étre trouvé, avec
un catalyseur comportant une monocouche de MoOx en surface couplée avec une acidité
moyenne qui permettrait de réduire les dépdts de carbone et de maintenir les vacances

d’oxygéne. Les supports ZrO; et TiO2 semblent étre de bons candidats.

1.3.3.4.3 Catalyseurs MoO3s dopés

Afin d'obtenir une activité et une sélectivite plus élevées en HDO, I’ajout de promoteurs aux
catalyseurs monométalliques a base de MoO3 a fait I'objet d'études approfondies. L’ensemble

des dopants métalliques ajoutés, hydrogénants et oxophiles, est résumé ci-apres.

Dans une premiere etude, des catalyseurs MoOs supportes sur TiO2 ont été modifiés par du Pt,

Ni et Cu avec un ratio molaire métal / (métal + Mo) constant [160]. Ils ont été évalués dans
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I’HDO du p-crésol a 300°C sous 5 bar et I’ordre en conversion suivant a été obtenu : Pt-MoOs
(61%) > Ni-Mo0O3 (18%) > Cu-MoOs3 (6%) > MoQ3 (4%). Pour tous ces catalyseurs, le toluéne
est le produit majoritaire formé. Cependant, en présence de ces promoteurs, la sélectivité a la
voie DDO diminue comme suit : MoOs (92%) > Cu-Mo00O3 (88%) > Pt-Mo00O3 (55%) > Ni-MoOs
(37%). Les métaux trés hydrogénants comme le Pt et le Ni facilitent et accélerent la dissociation
de 1’Hz pour fournir des atomes H a la surface partiellement réduite du Mo, ce qui améliore les
performances catalytiques de ces catalyseurs en comparaison avec MoOs non promu et MoOs
promu par le Cu moins hydrogénant qui dissocient plus difficilement 1’Hz. Par contre, le Pt et
le Ni favorisent I’hydrogénation du toluéne formé en méthylcyclohexane, et dans le cas du Pt,
les réactions d’hydrogénation du cycle aromatique du crésol peuvent avoir lieu, ce qui explique
la sélectivité plus faible des catalyseurs PtMo et NiMo pour la voie DDO. Ces résultats sont
confirmés par d’autres études. En effet, le catalyseur bimétallique NiMo/Al203-TiO2 (10% pds
Ni et 20% pds Mo) testé pour I’HDO du gaiacol a 300°C et 20 bar est plus actif que Mo/Al>Oz-
TiO2, les conversions enregistrées étant respectivement de 98 et 60%. De plus, contrairement
au catalyseur non promu Mo/Al20s3-TiO; qui est sélectif en produits de désoxygénation directe
(le phénol et I’0-crésol), NiMo/Al203-TiO2 a une selectivité trés élevée en cyclohexane (85%)
formé par hydrogénation de ces produits [161]. En outre, un catalyseur Mo/SiO, dopé avec Pd
(ratio molaire Mo/Pd=1) a présenté une conversion totale du phénol a 110°C et 10 bar et une
sélectivité de 98 % au cyclohexane [162]. Une autre étude concerne I’ajout du Cu moins
hydrogénant au catalyseur Mo/C testé pour I’THDO du phénol a 330°C et 1 bar. La conversion
augmente de 16 a 28%, et des sélectivités totales en benzéne sont obtenues pour les deux

catalyseurs [163].

D’autre part, le Co métalliqgue moins hydrogénant a été introduit dans les catalyseurs a base de
Mo et a montré des résultats intéressants. Selon les travaux de Ranga et al. [164] portant sur
I’HDO de I’anisole a 340°C et sous 5 bar de pression totale, les catalyseurs bimétalliques
CoMo/ZrO,, CoMo/TiO, et CoMo/Al,O3 (10% Mo, rapport molaire Co/Mo= 0,6) sont tous
plus sélectifs en DDO que les catalyseurs monométalliques correspondants, selon 1’ordre
suivant : CoMo/ZrO2 > CoMo/TiO2> CoMo/Al20s. La présence de Co autour de I'espece active
de Mo favoriserait la rupture de la liaison phénoliqgue C-O en abaissant I'énergie d'activation
par rapport a un catalyseur de Mo non promu. En termes d’activité, il a été observé que les
catalyseurs CoMo/ZrO, et CoMo/AlO3 initialement plus actifs que Mo/ZrO. et Mo/Al;O3 se
désactivent plus rapidement. Ceci a été attribué a la réduction du Mo en espéces Mo** et Mo®*

qui seraient moins actives ou inactives au cours de la réaction. Par contre, I’incorporation de Co
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dans le catalyseur Mo/TiO2 n’a pas eu d’impact sur la désactivation du matériau mais elle a
diminué son activité initiale.

Le rhénium métallique a également été étudié comme promoteur des catalyseurs a base d’oxyde
de Mo dans les travaux de Ghampson et al. [165], [166]. Dans leur premiére étude, des
catalyseurs a base d’oxydes de molybdene et de vanadium supportés sur TiO. ont été promus
par différents métaux : le Ni, le Co, le Ga et le Re, et ont été testés dans I’HDO de ’anisole a
300°C et sous 30 bar d’H>. Le catalyseur a base de Re s'est distingué par sa capacité a produire
des hydrocarbures aromatiques et a donc été choisi pour une étude approfondie. L’incorporation
du Re dans les catalyseurs de Mo/TiO, augmente la sélectivité en composés aromatiques,
notamment en benzéne et en toluene. Il a été démontré qu’un matériau préparé avec des
quantités équimolaires de Mo et de Re présente les sélectivités les plus élevées en
désoxygénation directe. Ceci est attribué a une synergie importante entre le Re et le Mo due
probablement a un effet électronique provenant d'une forte interaction entre eux, qui serait
responsable d’une meilleure adsorption de I'anisole sur les vacances en oxygéne de la surface
du Mo. Cependant, il est observé que tous les catalyseurs de Re-Mo/TiO; préparés avec des
ratios molaires de Re/Mo variés sont moins actifs que le Mo/TiO2 non promu. Ceci est relié a
la tendance du Re a faciliter la réduction du Mo, observée par Ho-TPR et XPS, et donc a former
moins de Mo®* et plus de Mo*" moins actif ou inactif en HDO sur ces catalyseurs.

Pour résumer, il parait que jusqu’a présent les dopants metalliques ajoutés aux catalyseurs a
base d’oxydes de molybdéne améliorent soit 1’activité des catalyseurs bimétalliques comme les
métaux hydrogénants (Pt, Pd, Ni), soit leur sélectivité aux produits aromatiques, comme les

métaux oxophiles (Co, Re).

1.4 Conclusion et introduction au sujet de thése

En raison de I'attention croissante portée aux préoccupations environnementales, la valorisation
de la lignine, I’un des principaux constituants de la biomasse lignocellulosique, en produits
aromatiques a haute valeur ajoutée et en biocarburants, est devenue d'une importance capitale
en tant qu'alternative aux ressources fossiles. Pour ce fait, la lignine est pyrolysée pour produire
une biohuile riche en composés phénoliques oxygénés dont les atomes d’oxygéne sont éliminés

par un procéde d’hydrotraitement appelé hydrodésoxygénation.
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Ce projet de these s’intéresse donc a la réaction d’hydrodésoxygénation (HDO), et
particulierement au développement de catalyseurs actifs, stables et sélectifs a la formation de

composés aromatiques.

Le m-crésol a été choisi comme molécule phénolique modele pour faciliter la compréhension
du chemin réactionnel, qui se limite dans ce cas aux deux voies DDO (rupture directe de la
liaison C-O et formation du toluene) et HYD (hydrogénation du cycle aromatique et formation
des méthyl cyclohexénes et méthyl cyclohexane), illustrées dans la Figure 1-20. La voie de

réaction dominante dépend surtout du catalyseur utilisé.

Une étude bibliographique approfondie a été réalisée dans ce chapitre pour résumer les
différents catalyseurs utilisés jusqu’a présent. Les catalyseurs industriels CoMoS ou
NiMoS/Al>Oz nécessitent une source continue de souffre pour maintenir leur activité en HDO,
ce qui entraine une contamination des produits finaux. Par conséquent, de nouvelles
formulations ont été recherchées, se focalisant autant sur la phase active que sur le support.
Comme observé dans la Figure 1-20, deux catégories de phase active sont retrouvées, celle a
base de métaux hydrogénants (métaux nobles et nickel) favorisant la voie HYD, et celle a base
d’oxydes réductibles (MoOs, WOs...) favorisant la voie DDO qui sont par contre moins actifs.
L’intérét étant d’obtenir des sélectivités élevees en aromatiques, ce projet de thése s’est
concentré sur cette deuxieme catégorie de meétaux, et spécifiqguement sur le MoOs. Le défi est
donc de trouver la meilleure formulation possible pour améliorer 1’activité des catalyseurs de
MoOs dans I’THDO du m-creésol.

Les travaux de la littérature sur ces catalyseurs proposent les espéces réduites Mo>* comme
phase active. Il semble donc important de stabiliser ces especes pour limiter leur réduction en
Mo*" moins (ou pas) actif. Pour cela, le choix des conditions opératoires de la réaction d’HDO
est primordial. En se basant sur les recherches bibliographiques et les essais précédents sur les
catalyseurs a base de MoOs, les réactions d’HDO du m-crésol dans ce projet ont été effectuées

a 340°C et sous 30 bar de pression totale.

La premiére étape consiste a trouver le support idéal sur lequel sera déposé le MoOs. Des
matériaux aux propriétés texturales, acido-basiques et oxophiles différentes (Al.O3, ZrOz, TiO2
et COK12) seront comparés. Bien que 1’effet de support sur les catalyseurs a base d’oxydes de
est observée pour tous leurs solides testés. La réaction se réalisant sous 1 bar d’Hp, cette pression

est insuffisante pour régénérer les sites actifs au cours de la réaction. Ainsi, il parait important
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de compléter I’étude dans les conditions opératoires de température et surtout de pression (30

bar) choisies afin d’identifier le meilleur support.

Apres avoir sélectionné le catalyseur a base de molybdene supporté le plus performant, des
modifications seront faites a la phase active de Mo pour améliorer sa réduction en Mo®*.
Différents précurseurs seront comparés dont 1’heptamolybdate d’ammonium (HMA) et les
hétéropolyacides (HPA) caractérisés par leurs propriétés redox. Des promoteurs seront ensuite
ajoutés. Des métaux pouvant faciliter la réduction du Mo comme le tungsténe et 1’étain sont

choisis, dans le but d’améliorer I’activité en HDO mais aussi la sélectivité a la voie DDO.

Catalyseurs
réductibles Trouver des
MoO,, WO, Fe,O L
e e e Objectif  catalyseurs
— de MoO,
Peu actifs, SUPPOthéfS
sélectifs a la voie plus actifs
Lignine OH o H, 5ho

V)
0 N
Pyrolyse HDO / Toluene
—
H
) 3 % HYD
m-crésol _
H H Métaux nobles Pt, Pd
3 3

méthyl Nickel Ni
cyclohexane
H Plus actifs, sélectifs
3 ala voie HYD
CHS

méthyl
cyclohexénes

Figure 1-20 : Introduction au sujet de thése : HDO du m-crésol, voies de réaction et

catalyseurs
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Dans ces travaux de these, les catalyseurs préparés ont été caractérisés par diverses techniques
afin de déterminer leurs propriétés physico-chimiques. Ils ont également été testés sur un micro-
pilote sous pression de I’Institut de Chimie des Milieux et des Matériaux de Poitiers (IC2MP)

pour évaluer leurs performances catalytiques en HDO du m-crésol.

Ce chapitre est donc divisé en deux parties. La premiére présente I’ensemble des techniques de
caractérisations utilisées et les conditions d’analyse spécifiques a nos catalyseurs. La seconde
décrit le pilote expérimental, ainsi que les méthodes analytiques permettant de mesurer les

propriétés catalytiques des solides préparés.

II.1 Techniques de caractérisation des catalyseurs
I1.1.1 Spectrométrie a plasma a couplage inductif (ICP-OES)

L’ICP-OES est une technique de quantification utilisée pour déterminer la composition
chimique d’un matériau. Comme son nom I’indique, elle est basée sur Il'analyse par
spectrométrie optique de photons générés par un plasma a couplage inductif. L’ICP-

OES comprend plusieurs étapes schématisées dans la Figure I1- 1.

Torche
Alimentation

Argon ; 5
en énergie

1\
= :/ #—x

Pompe
Nébuliseur
Photons
‘L ; :
Echantillon = Détecteur
dissous ; "
=
L]

Longueur d’onde

Figure 11- 1 : Principe de fonctionnement de I'lCP-OES

La premiere est la minéralisation qui consiste a mettre en solution 1’échantillon solide
en utilisant des mélanges d’acides forts. Le liquide obtenu est ensuite transforme en

aérosol a travers un nébuliseur dans une chambre de pulvérisation, et cet aérosol est injecté
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dans un plasma chauffé a 10 000K. Le plasma est géneré quand du gaz argon fourni a
la bobine d’une torche a quartz est ionisé grace a un champ électromagnétique créé
par 1’application d’un courant a haute fréquence. Les températures élevees du plasma
entrainent 1’atomisation et ’ionisation de I'échantillon. Par conséquent, les électrons sont
excités et passent a des niveaux d’énergies supérieurs puis retombent en libérant des photons a
des longueurs d’onde caractéristiques de 1’élément considéré. L’intensité de ces photons est
comparée a des données d’étalonnage pour déterminer la concentration massique de 1’atome
émis a cette longueur d’onde [1].

Les analyses ICP-OES (5110 VDV, Agilent) ont été réalisées pour déterminer les teneurs en
Mo, Sn et W sur les catalyseurs avant 1’analyse. 40 mg de chaque échantillon ont été minéralisés
par un micro-onde Anton-Paar Multiwave Pro en utilisant un mélange volumique d’acide
nitrique, d’acide chlorhydrique et d’acide fluorhydrique HNOz/ HCI/HF : 4/2,5/1,5.

11.1.2 Adsorption/Désorption d’azote selon Brunauer-Emett-Teller (BET) et Barret-
Joyner-Halenda (BJH)

L’adsorption/désorption d’N2 permet de déterminer les propriétés texturales des solides
analysés, notamment la surface spécifique par la méthode BET, ainsi que le volume poreux et

le diamétre moyen des pores par la méthode BJH.

L'adsorption représente I'adhésion d'atomes ou de molécules de gaz & une surface. Dans cette
technique, 1’azote est le gaz le plus utilisé en raison de sa disponibilité et de sa forte interaction
avec la plupart des solides. L’adsorption commence par 1’étape de refroidissement des surfaces
des solides lorsque les tubes contenant les échantillons sont plongés dans un Dewar d’azote
liquide a 77K. Une quantité connue d'azote gazeux est ensuite libérée dans la cellule
d'échantillon et des pressions relatives P/Po inférieures a la pression atmosphérique sont
obtenues en créant une condition de vide partiel. Quand les couches d’adsorption sont formées,
I’échantillon est ramené a température ambiante pour commencer la désorption. Ces processus
sont suivis par un détecteur catharométrique (CTD) qui mesure la variation de la conductivité
thermique des flux gazeux résultant des changements de concentration de I'adsorbat (N.). Les
données collectées sont affichées sous forme d'isotherme tracant les quantités de gaz adsorbé et
désorbé en fonction de la pression relative. Le modele BET est ensuite utilisé pour déterminer
la surface spécifique en se basant sur la formation d’une monocouche de gaz sur la surface du

solide pendant 1’adsorption. La surface spécifique totale est calculée en m?/g a partir de la
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section transversale des molécules de gaz et du volume de la monocouche selon I’équation
suivante [3]:

_ VpaNa
m 22400

OU vm représente le volume de la monocouche (m®), a représente la surface effective de la
section transversale d'une molécule d'adsorbat (0,162 nm? pour une molécule de N), Na est le

nombre d’Avogadro (6,023 * 1023en mol™) et m est la masse de 1’échantillon analysé (g).

Quant au modéle BJH, il repose sur la branche de désorption en partant de la pression relative
la plus élevée atteinte pour laquelle tous les pores sont remplis de liquide. Cette pression est
diminuée et la distribution poreuse est étudiée a partir du volume d'azote liquide retenu dans les

pores de I'échantillon [4].

Avant la mesure, I'échantillon est prétraité a une température élevée sous vide afin d'éliminer
tout contaminant, surtout 1’eau, préalablement adsorbé. Dans le cas des supports et des
catalyseurs calcinés, le prétraitement se fait a 200°C sous vide pour 5h. Quant aux catalyseurs
séchés uniquement, le dégazage se fait a 100°C pour 5h. L’analyse est ensuite réalisée sur un

appareillage de type Tristar 11 3020 fonctionnant en mode multipoints.

11.1.3 Diffraction des rayons X (DRX)

La diffraction des rayons X est une technique non destructive utilisée pour étudier les propriétés
structurales des matériaux, dont la structure cristalline, la taille des cristallites et la déformation.
Basée sur le principe de 1’équation de Bragg, nA = 2d sin 6, la DRX, dont le mode de
fonctionnement est illustré dans la Figure 1lI- 2, implique I’envoi d’un faisceau
monochromatique de rayon X de longueur d’onde A sur 1’échantillon a analyser avec un angle
d'incidence 8. Ce faisceau est réfléchi avec le méme angle 6 sur les plans atomiques qui sont &
une distance d les uns des autres. Cette interaction entre les rayons X et I’échantillon produit

une interférence constructive. Les rayons X diffractés sont ensuite collectés et analyseés [5].

Comme chaque minéral posséde un ensemble unique d'espacements d, la structure d’un
échantillon peut étre déterminée en comparant a des modeles de référence standard accessibles
sur la Crystallography Open Database. Il est également possible de calculer la taille des

cristallites en appliquant I’équation de Scherrer ci-dessous :
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_ Kx2
~ BxcosO

Ou D représente la taille moyenne des cristallites suivant une raie, K est le facteur de forme, A

est la longueur d’onde du rayon X, [ est la largeur a mi-hauteur du pic.

dsin® /

Figure I1- 2 : Principe de fonctionnement de la DRX

Dans ces travaux, tous les supports et catalyseurs ont été caractérisés par diffraction sur poudre.
L'échantillon est étalé sous forme de poudre sur une lame de verre qui tourne uniformément
autour d'un axe dans son plan, ce qui augmente le nombre d'orientations possibles des plans
réticulaires et évite les orientations préférentielles. Un diagramme de diffraction trace l'intensité
en fonction de I'angle du détecteur, 20. Les phases cristallines sont identifiées en comparant aux
références obtenues dans la base de données PDF du Centre international des données de
diffraction (ICDD), qui donne accés aux feuilles du Joint Committee of Powder Diffraction
Standards (JCPDS). Les diagrammes de DRX ont été enregistrés dans la plage de 10 & 90° sur
un appareil de type Bruker D8 Advance équipé d’une source CuKo (A= 1,5406 A). Le pas
d’acquisition a été réglé a 0,02° et le temps d’intégration a 2 secondes par pas. Des diffractions
a faibles angles ont également €té réalisées de 0 a 5° pour les supports et catalyseurs a base de
COK12 et de SBALS5, avec une faible divergence et des fentes de diffusion de 0,02° et un temps

d’intégration de 15 secondes par pas.

11.1.4 Spectroscopie Raman

La spectroscopie Raman est une technique d’analyse non destructive qui fournit des

informations sur les caractéristiques vibrationnelles des échantillons, parmi lesquelles la
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structure chimique, la cristallinité et les interactions moléculaires au sein d’un matériau. Tout
échantillon contenant des liaisons moléculaires peut étre analysé en Raman, dont les solides,
poudres, boues, liquides, gels et méme les gaz. En général, aucune préparation de I'échantillon

n'est nécessaire et les mesures peuvent étre réalisées in situ et in vitro [6].

Cette technique est basée sur la diffusion d’une lumiére monochromatique provenant d’un laser
au niveau des liaisons chimiques d'un échantillon. La majorité de la lumiére est diffusée a la
méme longueur d’onde que le laser (diffusion Rayleigh), ne fournissant donc pas d’information
utile. Par contre, 1’interaction avec 1’échantillon provoque dans certaines parties de la lumiére
un décalage énergetique spécifique, qui conduit a la diffusion de photons a différentes longueurs
d'onde (diffusion Raman) dépendants de la structure de I’échantillon. Quand le photon émis
possede une énergie inférieure a celle du photon absorbé (le photon transfére de 1’énergie a la
molécule), on parle de diffusion de Stokes, alors que si I’énergie du photon émis est supérieure
a celle du photon absorbé (la molécule transfére de 1’énergie au photon), la diffusion est de type
anti-Stokes. L’analyse de ces photons diffusés par un détecteur donne un spectre affichant
I’intensité¢ de la lumiére en fonction des longueurs d’onde. Chaque pic correspond a une
vibration de liaison moléculaire spécifique, identifiée a partir de bibliotheques de références de

spectres Raman.

Dans ces travaux, les spectres Raman des solides ont été enregistrés a température ambiante
entre 200 et 1200 cm™ sur un spectrométre Xplora (Horiba) avec une source laser d’excitation
532 nm et d’intensité 1%. La résolution est de 4 cm™. Un objectif x50 a été utilisé pour
sélectionner les particules a analyser. L'acquisition des spectres et le traitement des données ont

été effectués sur le logiciel LabSpec6.

11.1.5 Réduction en température programmée (Hz2-TPR)

La réduction en température programmeée est trés utilisée en catalyse hétérogéne pour
caractériser les phases réductibles. Cette technique consiste a envoyer un flux d'un mélange de
gaz reducteur, géneralement quelques % en volume d'hydrogéne dans un gaz inerte, sur un

catalyseur oxyde, tout en augmentant la température.

Pour cela, le catalyseur se trouve dans un tube en U placé dans un four équipé d’un contrdleur
de température. Un thermocouple est utilisé pour mesurer la température. L’analyse commence

par I’évacuation de l’air présent dans le tube avec un gaz inerte, avant I’introduction de
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I’hydrogeéne dont le débit est contr6lé par des régulateurs de débit. A la sortie du réacteur, la
composition du mélange gazeux (teneur en Hz) est mesurée avec des détecteurs (catharomeétres,
spectrométres de masse). Le systeme comprend généralement un piége & eau pour protéger le

détecteur de I'eau formée pendant la réduction.

Au cours de I’analyse, une réduction a une certaine température se traduit par une
consommation de I’hydrogéne qui est enregistrée avec précision par le détecteur. Ceci permet
de tracer un profil TPR représentant la quantité d’Hz en fonction de la température, a partir
duquel une image précise du taux de réduction maximal est observée. La TPR permet donc de
déterminer la quantité d'hydrogéne consommée et par suite de calculer le degré de réduction et
donc I'état d'oxydation moyen du catalyseur aprés réduction [7].

Les analyses Ho-TPR ont été réalisées sur un appareil de type Micrometrics AutoChem Il 2920
V3.05. 50 mg de solide sont d’abord prétraités sous argon pendant 1h a 200°C pour les supports
et catalyseurs calcinés et a 100°C pour les catalyseurs séches. La température est ensuite
progressivement augmentée de 100 a 1000°C avec une rampe de 5°C/min sous un mélange
réducteur de 5% vol. Hz dans I’argon avec un débit de 50 ml/min. La composition du gaz a la

sortie est mesurée par un catharomeétre.

11.1.6 Spectroscopie Photoélectronique X (XPS)

La spectroscopie photoélectronique X est une technique d’analyse de surface utilisée pour
¢tudier la composition chimique élémentaire d’un matériau, I'environnement chimique des
éléments et leur état d'oxydation au sein de I'échantillon, sur une profondeur comprise entre 3
et 10 nm. Elle permet aussi de déterminer d’une fagon semi-quantitative les proportions

relatives des éléments constituant la surface des matériaux [8].

L’XPS est basée sur le principe de I’effet photoélectrique. Un faisceau de rayons X d’une
certaine longueur d’onde est émis d’un tube a rayons X possedant une anode avec une large
gamme d'énergies de fonctionnement. Ce faisceau vient irradier la surface de I’échantillon a
analyser. Les électrons de cceur sont alors éjectés des atomes du solide ionisé, sous forme de
photoélectrons dont I’énergie cinétique Ec peut étre mesurée. A partir de cette énergie cinétique,
il est possible de calculer 1’énergie de liaison de I’électron avant la photoémission en appliquant

le bilan énergétique de la photoémission d'un électron :

hv = Ec+Ei+ ¢
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Ou hv est I'énergie des photons incidents, E; est I'énergie de liaison de I'électron éjecté definie
comme étant I'énergie nécessaire pour amener I'électron de son état initial au niveau du vide, E¢
est I'énergie cinétique de 1'¢lectron éjecté et ¢ est le potentiel d'extraction nécessaire pour que
les électrons soient éjectés dans le vide. Les photoélectrons possedent des énergies
caractéristiques de chaque élément, ce qui permet d’identifier I’atome et de renseigner sur les

liaisons chimiques et les structures électroniques.

Dans ces travaux, les spectres XPS ont été enregistrés sur un spectromeétre Kratos Axis Ultra
DLD en utilisant une source monochromatique Al Ka (hv = 1486,6 eV, 150 W) et un systeme
de neutralisation de charge dans des conditions de vide poussé (10° mbar). L'instrument est
calibré au niveau Au 4f7;> de I'or métallique avec une énergie de liaison de 83,96 eV. L'analyse
des données a été effectuée sur le logiciel CasaXPS (Version 2.3.23). Les énergies de liaison
ont d'abord été corrigées pour fournir la composante spectrale du C 1s a 284,8 eV et ensuite,
apres avoir appliqué une soustraction du bruit de fond de type Shirley, les régions spectrales
individuelles Mo3d, Sn3d, WA4f, Zr3d, Al2p, Ti2p, Si2p et O1s ont été décomposées a l'aide de
la méthode Gaussian (30%) - Lorentzian (70%) pour identifier les états d'oxydation existants.
Le Tableau Il-1 et le Tableau I1-2 présentent les contraintes de décomposition des régions Mo3d

et W4f de nos catalyseurs oxydes et réduits ex situ, basées sur des travaux précédents [9] [10].

Tableau 11-1 : Tableau des contraintes de décomposition XPS de la région Mo 3d

_ Contrainte largeur a mi-hauteur Contrainte Cont_r ainte
Contribution . " position
(FWHM) intensité (eV)

Selon le support :
FWHMapx 1,1 (20,1 eV)
Mogy 272 (A) FWHMz3as2% 1,15 (20,1 eV) 233,2 : 233,2
FWHMrTizpzi2x 1,29 (20,1 eV)
FWHMsizpx 1,08 (20,1 eV)

Mogy ST, Ax1 A’%0,67 A’ +3,15
Mosqot, (C) A’%0,9 232 ;231

Mogq37, C’x1 C’ x0,67 C’ +3,15
MOgqar, (E) A’%0,9 230,5 ; 229,5

Mogq 4T, E’x1 E’ x0,67 E’+3,15
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Tableau 11-2 : Tableau des contraintes de décomposition XPS de la région W 4f

Contribution Contrainte largeur a mi- Contrainte Contrainte position
hauteur (FWHM) intensité BE (eV)

W, 2", (C) FWHMzags2x 0,92 (£0,2 eV) 36,7 ;35,5

Wyeer C x 1,05 Cx0,79 C+2,15

W,:2" (E) Cx1 34,7;33

Wy o Ex 1,05 (= C x 1,05) E x 0,79 E+215

R () Cx1 33;32

Wyeer, Gx 1,05 (= C x 1,05) G x 0,79 E+215

Mo,,® (1) A X2 (0.1 V) A’ x 0,165 (£10%) A’-192,25

(ou Mo®3d + 10) (0,2 eV)

Mo, 5 (] C’ x 0,165 (+10%) C’-192,25
w0 109 (ou Mo®*3d + 10) (20,2 eV)
Mo, * (K E’ x 0,165 (£10%) B’ - 192,25
w (K 109 (ou Mo**3d + 10) (20,2 eV)
7r (A) FWHMz3gs2x 1,387 Areaziagsiex 0,152 BE zr3gs2 - 151,84
4p3/2 (0,1 eV) (+15%) (£0,2 eV)
Zr4p1/2 1 x0,98 | x 0,58 | +1,672

Le réacteur du pilote catalytique n’ayant pas été congu pour étre transféré sans remise a 1air,
les solides ont été réduits dans deux réacteurs sur deux batis différents, opérant I’un sous 1 bar
et ’autre sous 30 bar. Une réoxydation lors du transfert du catalyseur Mo/ZrO, réduit sous 30

bar dans le test catalytique a en effet été mise en évidence avec une quantité de Mo®* plus faible
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(19%) que celle du méme catalyseur réduit ex situ et transféré en boite a gants avant 1’analyse
XPS (33%).

