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e Abstract

Catalytic naphtha reforming is a major process in petroleum refining, converting low-octane naphtha
petroleum to high-octane number which can be blended into gasoline, other valuable by products include

hydrogen and cracked light gases are also obtained.
We have studied naphtha catalytic reforming on three industrial catalytic system supplied by Engelhard

noted E601 - EB03 and E801/E803, these catalytic system are based on Pt-Re bimetallic.

We have discussed the effect of catalyst type, the metal quantity on the aromatic product yield.

We have also examined the effect of sulfur quantity in naphtha feed of the performance of three catalysts.

Keywords: reforming, naphtha, octane number, Pt-Re, aromatics, sulfur.
e Résumé

Le reformage catalytique est un procédé majeur dans le raffinage du pétrole, il permet de convertir les
coupes naphta de pétrole a faible indice d’octane en bases pour carburant a haut indice d’octane. D’autres

produits sont obtenus par le reformage, a savoir I’hydrogéne et les produits légers.

Nous avons étudié le reformage catalytique de coupe naphta sur trois systéemes catalytiques industriels,
fournis par Engelhard E601 - E803 et E801/E803, ces systemes sont de type bimétalliques Pt-Re.

Nous avons discuté ’effet de type de catalyseur, de la teneur en métaux sur le rendement en produits
aromatiques.

Nous avons également examiné 1’effet de la teneur en soufre dans la charge naphta sur la performance
catalytique des trois catalyseurs.

Mots clés : reformage, naphta, indice d'octane, Pt-Re, aromatiques, soufre.
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NOMENCLATURE

A : aromatiques (% vol)

As: Arsenic.

DCP: Di chloro propane.

DMDS: Disulfure de diméthyle.

e entré de réacteur.

E.601 : le premier d'Engelhard important catal yseur de Pt/Re (série E.600).

E.801 :1%° Magnaforming catalytique Engelhard (série E.800) de Pt/Re a base
d’alumine.

E.803:3°™ Magnaforming catalytique Engelhard (série E.800) de Pt/Re a base
d’alumine.

Er : L'écart de facteur de correction pour chague parameétre.

f : facteur de correction de densité.

F correct : L€ facteur de correction de latempérature.

F correct cat Neuf : L€ facteur de correction pour chague paramétre au catal yseur Neuf.
Feorrect cat Actuel - L€ facteur de correction pour chaque parametre au catal yseur Actuel.
Faesact : facteur de désactivation rel atif.

G : débit massique (Kg/h).

Gch: débit massique de la charge (Kg/h).

Gorm: débit massique de gaz de recyclage (Kg/h).

H2% : pureté de I’hydrogéne (%).

Inj yo : la quantité d’HCI injecté avec la charge (ppm).

Inj 0 - la quantité de I’eau injectée avec la charge (ppm).

M : masse molaire (Kg/Kmol) ou (g/mole).

Mcy : lamasse moléculaire de la charge (g/mole).

M ¢ : lamasse moléculaire de Chlore (g/mole).




M H,0: la masse moléculaire de I’eau (g/mole).

Mo : molybdéne.

N : naphténes (% val).

Ni : nickdl.

NO : nombre d’octane.

O: olé&fines (% val).

P : pression (kg/cm?).

AP : perte de charge (kg/cm?).

Paa: paraffines (% vol).

PI: point initial .

PF: point final.

Pb: plomb.

PMcu=Mcy : le poids moléculaire de la charge d”hydrocarbure (g/mole).
PMgrwm : le poids moléculaire d’un gaz recyclage Magnaforming (g/mole).
Pt : platine.

R : lerapport Ho/HC.

Rdl : le rapport de facteur de désactivation relative.

R1: réacteur de prétraitement.

R> R3 R4 Rs: les 4 réacteurs de la section Magnaforming.

Re: rhénium.

S sortie de réacteur.

S: lesoufre.

S : Laséectivité des paraffines en aromatiques.

T: Température (°C).

Te ; : Température d’entré d’un réacteur i (°C).

Ts ; : Température de la sortie d’un réacteur i (°C).

T, : Taux de conversion des paraffines (% vol).

ATi : Ladifférence de température dans chaque réacteur (°C).

AT total : La somme des différences de température dans chaque réacteur (°C).