Le montage de réduction sous 30 bar au laboratoire étant trés peu disponible, certaines séries
de catalyseurs ont été réduites pendant 1h a 340°C sous 1 bar d’Hz avant d’étre analysés par
XPS. L’effet de la pression sur la réduction du Mo a été vérifié en comparant des catalyseurs
mixtes SiMoxW12.x/ZrO réduits sous 1 et 30 bar (Tableau 11-3). Les quantités d’espéces réduites
sont supérieures pour les solides réduits sous 30 bar, mais le classement des catalyseurs en
quantité de Mo®* reste le méme, ce qui nous a permis d’utiliser les résultats de réductions sous

1 bar dans le reste des études.

Tableau 11-3 : Comparaison des pourcentages de Mo®*, Mo>* et Mo** des catalyseurs
SiMoxW12./ZrO; réduits sous 1 et 30 bar

1 bar 30 bar
% Mo % Mo>* % Mo* % Mo % Mo>* % Mo*
SiM0ogW3/ZrO, 62 38 0 45 44 11
SiM0sWe/ZrO- 51 44 5 37 46 19
SiM03Wo/ZrO- 52 46 2 35 50 15

I1.1.7 La spectrométrie de masse a ions secondaires a temps de vol (ToF-SIMS)

La spectrométrie de masse a ions secondaires a temps de vol (ToF-SIMS) est une technique
analytique de surface qui fournit des informations sur les espéces moléculaires, inorganiques et
élémentaires présentes a la surface d’un échantillon. Tous les €léments du tableau périodique

peuvent étre détectés [11].

Au cours de I’analyse, schématisée dans la Figure I1- 3, un faisceau pulsé d'ions primaires (Bi®",
Cs", Ga', Au', etc.) bombarde la surface d’un solide, émettant des ions secondaires qui sont
acceéléres par un champ électrique jusqu'a lI'analyseur de temps de vol (analyseur ToF). Les
masses de ces ions sont déterminées en mesurant leur temps de vol exact pour atteindre le
détecteur. Un trés faible courant d'ions primaires est appliqué, permettant de limiter la

profondeur d'analyse aux 2 ou 3 premiéres couches atomiques et donc a I'extréme surface (1
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nm). Cette technique est caractérisee par une trés bonne résolution de masse avec des rapports

masse/charge allant de m/z = 1 a m/z = 10 000 dans un seul spectre.
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Figure I1- 3 : Principe de fonctionnement du ToF-SIMS

Les analyses ont été effectuées sur un spectrometre ToF-SIMS5 (ION-ToF GmbH Allemagne)
équipé d'un canon a ions métalliques liquides au bismuth (5LIMG). Les poudres ont été broyées
a l'aide d'un mortier et d'un pilon en agate et les comprimés standards ont été préparés a l'aide
d'une presse. Les échantillons ont été bombardés par un faisceau d'ions primaires Bi* pulsé (25
keV, 0,25 pA) sur une surface de 100 um? (128 x 128 pixels et 100 balayages) dans des
conditions statiques. Les effets de charge ont été compensés au moyen d'un canon a électrons
pulsé de 20 eV. Les données ont été collectées sur une gamme de masse m/z = 0 - 2000 pour
les ions secondaires positifs et négatifs avec un temps de cycle de 150 ps. Les fragments ont
été identifiés par leur masse exacte, associée aux intensités appropriées pour le schéma

isotopique attendu. La résolution de masse m/Am pour MoOs™ était d’environ 4000 a m/z = 143.

I1.2 Mesure des performances catalytiques
11.2.1 Description de I’appareillage utilisé

L’étude des performances catalytiques pour la réaction d’HDO du m-crésol se fait dans un

micro-pilote muni d’un réacteur dynamique a lit fixe traversé en flux descendant.
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Le montage, représenté dans la Figure 11-4, est divisé en trois parties principales : I’alimentation
en hydrogene et en charge liquide dans la partie supérieure, le réacteur et son systeme de
chauffage, et la partie en sortie du réacteur pour le prélevement des échantillons.

En amont du réacteur, la charge liquide réactionnelle est maintenue dans des burettes a une
légere pression de I’ordre de 50 KPa, et son débit est contrdlé par une pompe Gilson 307 ayant
une téte de pompe de 5 cm? pouvant travailler & des pressions élevées (jusqu’a 60 MPa).
L’hydrogéne pur provient d’une bouteille a 20 MPa, son débit étant contrdlé par un débitmetre
volumique Brooks 5850 étalonné pour fonctionner a des débits compris entre 0 et 30 NL.h.
Ces réactifs sont introduits dans le réacteur a travers deux entrées séparées dans son extrémité

supérieure.

Le réacteur est un réacteur tubulaire cylindrique en acier inoxydable placé verticalement,
possédant les caractéristiques suivantes : longueur = 40 cm, diameétre extérieur = 1,72 cm et
diametre intérieur = 1,26 cm. Il est chauffé par trois coquilles SOTELEM de puissance 500W
(sous 220V), chacune équipée d’un thermocouple pour mesurer la température. Ces
thermocouples sont connectés a des régulateurs électroniques qui enregistrent la température
de consigne et qui permettent de couper 1’alimentation en cas d’écarts trop importants. La
température maximale de fonctionnement des coquilles est de 600°C. A ’extrémité inférieure
du réacteur, un thermocouple est introduit dans un puits thermométrique afin de mesurer la
température exacte au sein du lit catalytique. En sortie du réacteur, les produits gazeux sont
condensés a 10°C a I’aide d’un cryostat Minichiller Huber. Les effluents liquides obtenus sont
prélevés chaque heure a 1’aide d’une vanne de purge. Pour cela, le condenseur est isolé du reste
du systéme réactionnel avant chaque prélévement, 1’objectif étant d’éviter les grandes chutes
de pression dans le réacteur. 1l est ensuite reconnecté au systéeme expérimental. Les échantillons
ainsi collectés sont injectés a I’aide d’un passeur d’échantillons dans une chromatographie en
phase gazeuse, pour identifier et quantifier les produits de la réaction. Le debit de gaz de sortie
est contrdlé par un débitmetre a aiguille (Ritter, TG05) associé a un compteur a gaz (Ritter,
EDU 32 FP).

84



CHAPITRE Il : Description des techniques de caractérisation et du test catalytique

Bypass £5]

f SE] f"”ﬁjhﬂ] @
% G |

Debitmétre { Melang

massique iﬁm‘ e

—Fl :

1 - v ?»4

Réacteur (1} A

.=
¥
L

&
-y
ﬁ%i?
e IS
B
T
o
kL

1 15C] —

Q S

Diétendenr Manomeétre Vamnes d'isolement
’ i Filtre .
s : E
I(I } Ir — E

Tamismolé ! [
- : Dex
E I— ICondensenr
| | — I_z

(H Debitmetre
a bulles de savon
LEGENDE : -

[C.G] : Chromatographie gazense
[CP] :Contrilenr dePression
[BL5] - Manométre deSécurité
[5.C] :Systéme de Chanffage.

[S.E] - Soupape d'Eclatement | N
-1 : Clapet antigetour i —
(EH - Vanne d'amvét i ] i
1 Solution saturée de soude

Figure 11-4 : Schéma du micro-pilote sous pression pour réalisation des tests catalytiques
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11.2.2 Méthode de chargement du réacteur

Tous les catalyseurs prépares au cours de cette these ont été broyés ou pastillés puis tamisés
pour former une poudre de granulométrie comprise entre 200 et 300 pum. Ensuite, 300 mg de
chaque catalyseur sont introduits dans le réacteur en diluant avec du carborundum SiC de
granulométrie comprise entre 400 et 500 um. Le lit catalytique se situe entre des billes de verre
de 2 mm de diamétre (5 g) et du carborundum dont la taille est supérieure a 500 um (9,4 g).
Toutes les sections sont separées par du coton de verre et la partie vide restante du réacteur est
remplie jusqu’au bout par des billes de verre. Ceci permet d’éviter les volumes morts et les
chemins préférentiels de la charge réactionnelle. Le schéma de chargement du réacteur est

illustré dans la Figure 11-5.

Puits thermométrique

i Billes de verre

Coton de verre

Carborundum
Direction de la charge

Coton de verre

Catalyseur + Carborundum
[~ Coton de verre

V

Billes de verre

Puits thermométrique

Figure 11-5 : Vue de coupe d'un réacteur chargé

11.2.3 Conditions expérimentales de réaction

Les réactions d’HDO du m-crésol sont réalisées a 340°C et sous 30 bar de pression totale pour
des durées de 5h. Elles sont précédées par une étape d’activation du catalyseur dans ces mémes
conditions de température et de pression sous 2 L.h™* d’Hz pour 1h. La procédure d’activation
est détaillée dans la Figure 11-6. Cette méme procédure est appliquée ex situ sur un montage
opérant a 1 bar et un autre a 30 bar, et cela afin de caractériser les catalyseurs réduits avant la

réaction.
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Figure 11-6 : Procédure d'activation des catalyseurs

Pendant la réaction, un rapport constant d’Hz/charge égal a 486 NL L™ est maintenu. La charge
réactionnelle est préparée de facon a obtenir 7,0 % mol de m-crésol dilué dans 88,9 % mol
d’heptane (solvant) et 4,1 % mol de n-décane utilisé comme étalon interne pour les analyses

chromatographiques.

Les activités des catalyseurs ont ¢ét¢ comparées au méme temps de contact T calculé selon

I’équation suivante :

T = m/Ferésol

Avec m : masse du catalyseur (g) et Ferssol : débit molaire du m-crésol (mol h't)

Pour 300 mg de catalyseur et un temps de contact de 45 g h mol™, le débit de la charge obtenu
est égal 2 0,233 ml min, correspondant 26,9 L h™* d’Ha. Les pressions partielles générées dans
le milieu réactionnel, calculées a partir des débits molaires de chaque composant et de la

pression totale, sont regroupées dans le Tableau 11-4.

Tableau 11-4 : Pressions partielles des reactifs au cours de la réaction

P (bar)

H> 22,30
m-crésol 0,54
heptane 6,85
n-décane 0,31
30,00
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Pour comparer les sélectivités des catalyseurs a iso-conversion, le temps de contact est modifié
en changeant le débit du m-crésol, tout en gardant constant le rapport Hz/charge (égal a 486 NL
L.

11.2.4 Analyses chromatographiques des résultats

11.2.4.1 Méthode de I’analyse chromatographique

L’analyse des effluents liquides issus de la réaction d’HDO se fait par un systeme
chromatographique en phase gaz Varian 430. Un volume de 0,8 pl est inséré par une seringue
dans un injecteur chauffé a 250°C et relié a une colonne DBL1 capillaire (longueur : 30 m,
diametre interne : 0,32 mm, épaisseur du film : 5 um) opérant en mode isobare a 9 psi. Ce
chromatographe est muni d’un détecteur a ionisation de flamme (FID) chauffé a 280°C avec
I’hydrogéne comme gaz vecteur. La méthode de chauffage du four pendant I’analyse est
reportée dans le Tableau I1-5. L’identification des produits est réalisée a I'aide d’un étalonnage
avec des composés commerciaux permettant de déterminer les temps de rétention sur la colonne

de chaque molécule (tri), ainsi que son coefficient de réponse (Ki).

Tableau I1-5 : Méthode de programmation du chauffage pour séparer et analyser les produits

Rampe (°C /min)  Température seuil (°C)  Durée de palier (min) Temps (min)
50 5 5
5 200 0 30
35

Les coefficients de réponse sont calculés par rapport a celui de 1’étalon interne, le n-décane, qui
est fixé a 1. Le K correspond au coefficient directeur de la droite obtenue en tracant le rapport
de la concentration molaire d’un composé i et celle de 1’étalon (décane), en fonction du rapport
des aires des pics obtenus, selon 1’équation ci-dessous :

n; —K Ai
n(décane) ' A(décane)
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La droite d’étalonnage est obtenue a partir de trois mélanges de concentrations connues en
réactifs et produits de la réaction, avec des conversions de m-crésol allant de 0 a 30%. La Figure

[1-7 montre la droite d’étalonnage obtenue pour le toluéne comme exemple.
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Figure 11-7 : Droite d'étalonnage du toluene

Les temps de rétention et les coefficients de réponse des différents réactifs et produits sont

indiqués dans le Tableau II- 6.

Tableau II- 6 : Temps de rétention et coefficients de réponse des réactifs et produits de I’ HDO

Produits Temps de rétention (min)  Coefficient de réponse
Heptane 4,88 1,47
Méthyl-cyclohexane 5,36 1,32
3 et 4 méthyl-cyclohexénes * 5,72 1,82
Toluene 6,43 1,44
1-méthyl cyclohexene 6,52 1,82

3-Méthyl cyclohexanol / 3-

Méthyl cyclohexanone * 13,20 ol
Décane 15,10 1,00
m-crésol 17,81 1,67

*: produits non séparables par cette méthode
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La Figure Il- 8 montre 1I’exemple d’un chromatogramme obtenu aprés la réaction d’HDO en

présence du catalyseur Mo/25 ZrO»-SBA15.
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Figure Il- 8 : Exemple d’'un chromatogramme obtenu aprés la réaction d’HDO du m-crésol
en présence du catalyseur Mo/25 ZrO»-SBA15

11.2.4.2 Exploitation des résultats

Les effluents liquides extraits aprés réaction sont analysés par chromatographie afin de
déterminer la conversion du m-crésol, I’activité du catalyseur et sa sélectivité aux différents

produits.
Pour cela, les proportions en composés chimiques récupérés dans ces échantillons prélevés sont

calculées a partir des chromatogrammes obtenus, selon 1’équation suivante :

A;
Yi = K * Vdscane * A
décane

Avec K;: coefficient de réponse du composé i
A, : aire du pic du composé i
Adéscane : aire du pic de décane
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Ydécane - Proportion molaire de 1’étalon

Le rendement molaire Y de chaque composé peut ainsi étre calculé a partir de la relation

suivante :

’y.
Y, = ——
Ycrésol,0
Ou yeresol,0 représente le rendement initial de crésol dans la charge.

La conversion du m-crésol est déterminée en appliquant 1’équation :

Ycrésol,0-Ycrésol

X =

Ycrésol,0

Par suite, 1’activité totale du catalyseur knpo peut étre calculée par gramme de catalyseur et
rapport au nombre de mol de métaux de Mo ou Mo+W dans le catalyseur selon les équations

(en considérant un ordre cinétique égal a 1 en m-crésol) :

Fm—crésol ( X )
Kypo = —————— *In(1—-—
Apo gcatalyseur 100

Elle est exprimée en mmoleesor g2 ht

l:m—crésol X
Kepo = ——moerésol ) (1-—)
HPO Nmeétaux o 100

Elle est exprimée en molcresol MOImgtaux > N

Et pour le calcul des sélectivités Si, exprimées en %, la formule suivante est appliquée :

Si =X*Y;
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CHAPITRE 111 : Effet du support sur les catalyseurs a base de MoOx en HDO

IT1.1 Introduction

L’¢étude bibliographique montre le potentiel des catalyseurs a base de molybdéne dans les
réactions d’hydrodésoxygénation. Le caractere réductible du Mo joue un role déterminant dans
Iactivité catalytique et la sélectivité du processus, puisque la présence des espéces actives Mo>*

favorise la formation d’aromatiques a haute valeur ajoutée.

L’¢tude de I’influence du support dans des catalyseurs d’HDO est essentielle pour optimiser
leur efficacité. Ce premier chapitre consiste donc en une étude de I’effet de support pour ’'HDO
du m-crésol a 340°C et sous 30 bar d’Hz sur les oxydes Al>Os, TiO,, ZrO> et la silice
mésoporeuse ordonnée COK12, pour des catalyseurs a base de molybdéne supporté.

Le schéma réactionnel attendu est illustré dans la Figure 111- 1, basé sur une étude effectuée sur

un méme type de catalyseur [1].

i / Toluéne
-cresol
HYD —_—

\ / Méthyl

cyclohexane

Méthyl cyclohexénes

Figure Il1- 1 : Schéma réactionnel de I’HDO du m-crésol a 340°C, 30 bar

La premiére partie de ce chapitre porte sur une comparaison des différents supports oxydes qui
permettra de sélectionner celui conduisant au catalyseur de Mo le plus performant. La deuxiéme
étape consiste a deposer ce support sur une silice mésoporeuse hautement ordonnée afin
d’améliorer ses propriétés texturales. Enfin, dans la troisieme partie, différentes teneurs en
molybdéne seront déposées sur le support sélectionné pour analyser 1’effet de la dispersion de

I’oxyde de molybdene sur les performances catalytiques.
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II1.2 Etude de différents supports : ZrOz, TiO2, Al203 et COK12

Quatre supports oxydes ayant différentes propriétés physico-chimiques ont été choisis afin de
comparer leur effet sur les propriétés des catalyseurs Mo supportés correspondants :

e Une alumine Al>O3z de type y (sous forme d’extrudés) provenant du centre de recherche
ELF Solaize (ref SAG 1175) considérée comme support de référence.

e Une zircone ZrO; monoclinique (sous forme d’extrudés) provenant de I’entreprise Saint
Gobain (réf SZ 31164), caractérisée par son caractere oxophile.

e Un oxyde de titane TiO; anatase (sous forme d’extrudés) provenant de I’entreprise Saint
Gobain (réf ST 61120) ayant des propriétés rédox intéressantes.

e Une silice mésoporeuse hexagonale 2D ordonnée COK12 synthétisée au laboratoire,
possédant des propriétés texturales importantes (surface spécifique et volume poreux
élevés). Elle a été choisie pour sa facilité de synthése (température ambiante, pH neutre)
et pour sa structure en plaquette avec des canaux cylindriques courts qui pourraient

améliorer le transfert de matiére.

I11.2.1 Préparation des catalyseurs supportes

111.2.1.1 Synthese du support COK12

La COK12 a été préparée selon le protocole de Jammaer et al. suivant [2] :

Une premiére solution (A) est préparée en dissolvant 4 g de copolymere tribloc Pluronic P123
dans 107,5 g d’eau distillée. 3,684 g d’acide citrique monohydrate et 2,540 g de citrate de
trisodium sont ensuite ajoutés et la solution est agitée pendant 24h a température ambiante. Son
pH est égal a 3,5. Une seconde solution (B) est préparée en dissolvant 10,4 g d’une solution de
silicate de sodium (10% NaOH, 27% SiO2) dans 30 g d’H20. Son pH est égal a 13,05. La
solution (A) est alors ajoutée a la solution (B) et le pH devient égal a 5,06. Une précipitation
immeédiate de la silice est observée. Le mélange est par suite agité a 175 tours/min pendant 5
min, puis laiss€ a température ambiante sans agitation pendant 24 h, avant d’étre transféré dans
un autoclave en téflon et mis a I’étuve a 90°C pour 24 h également. Finalement, I’échantillon
est filtré, séché a 80 °C pour 15 h puis calciné sous air en deux étapes : 8 h a 300°C et 8 h a 500

°C avec une rampe de 1°C/min.
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111.2.1.2 Synthése des catalyseurs a base de Mo supportés

10 % en poids de Mo ont été déposés par imprégnation a sec a partir d’heptamolybdate
d'ammonium (NH4)sM07024, 4H20 (HMA) (99%, Alfa Aesar) sur les différents supports

oxydes.

Tout d'abord, la quantité d’HMA correspondant a 10% en poids de Mo est dissoute dans un
volume d’eau calculé en tenant compte du volume poreux a 1’eau (Vpe) de chaque support
(Tableau I1I- 1). La solution d’imprégnation ainsi préparée est ajoutée goutte a goutte sur le
support en agitant manuellement pour obtenir une bonne homogénéité du solide. Pour les
supports ZrO; et TiO2, les volumes poreux a 1’eau étant assez faibles (0,3 et 0,45 mL/g
respectivement), la quantit¢ d’HMA correspondant a 10% de Mo ne peut pas étre entiérement
solubilisée et ’imprégnation a été faite en deux fois avec un séchage intermédiaire. Cette étape
est suivie d’une étape de maturation a température ambiante pendant 3h pour permettre a la
solution de bien diffuser dans les pores. Le solide est ensuite séché en étuve a 100°C pour 15h,
avant d'étre calciné sous air a 500°C pendant 4h (1,5°C/min) pour décomposer les sels et former
les catalyseurs oxydes supportés. Les catalyseurs ainsi préparés sont notés Mo/ZrO2, Mo/TiOz,
Mo/Al203 et Mo/COK12.

111.2.2 Caractérisation des supports Al203, ZrOz2, TiO2 et COK12 et des catalyseurs
correspondants

111.2.2.1 Propriétés texturales des supports et catalyseurs

La teneur en Mo des catalyseurs a été vérifiée par ICP-OES comme étant aux alentours de la

valeur cible de 10% en poids. Les valeurs obtenues sont reportées dans le Tableau I11- 1.

La Figure I11- 2 présente les isothermes d’adsorption-désorption d’azote et la distribution de la
taille des pores obtenus. Dans tous les cas, les isothermes et distributions poreuses des
catalyseurs sont similaires a celles des supports correspondants, indiquant la conservation de la
texture des supports apres le dép6t de molybdeéne. En outre, tous les solides possédent des
isothermes de type IV représentatives de matériaux mésoporeux (Dp compris entre 2 et 50 nm)
[3]. En effet, la distribution poreuse montre des diamétres moyens variant entre 4 et 13 nm. Les
valeurs de surface spécifique Sger, volume poreux V, et diametre moyen de pores Dp,

déterminees pour les différents supports et catalyseurs, sont reportees dans le Tableau I11- 1.
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Mo/COK12

S MolTiO,

L4 e —— - -

‘ “~..__ T,

Quantité adsorbée (u.a)
Volume des pores (u.a)
/

Mo/Al,0,

25 75 125 17,5 22,5
Pression relative P/P? Diamétre des pores (hm)
Figure I1- 2 : Isothermes d’adsorption-désorption d’N- et distribution de la taille des pores

des supports Al203, ZrOz, TiO2, COK12 et des catalyseurs correspondants.

Les volumes poreux des supports Al20s, TiO: et ZrO2 sont proches des volumes poreux a 1’eau
(Vpe). Par contre, le Vp de la COK12 (1,2 cm?/g), seul solide utilisé sous forme de poudre

pulvérulente, est bien inférieur a son Ve (5,4 cm?/g).

Pour les catalyseurs, les valeurs de Sget et de V,, ont également été exprimées par gramme de
support, en tenant compte du gain de poids dii a la présence de molybdates dont la stoeechiométrie
O/Mo a été considérée égale a celle de 1’oxyde MoOaz. Sur Al203, ZrO: et TiO, les surfaces et
les volumes des pores des catalyseurs sont proches de celles des supports, ce qui suggere que
les entités de Mo sont bien dispersées. Pour Mo/COK12, des diminutions significatives de 36%
de la surface du support et de 28% du volume des pores sont observées. Sur ce type de
catalyseur, le blocage des pores est généralement lié a une mauvaise dispersion du Mo et a
I’apparition de 1’oxyde massique MoQOz. Cette diminution des propriétés texturales ne peut en
effet pas étre attribuée a un effondrement de la structure poreuse du support, dont le maintien
est attesté par ’analyse DRX aux bas angles (Figure Ill- 3). Dans tous les cas, le diameétre

moyen des pores varie trés peu.
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Tableau I11- 1 : % en poids de Mo (ICP-OES) et propriétées texturales des supports Al>Og,

ZrOy, TiO2, COK12 et des catalyseurs correspondants

ApdsMo | ) Veemtg)  Dem) |
(ICP) (cm®/g)

Al,Os - 250 0,82 9 0,85
Mo/Al,0; 9,4 2271265  0,66/0,78" 8 .

710z - 98 0,30 8 0,30
Mo/ZrO; 10,0 81/95°  0,25/0,29" 7 .

TiO, N 150 0,40 5et13 | 045
Mo/TiO; 10,3 125/147°  031/036"  4et10 .

COK12 N 904 1,20 7 5,40
Mo/COK12 10,5 576/677"  0,86/1,06" 6 .

Intensité (u.a)

* . valeurs calculées par gramme de support

E——
-

\ ;A Mo/COK12

—
e e mm o -
-
- -

05 1 1.5 2

28 (°)

Figure I11- 3 : Diffractogrammes aux bas angles de COK12 et Mo/COK12
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111.2.2.2 Nature et dispersion du molybdéne dans les catalyseurs supportés

La Figure IlI- 4 présente les diffractogrammes des différents supports et catalyseurs. Pour
Mo/Al>03 et Mo/TiO-, seuls les pics correspondants aux supports Al2Oz et TiO2 sont observés,
ce qui laisse supposer qu’aucune phase cristalline de type MoOz3 n’est formée sur ces solides.
Pour Mo/ZrO., en plus des pics attribués aux cristallites de ZrO2 monoclinique, deux pics de
faibles intensités apparaissent a 23 et 27° et sont attribues respectivement aux phases cristallines
Zr(Mo0Oa4)2 et MoO3z qui sont donc présentes en faibles quantités a la surface du catalyseur [4].
Sur Mo/COK12, des pics intenses sont détectés a 12,6°, 23,3°, 25,6° et 27,3° indiquant une
formation en quantité importante de cristallites de MoOs. Leur taille moyenne estimée a 1’aide

de I’équation de Scherrer est de 60 nm.
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=
n
c
3 Zr(Mo0,),
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ALO;
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Figure I11- 4 : Diffractogrammes des supports Al.O3, ZrO», TiO,, COK12 et des catalyseurs

correspondants

Les solides ont été analysés par spectroscopie Raman. La Figure 111- 5 (A) présente les spectres
obtenus dans la gamme de nombres d’onde allant de 100 a 1100 cm™, sauf pour les supports

Al>03 et COK 12 pour lesquels un fond de fluorescence n’a pas permis 1’acquisition de spectres
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exploitables. Sur TiO2 et Mo/TiO, les raies de TiO> de type anatase sont observees a 382, 500
et 618 cm, et sur ZrO, et Mo/ZrO, celles de ZrO, monoclinique a 336, 349, 380, 478, 500,
537, 557, 614 et 635 cm, en accord avec la littérature [5], [6].

(A) (B) 815
290
: JL 991 MoO;
A
Mo/COK12
Mo/COK12
T _‘_JL A
2 Mo/TiO,
P ; ; 976 Mo/TiO,
] 1 ;
5 AN T, wm,/\
£ | N N—
/\ / 2"\
/ \\ p ;.“" ‘l\,‘
- e T ) .\ —] . ' ! —— — —— ™\
MOIAIZOS _M’/}G\‘ITIOIAEOS
200 400 600 800 1000 700 800 900 1000 1100
Nombre d'onde(cm) Nombre d'onde (cm-)

Figure I11- 5 : Spectres Raman des supports Al20s, ZrOz, TiO2, COK12 et des catalyseurs
correspondants dans les gammes 200 -1100 cm™ (A) et 700 -1100 cm™ (B) normalisés par les

intensités maximales des pics pour chaque catalyseur dans chaque gamme

Notre attention se portant sur I’étude de la dispersion du Mo, les spectres Raman des catalyseurs
ont été normalisés et sont présentés entre 700 et 1100 cm™ dans la Figure I11- 5 (B). Le spectre
Raman de Mo/TiOz montre un pic large a 976 cm™ correspondant aux modes d'étirements
terminaux Mo=0, ce qui indique la présence d'especes polymolybdates bien dispersées [7], [8].
Dans le cas de Mo/Al,Os, la présence d’un massif large a 946 cm™ et d’autres raies a 565, 351,
324 et 227 cm™ (spectre agrandi, Figure 1lI- 6) est en accord avec la formation de
’hétéropolyanion [Al(OH)sMosO1s]>" de type Anderson sur le catalyseur, en raison de
I'extraction d'AI** du support pendant les étapes d’imprégnation et de maturation [9]. Le spectre
de Mo/COK 12 est identique a celui de I’oxyde massique MoO3 (spectre de référence également

présenté dans la Figure 111- 5) avec notamment deux raies intenses et fines a 815 et 991 cm™.
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CHAPITRE 111 : Effet du support sur les catalyseurs a base de MoOx en HDO

Pour Mo/ZrO», les raies attribuées a MoOz sont observées, ainsi que celles de la phase
Zr(MoOa), & 746 et 946 cm™ [10].

Ainsi, les résultats de DRX et Raman montrent qu’une phase de molybdates bien dispersée a
été obtenue sur les supports Al.O3z, ZrO; et TiOz, ce qui peut étre attribué a de fortes interactions
entre le Mo et ces trois supports. Pour Mo/ZrO», le molybdene est présent également sous forme
de Zr(MoOQas), et M0oOs. Enfin, pour Mo/COK12, I'observation des cristallites de MoOs indique
une mauvaise dispersion du molybdéne en dépit de la surface spécifique élevée du support, ce
qui peut étre attribué aux faibles interactions entre les molybdates imprégnés et la surface de la
COK12, comme classiquement observé sur les supports siliciques [11]. La présence de ces
cristallites dont la taille est estimée par DRX a 60 nm, supérieure au diamétre moyen des pores,

explique la perte de surface spécifique par le bouchage des pores de COK12.

Mo/ALO, 946

Intensité (u.a)

150 350 550 750 950 1150
Nombre d'onde (cm-1)

Figure Il1- 6 : Spectre Raman de Mo/Al;,O3
111.2.2.3 Etude de la réduction du molybdéne dans les catalyseurs supportés

111.2.2.3.1 Etude par H2-TPR

Le comportement des supports et catalyseurs en milieu réducteur a été étudié par Ho-TPR
(Figure 111- 7). En ce qui concerne les supports, aucune réduction des solides Al2O3, ZrO; et
COK12 n’est observée dans la gamme de température comprise entre 100 et 1000°C, tandis
qu'une faible consommation d’hydrogéne (0,28 mmol gt) est enregistrée autour de 600°C sur
TiO2, correspondant & la réduction de Ti** en Ti®*[12], [13]. Les profils de TPR des catalyseurs

montrent que la réduction du molybdéne se déroule en deux étapes: la premiéere a des
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températures comprises entre 400 et 600°C, correspondant a la réduction du Mo®" en
Mo>*/Mo*, et la seconde & des températures supérieures a 700°C, attribuée a la réduction en
Mo métallique Ma° [14]-[18]. Pour Mo/ZrO2, un pic supplémentaire de consommation d’Ha
apparait a 407°C, qui est lié a la réduction du molybdene dans Zr(MoOa) [4].

519 713
Moﬂ:0K1zAm*///“\\ma,//\\gﬁﬂﬂ_ﬁﬁ_*
cokiz

452 Y
__ | morTio,
(3]
- 604
2 | Tio, - ]
\B _________________ N, e
%
c A
g
=
465 820
Mo/AlO,
AlLO,
100 300 500 700 900

Température (°C)
Figure I11- 7 : Profils de réduction H2-TPR des supports Al2O3, ZrO», TiO2, COK12 et des
catalyseurs correspondants

Le Tableau Il1- 2 rapporte les valeurs de consommation d’H> obtenues expérimentalement et
celles calculées théoriquement en supposant une réduction totale de Mo®* en Mo?, ainsi que le
pourcentage de Mo réduit déterminé comme suit : (H2 expérimental/H> théorique) x 100. Le
calcul des pourcentages de réduction donne 1’ordre suivant : Mo/COK12 < Mo/Al,O3 <
Mo/TiO2 < Mo/ZrO;. La réduction du Mo est compléte sur Mo/ZrO; et quasi-complete sur
Mo/TiO> (la contribution du support TiO, ayant été soustraite), alors qu’elle n’est que de 44%
sur Mo/COK12. Les supports oxophiles tels que ZrO- et TiO favorisent donc la réductibilité
du Mo.
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Les espéces Mo®" étant souvent considérées dans la littérature comme les sites actifs des
catalyseurs dans les réactions d’HDO [19], [20], nous nous sommes intéressés aux températures
du maximum de consommation d’Hz pour le premier pic lié a la réduction des espéces Mo®* en
Mo°*/Mo**, et ’ordre suivant est alors obtenu : Mo/ZrO, (407°C) < Mo/TiO2 (452°C) <
Mo/Al,O3 (465°C) < Mo/COK12 (519°C). La formation de Mo®* est donc susceptible de se

produire a des températures moins élevées sur ZrO. que sur les autres supports.

Tableau Il1- 2 : Pourcentage de réduction du Mo déterminé par Ho-TPR pour les catalyseurs
a base de Mo supportés sur Al20s, ZrO», TiO2 et COK12

Quantité d’H> consommeée
% de réduction

(mmol g?)
] _ totale du Mo
Expérimentale Théorique
Mo/Al>O3 2,1 2,9 72
Mo/ZrO> 3,2 3,1 100
Mo/TiO> 3,0 3,3 92
Mo/COK12 1,2 3,3 44

111.2.2.3.2 Etude par XPS

Une étude plus détaillée de la réduction du Mo a été réalisée par XPS. Cette technique a permis
d’accéder aux différents états d’oxydation présents sur les catalyseurs oxydes et réduits a 340°C
sous 30 bar d’H.. La décomposition de Mo3d se fait selon les contraintes décrites dans le
Tableau 11-1 du Chapitre Il « Techniques expérimentales ». Le niveau 3d consiste en deux
contributions 3ds. et 3ds> de méme largeur a mi-hauteur, présentant un écart de 3,15 eV et un
rapport d’intensité 3ds/2/3d32 égal a 1,5. Les énergies de liaison des différents états d’oxydation
du Mo sont comprises entre 232,5-233,2 eV pour Mo®*, 231,0-232,0 eV pour Mo®* et 229,5-
230,5 pour Mo**. Mo°n’a pas été formé, conformément aux résultats de TPR qui montrent que
la réduction de Mo** a4 Moa lieu a T > 600°C. Les spectres décomposés de Mo3d sont présentés
dans la Figure Il1- 8. Les énergies de liaison et largeurs a mi-hauteur sont reportées dans le
Tableau I11- 3.
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Mo5* Mo5* Mo#*
Oxyde Réduit sous 30 bar
Mo/Al,O, _
240 236 232 228 240 236 232 228
Energie de liaison (eV) Energie de liaison (eV)
Oxyde Réduit sous 30 bar
™\
Mo/ZrO, I
“ ,
A L\
\¢
r /_// T T \ 1
240 236 232 228 240 236 232 228
Energie de liaison (eV) Energie de liaison (eV)
Oxyde Réduit sous 30 bar
o /\/\ f/\
240 236 232 228 240 236 232 228
Energie de liaison (eV) Energie de liaison (eV)
Oxyde Réduit sous 30 bar
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240 236 232 228 240 236 232 228
Energie de liaison (eV) Energie de liaison (eV)

Figure I11- 8 : Spectres XPS décomposés de Mo3d des catalyseurs oxydes et réduits sous 30
bar a base de Mo supporté sur Al20s, ZrOz, TiO2et COK12
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Tableau Il1- 3 : Energies de liaison et largeurs a mi-hauteur (fwhm) de Mo3ds/2 pour les
catalyseurs oxydes et réduits sous 30 bar & base de Mo supportés sur Al>O3, ZrOz, TiO et
COK12

Energie de liaison (eV)
fwhm (eV)

Catalyseurs oxydes Catalyseurs réduits

Mo®  Mo°* Mo* Mo®* Mo®* Mo**

e
wo T oo - W W W
A I A I
wcokiz G5 - -G Gh 6y

Les pourcentages atomiques de Mo, Al, Zr et Ti détectés par XPS sur les catalyseurs réduits ont
été calculés et comparés aux pourcentages atomiques théoriques dans le Tableau Il1- 4. Pour
Mo/TiO2 et Mo/ZrO, les pourcentages de Mo détectés par XPS sont supérieurs aux
pourcentages théoriques. Le molybdéne étant majoritairement bien dispersé sur ces deux
supports sous forme de polymolybdates, ceci s’explique par la cristallisation de ZrO; et TiO>
avec des tailles de particules respectives de 12 et 16 nm (équation de Scherrer), qui fait que
I’ensemble du support n’est pas détecté (89% de Zr et 82% de Ti). En revanche, les supports
Al203 et COK12 étant tres divisés, I’aluminium et le silicium sont entiérement détectés. Dans
le cas de I’alumine, les pourcentages atomiques de Mo déterminés par XPS et théoriques sont
proches, en accord avec la bonne dispersion du molybdene. Pour le solide Mo/COK12, la
présence de cristallites de MoO3 (60 nm) de taille supérieure a la profondeur d’analyse de I’ XPS
(environ 10 nm) entraine un pourcentage atomique du molybdene de surface bien inférieur a la

valeur théorigue.
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Tableau Il1- 4 : Pourcentages atomiques XPS et théoriques de Mo, Al, Zr et Ti sur les

catalyseurs a base de Mo supportés sur Al>Os, ZrO, TiO2 et COK12 reduits sous 30 bar

% atomique de

%

Mo % Mo % % o
o o ~Al/zrfTilsi
detecte | Al/Zr/Ti/Si  Al/Zr/Ti/Si o
o détecté par
XPS Bulk  par XPS XPS théoriques
XPS
Mo/Al.O3 2,5 2,8 90 34 35 97
Mo/ZrO; 5,0 4,0 >100 25 28 89
Mo/TiO: 4,7 3,0 >100 24 29 82
Mo/COK12 1,0 3,0 33 29 30 97

Les différents états d’oxydation du Mo ont ensuite été quantifiés et sont rapportés dans le

Tableau I1I- 5. Pour les catalyseurs oxydes, seules les espéces Mo®" sont observées sur
Mo/ZrO;, Mo/Al;Os et Mo/COK12. Sur Mo/TiO,, 11% d’espéces Mo>* réduites sont

initialement présentes, en relation avec les propriétés photo-catalytiques de TiO>. Les électrons

de la bande de conduction du Mo/TiO2 peuvent provoquer des réactions d’oxydo-réduction,
permettant la formation de Ti** et de Mo®* [21]-[24].

Tableau I11- 5 : Pourcentages relatifs de Mo®*, Mo®* et Mo** des catalyseurs a base de Mo

supportés sur Al203, ZrO2, TiO2 et COK12 oxydes et reduits sous 30 bar détermines par XPS

Mo/Al>O3

Mo/ZrO;

Mo/TiO2

Mo/COK12

Oxydes Réduits sous 30 bar N(Mo®)
% % % % % % x1019
Mo®  Mo®*  Mo** Mo Mo®> Mo*
100 0 0 48 38 14 6,1
100 0 0 55 33 12 6,2
89 11 0 44 30 26 5,6
100 0 0 23 24 53 1,5
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Aprés réduction, les pourcentages relatifs d’espéces réduites Mo®" et Mo* augmentent pour
tous les catalyseurs. Mo>* est I’espéce réduite principale sur les catalyseurs supportés sur
alumine, titane et zircone, avec des quantités proches (entre 30 et 38%). Mo/COK12 se
distingue par sa quantité importante de Mo*" (53%), alors que celle de Mo®* n’est que de 24%.
Les cristallites de MoOs, mises en évidence par DRX, peuvent se reduire plus facilement en
MoO; donnant des quantités importantes d’espéces Mo** [25]. La faible interaction entre Mo
et COK12 empéche ce support de stabiliser les espéces Mo®*, formant plus de Mo** [11].

Les nombres d’atomes de Mo°* sur ces catalyseurs réduits, pour une masse de catalyseur de
300 mg égale a celle introduite dans le réacteur, ont été calculés en tenant compte du

pourcentage de Mo détecté par XPS. La formule appliquée est la suivante :
N(Mo°*) = % Mo détecté par XPS x n(Mo0)réacteur X Na X % Mo®*

Des quantités proches de Mo>* sont obtenues pour Mo/Al,03, Mo/TiO, et Mo/ZrO, (environ 6

x 10%° atomes), bien supérieures a celle de Mo/COK12 (1,5 x 10*° atomes).

111.2.3 Evaluation des performances catalytiques des catalyseurs supportes

Les catalyseurs ont été évalués dans les réactions d'HDO du m-crésol & 340°C et 30 bar pendant
5 heures en continu. Le Tableau I11- 6 regroupe les taux de conversion obtenus pour un méme
temps de contact m/F fixé a 45 g h moleesor™ ainsi que les activités en HDO évaluées par la
constante vitesse apparente en formation de produits désoxygénés (kupo) et celles deux voies

paralleles de transformation (kopo et knyp) comme indiqué sur la Figure 111- 1.

Dans ces conditions expérimentales, des variations importantes de conversion sont notées pour
les catalyseurs, allant d’une valeur assez faible de 8% pour Mo/COKI12 jusqu’a 60% pour
Mo/ZrO,. Ces grandes différences sont également observées dans les travaux de Shetty et
al.[20], pour lesquels les conversions du m-crésol a 320°C et sous 1 bar d’H aprés 3h de
réaction varient entre 10% pour Mo/SiO> et 78% pour Mo/ZrOx.

Les activités totales (knpo) et spécifiques aux voies DDO (kppo) et HYD (knvyp) ont été
calculées et leurs valeurs sont également reportées dans le Tableau IlI- 6. L'ordre suivant
d'activité HDO, estimé par les valeurs kupo, est établi : Mo/ZrO; > Mo/TiO2 > Mo/Al>O3 >
Mo/COK12. Pour tous les catalyseurs, la voie DDO est prédominante puisque le rapport

kopo/knpo est aux alentours de 0,8-0,9.
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Tableau I11- 6 : Activités des catalyseurs a base de Mo supportés sur Al2Os, ZrOz, TiO et
COK12 en HDO du m-crésol (340°C, 30 bar, m/F= 45 g h molcresor™®)

Activité
. (mm0|crésol (,:]catalyseur-l hl)
Conversion kopo/Knpo
(%) Knpo Kopo KHyp
Mo/Al,O3 12 2,9 2,6 0,3 0,9
Mo/ZrO- 60 20,1 18,4 1,7 0,9
Mo/TiO> 38 11,0 8,7 2,3 0,8
Mo/COK12 8 1,9 1,8 0,1 0,9

Il est intéressant de noter que quel que soit le catalyseur, aucune désactivation n'a été observee
au bout des 5 heures de test en continu (Figure I11- 9) pour ces réactions a 30 bar, contrairement
a ce qui a été vu pour un catalyseur Mo/ZrO- sous 1 bar, la conversion diminuant de 90 a 62%
au bout de 5,5 h [20]. La désactivation est dans ce cas attribuée a la formation de coke pendant
la réaction [20]. Ceci confirme I’importance de la pression d’Hz vis-a-vis de la stabilité des
catalyseurs a base de molybdene en HDO, comme également observé par Gongalves et al. dans
leur étude de I’THDO du m-crésol a 340°C et sous 40 bar sur des catalyseurs MoO3z supportés
sur alumine et silice [1].

Les distributions des produits obtenus a iso-conversion (environ 20-25%) sont indiquées dans
le Tableau IlI- 7. Le toluéne, provenant de la voie DDO, est le principal produit observé quel
que soit le catalyseur, la sélectivité la plus élevée étant de 91% pour Mo/ZrO,. Les méthyl
cyclohexénes formés par la voie HYD sont obtenus en faibles quantités (moins de 20 %), et le
produit entierement hydrogéné (méthyl cyclohexane) n'a été détecté qu'a I'état de traces malgré
la pression d’H> élevée. Ces résultats confirment la faible capacité d'hydrogénation des
catalyseurs a base de Mo.
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Figure I11- 9: Evolution de la conversion du m-crésol (340 °C ; 30 bar, iso-temps de contact
m/F = 45 g h moleresor®) en fonction du temps pour les catalyseurs a base de Mo supportés sur
AlxOs3, ZrOz, TiO2 et COK12

Tableau Il1- 7 : Sélectivités des produits de I’HDO du m-crésol obtenus a iso-conversion pour
les catalyseurs a base de Mo supportés sur Al,O3, ZrO,, TiO2 et COK12

Sélectivite (%)

m/F Conversion
(g h mOlcresoI_l) (%) Toluéne Methyl- Methyl-
cyclohexenes  cyclohexane
Mo/Al203 90 21 89 11 0
Mo/ZrO> 18 23 91 9 0
Mo/TiO: 23 22 79 21 0
Mo/COK12 113 23 87 11 2

L’activité trés faible du catalyseur Mo/COK12 (conversion = 8%, knpo = 1,9 mMMOlcrésol Qeatalyseur
1 h) contenant une proportion trés majoritaire de Mo** (53%) confirme que Mo*" n’est pas

actif en HDO, en accord avec les travaux de Prasomsri et al. [19], [20], [26].
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Dans la littérature, les espéces Mo°* étant proposées comme sites actifs pour cette réaction [19],
[25], nous avons comparé pour les quatre catalyseurs la valeur knpo et le nombre d’atomes de
Mo>* dans le réacteur déterminé par XPS sur les solides réduits (Figure I11- 10) et observé que
les quantités de Mo®* ne sont pas liées aux performances catalytiques. En effet, le catalyseur le
plus actif Mo/ZrO; posséde une teneur en Mo®* proche de celle des catalyseurs moins actifs
Mo/TiO2 et Mo/Al20s3, et les catalyseurs Mo/Al203 et Mo/COK12 de méme faible activité (2-
3 MMOlcresol Geatatyseur * h7Y) présentent des quantités de Mo>* trés différentes, respectivement 6.1
et 1.5 x10'°. Des résultats similaires ont été observés dans 1'étude de 1’effet de support pour
I’HDO du m-crésol sous 1 bar d’H, réalisée par Shetty et al. [20] : les quantités de Mo®*
détectées par XPS sur leurs catalyseurs récupérés apres 7,5 h de réaction sont toutes similaires,
Mo/ZrO:; le plus actif en posséde 36% contre 38% pour Mo/Al>Oz beaucoup moins actif.
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Mo/ZrO, Mo/TiO, Mo/Al,O0; Mo/COK12

Figure 111- 10 : Comparaison des knpo et N(Mo>*) sur les catalyseurs réduits a base de Mo
supportés sur Al203, ZrO», TiOz et COK12

Nos résultats indiquent clairement que, quand différents supports sont considerés, la quantité
d'espéces Mo°* n’est pas le seul paramétre a prendre en compte pour expliquer les performances

catalytiques des catalyseurs a base de Mo.

Le catalyseur Mo/COK12, avec une tres faible activité, est le seul sur lequel du MoOs cristallisé
a été detecté avec un premier pic de réduction a la température la plus élevée (519°C) et une

quantité de Mo®* la plus faible. De plus, la présence de sodium dans la COK12 pourrait étre un
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autre facteur qui affecte I’activité de ce catalyseur, les alcalins étant généralement déléteres

dans ce type de réaction [27].

Les catalyseurs Mo/TiO2 et Mo/Al>Os présentent des activités trés différentes malgré des
quantités de Mo>* voisines. Sur Mo/TiO,, le molybdéne est présent sous forme de
polymolybdates bien dispersés avec une température du premier pic de réduction en TPR de
450°C. Sur Mo/Al;Os, ce sont des entités AIM0sO24> qui sont formées, le premier pic de
réduction se situant & 465°C. Les quantités de Mo°* sont proches sur ces deux solides, il
semblerait donc que les espéces actives Mo®" obtenues a partir d’espéces de Mo différentes,
toutes les deux bien dispersées, ne présentent pas la méme activité catalytique intrinséque,

mettant en évidence 1’importance des interactions avec le support.

Sur le meilleur catalyseur Mo/ZrO>, la température du premier pic de réduction est largement
abaissée (407°C), en raison de la présence d’espéces de molybdéne en interaction avec le
support, comme indiqué par la formation de 1’espéce Zr(MoQOa)2 en faible quantité visualisée
par DRX et Raman. La quantité d’espéces Mo®* reste voisine de celles sur TiO2 et Al,O3 avec
un catalyseur beaucoup plus efficace, ces espéces étant de ce fait intrinséquement plus actives
sur ZrO.. A ce stade, l'activité supérieure du catalyseur Mo/ZrO2 pourrait s'expliquer par la
formation de la phase Zr(MoQs). dans laquelle le molybdéne est plus facile a réeduire que dans
les polymolybdates supportés sur d’autres supports et dans MoOz (TPR), qui conduit a des
espéces Mo°* plus actives grace a une interaction spécifique avec la zircone. Les travaux de
Ranga et al. sur ’'HDO de I’anisole a 340°C sous 5 bar d’H> [4], proposent effectivement que
le molybdéne plus réductible provenant des interactions de type Zr(MoQa). serait plus actif que

celui des liaisons MoO:s.

Pour la suite de notre étude, c’est donc le support zircone qui a été sélectionné. Nous avons,
d’une part, cherché a combiner les propriétés spécifiques de la zircone aux propriétés texturales
d’une silice mésoporeuse et d’autre part a étudier les interactions entre le molybdéne et la

zircone en faisant varier la teneur en Mo déposée sur ce support.

I11.3 Modification du support SBA15 par ZrO:

Comme indiqué dans la partie précédente, le support ZrO> utilisé dans ces travaux de these
présente une faible surface spécifique (98 m?/g) et un volume poreux limité (0,30 cm®/g) mais

son utilisation comme support catalytique permet d’obtenir le solide le plus performant en
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HDO. Ainsi, il nous a paru intéressant d’améliorer les propriétés texturales d’un catalyseur a
base de Mo supporté sur la zircone en déposant du ZrO> sur une silice mésoporeuse présentant
des propriétés texturales importantes.

Dans un premier temps, nous avons comparé les performances catalytiques des catalyseurs a
base de molybdene déposé sur deux silices mésoporeuses ordonnées : COK12 précédemment
utilisée et SBAL5 plus couramment référencée dans la littérature. Dans un deuxiéme temps,
ZrO» sera ajouté a la silice qui aura donné le catalyseur le plus actif en HDO. Différentes teneurs

de zircone ont été choisies afin de trouver la meilleure formulation du catalyseur.

111.3.1 Comparaison de COK12 et SBA15

111.3.1.1 Préparation de Mo/SBA15

La synthése du support SBA15 se fait selon le protocole de Zhao et al. [28]: 12g du copolymére
tribloc Pluronic P123 sont dissous dans un mélange de 370 ml d’eau distillée et de 37 ml d’acide
chlorhydrique HCI (32%). La solution obtenue est chauffée a 40°C jusqu’a ce qu’elle devienne
claire. 24g de tetraéthyl orthosilicate TEOS sont alors ajoutés. Aprés une agitation a 40°C
pendant 24h, la solution est transférée dans un autoclave en téflon et placée a I’étuve a 100°C
pour 24h. Une filtration et un lavage a 1’eau distillée sont ensuite effectués pour récupérer le
solide formé, qui est séché pendant 15h a 80°C puis calciné sous air dans un réacteur tubulaire
a500°C (rampe de 1.5°C/min) pendant 8h.

10% en poids de Mo ont ensuite été déposés sur ce support par imprégnation a sec d’une
solution de précurseur HMA. Suite a une étape de maturation de 3h, le solide obtenu est séché
a 100°C pendant 15h et calciné sous air a 500°C pendant 3h (1°C/min). Il sera nommeé par la
suite Mo/SBAL15.

111.3.1.2 Caractérisation de Mo/COK12 et Mo/SBA15

Les propriétés texturales des supports COK12 et SBA15, ainsi que celles des catalyseurs
correspondants, sont assez proches (Tableau I11- 8). Comme sur Mo/COK12, la diminution
importante de la surface spécifique de Mo/SBA15 par rapport au support pourrait étre due a la
formation de grosses cristallites de MoO:s.
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Tableau I11- 8 : Propriétés texturales des supports SBA15 et COK12 et des catalyseurs

correspondants

Seer (M?g)  Vp (cm®/g) Dp (nm)

SBA15 943 1,2 7
Mo/SBA15 587/691* 1,0/1,1* 7
COK12 904 1,2 7
Mo/COK12 576/677* 0,9/1,0* 6

* : calculées par gramme de support

Les supports et catalyseurs ont été analysés par DRX (Figure 111- 11). Comme pour la COK12,
le diffractogramme de la SBA15 présente un large pic entre 15 et 40° représentatif de la silice
amorphe. Pour Mo/SBA15, des pics intenses de MoOs cristallin sont également observés. La
taille des cristallites estimée par 1’équation de Scherrer est de 60 nm, égale a celle trouvée pour
Mo/COK12. Le molybdéne n’est donc pas bien dispersé sur ces deux silices mésoporeuses, en

accord avec les faibles interactions qu’il développe avec la silice.

© Mo/COK12
=)
~— : VP | O
@ | : COK12
S e
=
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26(°)
Figure I11- 11 : Diffractogrammes des supports COK12 et SBA15 et des catalyseurs
correspondants
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Les propriétés de réduction du Mo sur ces catalyseurs ont été determinées par Ho-TPR (Figure
I11- 12). Les profils sont similaires pour Mo/SBA15 et Mo/COK12, avec un décalage vers les
plus basses températures pour ce dernier : la température du premier pic de consommation d’H»
correspondant a la réduction de Mo®* & Mo®* est de 519°C sur Mo/COK12 contre 570°C sur
Mo/SBAL15. Cependant, pour les deux catalyseurs, ces températures sont bien plus élevees que

celles obtenues avec les autres supports (\Voir partie précédente).

519

Mo/COK12

570

100 300 500 700 900

Température (°C)
Figure 11- 12 : Profils de réduction des catalyseurs Mo/COK12 et Mo/SBA15

111.3.1.3 Evaluation des performances catalytiques de Mo/COK12 et Mo/SBA15

Les performances catalytiques des deux catalyseurs en HDO ont été comparées et les résultats
sont donnés dans le Tableau I11- 9. La distribution des produits de la réaction n’est pas impactée
par le type de support, indiquant que ces deux supports n’ont pas d’influence sur la sélectivité
des matériaux testés. En revanche, il a été¢ observé que I’activité de Mo/SBA15 est environ trois

fois supérieure a celle de Mo/COK12.

Les propriétés texturales de ces deux catalyseurs étant tres proches (Tableau I11-8), elles ne
permettent pas d’expliquer les différences d’activité observées. La réductibilité plus difficile de
Mo quand il est déposé sur SBA15 (Figure I11-12) n’est pas en accord avec la différence

d’activité observée entre ces deux matériaux. Pour expliquer ces différences, une piste
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envisagée serait la présence de sodium en surface de Mo/COK12, en raison de I’utilisation de
citrate de trisodium dans la synthése du support COK12, qui pourrait étre délétére dans la
réaction d’HDO. En effet, les alcalins sont connus pour bloquer les réactions d’hydrogénation
[27], [29], [30]. Pour la suite de cette étude, la meilleure activité de Mo/SBA15 a permis de

sélectionner cette silice mésoporeuse comme support de base sur lequel sera imprégné ZrO..

Tableau I11- 9 : Performances catalytiques de Mo/COK12 et Mo/SBA15 en HDO du m-creésol
(340°C, 30 bar, m/F = 45 g h molcresor™)

Knpo Sélectivités (%)
Conversion (mmoliéso}1 \ Méthyl Méthyl
) Geataseur™ %) - TOIUENE cyclohexénes cyclohexane
Mo/SBA15 18 44 87 13 0
Mo/COK12 8 1,9 87 11 2

111.3.2 Etude des catalyseurs Mo/xZrO2-SBA15

111.3.2.1 Synthéses des supports xZrO2-SBA15 et des catalyseurs correspondants

La préparation de la SBA15 modifiée par la zircone a été réalisée selon le protocole de
Katrynioc et al. [31]: 5 g de support SBAL5 fraichement calciné ont été mélangés a 50 ml
d'éthanol sec jusqu'a I’obtention d’une dispersion homogéne. Le propoxyde de zirconium (IV)
(Zr(n-PrO)a4, Sigma Aldrich) est ensuite ajouté de fagcon a obtenir la teneur voulue de ZrOzet la
suspension est laissée sous agitation pendant 8h. Le solide imprégné est récupéré par une étape
de filtration suivie d’un lavage a 1’éthanol pour €¢liminer l'alkoxyde de zirconium n'ayant pas
réagi, avant d'étre séché a 80°C sous air. La poudre est ensuite calcinée a 550°C (rampe de
chauffage 1°C/min) pendant 3h dans un réacteur tubulaire. Les supports ZrO,-SBA15 ont été
préparés avec 25, 35 et 50% en poids de ZrO, et sont notés xZrO,-SBA15, x étant le

pourcentage en poids de ZrOx.

10% en poids de Mo ont ensuite été déposés sur ces supports par la méme méthode que celle
décrite pour Mo/SBA15, les solides étant notés Mo/xZrO>-SBA15.
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Les quantités de ZrO> déposées sur la SBA15 ont été vérifiées par ICP-OES et sont toutes
proches des valeurs cibles, comme observe dans le Tableau I11- 10. Les pourcentages de Mo

ont également été déterminés.