Xu,0 - la quantite de I’eau contenu dans le gaz de recyclage (ppm).
Xci & la quantité d’HCI contenu dans le gaz de recyclage (ppm).
Vca : Levolume de catalyseur (m®).

Ven @ Le débit volumique de la charge (m/hr).

Verw : Débit volumique du gaz de recyclage (Nm3/h).

VVH : vitesse spatiale de la charge (h™).

WATB : Température moyenne pondérée du lit catalytique (°F).
P4~ : Masse volumique de la charge & 15°c du liquide (Kg/m®).
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Chapitre | Introduction générale

INTRODUCTION GENERALE

I. INTRODUCTION GENERALE

Le reformage catalytique est un procédé clé dans le raffinage de pétrole, c’est un
procédé de raffinage des essences, mais il assure aussi une partie non négligeable de
I’approvisionnement de la pétrochimie en hydrocarbures aromatiques qui ont pour principal
débouché la production de carburants. Les procédés de reformage catalytique permettent de
convertir les coupes pétrolieres a faible indice d’octane (40 a 60), couramment appelées
naphtas, en bases pour carburant & haut indice d’octane appelés reformats, par réarrangement
moléculaire ou déshydrogénation. Cette amélioration de I’indice résultant essentiellement
d’une forte augmentation de la teneur en aromatiques. En effet, I’indice d’octane est utilisé

pour mesurer le pouvoir antidétonant des essences dans un moteur.

Le processus normal de combustion des essences dans un moteur consiste en une
combustion propagation d'un front de flamme issu de I'étincelle jaillissant entre les électrodes
de la bougie d'allumage. Le phénomeéne parasite qu'il faut absolument éviter est le cliquetis. Il
s'agit d'une auto-inflammation, instantanée et en masse, d'une partie du mélange non encore
brllé, porté a température et pression élevées par le mouvement du piston et par le
dégagement d'énergie da a la propagation du front de flamme. Il en résulte une augmentation
locale de pression, suivie de vibrations de la masse gazeuse, entrainant un bruit caractéristique
qui évoque un tintement métallique, d'ou l'origine du terme cliquetis. Ce dernier entraine des
contraintes mécaniques et thermiques trop séveres, génératrices, parfois en quelques secondes,
d'incidents destructifs graves : rupture du joint de culasse, grippage ou fusion partielle du
piston, détérioration de la culasse et des soupapes. C'est pourquoi, depuis l'origine des
moteurs, on a congu et realise des essences qui suppriment tout risque de cliquetis. Plus les
indices d'octane sont élevés, plus le constructeur automobile pourra augmenter le taux de

compression et optimiser le déroulement de la combustion sans risque de cliquetis.

Le réle du reformage catalytique est d'optimiser cet indice en vue d'obtenir des essences

de bonne qualité utilisables comme carburants.
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Deux événements ont contribué & accentuer encore cette tendance a accroitre les
rendements en composés aromatiques. Il s’agit de la mise en place d’une réglementation
antipollution préconisant, en particulier, une diminution de la teneur en plomb des essences, et
de I’obligation de pratiquer des économies d’énergies et pour ce faire, de mieux valoriser les
coupes pétrolieres pour maintenir un indice d’octane final a un méme niveau. Ces
consideérations ont forcé d’une fagon continue le raffineur a produire des essences a haut

indice d’octane.

Selon la charge et les catalyseurs, les reformats peuvent avoir des concentrations trés
¢levées de toluene, de benzene, de xyléne et d’autres constituants aromatiques utiles dans la
préparation de ’essence et dans les procédés pétrochimiques. L’hydrogéne, important sous-
produit, est séparé du reformat en vue d’étre recyclé et utilisé dans d’autres procédés. Le
produit obtenu dépend de la température et de la pression dans le réacteur, du catalyseur
utilisé et du taux de recyclage de I’hydrogene. Certaines unités de reformage catalytique
fonctionnent a basse pression, tandis que d’autres fonctionnent a haute pression. Dans
certaines unités, le catalyseur est régénéré en continu; dans d’autres, les catalyseurs de tous
les réacteurs sont régénérés durant les opérations de révision totale, alors que dans d’autres

encore, on met 1’un apres 1’autre les réacteurs hors service pour régénérer le catalyseur.