Tableau I11- 10 : Teneurs de ZrO- et de Mo determinées par ICP-OES pour les catalyseurs
Mo/xZrO>-SBA15

% ZrO-» % Mo
SBA15 -- 8,5
Mo/25Zr0,-SBA15 20 10,0
Mo/35 ZrO,-SBA15 36 8,4
Mo/50ZrO,-SBA15 52 7,6

111.3.2.2 Caractérisation des supports xZrO2-SBA15 et des catalyseurs correspondants

111.3.2.2.1 Propriétés texturales des supports xZrO2-SBA15 et des catalyseurs Mo/xZrO2-
SBA15

Les isothermes d’adsorption-désorption d’azote des différents supports et catalyseurs sont
présentées dans la Figure I11- 13. Quelle que soit la teneur de ZrO déposée sur la silice, les
isothermes restent de type 1V, suggérant que la mésoporosité est maintenue pour tous les
supports. En revanche, a partir de 35%, le type d’hystérésis change de H1 caractérisant des
pores cylindriques a H2 représentant des pores complexes interconnectés ou en forme de
bouteille d'encre. Ce changement peut étre d0 au remplissage de certains pores, confirmé par la
diminution de leur taille moyenne de 7 nm pour le support SBA15 a 4 nm pour 35 et 50 ZrO»-
SBA15 (Figure 111- 14). Pour les catalyseurs, les isothermes d’adsorption-désorption d’Nz et les
distributions poreuses sont identiques a celles des supports correspondants, indiquant la

conservation de la texture des supports aprées le dépot de molybdene.
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Quantité adsorbée (u.a.)

50 ZrO,-SBA15

35 Zr0,-SBA15
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Figure - 13 : Isothermes d’adsorption-désorption d’azote des supports xZrO,-SBA15 et des

dV/dlog(D) (u.a.)

catalyseurs correspondants
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Figure 111- 14 : Distribution de la taille des pores des supports xZrO»-SBA15 et des

catalyseurs correspondants
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Les valeurs de surface spécifique, volume poreux et diamétre moyen des pores obtenues pour
les différents supports et catalyseurs sont données dans le Tableau I11- 11. La surface spécifique
des supports modifiés diminue relativement peu par rapport a celle de la SBA1S5, lorsque 1’on
tient compte de la quantité de ZrO> incorporée. Les évolutions de Sger en fonction de la teneur
de ZrO- ont été tracees dans Figure I11- 15 pour les supports et les catalyseurs correspondants
et montrent une diminution presque linéaire. Les pertes de propriétés texturales sont d’autant
moins importantes apres le dépot de Mo que la quantité de zircone est plus élevée. En effet, les
propriétés texturales du support zircone se sont révélées peu sensibles a 1’imprégnation,

contrairement a ce qui a été vu sur la SBA15.

Tableau IlI- 11 : Propriétés texturales des supports xZrO,-SBA15 et des catalyseurs

correspondants

SgeT (M?/Q) V) (cm®/g) D, (nm)
SBA15 943 1,2 7
25 ZrO,-SBA15 660/880* 0,8/1,1* 6
35 Zr0O,-SBA15 523/805* 0,7/1,0* 4
50 ZrO2-SBA15 364/728* 0,6/0,9* 4
Mo/SBA15 587/691** 1,0/1,1** 7
Mo/25 ZrO,-SBA15 450/526** 0,6/0,7** 6
Mo/35 ZrO»-SBA15 383/440** 0,4/0,6** 4
Mo/50 ZrO,-SBA15 336/380** 0,4/0,5** 4

*: calculé par gramme de SBA15

** . calculé par gramme de support ZrO,-SBA15
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Figure I11- 15 : Evolution de Sget des supports xZrO»-SBA15 et des catalyseurs

correspondants en fonction des teneurs en ZrO;

Pour tous les catalyseurs supportés sur xZrO»-SBA15, les analyses par DRX aux bas angles
(Figure I11- 16) confirment la préservation de la structure mésoporeuse hexagonale de la
SBA15, dont les pics majoritaires sont observés a 0,9° et 1,5°. Néanmoins, ces pics deviennent
moins intenses pour 50 ZrO»-SBA15. Dans une étude de catalyseurs NiMo/ZrO,-SBA15 en
HDS [32], Gutiérrez et al. proposent que la perte d’intensité de ce pic pourrait étre due a un

blocage partiel des pores de SBA-15 par de gros agglomérats de ZrOx.

Mo/35 ZrO,-SBA15

Intensité (u.a)

05 1 15 2 25
20(°)
Figure I11- 16 : Diffractogrammes aux bas angles des catalyseurs Mo/xZrO,-SBA15
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111.3.2.2.2 Nature et dispersion du molybdéne et de la zircone dans les catalyseurs
Mo/xZrO2-SBA15

La dispersion de la zircone et du molybdéne sur les supports et catalyseurs a été étudiée par
DRX. L’incorporation de 25% en poids de ZrO: n’entraine aucune modification du
diffractogramme de SBA15, confirmant que ZrO; est bien disperse. Pour 35 % et 50%, le signal
di a la SBA15 est en grande partie masqué par des pics intenses, identifiés comme étant ceux
de la zircone tétragonale, comme le montre le spectre de référence ZrO(t) (Figure I11- 17). Les
tailles des cristallites de zircone estimées par 1’équation de Scherrer sont de 8 et 11 nm

respectivement pour 30 et 50 ZrO»-SBA15.

MoO;

Zr(MoO,),
A

35 ZrO,-SBA15

Intensité (u.a)

Mo/35 ZrO,-SBA15

_,_/’N N

10 0 - 5;0 o ;/'o - 10 30 ‘ s 70
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Figure 111- 17 : Diffractogrammes des supports xZrO,-SBA15 et des catalyseurs

correspondants

Pour les catalyseurs, la phase MoO3z observée sur Mo/SBA15 n’apparait pas sur 25 ZrOo-
SBA15, indiquant que I’ajout de 25% de zircone entraine une meilleure dispersion du
molybdéne. Au-dela de cette teneur, un pic de trés faible intensité associé a la présence de
petites cristallites de MoOs est observé a 27,1°. Ce comportement est lié a la présence de

cristallites de ZrO(t) comme mis en evidence par DRX. Sur ces catalyseurs Mo/ZrO»-SBA15,
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il n’est pas possible de conclure sur la présence de la phase Zr(MoOas)2, précédemment

identifiée a 20 = 23°, puisque son pic pourrait étre masqué par le large pic de SBA1S.

Les spectres Raman des catalyseurs sont comparés dans la Figure I11- 18. Pour Mo/SBA15, les
pics caractéristiques de MoOs sont observés. Le spectre de Mo/25ZrO»-SBA15 montre une
bande large centrée sur 940 cm™ avec un épaulement large a environ 829 cm?, attribués
respectivement aux vibrations Mo=0 et Mo—O—Mo des polymolybdates [33], le Mo étant donc
bien dispersé comme déduit par DRX. Les pics larges retrouvés a 815 et 991 cm™ pour
Mo/35Zr0O,-SBA15 et Mo/50ZrO,-SBA15 correspondent @ MoOs en debut de cristallisation,
en accord avec la tres faible détection de ces cristallites par DRX. La phase cristalline
Zr(MoOg4)2 n’a pu étre détectée sur aucun catalyseur. Le spectre de Mo/ZrOz (t) a été ajouté a

titre comparatif, montrant un pic & 976 cm™, indiquant la présence d’espéces différentes.

815
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Mo/35 ZrO,-SBA15
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Figure I11- 18 : Spectres Raman des catalyseurs Mo/xZrO,-SBA15

Les caractérisations par DRX et spectroscopie Raman montrent donc que I’incorporation de
ZrOz dans la SBA15 conduit a une meilleure dispersion du Mo que celle observée sur SBA15,
quelle que soit la teneur en ZrOa.
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111.3.2.2.3 Etude de la réduction du molybdene dans les catalyseurs Mo/xZrO2-SBA15

111.3.2.2.3.1 Etude par H2-TPR

La Figure I11- 19 présente les profils de réduction des catalyseurs obtenus par Ho-TPR. Tous les
solides montrent les pics typiques caractéristiques de la réduction de Mo®*" a Mo®*/Mo** puis a
Mo®.

534 Mo/35 ZrO,-SBA15

Ve

Intensité (u.a)

100 3(I)O 5(IlO 7(I)0 9(I)0

Température (°C)
Figure I11- 19 : Profils de réduction H2-TPR des catalyseurs Mo/xZrO»-SBA15, Mo/SBA15 et
Mo/ZrO, tétragonale

Le profil de réduction du catalyseur Mo/25ZrO>-SBA15 reste identique a celui de Mo/SBAL15,
montrant que I’ajout d’une faible quantité de zircone ne modifie pas la réductibilité des especes
présentes, méme si dans un cas nous avons vu qu’il se formait du MoOs et dans 1’autre, en
présence de ZrO., du molybdéne bien dispersé. Le premier pic est toutefois légérement déplacé
vers une plus basse température (544 contre 570°C), celui-ci étant attribué a la réduction du Mo

en interaction avec la silice. L’augmentation de la teneur en ZrO> conduit a une diminution de
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la température de réduction de ces especes, puisque ce pic se deplace vers 534°C pour les
catalyseurs avec 35 et 50% de ZrOz. Un deuxiéme pic de consommation d’H apparait en plus
a 414°C sur ces deux catalyseurs, qui représente la réduction plus facile du Mo en interaction
avec ZrO». Ce pic est observé a 380° pour Mo/ZrO; tétragonale, dont le profil ressemble a celui
de Mo/ZrO> monoclinique. Gutiérrez et al. ont obtenu des résultats similaires pour des
catalyseurs Mo/ZrO>-SBA15 [34]. Les auteurs supposent que la majorité des espéces d'oxyde
de Mo dans les catalyseurs aux fortes teneurs de ZrO, (>25%) sont déposées sur une surface
ayant des caractéristiques similaires a celles de la zircone pure, qui interagit fortement avec ces
especes de Mo, conduisant a leur bonne dispersion. Ainsi, la réductibilité du molybdene
augmente avec la teneur de zircone dans le catalyseur (Mo/SBA15 < Mo/25ZrO,-SBA15
<Mo/35Zr0,-SBA15 = Mo/50ZrO,-SBA15 < Mo/ZrO(t)), ce qui est confirmé par
I’augmentation du pourcentage de réduction globale du Mo, qui atteint la valeur de Mo/ZrOx(t)

(65%) pour la plus forte teneur en ZrO; déposée sur SBA15 (Tableau I1- 12).

Tableau Il1- 12 : Pourcentages de réduction globale du Mo déterminés par H2-TPR pour les
catalyseurs Mo/xZrO>-SBA15, Mo/SBA15 et Mo/ZrOx(t)

Quantité d’H2 consommée
(mmol g1) % de réduction

totale du Mo

Expérimentale Théorique

Mo/SBA15 1,5 2,7 55
Mo/25 ZrO,-SBA15 1,8 3,1 58
Mo/35 ZrO,-SBA15 1,6 2,6 61
Mo/50 ZrO,-SBA15 1,5 2,3 65

Mo/ZrO () 2,0 3,1 65

111.3.2.2.3.2 Etude par XPS

Les catalyseurs de cette série ont été réduits pendant 1h a 340°C sous 1 bar d’Hz avant d’étre
analysés par XPS. Les régions Ols ont d’abord été décomposées (Figure I11- 20). Un seul pic
est obtenu a environ 533 eV pour Mo/SBA1S5, qui correspond a I’oxygene du réseau de SiO2 ou

de la phase MoOs. Aprés I’introduction de 25% en poids de ZrO2, un deuxieme pic apparait en
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faibles quantités a 531 eV, caractéristique de I’oxygéne en interaction avec la zircone [35], [36].
L’intensité de ce pic devient plus importante pour 35 et 50% de ZrO». A partir de 35% en ZrOo,
un troisiéme pic est obtenu a environ 532 eV, attribué a la formation de lacunes d’oxygene dont

la quantité augmente avec la teneur en ZrO; (Tableau I11- 13).

10Mo/SBA15 10Mo/25 ZrO,-SBA15

Oréseau (ZI’)

5;56 5554 5:;2 5;50 5é8 536 534 532 530
Energie de liaison (eV) Energie de liaison (eV)
10Mo/35 ZrO,-SBA15 10Mo/50 ZrO,-SBA15

53 534 532 530 528 53 534 532 530 528
Energie de liaison (eV) Energie de laision (eV)

Figure I11- 20 : Spectres décomposeés de la région O1s des catalyseurs Mo/xZrO>-SBA15

réduits sous 1 bar.

Tableau IlI- 13 : Pourcentages des différents types d’O identifiés par XPS sur les catalyseurs
Mo/xZrO2-SBA15 réduits sous 1 bar

% Oréseau (Sl) % Oreseau (Zr) % lacunes

Mo/SBA15 100 0 0
Mo/25 ZrO,-SBA15 89 11 0
Mo/35 ZrO,-SBA15 40 50 10
Mo/50 ZrO,-SBA15 42 36 22

Les spectres XPS de la région Mo3d des catalyseurs réduits ont été décomposés et sont
présentés dans la Figure I1l- 21 et les énergies de liaison et les largeurs a mi-hauteur sont

rapportées dans le Tableau I11- 14.
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10 Mo/SBA15 10Mo/25 ZrO,-SBA15
Moﬁ+
Mo®*
Mo#

21I1»0 256 2I32 22I8 2:1.(] I 23|6 I 2|32 I 22|8
Energie de liaison (eV) Energie de liaison (eV)
10Mo/35 ZrO,-SBA15 10Mo/50 ZrO,-SBA15
240 236 232 228 240 236 232 228
Energie de liaison (eV) Energie de liaison (eV)

Figure I11- 21 : Spectres décomposeés de la région Mo3d des catalyseurs Mo/xZrO,-SBA15

réduits sous 1 bar

Tableau I11- 14 : Energies de liaison, largeurs & mi-hauteur et pourcentages relatifs de Mo®*,

Mo>* et Mo** sur les catalyseurs Mo/xZrO,-SBA15 réduits sous 1 bar et N(Mo>*) calculés

Energie de liaison (eV)
fwhm (V) %o % % | N(Mo™)
Mof*  Mo®* Mo** x10%°
Mo%* Mo®* Mo**
2332 2318 2307
Mo/SBA15 2.2) 2.0) 2.0) 79 19 2 2.7
Mo/25 ZrO;- 233,2 232,0
SBAI15 23) (21 - 81 19 0 ol
Mo/35 ZrOo- 2330 2318
SBA15 (1,6) 1,4) h 80 20 0 31
Mo/50 ZrOo- 2331 2319
SBAI15 (1,6) (1,4) h 7 25 0 39
2332 2320
Mo/ZrOz (t) (L8) (L6) 80 20 0 3,8
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Les pourcentages relatifs de Mo®", Mo®* et Mo** sont donnés dans le Tableau I11- 14 ainsi que
les nombres d’atomes de Mo>* présents sur ces catalyseurs calculés pour une masse de 300 mg
(masse de catalyseur introduite dans le réacteur) et en tenant compte du pourcentage de Mo
détecté par XPS (Tableau IlI- 15). La méme quantité N(Mo®") est obtenue pour Mo/SBA15 et
Mo/25Zr0O,-SBA15, puis elle augmente avec la teneur de ZrO,. Ceci pourrait étre lié a la
réductibilité plus facile du Mo observée par TPR pour les catalyseurs ayant des teneurs élevées
en ZrO., en raison de I’interaction avec la zircone. L’augmentation de la teneur en ZrO> déposée
sur SBA15 permet de se rapprocher pour le solide Mo/50ZrO,-SBA15 de la valeur de N(Mo®*)

mesurée sur le solide Mo/ZrOx(t).

Sur ces supports modifiés, la quantité de lacunes déterminée a partir de la décomposition du pic
Ols n’est pas directement liée a la quantité d’espéces Mo°*, contrairement a ce qui est proposé

dans la littérature.

Tableau I11- 15 : Pourcentages atomiques de Mo sur les catalyseurs Mo/xZrO2-SBA15

déterminés par XPS et théoriques

% atomique de Mo % Mo détecté

XPS Bulk par XPS
Mo/SBA15 1,7 1,9 89
Mo/25 ZrO,-SBA15 1,8 2.3 77
Mo/35 ZrO,-SBA15 3.1 2,1 >100
Mo/50 ZrO,-SBA15 2.3 2,0 >100
Mo/ZrO (t) 4.6 4,0 >100

111.3.2.3 Evaluation des performances catalytiques des catalyseurs Mo/xZrO2-SBA15

Le Tableau I1I- 16 regroupe les valeurs de conversion, d’activités (par gramme de catalyseur et

par mole de Mo) et de sélectivités obtenues pour la série de catalyseurs Mo/xZrO,-SBA15.

L’ajout de ZrO. améliore la sélectivité en toluéne (voie DDO), qui devient proche de 100%
contre 87% pour Mo/SBA15. Les produits hydrogénés (methyl cyclohexéne et méthyl
cyclohexane) provenant de la voie HYD sont présents en faibles quantités. Le caractére
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oxophile de la zircone permet I’adsorption du m-crésol par sa fonction -OH favorisant le clivage

de la liaison C—O et améliorant ainsi la sélectivité en toluéne.

Tableau Il1- 16 : Performances catalytiques des catalyseurs de la série Mo/xZrO,-SBA15 en
HDO du m-crésol (340°C, 30 bar, m/F = 45 g h molcrssol™®)

Kupo Kupo Sélectivites (%)
Conversion  (mmolcre MOlcre
( ) °1“’S°' ( T’S‘"l ol Méthyl Méthy
01 “h molmoe™ h" oluene
) g h) Mo~ 1) cyclohexenes cyclohexane
Mo/SBA15 18 4.4 5,0 87 13 0
Mo/25ZrO;
21 51 49 96 4 0
-SBA15
Mo/35ZrO;
26 6,4 7,7 96 3 1
-SBA15
Mo/50ZrO;
33 8,9 11,2 97 2 1
-SBA15
Mo/ZrO; (t) 55 18,8 18,0 85 11 4

Les valeurs d’activités par gramme de catalyseurs ont été rapportées en fonction de la quantité
de Mo°* dans le réacteur dans la Figure I11- 22. Les solides Mo/SBA15 et Mo/25Zr0,-SBA15
présentent des activités voisines, la modification par I’ajout de zircone (25%) n’ayant donc pas
entrainé d’amélioration des performances catalytiques. La méme quantité d’espéces Mo°*
(N(Mo>*) = 2,7 x10) est présente sur ces solides dans le réacteur et dans les deux cas, aucune
interaction entre Mo et Zr n’a été mise en évidence, comme observé par TPR. En I’absence de
ces interactions, la dispersion du molybdene ne semble pas influencer les performances, des
especes polymolybdates bien dispersees étant observées sur Mo/25ZrO»-SBA15 alors que le
molybdéne est présent sous forme de MoOs cristallisé sur Mo/SBA15. L’activité augmente
ensuite avec la teneur en ZrO- (35 et 50%) et semble reliée a la quantité de Mo>*. La formation
plus importante de ces espéces est en lien avec la formation des interactions entre le molybdéne
et la zircone dans ces catalyseurs, comme le montre la présence d’un pic de consommation

d’hydrogéne a basse température sur les profils TPR.
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Néanmoins les performances restent en-dessous de celles du catalyseur Mo/ZrO,(t) (18,8
mmolcresol g™ 1), qui présente un premier massif de pics en TPR largement décalé vers les plus
basses températures (380 et 449°C contre 414 et 534°C).

20
164
=
2 12 1 .-
5
o % -7
2o
x o 9--
g 87 o
.2 ’4’
e -~
2 .- Mo/35 ZrO,-SBA15
E 4y ©
0 = = ;
2.5 3 3.5 4

N(Mo>*) *101°
Figure 111- 22 : Evolution de koo par gramme de catalyseur en fonction de N(Mo®*) dans le

réacteur déterminé par XPS pour la série Mo/xZrO,-SBA15

Les quantités de molybdéne introduites dans le réacteur pour chague solide ne sont pas égales
(Tableau I11- 10), ¢’est pourquoi les activités par mol de molybdéne ont été calculées et tracées
en fonction de la quantité de Mo®" (Figure 111- 23). Une évolution similaire a celle obtenue pour
knpo/g est observée. Les deux catalyseurs Mo/SBA15 et Mo/25ZrO»-SBA15 posseédent des
activités exprimées par mol de Mo voisines (5,0 et 4,9 molcrssot molmo ™t Nt respectivement), en
accord avec la formation de la méme quantité de Mo®* sur ces deux solides. Lorsque la teneur
en ZrO, augmente, I’activité par mol de Mo augmente linéairement avec la quantité de Mo®*,
en raison de I’interaction développée avec la zircone ajoutée sur le support SBA15. Cependant,
le solide Mo/ZrOx(t) est au-dessus de la droite de corrélation, ce qui signifie que les Mo®* ont
des activités intrinséques bien plus élevées sur ce catalyseur, en raison des interactions plus

efficaces entre le molybdéne et le support zircone seul.
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Méme si I’activité du molybdéne sur zircone seule n’est pas atteinte, la stratégie proposée de
modification de la SBA15 avec de la zircone a bien permis d’augmenter les performances des

solides modifiés par rapport a Mo/SBA15.

20
16 -
=
‘I-O
= 12 o
(o} o
QF y
X 3 .
5 8- 2
g -*" Mo/35 Zr0,-SBA15
4 -
0 : f : t . t
25 3 35 4

N(Mo%*)*101®
Figure 111- 23 : Evolution de kupo par mol de Mo en fonction de N(Mo®*) dans le réacteur

déterminé par XPS pour la série Mo/xZrO»-SBA15

I11.4 Etude de I’interaction du molybdéne avec ZrO:

Afin d’étudier l’interaction Mo-Zr et son effet sur D’activité catalytique, des catalyseurs
Mo/ZrO; avec 5, 7 et 13% pds de Mo sur ZrO> monoclinique commerciale ZrOz(m) ont été
préparés par la méthode d’imprégnation a sec décrite dans la partie 2.1.2. Ils sont comparés au

catalyseur initial ayant 10% en poids de Mo et sont notés xMo/ZrO3, x étant la teneur en Mo.

111.4.1 Caracterisation des catalyseurs xXMo/ZrO2
111.4.1.1 Propriétés texturales des catalyseurs xXMo/ZrOz

La Figure 111- 24 présente les isothermes d’adsorption-désorption d’azote et la distribution de
la taille des pores des catalyseurs et du support ZrO,. Les isothermes de tous les catalyseurs
sont identiques a celle du support, confirmant 1’absence de modification de la texture de ZrO>

apres le depdt de Mo, y compris pour les plus fortes teneurs. ZrO» présente une mesoporosité
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centrée principalement aux alentours de 8 nm, conservée pour tous les catalyseurs. Les

propriétés texturales obtenues sont rapportées dans le Tableau I11- 17.

7
13 Mo/ZrO,
13 Mo/Zr0, A
a / /’ —_ ,"’ ‘\
=) N # ©
9 = | N
8 | — o **
0 (o]
$ | 7MoizrO, Q.
T g 7 Mo/ZrO,
\© T
s o
e £
S 3
< 3
Zro,
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1 0
Pression relative P/P° Diametre des pores (nm)

Figure ll1- 24 : Isothermes d’adsorption-désorption d’azote et distribution de la taille des

pores du support ZrO. (m) et des catalyseurs xMo/ZrO>

Tableau I11- 17 : Propriétés texturales du support ZrO2 (m) et des catalyseurs xMo/ZrO-
déterminées par BET/BJH et densités atomiques de Mo ramenées par nm? de ZrO;

(Atome(ithlo/nmz) SgeT (M?/Q) Vp (cm®/g) Dp (nm)
Zr0z (m) - 98 0,30 8
5 Mo/ZrO; 3,2 89/97* 0,28/0,30* 8
7 Mo/ZrO; 51 86/96* 0,25/0,28* 8
10 Mo/ZrO; 7,7 81/95* 0,25/0,29* 7
13 Mo/ZrO; 10,3 76/94* 0,24/0,29* 7

*: calculés par gramme de support
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En éliminant la contribution de MoOs, la surface spécifique et le volume poreux des catalyseurs
ramenés par gramme de support restent similaires a ceux de ZrO; (94-98 m?/g et 0,28-0,30
cm?®/g), tout comme le diamétre moyen des pores. Ces résultats montrent que quelle que soit la
teneur en Mo, les oxydes de molybdéne sont globalement bien disperseés dans la porosité de la

zircone.

111.4.1.2 Nature et dispersion du molybdéne dans les catalyseurs XMo/ZrO2

Les diffractogrammes du support et des catalyseurs sont reportés dans la Figure 111- 25. Seuls
les pics caractéristiques de ZrO, (m) sont observés pour les catalyseurs 5 et 7 Mo/ZrOo,
confirmant 1’absence totale des cristallites de MoOs et de Zr(MoOs).. Pour 10 et 13% de Mo,
un tres faible pic apparait a 27° correspondant a MoOz cristallisé. La formation de la phase
cristalline Zr(MoQas). se manifeste aussi par la présence d’un pic faible a 23°. Leurs pics de
diffraction n’étant pas isolés, les tailles de ces cristallites ne peuvent pas étre estimées par
I’équation de Scherrer. Ces phases de MoOs et Zr(Mo0Oa)2 détectées par DRX en faible quantité
ne modifiant pas les propriétés texturales de ZrO, elles ne forment donc pas de grosses

cristallites susceptibles de boucher les pores du support.

MoO, 13 Mo/ZrO,
Zr(MoQ,),
A
© R .
2
°©
2
o] 7 Mo/ZrO,
<
20 25 30 35 40

20(°)
Figure 111- 25 : Diffractogrammes du support ZrO (m) des catalyseurs xMo/ZrO>
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Les spectres Raman du support et des catalyseurs sont illustrés dans la Figure I11- 26. Les raies
de ZrO; (m) sont observées aux nombres d’onde inférieurs a 650 cm™. Pour 5 et 7 Mo/ZrO,,
les raies larges caractéristiques du Mo bien dispersé sous forme de polymolybdates apparaissent
a 860 et 960 cm™ et sont attribuées respectivement aux liaisons Mo — O — Mo et Mo=0 [33],
[37]. En augmentant la teneur en Mo a 10 et 13%, de nouvelles raies mieux définies sont
observées, correspondant aux phases cristallines de Zr(MoQs), a 748 et 945 cm™ et de MoOs a
666, 815 et 995 cm™. Ces résultats sont conformes a ceux de précédentes études portant sur les
catalyseurs Mo/ZrO., qui affirment que la phase Zr(MoQas). est formée pour des teneurs élevées

en Mo (dmo > 5 at/nm?), sur des solides calcinés a haute température (>500°C) [4], [25], [33],
[38], [39].

MoO 815
¢ Mobs ® 13 Mo/zrO,
A ZI'(M004)2
995
945 o
A
— o A A ®
q Vs \
o 7 Mo/ZrO,
()
=
2
=
Zro,
200 400 600 800 1000

Nombre d'onde (cm-)

Figure I11- 26 : Spectres Raman du support ZrOz(m) des catalyseurs xMo/ZrO>

Les résultats de la spectroscopie Raman sont en accord avec ceux de la DRX et montrent que
la phase active est bien dispersée sur le support jusqu’a 7% pds de Mo (dmo=5,1). Cette valeur
correspond donc a la limite de bonne dispersion de MoOy sur ZrO.. Les travaux de la littérature
proposent que cette limite corresponde a une monocouche, atteinte sur la zircone pour une
densité de 5 atomes de Mo par nm? de support [19], [40] (Tableau I11- 17).
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111.4.1.3 Etude de la réduction du molybdéne dans les catalyseurs xXMo/ZrO2

111.4.1.3.1 Etude par H2-TPR

Pour étudier I’impact de la teneur en Mo sur la réductibilité, les catalyseurs ont été caractérisés

par Ho-TPR. Les profils de réduction sont présentés dans la Figure I11- 27.

Les profils de réduction des catalyseurs montrent que dans la premiére zone entre 400 et 600°C,
un seul pic de consommation d’H> est obtenu pour 5 et 7 Mo/ZrO> (autour de 400°C), alors
qu’un second pic s’ajoute sous forme d’épaulement pour les teneurs de Mo de 10 et 13%, a une
température de 450°C. Cette observation est en accord avec la présence d’une seule espece de
Mo se réduisant a basse température pour les catalyseurs les moins charges (5 et 7%), et deux
espéces Zr(MoQOas), et MoOs pour les catalyseurs plus chargés [4]. Pour le premier pic a
T<600°C, les quantités d’H> consommées ont été calculées et il a été observé qu’elles
augmentent avec la teneur de Mo : 5 Mo/ZrO- (0,8 mmol g*) < 7 Mo/ZrO; (1,3 mmol g*) 10
Mo/ZrO2 (1,8 mmol g ) < 13 Mo/ZrO; (2,2 mmol g?).

421
450

13 Mo/ZrO,
6
2
2
8
c
(]
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c
- 400
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7 Mo/ZrO,
100 300 500 700 900

Température (°C)

Figure I11- 27 : Profils de réduction H2-TPR catalyseurs xMo/ZrO>
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111.4.1.3.2 Etude par XPS

La réductibilité du molybdene a également été étudiée par XPS sur les catalyseurs réduits sous
1bar. Les spectres de décomposition de la région Mo3d sont présentés dans la Figure 111- 28 et
les énergies de liaison et largeurs a mi-hauteur des différentes espéces de Mo sont regroupées
dans le Tableau Il1- 18.

5 Mo/ZrO, 7 Mo/ZrO,
Moﬁ‘l-
Mos*
Mo#
240 236 232 228 240 236 232 228
Energie de liaison (eV) Energie de liaison (eV)
10 Mo/ZrO, 13 Mo/ZrO,
240 236 232 228 240 236 232 228
Energie de liaison (eV) Energie de liaison (eV)

Figure I11- 28 : Spectres décomposés de Mo3d des catalyseurs xMo/ZrO- réduits sous 1 bar

Les pourcentages atomiques de Mo des catalyseurs déterminés par XPS sont Iégerement
supérieurs ou égaux aux théoriques (Tableau I11- 18). Ces résultats indiquent que le molybdéne
est entierement détecté par XPS, en accord avec la bonne dispersion de cette phase observée

précédemment.
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Tableau I11- 18 : Energies de liaison et largeurs a mi-hauteur (fwhm) du niveau Mo3ds, des
catalyseurs xMo/ZrO> réduits sous 1 bar et % atomiques de Mo déduits des analyses XPS

comparés aux théoriques

Energie de liaison (eV) % atomique de Mo % Mo
(fwhm (ev) détecté
Mo®*  Mo™  Mo* XPS  Théorique par XPS
5 Mo/ZrO; 233,0 2319 i
(1,6) (1,4) 2,9 2,1 >100
7 Mo/ZrO; 223,0 231,9 230,5
16 (14  (14) 3,6 3,0 >100
10 Mo/ZrO, 2332 2319  230,3
(1,5) (1,3) (1,3) 45 4,0 >100
13 Mo/ZrO, 2330 2319 2302 55 5 100

(1,6) (1,4) (1,4)

Les pourcentages relatifs des différents états d’oxydation du Mo sont donnés dans le Tableau
I1- 19.

Pour 5 Mo/ZrO: et 7 Mo/ZrOa, la réduction n’entraine pas ou peu la formation de Mo*", la
teneur en Mo®*" augmentant de 20 a 39%. Le pourcentage de Mo®* augmente encore a 47% pour
10 Mo/ZrO; puis diminue a 39% pour 13 Mo/ZrO,. La présence de Mo*" n’est notable qu’a
partir de 10% en Mo. La comparaison du 7 et 13 Mo/ZrO qui contiennent la méme proportion
de Mo (39%) mais des pourcentages trés différents de Mo** (respectivement 2 et 14%) montre
que les espéces Mo°* sont stabilisées sur les catalyseurs aux faibles teneurs en Mo ol la phase
Mo est bien dispersée, sans la présence d’espéces MoOs et Zr(MoOs)2. Des observations
similaires ont été faites dans les travaux de Shetty et al. [25] qui proposent que le support ZrO>
est capable de stabiliser Mo®" pour des teneurs de Mo inférieures a la monocouche. Leur étude
montre que des teneurs encore plus élevées en Mo (pics de cristallites trés intenses en DRX et

Raman) provoquent 1’augmentation de la quantité de Mo*" au détriment de celle de Mo®*.

En tenant compte de la variation de la teneur de Mo sur les catalyseurs, les nombres d’atomes
de Mo®* et de Mo*" introduits dans le réacteur pour une masse de 300 mg, notés respectivement
N(Mo®") et N(Mo**), ont été calculés comme suit :

N(M0°*) = n(Mo)réacteur X Na X %Mo"

N(Mo**) = n(MO)réacteur X Na X %Mo**
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Les valeurs déterminées montrent que les quantités de Mo®* et de Mo** sur les catalyseurs
réduits augmentent avec la teneur de Mo (Tableau I11- 19). Ces valeurs seront confrontées aux

résultats catalytiques dans la suite de cette étude.

Tableau I11- 19 : Pourcentages relatifs de Mo®*, Mo®* et Mo** des catalyseurs xMo/ZrO

réduits sous 1 bar déterminés par XPS et les nombres d’atomes de Mo®* et de Mo** calculés

% Mo®* % Mo>* % Mo* N(Mo™) N(Mo™)
x10%° x10%°
5 Mo/ZrOz 80 20 0 1,9 0,0
7 Mo/ZrO> 59 39 2 5,0 0,2
10 Mo/ZrO; 43 47 10 8,9 1,9
13 Mo/ZrO; 47 39 14 9,5 3,4

111.4.1.4 Interactions molybdéne-zircone dans les catalyseurs xMo/ZrO2: analyse par
ToF-SIMS

Les catalyseurs 7, 10 et 13 Mo/ZrO oxydes ont été analysés par ToF-SIMS afin d’identifier et
de comparer les différentes especes de molybdene formées sur ces solides. Deux zones de
polarité positive et négative ont été analysées, et plusieurs fragments ont été observés dans
chacune :

Polarité positive : Zr*, ZrO*, ZrO;H", Zr,03™ Zr30s", Zr30e¢H", Mo*, MoH*, MoO*, MoO>",
Mo,07H*, MoZrO3%*", ZrMoOs", ZrMoO4H* et Zr.,MoO®*

Polarité négative : MoOs", MoO4H", M0,0s5" et M0,0s".

Ces résultats montrent que le molybdéne est présent dans deux environnements différents.
D’une part, il est en interaction avec le support et forme des fragments ZrxMoOy et d’autre part,
il se trouve dans des oxydes de molybdéne de type MoOx. La Figure 111- 29 et la Figure I111- 30
présentent comme exemples les spectres de masse obtenus par ToF-SIMS permettant

d’identifier respectivement les fragments ZrMoO4" et ZrMoO4H™ ainsi que MoO3™ et MoO4sH".
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Figure I11- 29 : Identification par ToF-SIMS des fragments ZrMoO4* et ZrMoO4sH™ sur les
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Figure 111- 30 : Identification par ToF-SIMS des fragments MoOs et MoOsH™sur les

catalyseurs 7, 10 et 13 Mo/ZrO; oxydes
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Une étude quantitative des fragments correspondant aux interactions entre le molybdéne et la
zircone a été réalisée en normalisant 1’aire de chaque fragment par rapport a celle de 1’isotope

Mo™ du catalyseur correspondant (Figure 111- 31). Les valeurs obtenues sont données dans le
Tableau I11- 20.
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Figure 111- 31 : Spectres de masse TOF-SIMS montrant ['isotope Mo™ choisi pour la

normalisation

Tableau I11- 20 : Comparaison par ToF-SIMS des quantités des différents fragments de Mo en

interaction avec la zircone sur les catalyseurs 7, 10 et 13 Mo/ZrO;

MozZrO®*  ZrnMoOs" ZrMoO.t ZrMoOsH*

7 Mo/ZrO, 0,27 0,07 0,22 0,16
10 Mo/ZrO> 0,20 0,05 0,19 0,14
13 Mo/ZrO; 0,20 0,04 0,17 0,14

La quantité de fragments Mo-Zr diminue avec I’augmentation de la teneur de Mo. Ces résultats

indiquent que les interactions entre le molybdéne et le support de zircone diminuent avec la

138



CHAPITRE 111 : Effet du support sur les catalyseurs a base de MoOx en HDO

formation de phases cristallisées pour 10 et 13 Mo/ZrO> et sont donc plus fortes quand Mo est

bien dispersé sous forme de polymolybdates.

111.4.2 Evaluation des performances catalytiques des catalyseurs xMo/ZrO:

Les activités des catalyseurs (knpo) déterminées au méme m/F constant de 45 g h molersor™ et
la distribution des différents produits obtenus a partir de ’HDO du m-crésol sont indiquées
dans le Tableau Il1- 21.

En termes de sélectivites, la voie DDO reste prédominante pour tous les catalyseurs (93-96%).
Une légére amélioration de la sélectivité en toluene est observée pour les plus faibles teneurs
de Mo. Les produits obtenus par la voie hydrogénante HYD (méthyl cyclohexenes et méthyl
cyclohexane) sont formés en trés faibles quantites.

Tableau I11- 21 : Activités et sélectivités des catalyseurs xMo/ZrO, en HDO du m-creésol
(340°C, 30 bar, m/F = 45 g h molcrésoi™)

Sélectivite (%)

Krpo Krbo
Conversion  (mmolcrsso  (MOlcresol Methyl
0 Apl Al X Methy!
(%) g h")  molwe"h™)  Toluéne cyclohexan
cyclohexénes
e
5 Mo/ZrO; 44 13,0 25,0 96 3 1
7 Mo/ZrO; 59 21,0 27,5 96 4 1
10 Mo/ZrO; 60 19,7 19,3 93 6 1
13 Mo/ZrO2 51 15,7 11,6 93 7 0

Les catalyseurs possédant 5 et 7% de Mo présentent des activités par mol de Mo voisines,
respectivement 25,0 et 27,5 moleresol Molwo™ h™t qui sont les plus élevées de la série (Figure 111-
32). L’activité décroit avec I’augmentation de la teneur, 19,3 et 11,6 Molcresol Molvo™ ™t pour
respectivement 10 Mo/ZrO; et 13 Mo/ZrO». Ces résultats indiquent que sur les deux catalyseurs
ayant 10 et 13% de Mo, les espéces présentes MoOs et Zr(MoOs)2 conduisant a deux pics de
TPR, ne sont pas aussi actives que celles genérées a partir de polymolybdates en interaction
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plus forte avec la zircone (5 et 7% de Mo), comme confirmé par ToF-SIMS, et présentant un

seul pic en TPR a une température basse de réduction (environ 400°C).
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Figure I11- 32 : Evolution de [’activité par mol de Mo en fonction du pourcentage massique

de Mo dans les catalyseurs xMo/ZrO>

Knpo/g a été tracée en fonction du nombre d’atomes de Mo>* présents sur les catalyseurs réduits
dans la Figure I11- 33. L’activité par gramme de catalyseur augmente de 13 mmolersol g2 h
pour 5 Mo/ZrOz jusqu’a environ 20 mmoleesol g h™ pour 7 Mo/ZrOz et 10 Mo/ZrO2, avant de
diminuer pour 13 Mo/ZrO; (15,7 mmolcrssot g™ h™t). Si pour 5 et 7 Mo/ZrO- I’activité augmente
avec la quantité d’espéces Mo®*, aucune corrélation n’est observée pour des teneurs plus élevées
en molybdene. Ainsi, il apparait que lorsque le molybdéne est présent sous forme de
polymolybdates bien dispersés sur la zircone, les espéces Mo®" générées ont une activité

intrinseque plus importante.
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Figure 1lI- 33 : Evolution de I'activité par gramme de catalyseur en fonction de N(Mo®*)

dans le réacteur déterminé par XPS sur les catalyseurs réduits sous 1 bar

II1.5 Conclusion

Ce chapitre a consisté en une étude de I’effet de support sur les catalyseurs a base d’oxyde de
molybdéne pour la réaction d’hydrodésoxygénation du m-crésol (340°C, 30 bar). 10% en poids
de Mo ont été déposés a partir d’un précurseur d’heptamolybdate d’ammonium (HMA) sur les
supports Al2O3, TiO2 et ZrO; ainsi que sur une silice mésoporeuse COK12. Les conversions
obtenues pour ces solides varient entre 8% pour Mo/COK12 a 60% pour Mo/ZrOz, qui en plus
d’étre le plus actif est également le plus sélectif pour la formation du toluene par la voie DDO
(91%). Pour ces différents supports, les performances catalytiques ne sont pas directement liées
a la quantité de phase active Mo®* présente sur les catalyseurs réduits, néanmoins, 1’ordre des
activités catalytiques suit les températures des maxima des premiers pics de réduction observés
dans les profils TPR. Dans le catalyseur Mo/ZrO: le plus performant, le molybdene est apparu
comme le plus facile a réduire, avec la présence d’un pic spécifique a basse température associe
a des molybdenes en interaction avec la zircone. Ce catalyseur conduirait donc a la formation
d’espéces Mo>" intrinséquement plus actives que celles présentes sur les autres solides, en

raison d’une interaction avec la zircone.

La zircone possédant des propriétés texturales relativement faibles, il a été envisagé de la
déposer sur une silice mésoporeuse caractérisée par sa surface spécifique et son volume poreux

¢levés. La SBA15 a été choisie a I’issu d’une comparaison avec la COK12 qui a montré que
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Mo/SBALS est trois fois plus actif en HDO que Mo/COK12. L’ajout de différentes teneurs de
ZrOz (25, 35 et 50%) a permis d’améliorer la dispersion des oxydes de molybdéne sur ces
supports. L’analyse DRX montre que la structure cristallographique de la zircone formée a la
surface de la SBALS est tétragonale. Pour 25% de ZrO», I’activité catalytique est la méme que
pour Mo/SBAL5, cette quantité semble insuffisante pour modifier la nature des interactions
entre le molybdéne et le support, comme le montrent les profils TPR identiques. Un ajout
supplémentaire de zircone (35 et 50%) conduit a une augmentation des performances, en accord
avec I’apparition d’un pic supplémentaire a plus basse température sur les profils TPR de ces
deux solides, associé a des molybdenes en interaction avec la zircone qui favorisent clairement
la formation de Mo®". Néanmoins, ’intensité de ce pic est faible par rapport & celle du pic du
profil TPR de Mo/ZrO- tétragonale qui reste le catalyseur le plus performant. Les interactions
Mo-Zr, maximisées sur le support seul, apparaissent donc primordiales en catalyse d’HDO

puisqu’elles conduisent & du Mo®°* plus actif.

La derniére partie de ce chapitre est dédiée a I’analyse des interactions entre le molybdéne et la
zircone sur des catalyseurs a base de Mo supportés sur ZrO, monoclinique, en variant le
pourcentage massique de Mo déposé (5, 7, 10 et 13%). L’étude montre que les catalyseurs les
plus performants en HDO sont ceux pour lesquels les oxydes de molybdéne sont bien dispersés
sous forme de polymolybdates en interaction forte avec le support (5 et 7%). La formation de
cristallites de Zr(MoOas)2 et MoOs pour 10 et 13% entraine une diminution de 1’activité
intrinseque du molybdéne, attribuée a une diminution des interactions, comme confirmé par les
analyses ToF-SIMS.

Dans ce chapitre, nous avons donc identifié la zircone comme étant le meilleur support de
catalyseurs a base d’oxyde de molybdene en HDO de la série étudié¢e. Le role crucial des
interactions Mo-Zr, particuliérement leur capacité a fournir du Mo®" actif pour cette réaction, a

clairement été mis en évidence.
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IV.1 Introduction

Aprés avoir étudié I’effet de différents supports sur les catalyseurs a base d’oxyde de molybdéne
en HDO, la zircone a été identifiée comme le support le plus efficace. Le chapitre 11l a mis en
évidence I’importance de la réductibilité du Mo®" en Mo et I’effet délétére de la réduction
plus poussée en Mo*" mais aussi 1’effet positif de 1’interaction Mo-Zr se traduisant par une
température beaucoup plus faible de réduction du molybdéne mesurée par TPR (environ
400°C), cet effet positif étant maximis¢ si I’ensemble du molybdéne est concerné par cette
interaction (un seul pic par TPR). Dans ce chapitre, notre attention s’est tournée vers la
modification de la phase active d’un catalyseur Mo/ZrO2 afin d’accentuer cette interaction

bénéfique Mo-Zr.

Dans la premiere partie de ce chapitre, le précurseur de Mo utilisé jusque-la, I’heptamolybdate
d’ammonium, a été remplacé par un hétéropolyacide (HPA) de type HaSiM012040. Les HPA
sont des précurseurs classiques du Mo utilisés en catalyse, notamment dans les réactions
d’hydrotraitement comme I’HDS [1]-[5]. Parmi différents types d’hétéropolyanions, les
hétéropolyanions a structure de Keggin [XM12040]™ (X : hétéroatome, M : métal et n : charge
globale du groupe), représentée dans la Figure IV- 1, sont les plus répandus en raison de leurs
stabilité thermique et différentes propriétés chimiques [6]. Dans ces travaux de thése, ces
composés ont été choisis particuliérement pour leurs propriétés rédox et leur facilité a se réduire
[71, [8], qui pourraient étre bénéfiques pour la réaction d’HDO. Ainsi, des catalyseurs a base
d’oxydes de Mo supportés sur ZrOz et préparés a partir des deux précurseurs, I’heptamolybdate

d’ammonium et I’hétéropolyacide H4SiM012040, Ont été compares.

Figure IV- 1 : HPA monométallique de type Keggin, [9]

Dans la deuxiéme partie de ce chapitre, le catalyseur Mo/ZrO; a été promu par 1’étain. En effet,
la littérature montre que 1’étain ajouté a des catalyseurs de type Ni/SiO2 [10]-[12], Pd/ZrO- [13]

et Pt/Al,O3 [14], forme des fortes liaisons avec les métaux Ni, Pd et Pt et permet d’améliorer
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les performances catalytiques en HDO. L’étain pourrait donc modifier les interactions du
catalyseur Mo/ZrOz. De plus, I’étain est connu pour sa capacité a pouvoir réduire le molybdéne,
observée dans les réactions d’oxydation [15], [16]. En HDO de certains composés phénoliques
(anisole, crésol, gaiacol), des catalyseurs massiques MoQO3-SnO; avec différents ratios de
Mo/Sn ont été testés et ont montré une amélioration de 1’activité et de la sélectivité en DDO
grace a de fortes interactions entre Mo et Sn qui ont permis d’augmenter la surface spécifique
et d’améliorer les propriétés de réduction de MoO3 [17]. Cependant, le dopage par 1’étain de

catalyseurs supportés a base de molybdéne n’a pas encore été étudié pour cette réaction.

Enfin, le tungsténe W a été sélectionné pour modifier la phase active des catalyseurs Mo/ZrOx.
La combinaison Mo-W a fait I’objet de diverses études en HDS [9], [18]-[21], et en HDO pour
des catalyseurs carbures [22]-[24] et sulfures [25], [26]. Une amélioration de I’activité
catalytique a été enregistrée dans tous les cas. En HDS [18], une meilleure sulfuration a été
observée pour les deux éléments, attribuée a leur réduction plus facile lorsqu’ils sont introduits
dans la formulation d’un méme catalyseur. Cette réductibilité accrue pourrait étre bénéfique en
HDO pour des catalyseurs oxydes pour lesquels les sites actifs sont liés a la présence de Mo®*.
La derniére partie de ce chapitre est donc dédiée a I’effet de I’incorporation de W dans les

catalyseurs de Mo/ZrOx.

1V.2 Effet de la modification du précurseur de Mo

Les catalyseurs Mo/ZrO: et SiMo12/ZrO> ayant 10% en poids de Mo et préparés a partir
d’heptamolybdate d’ammonium et de 1’acide silicomolybdique ont ét¢ comparés dans cette

partie.

IV.2.1 Synthéses de PHPA HsSiMo012040 et du catalyseur SiMo12/ZrOz

La synthese de HsSiM012040 est conduite selon le protocole de Sanchez et al. [27] :

Une solution (A) est préparée en dissolvant 58,07 g de molybdate de disodium dihydraté
(NazM0Qs4, 2H,0) dans 240mL d’eau distillée, obtenant ainsi une concentration de 1 mol L
en ions MoO4?. 74 ml d’une solution d’acide nitrique concentré a 65% (14,4 mol L) sont

ensuite ajouteés.
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Une solution (B) de concentration 0,2 mol L™ en ions SiOs? est obtenue en dissolvant 4,24 g

de méta silicate de sodium NazSiO3 dans 100 ml d’eau distillée.

La solution (B) est ajoutée goutte a goutte a la solution (A) conduisant a I’obtention d’une
solution jaune contenant I’HPA. La solution ainsi obtenue est ensuite portée a 80°C pendant 40
min sous vive agitation, afin de réaliser I’isomérisation compléte de la forme f de ’'HPA en
forme a, avant d’étre refroidie a température ambiante.

L’acide silicomolybdique H4SiM012040 est obtenu par extraction liquide-liquide dans une
ampoule a décanter de capacité 500 ml, en ajoutant successivement des petits volumes égaux
(30 ml) d’acide chlorhydrique et d’éther éthylique. Le mélange est agité vigoureusement, la
pression étant périodiquement relachée. La phase la plus dense appelée ‘éthérate’ et
représentant le complexe éther-polymolybdates est récupérée progressivement dans un
cristallisoir. Le volume total d’éther ajouté n’excéde pas 200 ml.

Apres addition d’un volume V/2 d’eau distillée (V étant le volume de 1’éthérate), la solution est
placée sous une sorbonne jusqu’a I’évaporation de 1’éther, puis elle est mise a cristalliser a 4°C
au refrigérateur. Apres quelques jours, de gros cristaux jaunes sont formés, correspondant a
I’hydrate a 29 molécules d’eau. Ces cristaux sont récupérés et séchés a 1’air pour obtenir

finalement ’HPA H4SiMo012040, 13 H20.

Le catalyseur SiM012/ZrO; est ensuite préparé par imprégnation a sec d’une solution aqueuse
de ’HPA sur ZrO». Apres 3 h de maturation a température ambiante, le solide est séché a 100°C
pendant 15h, sans calcination afin de préserver la structure de I’HPA.

L’analyse par ICP-OES a permis de confirmer que la teneur cible de 10% en poids de Mo a été

atteinte sur ce catalyseur.

IV.2.2 Caractérisation des catalyseurs Mo/ZrO2 (HMA) et SiMo012/ZrOz (HPA)
1V.2.2.1 Propriétés texturales de Mo/ZrO2 (HMA) et SiMo012/ZrO2 (HPA)

La Figure IV- 2 présente les isothermes d’adsorption et de désorption d’azote et la distribution
de la taille des pores du support et des catalyseurs. Les isothermes sont toutes identiques et le
diametre moyen des pores reste centré autour de 8 nm. Les valeurs de surface spécifique et de
volume poreux calculées par gramme de support et rapportées dans le Tableau V- 1, sont

proches de celles de ZrO.. Il est donc conclu que le changement du précurseur de Mo de HMA
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a HPA plus acide, qui entraine une diminution du pH de la solution d’imprégnation d’une valeur

de 5,3 a 1,7, ne modifie pas la texture du support ZrO».
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Figure IV- 2 : Isothermes d’adsorption et de désorption d’azote et distribution poreuse du

support et des catalyseurs Mo/ZrO- (calcing) et SiM012/ZrO> (séché)

Tableau 1V- 1 : Propriétés texturales du support et des catalyseurs Mo/ZrO; et SiM012/ZrO>

déterminées par BET/BJH

Seer (M?/g)  Vp(cm®/g) Dp (nm)
ZrO; 98 0,30 8,0
Mo/ZrO> 81/95 0,25/0,29" 7,0
SiM012/ZrO2 88/103* 0,26 /0,30* 7,0

* . valeurs calculées par gramme de support
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I1V.2.2.2 Nature et dispersion du molybdéne dans les catalyseurs Mo/ZrOz (HMA) et
SiMo012/ZrO2 (HPA)

Les diffractogrammes des catalyseurs sont proches de celui du support (Figure 1V- 3). Les
faibles pics de diffraction attribués a Zr(MoOa). et MoOs observés sur Mo/ZrO; préparé a partir
d’HMA et calciné a 500°C n’apparaissent pas sur le spectre de SiMo12/ZrO, issu de
I’imprégnation par une solution d’HPA et séché sans calcination. Plusieurs parameétres de la
méthode de synthese sont responsables de cette différence. D’une part, le pH de la surface au
point de charge zéro (PZC) peut affecter la dispersion pendant les étapes d’imprégnation et de
maturation. Pour ZrOa, le PZC est d’environ 6 [28]. Lorsque ce support est imprégné par une
solution plus acide d’HPA (pH de 1,7) par rapport a HMA (pH de 5,3), il peut devenir plus
chargé positivement, et serait donc plus efficace pour adsorber les especes polymolybdates
Mo7024% et ainsi favoriser leur dispersion. D’autre part, le traitement thermique appliqué influe
sur la nature des espéces. La formation de cristallites de MoOs et de Zr(MoQa)2 sur les solides
aux fortes teneurs de Mo est favorisée pour des calcinations a hautes températures (> 450°C),
ce qui est le cas de Mo/ZrO- [29]. Cependant, I’intensité des pics attribués a ces phases

cristallisées est tres faible, indiquant leur présence en petites quantités.

SiMo,,/ZrO,

zr(Moo,), M°%>
A

Intensité (u.a)

Zro,

20 215 3=o :;5 40
26 (°)
Figure IV- 3 : Diffractogrammes du support ZrO- et des catalyseurs Mo/ZrO: (calciné) et
SiM012/ZrO> (séché)
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Les spectres Raman des catalyseurs sont illustrés dans la Figure V- 4. Les raies caractéristiques
des cristallites de MoOs (815 et 991 cm™) et de Zr(MoOa). (745 et 945 cm™) observées pour
Mo/ZrOz ne sont pas détectées pour SiMo12/ZrO., confirmant la meilleure dispersion du Mo sur
ce catalyseur, en accord avec les resultats de DRX. En plus des pics du support, le spectre de
SiMo12/ZrO; montre des raies a 978, 956 et 248 cm™, qui correspondent a celles de I’HPA
H4SiM012040 comme I’indique le spectre de référence. Les raies principales aux nombres
d’onde supérieurs a 900 cm™ correspondent aux vibrations terminales symétriques Mo-O;. On
peut noter que la position de ces raies est légerement affectée par le dépot de I’HPA sur le
support. Le pic & 248 cm™, attribué au mode de vibration Mo-O-Si, n’est pas sensible a la
dispersion de I’HPA sur le support. La raie de I'HPA a 620 cm™, liée a la vibration des liaisons
Mo-O-Mo, est masquée par celles de la zircone sur le catalyseur [19]. 1l est donc déduit que la

structure de Keggin de I’HPA est conservé sur la zircone aprés les étapes d’imprégnation et de

séchage.
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Figure IV- 4 : Spectres Raman du support, des catalyseurs Mo/ZrO; (calciné) et SiM012/ZrO>
(séché) et de ’HPA H1SiM012049
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IVV.2.2.3 Etude de la réduction du molybdéne dans les catalyseurs Mo/ZrO2 (HMA) et
SiMo012/ZrO2 (HPA)

1V.2.2.3.1 Etude par H2-TPR

La Figure V- 5 présente les profils de réduction des catalyseurs dans la gamme de température
de 200 & 600°C, qui correspond a la zone de réduction de Mo®" en Mo®*/Mo**. Comme pour
Mo/ZrO,, les deux pics de consommation d’hydrogeéne associés a la réduction des especes de
type Zr(MoOs),2 a 407-417°C et de type MoOx a 450°C, sont observés pour SiMo12/ZrO>. La
similarité entre les profils TPR suggere que la structure de I’HPA n’est pas préservée sous 'effet
de l'augmentation de la température, et qu'apres sa destruction, les interactions entre les especes

de Mo et ZrO; deviennent trés proches de celles de Mo/ZrO; préparé a partir ’HMA.