La premiere unité de reforming catalytique a été construite en 1939 au Texas par la
Company Kellog selon le procédé d‘hydroforming de la Standard Oil Développement. A
travers les années, il y eu un développement du procédé, des premiers temps, jusqu’a la mise
au point d’un catalyseur plus performant. Cependant, le plus grand pas dans ce domaine a été
franchi en 1959 par Chevron Oil Company qui a publié les premiers résultats industriels
obtenus avec un catalyseur bimétallique (Platine/Rhénium) qui présentait une stabilité et une
sélectivite meilleures a celles réalisees par un catalyseur monométallique (seulement du
platine). Ces avantages ont permis de faire évoluer le procédé vers un fonctionnement a basse
pression apportant, ainsi une amélioration trés nette en rendement des essences et en

production d'hydrogéne.

Tous ces progres se traduisent par :
v" Un meilleur rendement en essence de haute qualité,
v" Une production d’hydrogéne plus importante,
v" Une baisse du codt de fonctionnement.
Ces facteurs conduisent a un bilan économique plus favorable dans I’exploitation du

procédé.
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ETUDE BIBLIOGRAPHIQUE

I-1. Charges du reformage catalytique:

Les charges habituellement traitées par reformage sont des coupes d’essences lourdes
issues de la distillation du pétrole brut, les naphtas, leur composition varie suivant 1’origine
du brut. Ces coupes sont des mélanges d’hydrocarbures ayant de 6 a 10 atomes de carbones,

constituée principalement, de paraffines (P), des naphténes (N) et d’aromatiques (A) [1].

Ces charges sont caractérisées premiérement par leur intervalle de distillation (ASTM) :
point initial Pl et point final PF, qui représentent la température de la distillation de la
premiére goutte et celle de la derniére goutte respectivement. Ainsi I’ASTM est une
association américaine qui a pour but «la connaissance des matériaux techniques et la
standardisation des spécifications et des méthodes d'essais ». Les charges sont également
caractérisées par un nombre de propriétés, densité, poids moléculaire, indice d’octane, et par
des caractéristiques analytiques ; concentration en paraffines, naphtenes et aromatiques, ou

encore teneur en soufre S, en azote N et en métaux.

Il est important de noter les réactions misent en jeu dans le reformage catalytique

entrainent une augmentation du point final du reformat par rapport a celui de la charge.

I-2. L’indice d’octane :

Indice d’octane ou nombre d’octane NO mesure le pouvoir antidétonant d’une essence
comme on la vu précédemment, la mesure de l'indice d'octane est effectuée selon une

méthode normalisée sur un moteur de laboratoire appelé CFR (Cooperative Fuel Research).

Celui-ci comporte un dispositif permettant de modifier le taux de compression en
marche et un détecteur de cliquetis a partir du diagramme de pression. On recherche avec le
carburant testé la valeur du taux de compression provoquant une intensité donnée de cliquetis
et on établit une comparaison avec le comportement de différents mélanges de deux
hydrocarbures purs : le 2,2,4 triméthylpentane ou iso-octane et le n-heptane. Ceux-ci se voient
attribuer par définition des indices d'octane égaux, respectivement, a 100 et 0. Un carburant
présentera un indice d'octane x s'il montre sur le moteur CFR la méme résistance au cliquetis
qu'un mélange constitué de x % d'iso-octane et (100-x) % de n-heptane. Certains composés

chimiques - gaz de pétrole, hydrocarbures aromatiques, alcools - se caractérisent par des
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indices d'octane supérieurs a 100. L'échelle de référence est alors constituée par des mélanges
d'iso-octane et d'un additif - le plomb tétraéthyle - améliorant la résistance a l'auto-

inflammation.

Pour caractériser les carburants classiques destinés au moteur d'automobile, il existe
deux procédures normalisées correspondant chacune a des conditions de fonctionnement
différentes du moteur CFR Dans la méthode dite « Recherche » ou «F1», le moteur
fonctionne sans réchauffage du mélange carburé ; au contraire, dans la méthode « Moteur »
ou «F2», la température d'admission atteint 150 °C. Les indices d'octane obtenus sont
désignés respectivement par les sigles NOR (indice d’octane recherche) et NOM (indice

d’octane moteur).
I-3. Réactions mises en jeu:

Les types et le mécanisme de principales réactions produites dans un processus de

reformage catalytique ont été cités par plusieurs travaux [2-5].