417

SiMo,,/Zr0,
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Figure IV- 5 : Profils de réduction par Ho-TPR des catalyseurs Mo/ZrO; (calcineg) et
SiM012/ZrO- (séché)

Afin de confirmer I’hypothese formulée sur la stabilité de I’HPA suite aux résultats obtenus par
TPR, des analyses de Raman in situ ont été effectuées pour étudier 1’effet de la température sur
la préservation ou non de I’HPA dans le catalyseur SiMo12/ZrO,. Des spectres ont été
enregistrés chaque 100°C en chauffant sous une atmosphére d’argon avec une rampe de

10°C/min, et ont été tracés dans la Figure IV- 6. Il est observé que la structure de ’HPA
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commence a changer dés 100°C. Avec I’augmentation de la température, la raie principale se
déplace de 980 jusqu’a 1003 cm™. Ce déplacement a été attribué a la formation des
polymolybdates [30]-[32], confirmée a 300°C par I’apparition d’une large raie a 850 cm™
représentative des liaisons Mo-O-Mo de ces especes. L’absence de remise a 1’air empéchant
’hydratation pourrait expliquer la différence de position de la raie principale de 50 cm™ par
rapport aux polymolybdates observés sur le catalyseur 5 et 7 Mo/ZrO». Ainsi, cette analyse
confirme la destruction de la structure de I’HPA dispersé a la surface de la zircone sous ’effet

de la température.
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Figure 1V- 6 : Spectres Raman in situ de SiMo12/ZrO2 obtenus en chauffant sous Argon

1V.2.2.3.2 Etude par XPS

Les catalyseurs avant et aprés réduction a 340°C sous 1 bar d’Hz ont été analysés par XPS pour
évaluer I’effet du changement de précurseur sur la réductibilité du Mo. Les spectres de la région
Mo3d sont reportés dans la Figure V- 7 et les pourcentages relatifs de Mo®*, Mo®" et Mo*

obtenus apres décomposition sont donnés dans le Tableau V- 2.
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Il est & noter que 11% de Mo sont déja formés sur le catalyseur SiMo12/ZrO; séché,
contrairement & Mo/ZrO; pour lequel seule ’espéce Mo®* est détectée, ce qui peut étre dii aux
propriétés rédox de I’HPA, connu pour la réduction facile de Mo®* en Mo®* sans modification
de la structure de Keggin [6], [8]. Aprés réduction, les quantités de Mo®" augmentent et
deviennent similaires (45 et 47%) pour les deux catalyseurs et les espéces Mo** sont formées
en faible proportion (8 et 10%). La présence initiale de Mo®" dans le catalyseur SiM012/ZrO;

ne modifie pas la réduction du Mo sous 1 bar d’Ho.
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Figure IV- 7 : Spectres XPS de la région Mo3d des catalyseurs Mo/ZrO; (calciné) et

SiMo012/ZrO> (séché) avant et apres réduction sous I bar d’H>

Tableau 1V- 2 : Pourcentages relatifs de Mo®", Mo®* et Mo** sur les catalyseurs Mo/ZrO;

(calciné) et SiMo12/ZrO> (séché) avant et apres réduction sous 1 bar d’H>

Catalyseurs oxydes Catalyseurs réduits

% % %

Mo® Mo Mo % Mo® % Mo>* % Mo*

Mo/ZrO> 100 0 0 43 47 10

SiMo012/ZrO; 89 11 0 47 45 8
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IVV.2.3 Evaluation des performances catalytiques de Mo/ZrO2 (HMA) et SiM012/ZrO2
(HPA)

Le Tableau IV- 3 regroupe les activités catalytiques et la distribution en produits de la réaction
d’HDO du m-crésol a 340°C et sous 30 bar de pression totale pour les deux catalyseurs
SiMo012/ZrO, et Mo/ZrO,. Les performances catalytiques sont trés proches pour les deux
catalyseurs, le changement de précurseur de Mo n’a donc pas eu d’impact significatif. Comme
I’a montré les caractérisations effectuées sur SiMo12/ZrOz, la structure de Keggin de ’HPA est
détruite sous I’effet de la température. Ce catalyseur une fois réduit présente ainsi des
caractéristiques identiques a celles de Mo/ZrO; préparé a partir d’HMA, et méne donc aux

mémes performances catalytiques.

Tableau IV- 3 : Activités des catalyseurs Mo/ZrO> (calciné) et SiMo12/ZrO; (séche) et
sélectivités des produits de I’HDO du m-crésol (340°C, 30 bar, m/F = 45 g h molcreso™)

Sélectivite (%)

c ) KHpo
onversion - .
(mmolerssol g1 0 . Méthyl Méthyl
(%) Toluene .
cyclohexenes cyclohexane
Mo/ZrO, 60 19,7 91 9 <1
SiM012/ZrO; 63 21,8 91 9 <1

IV.3 Etude de catalyseurs MoSn/ZrO:

IV.3.1 Synthese des catalyseurs MoSn/ZrO2

Des catalyseurs mixtes ayant différents ratios molaires Mo/Sn (1, 2, 4 et 15) avec 10% en poids
de Mo ont été préparés par imprégnations a sec successives des précurseurs de molybdéne
(H4SiM012040, 13 H20) puis d’étain sur ZrO>. Deux précurseurs de Sn ont été utilisés (pour
certains ratios) : SnClz, 2 H20 et SnCls, 5 H20, possédant les états d’oxydation respectifs +II
et +1V afin de mesurer I’influence du degré d’oxydation initial de Sn sur la réductibilité du Mo.
Les pH de toutes les solutions a base d’étain imprégnées sur SiMo12/ZrO; sont proches de 1.

Aprés maturation pendant 3h, les catalyseurs ont été séchés a 100°C pendant 15h. Les solides
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obtenus sont notes : MoSn x (2) pour ceux préparés a partir de SnCl, et MoSn x (4) pour ceux

préparés a partir de SnCls, x étant le ratio molaire de Mo/Sn.

Un catalyseur monométallique Sn/ZrO> contenant 10% en poids de Sn a également été préparé

par la méme méthode de synthése a partir du précurseur SnCl2,2H-0.

D’apres les résultats de I’ICP-OES (Tableau IV- 4), la teneur en Mo des catalyseurs est
inférieure a la valeur cible de 10% mais néanmoins identique pour tous les catalyseurs (environ
8%), montrant qu’il s’agit d’une erreur systématique de 1’estimation de 1’eau de cristallisation
de ’HPA. Les calculs de masse molaire ont été faits pour HsSiM012040 ayant 13 molécules
d’eau, sachant qu’il peut avoir jusqu’a 30 molécules [33]. Les ratios molaires Mo/Sn obtenus
pour les catalyseurs mixtes sont toutefois tres proches des valeurs cibles, suggérant que les

quantités de Sn déposées sont également Iégerement inférieures a celles calculées.

Tableau 1V- 4 : % massiques de Mo et de Sn et ratios atomiques Mo/Sn déterminés par ICP

des catalyseurs de la série Mo-Sn

% pds Mo % pds Sn Mo/Sn
Sn/ZrO, -- 8,2 --
MoSn 1 (2) 74 8,8 1,0
MoSn 2 (2) 7,9 4.8 2,0
MoSn 4 (2) 8,2 2,6 39
MoSn 15 (2) 8,1 0,7 14,8
MoSn 2 (4) 8,2 5,0 2,0
MoSn 15 (4) 8,2 0,7 14,5

Différentes observations ont été faites pendant I’étape de synthése et sont résumées dans la
Figure IV- 8, sachant que le précurseur HsSiM012040 est de couleur jaune.

L’imprégnation par SnCl> conduit immédiatement a un changement de couleur du catalyseur
de jaune au bleu foncé. Cette couleur bleue est due a la réduction du Mo®* en Mo®*, suffisante
pour que la couleur passe du jaune au bleu [34]. En effet, dans le précurseur SnCly, I’étain est
sous forme de Sn?* et donc facilement oxydable en Sn** en présence de molybdéne Mo®*

susceptible de se réduire en Mo®* selon I’équation suivante :
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Sn?* + 2 Mo® S Sn** + 2 Mo®*
Avec E%(Sn**/Sn?") = + 0,15 V et E9(M0®*/M0°") = + 0,74 V

Pour un ratio de Mo/Sn égal a 15, la couleur redevient jaune apres séchage, suggérant une
réoxydation du Mo sur ce catalyseur faiblement chargé en Sn.

Pour les solides prépares avec SnCls, aucun changement visuel n’est observé pendant 1’étape
d’imprégnation, en raison de la présence d’étain sous forme Sn**. Par contre, la couleur du
catalyseur MoSn 2 (4) devient bleue apres séchage, qui est le catalyseur contenant le plus de

chlore. Ceci peut s’expliquer par la formation de Mo®* selon 1’équation rédox :
2 ClI'+ 2 Mo® S Cl, + 2 Mo®*
Avec EO(CI/CI) =+1,36 V

Pour MoSn 15 (4), la quantité de CI- présente est probablement trop faible pour former

suffisamment de Mo®" pour que le catalyseur change de couleur.

Imprégnation —) Séchage
Couleur bleue Couleur jaune Couleur bleue Couleur jaune
MoSn 1 (2) MoSn 2 (4) MoSn 1 (2) MoSn 15 (2)
MoSn 2 (2) MoSn 15 (4) MoSn 2 (2) MoSn 15 (4)
MoSn 4 (2) MoSn 4 (2)
MoSn 15 (2) MoSn 2 (4)

Figure IV- 8 : Observations notées pendant l’étape de synthése des catalyseurs MoSn XIZrO>

IVV.3.2 Caractérisation des catalyseurs MoSn x/ZrO:

I1VV.3.2.1 Propriétés texturales des catalyseurs MoSn x/ZrO:2

Les isothermes d’adsorption et de désorption d’azote du support ZrO> et des catalyseurs,
présentées dans la Figure V- 9, sont toutes similaires, indiquant la conservation de la texture
mésoporeuse du support aprés imprégnation. Les valeurs de surface spécifique, volume poreux

et diamétres moyens des pores sont données dans le Tableau 1V- 5.

La distribution poreuse des catalyseurs est représentée aussi dans la Figure IV- 9. Le diamétre
moyen des pores de Sn/ZrO; et des catalyseurs mixtes ayant de faibles quantités d’étain

(Mo/Sn=15) est centré autour de 8 nm, tout comme le support. Cependant, I’augmentation de

161



CHAPITRE IV : Modification de la phase active de Mo

la teneur en Sn entraine une variation importante de la mésoporosité qui n’est plus centrée
autour d’un seul diamétre moyen de 8 nm, mais qui devient large et bimodale avec deux
maximas a 8 et 17 nm. Cet effet est particulierement marqué dans le cas du catalyseur MoSn 1

(2), contenant les plus grandes proportions de chlore et d’étain.
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Figure IV- 9 : Isothermes d’adsorption et de désorption d’azote et distribution poreuse du

support ZrO> et des catalyseurs MoSn x/ZrO>

Pour les catalyseurs mixtes MoSn, la surface spécifique et le volume poreux diminuent
progressivement avec 1’augmentation de la quantité de Sn. Le catalyseur MoSn 1 (2) ayant la
teneur de Sn la plus élevée (8,8% en poids) a perdu 43% en Sget et 50% en V), par rapport a
ZrO», bien que le catalyseur Sn/ZrO; & 10% ait conservé les propriétés texturales du support
seul. En outre, les surfaces spécifiques, volumes poreux et diametres moyens des pores des
catalyseurs préparés avec SnCl, et SnCls pour les mémes ratios Mo/Sn sont proches. Le
changement de précurseur de Sn a donc un effet limité sur les propriétés texturales des solides

obtenus.
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Tableau IV- 5 : Propriétés texturales du support ZrO; et des catalyseurs MoSn x/ZrO>

déterminées par BET/BJH

SgeT (M?/Q) Vp (cm®/g) Dp (nm)
ZrO; 98 0,30* 8,0
Sn/ZrO; 73/84* 0,24/0,30* 8,3
MoSn 15 (2) 80/92* 0,23/0,26* 7,6
MoSn 4 (2) 77/91% 0,21/0,25* 7.6 et 16,7
MosSn 2 (2) 76/89* 0,17/0,20* 8,3 et 16,7
MoSn 1 (2) 56/74* 0,15/0,20* 7,6 et 16,7
MoSn 15 (4) 75/86* 0,23/0,26* 7.6
MoSn 2 (4) 71/86* 0,21/0,25* 7.7et167

* : valeurs calculées par gramme de support

I1VV.3.2.2 Nature et dispersion du molybdéne et de I’étain dans les catalyseurs MoSn x/ZrO2

La Figure V- 10 présente les diffractogrammes du support et des catalyseurs. Tous les pics
sont caractéristiques de ZrO> monoclinique. Aucun pic attribué aux cristallites de MoOs ou de
SnO;z n’est détecté, notamment les pics les plus intenses pour chacune de ces espéces attendus
a 27,1 et 26,5° respectivement [17]. Ainsi, Mo et Sn sont bien dispersés sur le support malgré

I’augmentation globale de la teneur métallique en Mo+Sn.
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Figure IV- 10 : Diffractogrammes du support ZrO; et des catalyseurs MoSn x/ZrO»

Afin de déterminer la nature des espéces de molybdéne et d’étain présentes sur les catalyseurs,
la spectroscopie Raman a été réalisée sur tous les échantillons. Pour les solides bleus, donc les
catalyseurs mixtes ayant des ratios Mo/Sn < 4, aucun spectre exploitable n’a pu étre obtenu,
méme en changeant les conditions opératoires de I’appareillage. En effet, il est connu dans la
littérature que les échantillons aux couleurs foncées sont plus difficiles a analyser par Raman,
puisqu’ils peuvent absorber le faisceau laser et provoquer une émission thermique et une
décomposition de I'échantillon. Cette émission thermique apparait comme un fond avec une

large bande et empéche I'observation de vibrations utiles [35], [36].

Pour les autres catalyseurs, les spectres obtenus sont présentés dans la Figure IV- 11. Le spectre
de Sn/ZrO; est identique a celui du support ZrO». Ceci s’explique par le fait que les raies
représentatives de SnO;, retrouvées principalement a 630 et 474 cm™ environ [37], [38], sont
masquées par celles de la zircone cristallisée. Les spectres des catalyseurs mixtes MoSn 15 (2)
et MoSn 15 (4) montrent les raies principales caractéristiques de ’'HPA (H4SiM012040) &
environ 980, 960 et 890 cm™, la structure de Keggin étant donc conservée pour de faibles

teneurs en étain.
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Figure IV- 11 : Spectres Raman du support ZrO, de I’"HPA H4SiM012040 et des catalyseurs
MoSn 15 (2) et MoSn 15 (4)

IVV.3.2.3 Etude de la réduction du molybdéne dans les catalyseurs MoSn x/ZrO2

IV.3.2.3.1 Etude par H2-TPR

Les profils Ho-TPR des catalyseurs MoSn sont présentes dans la Figure IV- 12 et sont comparés
a celui de 7 Mo/ZrO, (Chapitre 111, Partie 4), dont la teneur en molybdéne est proche des solides
de la série étudiée. Pour Sn/ZrO2, un pic trés large est observe, centré sur environ 395°C. Le
support ZrO2 ne se réduisant pas a T < 600°C comme observé dans le chapitre précédent, ce pic
est attribué a la réduction de Sn?* en Sn (0) [39]. La quantité d’H> consommeée par ce pic (0,5
mmol g) correspond & la quantité requise pour réduire SnO (Sn?*) en Sn métallique Sn(0), soit

0,57 mmol g,

Comme pour 7 Mo/ZrO-, un seul pic de réduction est observé sur les profils de réduction des
solides MoSn 15 (2) et (4), attribué aux especes molybdéne en interaction avec la zircone.

Néanmoins, 1’ajout d’une petite quantité d’étain a suffi a décaler le maximum de ce pic de
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400°C a 466°C, montrant 1’affinité de 1I’étain pour le molybdéne. La quantité d’étain est trop

faible pour que le pic associé a sa réduction soit observable.
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Figure V- 12 : Profils de réduction H>-TPR des catalyseurs MoSn/ZrO>

En plus de ce pic a 466°C, lorsque la teneur de Sn augmente (Mo/Sn < 4), indépendamment du
précurseur SnCls ou SnClz, un pic large centré sur 320°C attribué¢ a la réduction de I’étain
apparait. L’intensité de ce pic augmente avec la teneur de Sn, en accord avec les valeurs de la
quantité d’Hz consommée rapportées dans le Tableau IV- 6. La température de ce pic étant plus
faible que lorsque 1’étain est déposé seul sur zircone, il semble que la présence de molybdene
permette de réduire plus facilement 1’étain. Le déplacement du pic de Sn vers des températures
plus faibles a été vu dans les travaux de Mallesham et al. qui ont comparé le profil TPR d’un
catalyseur Mo/SnO; ayant 10% en pds de Mo a celui de SnO, massique, testés dans la réaction
d’acetalisation du glycérol [40]. Les auteurs proposent que la réduction plus facile de I’étain en
présence de molybdéne soit due aux modifications induites dans la structure de SnO> lorsque

certains cations Sn** sont remplacés par des cations Mo®*.
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Un troisiéme pic est observable entre 505 et 520°C, attribué a la réduction plus difficile d’une
autre espéce de Mo en interaction avec 1’étain. En effet, aucune phase cristallisée de type MoO3
n’a été mise en évidence dans les diffractogrammes des solides MoSn. Zhang et al. [41] ont
remarqué un déplacement du pic de Mo vers des températures plus élevées sur des catalyseurs
massiques MoOs-SnO; ayant différents ratios de Mo/Sn. Ils attribuent cela a des interactions
plus fortes entre les espéces d'oxyde de molybdéne et I'étain, de type Mo-O-Sn, en accord avec
des analyses EXAFS. La méme tendance est obtenue lorsque Sn est ajouté a d’autres métaux
tels que le nickel. Sur des catalyseurs Ni-Sn/SiO: (ratio atomique de Ni/Sn variant de 1 a 10),
une augmentation de la température de réduction du Ni a été observée [11]. Les auteurs
I’attribuent a des interactions fortes entre Ni et Sn sous forme d’alliages NiSn. L’ajout d’étain
sur les catalyseurs a base de molybdéne sur zircone montre a la fois une réduction facilitée de
I’étain et une réduction a plus haute température des especes molybdéne. La présence d’étain

perturbe donc, dés les basses teneurs en Sn, les interactions Mo-Zr.

Les catalyseurs mixtes ayant tous une teneur de Mo similaire aux alentours de 8% en poids, la
quantité d’H> consommée par Mo, calculée a partir de 1’aire des pics centrés sur 466°C et/ou

510°C, est identique pour tous les solides (0,3 mmol g, Tableau IV- 6).

Tableau IV- 6 : Quantités d’H> consommées par Sn et Mo sur les catalyseurs MoSn x/ZrO»

Q(H2) : Sn Q(H2) : Mo

(mmol g%) (mmol gt)
MoSn 15 (2) 0,08 0,30
MoSn 4 (2) 0,12 0,30
MoSn 2 (2) 0,17 0,30
MoSn 1 (2) 0,23 0,30
MoSn 15 (4) 0,09 0,30
MoSn 2 (4) 0,16 0,30

IV.3.2.3.2 Etude par XPS

Des analyses XPS ont été faites sur les catalyseurs oxydes et réduits sous 1 bar d’H». La Figure

IV- 13 présente les spectres décomposés de la région Mo3d des catalyseurs oxydes de couleur

167



CHAPITRE IV : Modification de la phase active de Mo

bleue MoSn 1 (2), MoSn 2 (2), MoSn 2 (4) et MoSn 4 (2). Les énergies de liaisons et largeurs
a mi-hauteur sont données dans le Tableau IV- 7. Les espéces réduites Mo>* sont présentes sur

tous les catalyseurs.

MoSn 4 (2) MoSn 2 (2)
Mo&*
Mo+
240 236 232 228 240 236 232 228
Energie de liaison (eV) Energie de liaison (eV)
MoSn 1 (2) MoSn 2 (4)
240 236 232 228 240 236 232 228
Energie de liaison (eV) Energie de liaison (eV)

Figure IV- 13 : Spectres de la région Mo3d des catalyseurs MoSn x/ZrO; oxydes (x <4)

La Figure IV- 14 montre les pourcentages relatifs des différents états d’oxydation du Mo sur
les catalyseurs Mo-Sn séchés ayant des teneurs de Sn élevées (Mo/Sn <4). Une quantité de Mo®*

de 25-29% est formée sur ces catalyseurs, en accord avec la couleur bleue observée pour ces
échantillons. Ainsi, il apparait que 1’étain améliore la réduction du Mo. Le changement de

precurseur de SnCl, & SnCls n’a pas d’effet sur la quantité d’especes réduites.
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Tableau 1V- 7 : Energies de liaison et fwhm de Mo®*, Mo®* et Mo** des catalyseurs MoSn

XIZrO- oxydes et réduits sous 1 bar

Energie de liaison (eV)
(Fwhm (eV))

Oxydes Réduits

6+ 5+ 4+ 6+ 5+ 4+
Mo Mo Mo Mo Mo Mo

232,9 231,8 230,2

MoSn15@) - - - Lo (5 L5
2329 231.8 230,5
MoSnis(® - - Ly 13 @3
232,7 231,6 . 232,7 231,6 230,1
MoSn4@  “day @3 18 L3 w3
2329 2317 232.7 231,6 2301
M 2 2 y y . y [} y
onz@ e w4 14) (L3  (13)
2329 231,7 . 232,7 231,7 230,3
MoSn2@®  “1e) ‘@4 14 (L3 w3
2329 2317 2325 231,2 2299
M 1 2 y y . y [} y
onl@ iy @ 13 (L2 (12
MoS+*
0 0 0 0 5+
100% - 2
29 29 29 25 Mo#*
50% A
71 71 71 75
0%

MoSn 4 MoSn 2 MoSn 1 MoSn 2
(2) (2) (2) (4)

Figure IV- 14 : Pourcentages relatifs de Mo®*, Mo®* et Mo** déterminés par XPS sur les

catalyseurs MoSn x/ZrO> oxydes avec X <4

169



CHAPITRE IV : Modification de la phase active de Mo

La Figure IVV- 15 montre les spectres décomposés de Mo3d des catalyseurs MoSn x/ZrO- reduits
sous 1 bar d’Hz et les énergies de liaison et largeurs & mi-hauteur sont données dans le Tableau
IV-7.

MoSn 15 (2) MoSn 15 (4) MoSn 4 (2)

A

240 236 232 228 240 236 232 228 240 236 232 228
Energie de liaison (eV) Energie de liaison (eV) Energie de liaison (eV)
MoSn 1 (2) MoSn 2 (2) MoSn 2 (4)

240 236 232 228 240 236 232 228 240 236 232 228
Energie de liaison (eV) Energie de liaison (eV) Energie de liaison (eV)

Figure IV- 15 : Spectres de décomposition de la région Mo3d des catalyseurs MoSn x/ZrO-

reduits sous 1 bar d’H>

Les pourcentages de Mo®*, Mo®* et Mo** sont donnés dans la Figure V- 16 et sont comparés
aux pourcentages obtenus pour le catalyseur 7 Mo/ZrO2 ayant une teneur en Mo similaire
(Chapitre 111, Partie 4). Dés I’ajout d’une faible quantité d’étain, la quantité de Mo®* passe de
59% dans 7Mo/ZrO2 a 40% pour MoSn 15 (2) et MoSn 15 (4), et continue a diminuer jusqu’a
35% pour MoSn 1 (2) contenant le plus d’étain. L’¢étain semble favoriser la réduction du
molybdéne en Mo®*, puisque le pourcentage de Mo®* passe de 39% sur 7Mo/ZrO; & 50% dans
le solide MoSn 15 (2) contenant le moins d’étain. Si la quantité de Mo®* varie peu dans la série
de catalyseurs MoSn (entre 43 et 52%), 1’ajout d’étain entraine une formation importante de
Mo** (22% pour MoSn 1 (2) contre 10% pour MoSn 15 (2) et 2% pour 7 Mo/ZrO,). Comme le
montre le Tableau V- 8, la proportion de Mo>* par rapport au total d’espéces réduites ((Mo®*/
Mo®* + Mo*") *100) diminue progressivement en faveur de celle de Mo** et passe de 95% pour
7 Mo/ZrO2 & 66% pour MoSn 1 (2). Pour un méme ratio MoSn, les proportions de Mo*" des

catalyseurs préparés en utilisant SnCl, sont supérieures a celles des catalyseurs préparés en
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utilisant SnCls, ce qui montre que la présence de Sn (I1) favorise la réductibilité du Mo (Tableau
V- 8).

Mo®*
100% - 2
o 100 10 45 , 8. 9 Mo5*
39 M04+
50 50 52 52
L 43
50% -
59
40, 40 39 35 40 39
00/0 T T T T T T T 1
v o» > > » B
1}0 ‘3\ b‘\ ’b\ ,\\ (o\ "1,\
’\QO 9{\ 6’0 O 090

S O o o° 2N
o o
R R G R
Figure IV- 16 : Pourcentages relatifs de Mo®*, Mo®* et Mo** déterminés par XPS sur les
catalyseurs MoSn x/ZrO; et 7 Mo/ZrO; réduits sous 1 bar d’H>

Tableau 1V- 8 : Proportions de Mo>* et de Mo** par rapport au total d’espéces réduites dans

les catalyseurs MoSn x/ZrO- et 7 Mo/ZrO- réduits sous 1 bar

Réduits sous 1 bar

Mo (%) Mo** (%)
7 Mo/ZrO; 95 5
MoSn 15 (2) 83 17
MoSn 4 (2) 83 17
MoSn 2 (2) 74 26
MoSn 1 (2) 66 34
MoSn 15 (4) 87 13
MoSn 2 (4) 85 15
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Les pourcentages atomiques de molybdéne et d’étain détectés par XPS sont présentés dans le
Tableau IV- 9. 100% de I’étain est détecté, quel que soit le catalyseur. La présence d’étain nuit
a la détection du molybdene dans les catalyseurs qui évolue entre 59 et 67 %, sauf aux faibles
teneurs (Mo/Sn = 15) pour laquelle la détection se maintient a 94/100 %. Deux hypothéses
peuvent expliquer cette plus faible détection : i) la présence de particules de MoO: cristallisees,

en accord avec la réduction en Mo** ; i) le recouvrement progressif du molybdéne par 1étain.

La quantité de Mo®* sur les catalyseurs réduits (exprimée en nombre de moles dans le réacteur),
calculée en tenant compte de la détection par XPS, est également indiquée dans le Tableau IV-
9.

Tableau IV- 9 : Pourcentages atomiques XPS et théoriques (bulk) de Mo et Sn et nombre

d’atomes de Mo®* dans les catalyseurs MoSn x/ZrOz réduits sous 1 bar

% atomiques % Mo | Yoatomiques o, g,
N(Mo**
Mo détecté Sn détecté (Mo™)
x10%°
par XPS par XPS
XPS Bulk XPS  Bulk
7 Mo/ZrO> 3,6 3,0 100 -- - -- 5,0
MoSn 15 (2) 3,1 3,3 94 0,5 0,2 =100 7,1
MoSn 4 (2) 2,2 3,3 67 1,0 0,9 =100 49
MoSn 2 (2) 2,1 3,4 62 1,9 1,7 =100 4,2
MoSn 1 (2) 1,9 3,0 59 3,2 3,0 =100 3,5
MoSn 15 (4) 3,4 3,3 100 0,3 0,2 =100 7,8
MoSn 2 (4) 2,1 3,3 64 1,8 1,7 =100 4,9

La région Sn3d des catalyseurs réduits sous 1 bar (Figure IV- 17) a été analysée. La
décomposition donne deux pics, le premier pour Sn3ds, entre 486,4 et 487,3 eV et le second
pour Sn 3ds entre 494,8 et 495,7, qui représentent les états d’oxydation Sn**/Sn?* non
différenciés par XPS [15], [17], [39]. L’absence d’un pic entre 484 et 485 eV confirme que
Sn(0) n’est pas formé sur ces catalyseurs réduits sous 1 bar. Ceci a également été vérifié pour

le catalyseur MoSn 4 (2) réduit sous 30 bar d’H> (Figure V- 17).
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Figure IV- 17 : Décomposition XPS de la région Sn3d des catalyseurs MoSn x/ZrO; réduits
sous 1 bar d’H> et de MoSn 4 (2) réduit sous 30 bar

Les spectres décomposes de la région O1s des catalyseurs réduits, présentés dans la Figure 1V-

18, montrent la présence de trois pics pour tous les solides, le premier entre 530,0 — 530,5 eV

caractéristique des oxygenes du réseau cristallin de la zircone (Oreseau), le deuxiéme entre 531,7

—531,9 eV attribué a la présence de lacunes d’oxygéne (Olacunes), €t le troisiéme entre 533,3 —

533,4 eV issu de la contribution des groupements -OH présents a la surface (Oon) [17], [42],

[43]. Les concentrations relatives des différentes contributions sont données dans le Tableau

V- 10.

L’oxygene du réseau cristallin est majoritaire pour les catalyseurs monométalliques (56%),

ainsi que pour les mixtes aux faibles teneurs de Sn (Mo/Sn=15). L’augmentation de la quantité

de Sn entraine la formation de plus de lacunes d’oxygene et de groupes hydroxyles (OH), leurs

pourcentages étant légérement plus élevés pour les catalyseurs préparés avec SnCl
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(respectivement 36 et 29% en lacunes et en groupes OH) qu’avec SnCls (31 et 23%). Des
travaux de la littérature sur les catalyseurs massiques MoO3-SnOz rapportent aussi 1’ observation
par XPS de plus de lacunes d’oxygéne et de groupes OH pour des rapports Mo/Sn faibles [15],
[17]. Les auteurs proposent la formation de liaisons Sn-O-Mo-Ojacunes, qui pourraient étre
présentes sur les catalyseurs synthétisés dans ces travaux de these. L’augmentation de la
quantité de lacunes peut étre attribuée a la mobilité des oxygeénes dans SnOz [44]. Lorsque
I’étain est ajouté au molybdene, il est possible qu’il facilite I’échange d’oxygene entre les deux
oxydes a base de molybdéne et d’étain, permettant de mieux réduire 1’étain et de créer des

lacunes supplémentaires.

7Mo/ZrO, Sn/ZrO, MoSn 15 (4)

Oréseau

536 534 532 530 528 536 534 532 530 528 536 534 532 530 528
Energie de liaison (eV) Energie de liaison (eV) Energie de liaison (eV)
MoSn 15 (2) MoSn 4 (2) MoSn 2 (4)

536 534 532 530 528 536 534 532 530 528 536 534 532 530 528
Energie de liaison (eV) Energie de liaison (eV) Energie de liaison (eV)

MoSn 2 (2) MoSn 1(2)
536 534 532 530 528 536 534 532 530 528
Energie de liaison (eV) Energie de liaison (eV)

Figure V- 18 : Spectres de decomposition de la région O1s des catalyseurs MoSn x/ZrO; et
de 7Mo/ZrO; réduits sous 1 bar d’H>
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Tableau 1V- 10 : Pourcentages relatifs des différentes espéces d’O obtenues par

décomposition de la région O1s des catalyseurs MoSn x/ZrO; et 7Mo/ZrO> réduits sous 1 bar

d’H
% relatif O
Oréseau % lacunes OoH

7Mo/ZrO» 56 27 16
Sn/zZrO; 56 25 19
MoSn 15 (2) 50 30 20
MoSn 15 (4) 56 26 18
MoSn 4 (2) 33 36 31
MoSn 2 (2) 35 36 29
MoSn 2 (4) 46 31 23
MoSn 1 (2) 33 36 31

IVV.3.3 Evaluation des performances catalytiques des catalyseurs MoSn x/ZrO:

Les catalyseurs de la série Mo-Sn ont été testés durant 4h en HDO du m-crésol a 340°C sous
30 bar de pression totale et sont tous stables, comme observé dans la Figure IV- 19 ou la
conversion est tracée en fonction du temps de travail du catalyseur. Les résultats des tests

catalytiques sont présentés dans le Tableau IV- 11.

Le catalyseur monométallique Sn/ZrO; est complétement inactif dans ces conditions d’HDO a
340°C et sous 30 bar d’H2 (0% de conversion). Le catalyseur de référence utilisé pour cette
série, 7 Mo/ZrO; présente un taux de conversion de 59%. Apres ’ajout de Sn selon différents
ratios de Mo/Sn (1 a 15), la conversion diminue trés rapidement des un tres faible ajout d’étain
(47% pour Mo/Sn = 15) jusqu’a devenir égale a 5% pour MoSn 1 (2). Les conversions des
catalyseurs préparés avec SnCls et SnCl, sont proches (47 et 49% pour Mo/Sn=15 d’une part et
11 et 17% pour Mo/Sn=2 d’autre part). Le tracé des activités catalytiques Knpo (MMolcrssol g

h™) en fonction du pourcentage d’étain permet de visualiser I’'impact négatif de I’ajout d’étain
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des une faible quantité (Figure 1V- 20). Ce résultat semble en accord avec les résultats obtenus
par TPR qui avaient montré une modification des interactions Mo-Zr conduisant & un profil

TPR déplacé vers les hautes températures.

50 1
L] v ® ®
MoSn 15 (2)
40 +
S
c
.9 30 T
&
] MoSn 4 (2)
®
2 20 4 ° e ®
=)
&)
10 4 ¢ ® ° ® MoSn2(2)
e o ° e MoSn1(2)
o+——F———t—14 40—
0 1 2 3 4 5 6

Temps (h)

Figure IV- 19 : Conversion des catalyseurs MoSn x/ZrO> en fonction du temps de travail

Tableau IV- 11 : Activités catalytiques et sélectivités des produits de [’HDO du m-Crésol
(340°C, 30 bar, m/F = 45 g h molcresor™) pour les catalyseurs MoSn x/ZrO, et 7Mo/ZrO;

Krpo Sélectivité (%)
Conversion  (mmolcresol Méthyl Méthyl
(%) g'h) Toluene cyclohexénes cyclohexane
7Mo/ZrO> 59 21,0 96 4 <1
MoSn 15 (2) 47 14,0 94 6 <1
MoSn 4 (2) 22 5,5 93 5 2
MoSn 2 (2) 11 2,7 91 6 3
MoSn 1 (2) 5 1,2 81 14 5
Sn/zrO; 0 0,0 -- -- --
MoSn 15 (4) 49 15,2 94 6 <1
MoSn 2 (4) 17 3,8 92 5 3
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Figure IV- 20 : Evolution de knpo des catalyseurs MoSn x/ZrO; et 7Mo/ZrO; en fonction de la

teneur en Sn

Les sélectivités au toluene formé par la voie DDO sont similaires pour tous les catalyseurs (91-
94%) sauf pour MoSn 1 (2) dont la sélectivité est de 81%.

Les activités catalytiques knpo ont été tracées en fonction de la quantité de Mo®* détectés par
XPS et présents dans le réacteur (Figure 1V- 21). Les activités des catalyseurs mixtes MoSn
augmentent linéairement avec le nombre d’atomes N(Mo>*). Bien que ces différents solides a
méme teneur en molybdéne présentent des pourcentages trés voisins de réduction en Mo®>*
(entre 43 et 50%), les quantités de N(Mo®") varient dans une large gamme (entre 3,5 et 7,8 x
10'° atomes). En effet, ces valeurs sont calculées en tenant compte du pourcentage de détection
du molybdéne par XPS, qui diminue lorsque la quantité¢ d’étain augmente (Tableau V- 9).
Ainsi, la quantité de molybdéne accessible a la surface des solides semble diminuer. Dans la
série de catalyseurs contenant de 1’étain, la diminution d’activité peut donc étre reliée a la

difficulté d’accéder aux especes actives en raison de leur recouvrement progressif par 1’étain.

Le catalyseur 7 Mo/ZrO; présente une quantité de Mo>* relativement faible par rapport a la
série (5 x 10° atomes) malgré 100% de détection du molybdéne par XPS, en lien avec la plus
faible réduction du molybdéne en I’absence d’étain (39% de Mo®"). Cette quantité est voisine
de celle du solide MoSn 4 (2), dont Pactivité¢ est environ 4 fois plus faible que celle de
7Mo/ZrOsz. 11 semble donc qu’en plus du recouvrement par 1’étain, la présence de cet élément
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conduise a une diminution de 1’activité intrinséque du molybdéne, en accord avec le décalage

du premier pic de réduction vers les plus hautes températures pour les solides MoSn.

L’ajout d’étain sur un catalyseur Mo/ZrOz ne permet donc pas d’améliorer I’activité catalytique
et la sélectivité dans la voie DDO, contrairement a ce qui a été observé pour les catalyseurs
massiques MoOs-SnO; testés en HDO de 1’anisole dans les travaux de Diao et al. [17]. Dans le
cas de catalyseurs supportés sur zircone, les interactions entre le molybdéne et 1’étain s’aveérent

ainsi préjudiciables a 1’activité catalytique.

25
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Figure 1V- 21 : Evolution de knpo par gramme de catalyseur en fonction de N(Mo®*) pour les
catalyseurs MoSn x/ZrO; et 7 Mo/ZrO;

IV.4 Etude de catalyseurs MoW/ZrO2

IV.4.1 Synthése des hétéropolyacides

L’acide silico-tungstique H4SiW12040, 14 H20 est préparé selon le protocole de Rocchiccioli-
Deltcheff et al. [45] : Une solution (A) est préparée en dissolvant 182 g de tungstate de sodium
dihydraté Na;WOas, 2H>O dans 300 mL d’eau distillée bouillante. 240 mL d’une solution
d’acide chlorhydrique (3 mol L) sont ensuite ajoutés goutte a goutte sous forte agitation afin
d’éviter la précipitation de I’acide tungstique, suivis par une solution (B) formée par dissolution
de 11 g de métasilicate de sodium pentahydraté Na.SiOs, 5H20 (soit 0,05 mol) dans 100 mL
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d’eau. Enfin, 80 mL d’HCI (3 mol L) sont directement ajoutés. Le mélange obtenu est porté a
90°C pendant 1h pour isomériser les especes p formées en isomere a. Apres refroidissement,
I’acide silico-tungstique est extrait par addition d’éther éthylique et d’HCI. Similairement a
’acide silicomolybdique, un volume V/2 d’eau est ajouté a 1’éthérate. Une fois 1I’éther évapore,
la solution est placée a 4°C jusqu’a la formation de cristaux incolores qui, apres récupération et

séchage, donnent les cristaux blancs correspondant a I’HPA HSiW12040, 14 H>O.

En se basant sur la méthode décrite par Nikulshina et al. [18], ’HPA mixte H4SiM03W9Ou4o, 10
H20 est préparé en deux étapes : la premiere consiste a former un sel a structure de Keggin
lacunaire B-NagsSiWeOzsH, auquel seront ajoutés les atomes de Mo dans la seconde étape,
comme illustré dans la Figure 1V- 22.

Remplissage par Mo

Structure de Keggin lacunaire HPA H,SiMo;W,0,,
[SiW,03,H]*

Figure IV- 22 : Préparation de HsSiM03WgOuo @ partir d'un sel a structure de Keggin

lacunaire

Le sel de sodium du polyoxotungstate est préparé en dissolvant 12 g de métasilicate de sodium
Na2SiO3z, 5H20 et 150 g de tungstate de sodium (Na2WQ4, 2H20) dans 250 mL d’eau distillée
froide & environ 12°C. 95 mL d’HCI (6 mol L) sont ensuite ajoutés goutte & goutte a la solution
vigoureusement agitée. Si un residu de silice est observé, une étape de filtration est nécessaire.
La solution est laissée sous agitation pendant 1h a température ambiante, puis mise dans le frigo
a 4°C pour 2 jours jusqu’a précipitation du sel f-NasSiWoOz4H. Dans une seconde étape, pour
obtenir le sel mixte de potassium B-KsSiM0sW9Ose, 60 mL d’HCI (12 mol L) sont mélangés
a 40 mL d’une solution de NazMoO4 (1 mol L1). Puis 27 g du sel B-NagSiWsO34H sont ajoutés
par fractions de 3 g. Aprés agitation de la solution jaune pale obtenue pendant 1h, le sel mixte
B-KsSiM03WgOsg est précipité par 1’ajout de 5g de chlorure de potassium KCI. Le solide est
récupére par filtration. Enfin, ’"HPA mixte est obtenu en dissolvant le solide f-KgSiM03WgOsg
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dans de I’eau distillée et en effectuant une extraction liquide-liquide a 1’éther et I’HCI, comme

décrit précédemment. Des cristaux de B-HaSiM03WgOao sont formés apres cristallisation a 4°C.

Contrairement a la synthése de ’'HPA HaSiM03W90Oao, la préparation des HPA HaSiMosWeOa40
et HaSiMo9W304p a partir des sels lacunaires de Mo ou de W n’est pas possible, puisqu’une
structure de Keggin avec plus que 3 atomes vacants n’est pas stable. Ainsi, une nouvelle voie
de synthese a été élaborée par Kokliukhin et al. [21] en utilisant les HPA monométalliques
H4SiMo012040 et HaSiW12040 comme matériaux de départ. Dans un premier temps, ces HPA

monomeétalliques sont dissous dans de 1’eau distillée selon les proportions suivantes :

e Pour HsSiM0eWsOa0: 4,12 g d’H4SiM012040 et 6,21 g d'HaSiW12040 sont dissous dans

40 mL d'eau distillée
e Pour HaSiM0gW3040: 6,62 g d’HaSiM012040 et 3,44 g d'HaSiW12040 sont dissous dans

48 mL d'eau distillée.
Les solutions jaunes obtenues sont chauffées a 80°C pendant 1 h. Ensuite, de I'nydroxyde de
potassium est ajouté en petites portions jusqu'a ce que le pH des solutions soit égal a 4. Dans
les deux cas, les solutions deviennent légérement verdatres. Elles sont maintenues 30 min
supplémentaires a 80°C, puis refroidies a température ambiante. Aprés une extraction liquide-
liquide avec du diéthyl éther et de I’HCI, les HPA cristallisés sont obtenus gréace a une étape de

cristallisation effectuée a 4°C.

La formation des HPA a été vérifiée par spectroscopie Raman et sera présentée dans la suite de

cette partie.

IV.4.2 Synthese des catalyseurs Mo-W/ZrO:

Les catalyseurs mixtes MoW et monométallique a base de W ont été préparés par imprégnation
a sec des solutions d’HPA mixtes et de HsSiW12040, 14 H20 selon la méme méthode de
synthese appliquée dans ce chapitre (sans calcination). Ils sont notés SiMogWs/ZrOo,
SiMosWe/ZrO2, SiM03Wo/ZrO; et SiW12/ZrOs.

Pour analyser I’effet de la proximité de Mo et W a I’échelle atomique dans les réactions d’HDO,

d’autres catalyseurs mixtes Mo+W avec les mémes ratios Mo/W ont été synthétises a partir de

mélanges d’HPA monométalliques. Les solutions d’imprégnation ont donc été préparées en

dissolvant les quantités adequates des HPA H4SiM012040 et HaSiW12040 dans un volume d’eau

égal au volume poreux de la zircone. La méme procédure de synthése est appliquée et les

catalyseurs obtenus sont notés : Si(Mog+WS3)/ZrO;, Si(Mos+We)/ZrO> et Si(Mos+Wsg)/ZrO».
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1V.4.3 Caractérisation des catalyseurs Mo-W/ZrO:

1VV.4.3.1 Propriétés texturales des catalyseurs Mo-W/ZrOz

Les résultats de I’ICP-OES (Tableau 1V- 12) ont permis de Vérifier les teneurs massiques de

Mo et de W des catalyseurs. 10% en poids total de Mo+W ont bien été déposés sur le support.

Les isothermes d’adsorption et de désorption d’N des solides sont tracées dans la Figure 1V-
23. Comme pour SiMo012/ZrO», I’isotherme de SiW12/ZrO; est identique a celle du support,
indiquant que I’ajout de 10% en poids de W ne modifie pas les propriétés texturales de ZrO». De

méme, les isothermes de tous les catalyseurs mixtes ressemblent étroitement a celle du support,

confirmant la conservation de sa texture mésoporeuse. La distribution poreuse de ces solides,

présentée dans la Figure 1V- 23, montre effectivement des diamétres moyens de pores tous

centrés sur 7,5 nm. En revanche, pour le catalyseur SiMosW3/ZrO; un pic d’intensité plus faible

apparait a 4,5 nm, d( probablement au bouchage de certains pores.

SiMo,,/ZrO,

Si(Mog+W,)/ZrO,

SiMogW,/ZrO,

Si(Mo,+W,)/ZrO,

Quantité adsorbée (u.a)

SiMo,W,/ZrO,

SiWpldrO, ——

Zro,

et T SmmmsmmmTTTTTT i ///’//’/
T
SiMogW,/ZrO, ﬁ,/»éf//
Si(Mog+We)/ZrO,
——— ///
_—
—

0.2
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1
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/ SiMo,,/Zr0,

7,5

Si(Mog+W,)/ZrO,

SiMogW,/ZrO,

.
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&
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Figure IV- 23 : Isothermes d'adsorption et de désorption d'azote et distribution poreuse des

catalyseurs de MoW et Mo+W/ZrO>
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Les valeurs de surface spécifique, volume poreux et diamétre moyen des pores, déterminées et
rapportées dans le Tableau I1V- 12 sont toutes proches de celles du support, confirmant que les
propriétés texturales du support ne sont pas impactées par la présence des HPA.

Tableau IV- 12 : Teneurs massiques de Mo et W et propriétés texturales des catalyseurs Mo-
W/ZrO,

Mo (% pds) W (% pds) Seer(m?g) Vp(cm3/g) Dp(nm)

ZrO; - - 98 0,28 8,0
SiM012/ZrO; 10,0 -- 88 0,26 7,6
SiMogW3/ZrO> 6,0 4,0 93 0,27 7,6
Si(Mog+W?3)/ZrO; 6,1 4,3 90 0,26 8,0
SiMosWe/ZrO2 3,4 6,6 99 0,26 7,6
Si(Mos+Wse)/ZrO; 3,2 6,3 93 0,26 8,0
SiMo3W/ZrO> 1,5 8,5 98 0,25 7,6
Si(Mo3+Wo)/ZrO; 1,6 8,7 95 0,25 8,0
SiW12/ZrO; -- 10 106 0,26 7,6

IV.4.3.2 Nature et dispersion du molybdéne et du tungsténe dans les catalyseurs Mo-
W/ZrO2

Les diffractogrammes de tous les catalyseurs, présentés dans la Figure IV- 24, montrent
uniquement les pics attribués a la phase cristalline du support ZrO,. L’absence de pics
correspondant a MoOs et WO3 suggére que le Mo et le W sont bien dispersés sur le support

dans tous les cas.
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Figure V- 24 : Diffractogrammes du support ZrO: et des catalyseurs Mo-W/ZrO>

Les spectres Raman des HPA et des catalyseurs sont présentés dans la Figure 1V- 25. La
formation de la structure de Keggin des HPA est confirmée par la présence des principales raies
aux nombres d’onde compris entre 983 et 998 cm™ correspondant & la vibration terminale
symétrique Mo(W)-Ox ainsi que des raies entre 223 et 248 cm™ attribuées au mode de vibration
Mo(W)-O ou O relie Mo(W) et Si [45], [47], [48]. Les raies d'étirement W-Ox sont retrouvées
a des fréquences Iégerement plus élevées que pour Mo-Oy, & 998 cm™ pour HaSiW1204 et &
983 cm pour H4SiM012040. Lorsque la teneur en Mo augmente dans les HPA mixtes, cette raie
se déplace vers des longueurs d'onde plus faibles, se rapprochant de celle de I’'HPA
monomeétallique HaSiMo012040. Les travaux de la littérature attribuent cette observation a la
variation de la force de la liaison entre 1’oxygéne et le métal [20], [47], [48]. La différence la
plus importante entre les spectres est observée pour les raies allant de 541 a 625 cm™. Pour les
HPA monométalliques, elles caractérisent les modes de vibrations symetriques W-O.-W a 541
cm™ et Mo-Oc-Mo a 620 cm?, et pour les HPA mixtes, les vibrations Mo(W)-O¢-W(Mo). Plus
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la teneur de Mo augmente, plus la position de cette raie se rapproche de celle de H4SiM012040

[9], [21].

983 245 956
248
620 ago’®? Si(Mog+W,)/ZrO,
980
. 952 .
HeSTMosW:040 o83 SiMoWyzro, o
239 987
965
242 625 963
_ 884 Si(Mog+W,)/Zro,
© . 998
% H,SiMogW,O,, AL N e
-‘é 990 SiMoW,/ZrO,
235
o 969 235 993
- 619 901
= Si(Mo,+W,)/ZrO,
'\
H,SiMo,W,0 VT » 998
4 3¥¥9%40 992 "..__/“ L"\__J’ R N 9. 8_1~"‘~___
223 556 973 SiMo,W,/Zr0,
223
> M
SiW,,/Zr0,
H,SiW,,0,, 998 980
979 Zro,
VA o 92_/\ Lo N
100 300 500 700 900 1100 200 400 600 800 1000
Longueur d'onde (cm-) Longueur d'onde (cm)

Figure IV- 25 : Spectres Raman des HPA et des catalyseurs Mo-W/ ZrO;

Dans les spectres Raman des catalyseurs mixtes MoW et Mo+W, les raies de la phase cristalline
ZrO; entre 500 et 650 cm™ cachent celles des liaisons Mo(W)-O.-W(Mo). Cependant, les raies
caractéristiques des liaisons terminales Mo(W)-O: sont toujours observées entre 979 et 998 cm-
1 ainsi que celles de Mo(W)-O-Si situées entre 235 et 245 cm™. Comme pour les HPA, la raie
principale se déplace vers des longueurs d’onde plus faibles avec 1’augmentation de la quantité
de Mo pour les deux séries MoW et Mo+W, sa position étant tres proche de celle retrouvée
pour ’HPA correspondant. Par contre, un déplacement de 998 a 980 cm™ est noté pour
SiW1/ZrO- attribué aux fortes interactions avec le support, comme proposé par Kokliukhin et
al. [21]. Les spectres Raman obtenus confirment donc la conservation de la structure des HPA
apres imprégnation et séchage.
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1V.4.3.3 Etude de la réduction du molybdéne et du tungsténe dans les catalyseurs Mo-
WI/ZrO2

1V.4.3.3.1 Etude par H2-TPR

Les profils Ho-TPR des catalyseurs, obtenus dans la gamme de 100 & 600°C, sont présentés
dans la Figure IV- 26. L’absence d’un pic de consommation d’hydrogéne pour SiW12/ZrO>
indique que W ne se réduit pas a des températures inférieures a 600°C. Ainsi, les pics observés
entre 417 et 450°C pour les autres catalyseurs peuvent étre attribués la réduction du Mo, et
spécifiquement a celle du Mo®" en Mo®/Mo*. Les quantités d’hydrogéne consommées
augmentent de maniere linéaire avec la teneur en Mo, celles des catalyseurs Mo+W et MoW

étant égales comme attendu (Figure 1V- 27).
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Figure 1V- 26 : Profils de réduction H2-TPR des catalyseurs Mo-W/ZrO;
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Figure IV- 27 : Evolution de la quantité d’H> consommée en fonction de la teneur de Mo des

catalyseurs Mo-W/ZrO>

Comme discuté dans la partie V-2, le profil de SiMo012/ZrO, montre deux pics attribués aux
réductions du Mo dans Zr(MoQOas). a 417°C et dans MoOs a 449°C. Pour les catalyseurs mixtes,
un seul pic est obtenu entre 418 et 437°C. Leur teneur en Mo étant inférieure a celle du
catalyseur monométallique, les especes MoOy seraient formées en quantités plus faibles et la

réduction proviendrait donc majoritairement du Mo en interaction avec le support.

Les maxima des pics des catalyseurs mixtes Mo+W (433-437°C) se trouvent a des températures
plus élevées que celles des solides MoW (418-423°C). Ainsi, le molybdéne des catalyseurs
préparés a partir d’HPA mixtes serait plus facile a réduire, ce qui pourrait étre attribué a la

proximité du Mo et du W a I’échelle atomique.

IV.4.3.3.2 Etude par XPS

Les différents états d’oxydation du Mo et du W présents sur les catalyseurs oxydes et réduits a
340°C sous 30 bar d’H2 ont été détermines par XPS. Pour la région Mo3d, les spectres
décomposés sont présentés dans la Figure 1V- 28, et les énergies de liaison et largeurs a mi-
hauteur sont données dans le Tableau IV- 13. Les spectres des catalyseurs oxydes indiquent,
comme pour Mo-Sn, que Mo®* est déja formé avant 1’étape de réduction. Aprés réduction, la

quantité d’espéces réduites Mo®* et Mo** augmente.
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Figure V- 28 : Spectres decomposes de la région Mo3d des catalyseurs Mo-W/ZrO> oxydes

et réduits sous 30 bar d’H»
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Tableau IV- 13 : Energies de liaison et fwhm de Mo3ds, des catalyseurs Mo-W/ZrO> oxydes
et réduits sous 30 bar d’H>

Catalyseurs oxydes Catalyseurs réduits sous 30 bar
M06+ M05+ M06+ M05+ MO4+
SiMo1,/ZrO; 'ﬁ;’ 2312;3 2(32155 2819)3 2809)1
swowszo: - GH Wy | an s s
Si(Mog+Ws)/ZrO; - - 2(235;) 2813? 2803?
SMaZ0: T Wa | wn 0s  as
Si(Mog+We)/ZrO; - - 2536)1 251‘1;3 25%%
SMaMZ0: T s | e 0e a6
Si(Mos+We)/Zro; - - 2(2293 2817? 2807?

Les pourcentages des différents états d’oxydation du Mo sont donnés dans le Tableau V- 14.

Comme discuté pour SiMo12/ZrO>, le dépbt sur ZrO d'un précurseur de Mo de type HPA connu
pour ses propriétés rédox, induit la présence d'espéces Mo avant I'étape de réduction. Cette
proportion augmente avec la quantité de W, de 22 a 32% pour SiMogWs/ZrO> et
SiMo3Wo/ZrO:s.

Aprés réduction, les pourcentages d’espéces réduites Mo®* augmentent de 11-32% a 34-51% et
celles de Mo*" de 0 a 11-19%. La proportion de Mo>* augmente avec la teneur en W,
correspondant aussi a une diminution de la teneur en Mo. L’analyse des catalyseurs Mo/ZrO2 a
différentes teneurs en Mo (Chapitre III) a montré qu’entre 10 et 5% en Mo, la proportion de
Mo®* diminue de 47 a 20%, indiquant que le molybdéne est plus difficile a réduire a faible
teneur. Dans le cas des MoW, il est donc clair que I'ajout du tungstene ameéliore la réductibilité
du Mo.

Des valeurs trés proches de Mo®" sont obtenues pour les mixtes Si(Mos+Ws)/ZrO; et
SiMosWe/ZrO- ainsi que pour Si(Mo3+Wy)/ZrO; et SiM03Wo/ZrO> alors qu’un pourcentage
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inférieur est obtenu pour Si(Mog+WS3)/ZrO, (38%) par rapport a SiMogWs/ZrO: (44%),

montrant le bénéfice d’utiliser un HPA mixte comme précurseur a ce ratio.

Tableau 1V- 14 : Pourcentages relatifs de Mo®*, Mo®* et Mo** des catalyseurs Mo-W/ZrO;

oxydes et réduits sous 30 bar d’H>

Catalyseurs oxydes Catalyseurs réduits
M 06+ M 05+ MO4+ M 06+ M05+ MO4+

SiMo012/ZrO; 89 11 0 49 34 17
SiMogWs/ZrO; 78 22 0 45 44 11
Si(Mog+Ws3)/ZrO; - - - 50 38 12
SiMogWs/ZrO> 73 27 0 37 46 19
Si(Mog+We)/ZrO; - - - 39 44 17
SiMo3We/ZrO> 68 32 0 35 50 15
Si(M03+Wpg)/ZrO: - == -- 35 51 14

Le molybdene est entierement détecté sur tous les catalyseurs (Tableau IV- 15), en accord avec
sa bonne dispersion sur le support. Compte tenu des différentes teneurs en Mo, les nombres
d'atomes de Mo®" des catalyseurs réduits ont été calculés (Tableau V- 15). Ils seront comparés

aux activités catalytiques dans la partie suivante.
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Tableau 1V- 15 : % atomiques de Mo déterminés par XPS et théoriques et quantités de Mo®*

des catalyseurs Mo-W/ZrO: réduits sous 30 bar d’H>

XPS théorique ar XPS 10%°
SiMo012/ZrO; 4,2 4,2 100 6,4
SiMogW3/ZrO; 2,6 2,6 100 5,0
Si(Mog+W?3)/ZrO» 2,8 2,6 100 4,2
SiMogWe/ZrO- 15 15 100 2,9
Si(Mos+We)/Zr0, 1,7 1,5 100 28
SiMo3Wo/ZrO; 0,7 0,7 100 14
Si(Mos+Wo)/ZrO, 0,8 0,7 100 1,4

Les spectres decomposés de la région WA4F des catalyseurs réduits sont présentés dans la Figure
IV- 29. Trois doublets caractérisant les espéces W®*, W°" et W*" sont observés. Les
contributions de W4f7» sont retrouvées respectivement a environ 36, 34 et 32 eV, comme
indiqué dans le Tableau V- 16. Les contributions de Zrdp et Mo®*4p rentrent également dans
la région W4f et ont été exclues lors du calcul de la teneur réelle en W. Les pourcentages relatifs
de WO, Wo* et W*| reportés dans le Tableau V- 16, montrent que W est trés peu réduit sous
30 bar d’Hz, I’espéce W étant majoritaire pour tous les catalyseurs (> 84%), ce qui est en

accord avec les observations de la TPR.
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Figure V- 29 : Spectres de decomposition de la région W4f des catalyseurs Mo-W/ZrO>
réduits sous 30 bar d’H>
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Tableau IV- 16 : Energies de liaison de W4f7; et fwhm des catalyseurs Mo-W/ZrO; réduits
sous 30 bar

Energie de liaison (eV)
% relatifs W

Fwhm (eV)
W6+ W5+ W4+ W6+ W5+ W4+

SiM0sW4/ZrO; (31?’28) - - 100 0 0
Si(Mog+W3)/ZrO; (315”35; - - 100 0 0
SiM0sWs/ZrO; ?fg) (31‘%%33 . 87 13 0
Si(Mog+Ws)/ZrO; ?fé) - - 86 14 0
SiM0sWs/ZrO; ?f”g) ?1%@35) . 90 10 0
Si(Moz+Ws)/ZrO; (31%1) - - 88 12 0
SiW12/ZrO; ?f”g) fﬁg (312,61) 84 13 3

IV.4.4 Evaluation des performances catalytiques des catalyseurs Mo-W/ZrO:2

Les performances catalytiques en HDO du m-crésol a 340°C et sous 30 bar de pression totale,

obtenues pour cette série de catalyseurs, sont présentées dans le Tableau IV- 17.