Le processus de reformage catalytique et donc I’augmentation de la teneur en aromatiques aux

dépends des autres hydrocarbures impliques quatre réactions élémentaires :

I-3-1. Déshydrogénation des naphténes en HC aromatiques :

Un exemple de cette réaction est donné ci-dessous:

O e ©+3H2

Cyclohexane Benzéne

Cette réaction permet d’atteindre des NO trés élevés, elle est trés endothermique (AH =
210kJ /mol) elle est donc favorisée par une augmentation de la température et un abaissement

de pression.

Cinétiquement cette réaction est la plus rapide par rapport aux autres réactions de

reformage.

I-3-2. Déshydrocyclisation des paraffines :

Exemple de cette réaction : CHy— (CHgly — CHy ——= ©+d Hs
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Elle est encore plus endothermique que la déshydrogénation ((AH = 250kJ /mol), elle
est par contre plus lente et favorisée donc par une température plus élevee et une pression plus
faible.

I-3-3. Isomérisation :

Exemple de I’isomérisation des n-paraffines en isoparaffines des alkylcyclopentanes en

alkylcyclohexanes.

CH3 — (CHz)y — CH3 ——= CH3 — CH — (CH3); — CHy
|

CHg

== [

Méthylocyclopentane Cyclohexane

CHy

L'isomérisation est une réaction faiblement exothermique et trés rapide dans les

conditions usuelle de fonctionnement.
I-3-4. Hydrocraquage :

C’est une réaction exothermique ((AH = -40 kJ /mol), et irréversible dans les conditions
opératoires usuelles mais limitée par une vitesse de réaction lente. Lorsque la température
s’¢leéve, cette transformation peut devenir plus importante que [’isomérisation et la
déshydrogénation. Elle devient d’autant plus importante que la concentration en composés

aromatiques croit.

Voici un exemple de réaction d’hydrocraquage :

R—CH, —CH, —R” + H, —= R~— CHy + R —CH,
iso iso

("
+ H;— R,H + 10 keal 22w R,H + R H

v
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Enfin, la forte proportion d’hydrocarbures aromatiques et les températures élevées
mises en jeu favorisent la formation du coke. En effet Ramage et al. [6] On considéré la
formation du coke et en conséquence la désactivation du catalyseur dans le processus. Le coke
se forme par suite de déshydrocyclisations donnant des polyaromatiques condensés, tres
lourds de structure graphitique. Les polycyclisations peuvent se produire a partir d’alkyls
aromatiques ou de molécules tres insaturées telles que les dioléfines qui pourraient se former
sur le catalyseur. Pour réduire la formation de coke on doit opérer sous pression d’hydrogéne
assez élevée. En effet les structures tres insaturées et les polyaromatiques de la charge, qui

sont précurseurs de coke, sont sélectivement hydrogénés sur le catalyseur (platine).

Cinétiquement la réaction est tres complexe, le cockage s’accroit considérablement avec
I’augmentation du point final d’ébullition de la charge, qui apporte d’une part des
polycycliques, promoteurs directs de cockage, et d’autre part des molécules longues,

promoteurs essentiels de cockage par les oléfines et les dioléfines susceptibles de se former.

Pour conclure et si on considére les indices d‘octane recherche NOR des hydrocarbures
ayant 7 atomes de carbone comme exemple, on constate (tableau 1.1) que le nombre d’octane
des paraffines est le plus élevé pour les structures les plus ramifiées, que leur
déshydrogénation en oléfines entraine un accroissement de I’indice d’octane, et qu’a coté des
isoparaffines ou oléfines trés branchées dont les indices d’octane sont aux alentours de 100, la

valeur la plus élevée (120) est celle de toluene [3].
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Tableau 1.1 : Indice d’octane recherche de composés a sept atomes de carbone.

Composzes NOR

&6
Bo

91.4

Paraffimes
831

/\/l\/
>~
A~
A
/‘:>{\ B3
/)/\ 65
T

N

NN

AN

112

&4

B4

Olefines
1053

Naphténas

O -
Aromatiques
O J 120

L’augmentation du nombre d’octane d’une essence peut donc se concevoir comme la

transformation des naphténes en aromatiques, et celles des paraffines linéaires en paraffines
branchées ou éventuellement méme en oléfines, ce qui apporterait le gain le plus important,

en aromatiques.