Contrairement au molybdeéne, le tungsténe est trés peu actif pour I’THDO du m-crésol dans ces
conditions opératoires. Les résultats de TPR et d’XPS ont montré que le tungsténe n'est pas
assez réduit a 340°C sous 30 bar d’hydrogéne. Les faibles quantités de W°* formées pour
SiW12/ZrO, (10 %) ne conduisent pas a une conversion significative (seulement 3 %). Ceci

confirme que I’utilisation d’une phase active réductible est nécessaire en HDO.

Dans la série des solides préparés a partir de ’HPA mixte MoW, 1’activité par gramme de
catalyseur de SiMogWa3/ZrO, est trés proche de celle de SiMo12/ZrO, (21,2 contre 21,8
mmoleresol g1 h1), puis diminue avec la teneur en molybdene, jusque 5,5 mmolcresol g2 h pour
SiMo3Wo/ZrO:s.
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Pour les catalyseurs Mo+W, une tendance similaire est observée avec la teneur en molybdene,
avec des valeurs proches de celles des MoW pour les ratios Mo/W de 3/9 et 6/6 et un écart plus

marqué pour le ratio 9/3 (16,2 contre 21,2 mmoleesol g N pour SiMogWs).

Tableau IV- 17 : Activités catalytiques des catalyseurs Mo-W/ZrO2 en HDO du m-crésol
(340°C, 30 bar, m/F = 45 g h molcrésoi™)

Activité kupo

Conversion
(%) Knpo/g Kupo/molmo+w
(MMOlersso g2h™)  (MOlerssol MOImo+w ™ hY)
SiM012/ZrO> 63 21,8 20,9
SiMogW3/ZrO; 61 21,3 25,1 (16)?
Si(Mog+W?3)/ZrO; 52 16,2 19,5
SiMogWe/ZrOz 36 10,0 14,0 (11)
Si(Mos+Wse)/ZrO: 35 9,7 13,6
SiM03We/ZrO2 22 5,5 8,9 (6)°
Si(Mo3z+Wo)/ZrO; 20 4,9 7,9
SiW1/ZrO; 3 0,7 1,4

a : knupo estimées a partir des knpo expérimentales des catalyseurs monométalliques

Dans ces deux séries, pour une comparaison prenant en compte les variations conjointes des
teneurs en molybdene et tungsténe, les constantes de vitesse ont été exprimees par mol de
Mo+W (Figure 1V- 30). Des valeurs trés proches de knpo sont obtenues pour Si(Moz+Wo)/ZrO;
et SiM0osWo/ZrOz (7,9 et 8,9 molerssor Molmosw™ ht) ainsi que pour Si(Mos+Ws)/ZrO: et
SiM0sWe/ZrO2 (13,6 et 14,0 molerssol MOolmo+w™ h1). Cependant, I’activité de SiMogWs3/ZrO;
(25,1 molcresol Molmo+w ™ ht) est supérieure a celle de Si(Mog+WS3)/ZrO2 (19,5 Molerésol MOIMo+w
h). De plus, son activité s’avére supérieure a celle de SiM012/ZrO; (20,9 Molcrésol MOIvo+w ™
hY).

193



CHAPITRE IV : Modification de la phase active de Mo

40

Expérimentale MoW

& Estimée

N 30 -

S 25.1
+

=

< £

5 16
3 14
Q

° 11

£ 10 - 8.9

W,, Mo;W, Mo,W; Mo,W,; Mo,,

Figure V- 30 : Activités expérimentales et estimées des catalyseurs MoW-ZrO; en HDO du

m-crésol a 340°C sous 30 bar

L’activité théorique des catalyseurs mixtes a été calculée a partir des activités expérimentales
des catalyseurs monomeétalliques, selon la formule suivante :

Mo

knpo (calculée) = Knpo (SiM012/Zr0O>) * Mot W

+ knpo (SiW12/ZrOy) *

Mo+W

Ou Mo/Mo+W et W/Mo+W représentent les ratios atomiques de Mo et de W

Les valeurs déterminées sont reportées dans le Tableau IV- 17 et sont comparées aux activités
expérimentales des catalyseurs mixtes dans la Figure IV- 30. Les valeurs obtenues
expérimentalement sont supérieures aux valeurs calculées, soulignant un effet de synergie entre

le molybdéne et le tungsténe.

Les sélectivités des différents produits de la réaction déterminées a iso-conversion (34-40%)
sont présentées dans le Tableau IV- 18. La sélectivité en toluéne (voie DDO) augmente en
présence du tungsténe, atteignant presque 100 % avec les deux séries MoW et Mo+W. Pour le
catalyseur le plus actif SiMogWa3/ZrO,, cette sélectivité est de 96% comparée a 91% pour
SiMo12/ZrO». Ainsi, bien que W soit beaucoup moins actif que Mo en HDO, il est plus sélectif
en production d’aromatiques par la voie DDO, ce qui pourrait étre di a son caractere plus
oxophile [49].
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Tableau 1V- 18 : Sélectivités en produits a iso-conversion (34-40%) des catalyseurs Mo-

W/ZrO,
Sélectivité (%)
m/F Conversion
(g h Moleresor™) (%) Toluéne Methy\l Methyl
cyclohexénes cyclohexane
SiM012/ZrO; 23 40 91 9 <1
SiMogWs/ZrO; 23 38 96 4 <1
Si(Mog+Ws3)/ZrO 23 36 97 2 1
2
SiMosWs/ZrO2 45 38 99 1 <1
Si(M06+We)/ZrO 45 35 98 2 <1
2
SiMo3Ws/ZrO, 72 34 98 2 <1
Si(M03+Wg)/ZrO 72 32 98 2 <1
2
SiW12/ZrO; 522 16 98 2 <1

* SiW12/ZrO; : la conversion ne peut pas étre augmentée a cause des contraintes

expérimentales

Ces résultats montrent donc que la combinaison Mo-W a partir d’HPA mixtes et mélangés crée

une synergie entre ces deux métaux en HDO qui améliore a la fois 1’activité et la sélectivité en

DDO.

L’activité par gramme de catalyseur a été tracée en fonction de la quantité de Mo>* dans le
réacteur (Figure 1V- 31). La corrélation linéaire obtenue pour les catalyseurs mixtes Mo+W et
MoW, montre le lien direct entre les performances catalytiques et le nombre d’espéces actives
présentes sur le méme support zircone, avec de fait une méme activité intrinséque, en accord
avec les mémes profils TPR obtenus sur cette série de solides (un seul pic TPR avec a basse
température, aux alentours de 420°C, correspondant a du molybdene en interaction avec la

zircone).

Les activités similaires des catalyseurs MosWs et Mog+Ws et celles de MozWy et Moz +Wg sont

expliquées par les quantités égales de Mo®* formées sur ces catalyseurs aprés réduction.
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Figure IV- 31 : Evolution de I'activité catalytique par gramme de catalyseur en fonction de

N(Mo®*) pour les catalyseurs Mo-W/ZrO;

L’activité supérieure de SiMogWSs/ZrO, par rapport & Si(Moet+W3)/ZrO> s’explique par la
réduction plus importante en Mo®* déterminée par XPS, montrant que le tungsténe introduit par
le biais d’un HPA mixte est plus efficace quant a la réduction du Mo que lorsqu’il est introduit
via un mélange d’HPA monométalliques. L’utilisation d’un HPA mixte MoW permet une
proximité a 1’échelle moléculaire du molybdene et du tungsténe. Cette proximité pourrait étre
a ’origine de la meilleure réduction du molybdéne dans le catalyseur SiMogWS3 par rapport a
Si(Mog+W?5), dans lequel peu de tungstene est présent. Quand la teneur en tungstene augmente
pour les ratios Mo/W de 6/6 et 3/9, la probabilité que le molybdéne ait un voisin tungstene

augmente, limitant de fait I’effet bénéfique de HPA mixte.

Des analyses ToF-SIMS ont donc été réalisées sur les deux catalyseurs MogW3 et Mog+Ws,
présentant des différences de comportement. Tous les fragments identifiés dans le Chapitre 111
sur les catalyseurs Mo/ZrO> témoignant de la présence des interactions Mo-Zr et de 1’oxyde de
molybdéne (MoZrO3*, ZrMoO4*, ZrMoO4H* et Zr,MoQ®*, MoO*, MoO,*, M0,07H*, MoOs;,
MoOsH", M020s et M020s") sont également détectés sur ces catalyseurs mixtes. De plus, des
fragments de tungsténe en interaction avec la zircone et d’oxyde de tungsténe sont identifiés
dans les zones de polarité positive (WO*, WOz*, WZrO4*, Zr,WOs*, WZr,06") et négative
(WOs3", WO4, Zr'WOeH", W20s5", W206™, W207H", W2ZrOg", W2ZrOgH"). Les spectres de masse
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de ces deux solides montrent particulierement la présence des fragments mixtes Mo,WOyg',

MoW->0g9™ et MOWOg', indiquant la formation d’interactions entre Mo et W (Figure 1V- 32).
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Figure V- 32 : Spectres de masse obtenus par ToF-SIMS pour MogWs et Mog+W3/ZrO>
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Afin de comparer la proportion relative des interactions entre Mo et W sur ces catalyseurs, 1’aire
de chaque fragment mixte a été normalisée par rapport a celle de MoOs". Les valeurs obtenues,
données dans le Tableau IV- 19, montrent que les espéces mixtes MoW sont formées en
quantités plus importantes pour le catalyseur préparé a partir de ’HPA mixte, ce qui confirme
qu’une plus grande proximité entre le molybdéne et le tungsténe a 1’échelle moléculaire est
obtenue sur ce solide, expliquant donc la meilleure réduction en Mo>* des espéces Mo®*
présentes sur le catalyseur SiMogWa/ZrO,. Un effet bénéfique de cette proximité a déja eté mis
en évidence sur des catalyseurs sulfures MoOW préparés a partir d’HPA mixtes, avec une

amélioration du taux de sulfuration et par suite de 1’activité catalytique en HDS [21].

Tableau IV- 19 : Quantités de fragments Mo-W déterminées par ToF-SIMS sur les catalyseurs
MogW3 et Mog+Ws/ZrO;

Mo,WOg MoW:,0q9 MoWOg
SiMogWs3/ZrOo, 0,011 0,013 0,096
Si(Mog+W?3)/ZrO> 0,005 0,007 0,038

Le catalyseur SiMo012/ZrO2 ne se place pas sur cette droite de corrélation (Figure IV- 31).
Malgré une quantité plus élevée de Mo®", il posséde une activité équivalente a celle de
SiMogW3. Sur ce catalyseur, I’activité intrinséque des espéces Mo®" est donc plus faible que
celle du catalyseur mixte SiMogWs. Le profil TPR de SiMo12 présente en plus du pic de
réduction vers 420°C un deuxiéme pic a une température plus élevée (449°C), correspondant a

du molybdene qui n’est pas en interaction avec la zircone et donc moins efficace.

Il est donc envisagé que les espéces Mo°* formées a partir des entités MoOx soient moins actives
en HDO par rapport a celles provenant de la réduction du Mo en interaction avec la zircone.
Cette observation est validée par le profil de réduction d’un catalyseur SiMo12/ZrO> préparé
avec 15% de Mo, qui montre un seul pic TPR a 463°C, signalant la formation majoritaire des
liaisons MoOx (Figure IV- 33). Ce catalyseur, testé en HDO, est moins actif que celui avec 10%

de Mo, les activités knpo étant respectivement de 16,0 et 21,8 mmolerssor g2 hL.

Ainsi, I’ajout de W n’affecte pas I’interaction Mo-Zr, et sa proximité avec Mo permet
d’améliorer sa réduction en Mo®" actif, créant une synergie entre ces deux métaux en HDO

particulierement pour le catalyseur SiMogW3/ZrOs.
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Figure V- 33 : Profil de réduction par TPR du catalyseur SiMo12/ZrO, avec 15% de Mo

TV.5 Conclusion

Dans ce chapitre, nous avons cherché a améliorer les performances catalytiques en HDO de
catalyseurs a base de molybdéne supportés sur la zircone monoclinique. Pour cela, nous nous
sommes intéressés a la modification de la phase active de Mo et spécifiquement a I’amélioration

de sa réduction en Mo®*.

Dans la premiére étude, le précurseur du molybdene utilisé dans le Chapitre IlI,
I’heptamolybdate d’ammonium (HMA), a été remplacé par un hétéropolyacide (HPA) a
structure de Keggin H4SiM012040 connu pour ses propriétés rédox importantes. L utilisation de
I’HPA entraine la formation de Mo°* sur le catalyseur oxyde, confirmant sa réductibilité.
Cependant, la structure de I’HPA est détruite aprés réduction a 340°C et le catalyseur présente
des quantités de Mo®* trés proches a 1’état réduit, des profils de réduction similaires et par
conséquent des performances catalytiques voisines de celles du catalyseur préparé a partir
d’HMA.

Le catalyseur & base de molybdéne supporté sur ZrOz a ensuite été¢ modifié par 1’ajout de deux

promoteurs : 1’étain et le tungstene.

L’étain a été déposé sur un catalyseur de molybdeéne (HPA) supporté sur ZrO> avec des ratios
de Mo/Sn compris entre 1 et 15, pour une teneur fixée a 8% en Mo. L’ajout d’étain a permis
d’améliorer la réduction du Mo comme attendu, puisque les pourcentages de Mo°* ont

augmenté de 39% sur 7 Mo/ZrO; & environ 50% (avec des pourcentages de Mo** entre 8 et 22%
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contre 2% sur 7 Mo/ZrQ), sur ’ensemble des catalyseurs a base d’étain. Néanmoins, pour un
ratio Mo/Sn inférieur a 4, la quantité d’espéces Mo>* accessibles diminue avec la quantité
d’étain, ce dernier venant probablement recouvrir le molybdéne. Pour le solide avec Mo/Sn égal
a 15, ou I’ensemble du molybdeéne est détecté par XPS et donc accessible, I’activité par gramme
de catalyseur diminue drastiquement & 15 moleresor g2 h™ par rapport & 21 moleresor g™ h™ pour le
catalyseur non modifié. L activité est donc impactée négativement par la présence d’étain, en
accord avec I’évolution des profils TPR des deux solides. Avec I’augmentation de la quantité
d’étain, 1’activité continue a s’effondrer jusque 2,5 moleresol ™ N pour un ratio Mo/Sn égal a 1,
et suit la proportion de Mo®* accessibles. Malgré une meilleure réduction du molybdéne, 1’étain
a un double effet négatif, d’une part en perturbant les interactions Mo-Zr et d’autre part en

diminuant la quantité d’espéce Mo®" accessibles.

Une série de catalyseurs mixtes de molybdéne et de tungsténe supportés sur ZrO, a été préparée
a partir d'hétéropolyacides mixtes HsSiMoxW12.xO40 et d’un mélange d’HPA monométalliques
avec une teneur totale en métal de 10 % en poids et des ratios Mo/W de 9/3, 6/6 et 3/9. Les
résultats de tests catalytiques ont montré que le tungsténe, qui ne se réduit pas, n’est pas actif.
Pour tous les catalyseurs mixtes, une synergie entre Mo et W a été observée, puisque les
activités catalytiques expérimentales étaient supérieures a celles calculées a partir des activités
des catalyseurs monométalliques. Cette synergie a été attribuée a une meilleure réduction du
Mo en Mo®* en présence de W, sans affecter les interactions entre Mo et Zr. Les sélectivités a
la voie DDO sont aussi améliorées par 1’ajout de W, devenant proches de 100%. Pour les ratios
Mo/W de 3/9 et 6/6, les activités sont similaires pour les catalyseurs MoW et Mo+W.
L’utilisation de ’HPA mixte s’avere par contre bénéfique pour le ratio Mo/W de 9/3, I’activité
de SiMogWS3/ZrO> calculée par mol de métaux (25,1 molerssot Molmo+w 2 1) dépassant celle du
catalyseur mixte correspondant (19,5 molcrésol Molmorw ™ ht) et de SiM012/ZrO2 (20,9 molcresol
molmot h1). Ces résultats ont été reliés a la proximité entre les deux métaux Mo et W a I’échelle

atomique dans I’HPA mixte, confirmée par 1’analyse ToF-SIMS.
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Ces travaux de thése ont porté sur le procédé catalytique d’hydrodésoxygénation (HDO)
nécessaire pour désoxygener la biohuile issue de la dépolymérisation de la lignine, afin

d’obtenir des biocarburants et des molécules aromatiques biosourcées a haute valeur ajoutée.

L’étude bibliographique a permis d’identifier les composés phénoliques (phénol, crésol,
anisole, gaiacol) comme étant les molécules modeéles les plus utilisées pour représenter la
biohuile. L’HDO de ces composés conduit a deux catégories principales de produits : les
hydrocarbures aromatiques provenant d’une désoxygénation directe (voie DDO) et les
hydrocarbures aliphatiques formés par hydrogénation du cycle aromatique (voie HYD), dont
les sélectivités dépendent de la formulation du catalyseur utilisé. Une analyse approfondie des
différents types de catalyseurs testés en HDO a été effectuée, et a fait ressortir les catalyseurs a
base d’oxyde de molybdene, choisis dans ce projet de these, en raison de leur sélectivité élevée
aux composés aromatiques. Ces solides sont cependant moins actifs que d’autres catalyseurs
tels les sulfures CoMoS ou NiMoS/Al;O3 qui rencontrent des problemes de stabilité et de
contamination des produits par le soufre ou encore les métaux nobles et le nickel qui ont plutét
un caractere hydrogénant. Le défi était donc de développer des catalyseurs a base d’oxyde de
molybdéne plus performants pour cette réaction. Le composé phénoliqgue m-crésol a été
sélectionné comme molécule modele pour la réaction d’HDO, a une température de 340°C et

sous une pression totale de 30 bar.

La premiere partie des travaux concerne 1’étude de I’influence du support sur les performances
catalytiques pour des catalyseurs d’oxyde de molybdene déposé sur alumine, zircone, titane et
silices mésoporeuses SBA15 et COK12, a méme teneur en Mo (10% en poids). Nous avons mis
en évidence un effet trés marqué de la nature du support, avec une forte amplitude des valeurs
de conversion. Il apparait que la bonne dispersion du molybdene en polymolybdates a la surface
du support n’est pas une condition suffisante pour garantir de bonnes performances, comme vu
pour le catalyseur supporté sur alumine. De plus, bien que la littérature revendique les especes
Mo>* comme espéces actives en HDO, sur la série de supports étudiés, aucune relation n’a pu
étre établie entre I’activité et la quantité de Mo®*, des quantités voisines étant détectées sur des
solides présentant des activités tres différentes (comme Mo/ZrO; et Mo/Al>O3z). Le support
zircone conduit au catalyseur le plus performant, et se distingue des autres supports par la
présence d’une interaction spécifique Mo-Zr, conduisant a des especes plus facilement

réductibles et d’activité intrinseque plus élevée.

Il a ensuite eteé envisagé de disperser la zircone sur une silice mesoporeuse pour bénéficier de
ses propriétés texturales élevées. Cette étude nous a a nouveau confirmé que la dispersion du
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molybdeéne n’a pas forcément un impact sur les performances, puisque la présence de MoO3 sur
Mo/SBA15 ou de polymolybdates sur Mo/25ZrO»-SBA15 conduit a des activités identiques.
Les ajouts croissants de zircone jusque 50% ont permis d’augmenter la quantité des especes
Mo°*, en raison de la création d’interactions entre le molybdéne et la zircone (comme visible

sur les profils TPR) sans toutefois atteindre celle obtenue sur zircone seule.

De facon a moduler les interactions entre le molybdéne et la zircone, différentes teneurs de Mo
ont été deposées sur le support ZrOz (5, 7, 10 et 13%). Sur ce méme support, nous avons mis
en évidence que le molybdene bien dispersé a 5 et 7% permet de maximiser les interactions
avec la zircone. Les espéces Mo>* formées, associées a un seul pic a basse température sur les
profils TPR, possedent des activités intrinseques par mol de Mo voisines pour ces deux solides,
et les plus élevees de la série. Au-dela de ces teneurs, ’activité diminue avec la formation
d’espéces MoOs. L’analyse ToF-SIMS conforte cette analyse avec plus de fragments Mo-Zr

sur le 7Mo/ZrO2 que sur les solides plus chargés.

La phase active du catalyseur Mo/ZrO: a ensuite été modifiée afin d’augmenter la quantité de

Mo®*, tout en conservant 1’interaction avec la zircone.

La premiére idée a été d’utiliser I’hétéropolyacide (HPA) HsSiM012040 choisi pour ses
propriétés rédox qui pourraient étre bénéfiques a 1’obtention de Mo®*. Malgré une quantité de
Mo®" sur le catalyseur séché supérieure a celle obtenue sur le catalyseur de référence, des
quantités similaires ont été mesurées sur les solides réduits et ont conduit a des performances

catalytiques tres proches.

Dans un catalyseur supporté sur zircone, I’ajout d’étain a, comme espéré, induit une
augmentation du pourcentage de Mo®*, mais également de Mo*", avec néanmoins, dés 1’ajout
d’une petite quantité d’étain, une diminution trés importante de 1’activité catalytique. D’apres
les profils de réduction obtenus par TPR, il a été déduit que I’étain, méme en quantités trés
faibles, nuit aux interactions entre le molybdene et la zircone, ce qui pourrait en partie expliquer
la perte de performances. Aux plus fortes teneurs en étain, un autre facteur contribuant a la
baisse d’activité pourrait étre la diminution de I’accessibilité aux espéces actives Mo>* en raison
d’un recouvrement par 1’étain, comme suggéré par les analyses XPS. Au final, tous les solides
mixtes Mo-Sn préeparés avec des ratios Mo/Sn allant de 1 a 15 se sont révélés moins actifs en
HDO que le catalyseur monomeétallique de Mo, I’activité diminuant avec I’augmentation de la

quantité d’étain. Ainsi, cette étude a montré que 1’étain est effectivement un promoteur pouvant
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améliorer la réduction du Mo, mais que son affinité pour le molybdene est néfaste a la réaction
d’HDO.

Le tungsténe a été utilisé afin d’augmenter la réduction du molybdéne déposé sur zircone. Des
catalyseurs ont été préparés a partir d’HPA mixtes (MoW) et de mélanges d’HPA
monométalliques (Mo+W) avec des ratios Mo/W de 9/3, 6/6 et 3/9 et une teneur totale de 10%
en poids de métaux. Bien que la teneur en molybdéne diminue, le pourcentage relatif de Mo®*
formé aprés réduction est toujours supérieur a celui du catalyseur SiMo12/ZrO, et augmente
avec la teneur en tungsténe. De plus, les profils de réduction de ces catalyseurs ont prouve que
les interactions entre le molybdéne et la zircone n’ont pas été affectées par 1’ajout de tungsténe,
contrairement aux catalyseurs Mo-Sn. Les solides MoW et Mo+W ont montré des activités par
mol de métaux supérieures a celles calculées a partir des activités des catalyseurs
monomeétalliques, montrant ainsi I’effet de synergie entre le molybdéne et le tungsténe. Pour
les ratios Mo/W 3/9 et 6/6, les deux voies de synthése conduisent a des catalyseurs MoW et
Mo+W avec des activités par mol de métaux équivalentes. Cependant, le solide MogW3 est bien
plus actif que son homologue Mog+W3, ce qui indique que I’utilisation d’un HPA mixte permet
d’augmenter la proximité du molybdene et du tungstene a I’échelle moléculaire (en accord avec
les résultats des analyses ToF-SIMS montrant plus de fragments MoW), conduisant a une
meilleure réduction du molybdéne. De plus, I’ajout de W a amélior¢ la sélectivité a la voie DDO
qui est devenue proche de 100%. L’utilisation d’HPA mixtes MoW déposés sur zircone se
révele étre une stratégie efficace, qui a permis d’augmenter I’activité intrinséque du molybdéne

du catalyseur MogWS3 par rapport a celle du catalyseur SiMoz..

Néanmoins, la quantité plus faible de molybdene dans le catalyseur SiMogW3 n’a pas permis
de dépasser I’activité par gramme du catalyseur monométallique SiMo1o. Il convient donc
d’augmenter la teneur relative en Mo dans I’HPA mixte, qui peut étre préparé sous la forme de
H4SiM011W1040. Le catalyseur correspondant devrait donc s’avérer plus efficace que le

catalyseur de référence, comme illustré sur la Figure V- 1.
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Figure V- 1 : Estimation de [’activité du catalyseur SiMo11W1/ZrOz

Une autre piste d’amélioration serait la synthése de zircone mésoporeuse a propriétés texturales
supérieures, permettant le dépot d’une plus grande quantité de molybdéne bien dispersé et en

interaction avec Zr.

Enfin, des caractérisations plus poussées comme la spectroscopie d’absorption X, et en
particulier ’EXAFS, pourraient nous donner acces a I’environnement du molybdene réduit de
maniere & mieux comprendre la nature de I’interaction spécifique Mo-Zr a ’origine des
performances catalytiques. Ces nouvelles connaissances pourraient étre mises a profit pour
envisager des syntheéses innovantes de catalyseurs d’HDO a base de molybdéne supportés sur

zircone.
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Résumé

Ce projet de thése s’intéresse a la réaction d’hydrodésoxygénation (HDO) nécessaire pour
convertir les produits de dégradation de la lignine en biocarburants et en produits aromatiques
a haute valeur ajoutée, réduisant ainsi la dependance aux combustibles fossiles. Les catalyseurs
a base de sulfures (Co, Ni) MoS/Al,Oz couramment utilisés en HDO en raison de leur excellente
activité catalytique nécessitent un apport continu en soufre pendant la réaction et peuvent
contaminer les produits finaux. De nouvelles formulations de catalyseurs sans soufre sont
étudiées, en particulier celles a base d’oxydes de molybdéne trés sélectifs aux composés
aromatiques. Etant cependant moins actifs que leurs équivalents sulfurés, des stratégies
d’optimisation sont développées dans ces travaux de recherche pour améliorer leurs
performances, en se focalisant surtout sur la réductibilité du molybdene. En effet, les especes
Mo®* sont identifiées dans la littérature comme sites actifs de la réaction. Ainsi, les études sont
orientées d’abord vers 1’identification d’un support optimal et ensuite vers la modification de
la phase active par des promoteurs capables d’aider la réduction du molybdéne. Les solides
préparés sont caractérisés par diverses techniques expérimentales et leurs performances sont

¢évaluées en HDO d’une molécule modéle, le m-crésol, & 340°C et sous 30 bar d’hydrogéne.

Mots clés : Hydrodésoxygénation, catalyseurs MoOx supportés, réductibilité, Mo®*
Abstract

This thesis project focuses on the hydrodeoxygenation (HDO) reaction required to convert the
degradation products of lignin into biofuels and high-value-added aromatics, reducing reliance
on fossil fuels. Catalysts based on sulfides (Co, Ni) MoS/Al,O3, commonly used in HDO due
to their excellent catalytic activity, require a continual supply of sulfur during the reaction and
can contaminate the final products. To address these issues, sulfur free catalyst formulations
are being studied, particularly those based on molybdenum oxides known for their high
selectivity toward aromatic compounds. Since these catalysts are generally less active than
sulfides, optimization strategies are implemented in this thesis work to improve their catalytic
performance, focusing mainly on the reducibility of molybdenum. Indeed, Mo®* species are
identified in the literature as active sites in this reaction. Therefore, the studies first aim to find
an optimal support and then to modify the active phase by adding promoters that are beneficial
to molybdenum reduction. The prepared solids were characterized by various experimental
techniques and their catalytic performances were evaluated in the HDO of model compound m-
cresol at 340°C under 30 bar of hydrogen.

Keywords: Hydrodeoxygenation, supported MoOx catalysts, reducibility, Mo®* species
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