Chapitre | Etude bibliographique

I-3-5. Thermodynamique des réactions :

Le tableau suivant résume les valeurs de AH des différentes réactions:

Tableau 1.2 : les valeurs de AH des 4 différentes réactions.

Réactions AH kJ/mol
Déshydrogénation des naphtenes 210
Déshydrocyclisation des paraffines 250
Isomérisation -10a-20
Hydrocraguage -40

On remarque que les réactions qui produisent des aromatiques, déshydrogénation et
déshydrocyclisation sont fortement endothermique (AH 200kJ/mol). Par contre les réactions
d’isomérisation ne sont que légérement exothermiques, les réactions d’hydrocraquage sont

exothermiques.

L’isomérisation des paraffines, comme on 1’a vu, contribue faiblement a I’augmentation
du nombre d’octane. Cette réaction ne dépend pas de pression, et elle n’évolue que
I[égerement avec la température, mais il parait que les structures les plus ramifiées sont

présents et stables a basse température.

Pour la réaction de déshydrogénation, qui est endothermique, elle se fait avec
augmentation du nombre de molécules et elle est équilibrée. Cette réaction est tres influencée
par la pression partielle d’hydrogéne. L’effet de température et de pression sur I’équilibre
thermodynamique de la déshydrogénation du cyclohexane en benzene comme exemple de

réaction est montré sur la figure 1-1 [7]
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reésiduels pour les hydrocarbures a 6 et 7 atomes de carbone.

Lo
330 T1(°C)
Figure I-1 : Influence de la tempeérature et de la pression sur la fraction molaire de naphtenes

Comme indiqué sur la figure, a 40 bar plus de 10% de cycloexane restent présent a

I’équilibre, alors qu’a 5 bar on obtient une conversion totale dés 500°C. L’équilibre de
déshydrogénation du méthylcyclohexane est plus favorable : cet effet bénéfique

de la
substitution du cycle par des groupements alkyles est confirmé par les résultats des équilibres
de déshydrogénation des di- ou trialkylcyclohexanes.

- faible pression d’hydrogene et température €levée favorisent la production d’aromatiques.

mémes conversions.

Les charges légeéres requiérent un traitement a des températures plus élevées pour atteindre les

complexe ;

il fait intervenir,

En ce qui concerne la réaction de deshydrocyclisation des paraffines qui est également

endothermique et qui se fait avec augmentation de nombre de molécules , 1’équilibre est trés

a coté des oléfines,

les isoparaffines,

les naphténes
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cyclohexaniques et cyclopentaniques, les aromatiques et naturellement 1’hydrogéne comme il

est montré dans la figure 1.2 [7] dans le cas des hydrocarbures a 7 atomes de carbone.

T=500%C

100 —_— = T=a70"C

=
h

|

r
™

% Maolaire

40
PH-! ‘ bll"

Figure I-2 : Variation de la fraction molaire des hydrocarbures en fonction de la

pression et de la température pour 1" eéquilibre.

Cette figure montre que si la teneur en naphténe reste toujours faible, celle des
paraffines augmente notablement avec la pression et diminue avec la température. Dés 470°C
sous 20 bars 1’équilibre est déja déplacé vers la formation du toluéne (~90% molaire). Cet
équilibre est modifié¢ lorsqu’on modifie le nombre d’atomes de carbone ; la formation des

aromatiques est plus importante pour les hydrocarbures les plus lourds.

Enfin et pour conclure la thermodynamique des réactions recherchées détermine les
conditions opératoires : une température élevée, aux alentours de 500°C et une pression

d’hydrogene aussi faible que possible.

10
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I.4- Catalyseurs de reformage :

Le catalyseur continu d’étre le cceur du procédé du reformage, il est susceptible
d’activer les réactions de reformage désirées et rendre le reformage catalytique un processus
commercialement faisable. Tous les catalyseurs actuels sont dérivés du platine sur alumine
chloré introduit en 1949 par UOP (Universal Oil Product). Le catalyseur se présente sous

forme de billes (lit fixe et mobile) et d’extrudés (lit fixe) d’environ 1,2 et 2,2 mm de diamétre.

Le catalyseur est donc composé d’une base ou support, généralement 1’alumine (Al,O3)
et de certains metaux catalytiguement actifs dans les réactions de reformage exemple le
platine. La teneur en métal dans le catalyseur est de I’ordre de 1% seulement afin d’assurer
une bonne dispersion des particules métalliques sur la surface et dans les pores de support.
L’acidit¢ du support est généralement maintenue par injection d’une faible quantit¢ de

composeés chlorés avec la charge initiale.

Le métal et le support joue un role clé dans la catalyse, le catalyseur de réformation est
un catalyseur dit, bifonctionnel, constitué par un métal déposé sur un support acide, ainsi,
I’hydrogénation et la déshydrogénation des hydrocarbures, connues depuis longtemps, sont
activées par les métaux. L’isomérisation et I’hydrocraquage nécessitent des sites amétalliques
et des sites acides. Pour la déshydrocyclisation, elle est moins connue, il parait que le platine

seul peut catalyser la réaction, mais les sites acides interviennent également.

Une amélioration des catalyseurs a base de platine peut étre realisee par ajout d’un autre
métal ; catalyseur bi et multi-métalliques. Ainsi, actuellement, des catalyseurs industriels a
base de Pt-Re et Pt-Ir sont utilisés dans des procédés de reformage semi-régénératifs ou

cycliques, et a base de Pt-Sn dans les procédés régénératif en continu [8 et 9].

I est bien connu que 1’ajout d’un second métal affaiblie la vitesse de formation de coke

et donc une augmentation de stabilité et de sélectivité du catalyseur est obtenue [10].

Récemment, par contre, plusieurs études ont tenté d’améliorer la performance des
catalyseurs bimétalliques par modification du support [11 et 12], ou bien par ajout d’un

troisiéme ou encore un quatrieme métal [13 et 14].

11
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I-4-1. Désactivation des catalyseurs :

La détérioration de la stabilité du catalyseur bifonctionnel est liée a 1’évolution de ses
deux fonctions ; la fonction acide se modifie soit par perte de surface du support, soit par
perte de chlore, soit encore par la neutralisation des sites acides par le coke. La fonction
métallique peut perdre une partie de sa surface par recristallisation, ou étre empoisonnée par
des dépobts de coke ou par impuretés de charge. Ainsi, la formation des oléfines ou di-oléfines
intermédiaires produite in-situ provoque la formation de coke. Par exemple, dans les réactions
d’isomérisation, meéthylcyclopentane  produit méthylcyclopentene comme  produit
intermédiaire avant de former le cyclohexane. Ce produit intermédiaire peut également former
par déshydrogénation le méthylcyclopentadiene, et donc précurseur de la formation de coke.
Ainsi, Beltramini et col [15], ont confirmé que le méthylcyclopentadiéne peut subir une
réaction de type Diels-Alder pour former des espéces aromatiques polynucléaires.
Effectivement, il est généralement admit que le coke est composé des especes insaturées

polycycliques formées par les oléfines comme précurseurs.
I-4-2. Régénération des catalyseurs:

La quantité du coke peut varier de 1 a 14% du poids du catalyseur selon les conditions
et le réacteur. La régénération est généralement effectuée en présence d’oxygene, elle est
conduite d’une fagon progressive en augmentant la quantité d’oxygene de 2 a 15u dans un gaz
inerte et la température de fagon a ne pas dépasser 500°C, pour éviter des surchauffes locales

préjudiciables au support et au platine ; le coke est ramené a 0,2%.
La régénération peut étre effectuée :

-soit cycliguement grace a un réacteur supplémentaire dans les procédés a régénération

fréquente, tous les quatre jours par exemple ;

-soit en discontinu en arrétant 1’installation, dans les procédés semi-régenératifs, aprés une

duree de fonctionnement qui peut étre de 3 a 12 mois.

12
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I-5. Mise en ceuvre industrielle :

La mise en ceuvre industrielle du reformage catalytique a attiré ’attention de nombreux
groupes de recherche et donc fait I’objet de plusieurs revues dans les derni¢res 50 années [16-
20]. Depuis les travaux de Vladimir Haensel [21] concernant le reformage sur catalyseur au Pt
déposé sur alumine et la mise au point du procédé Platforming (UOP) en 1940, et avec le
développement des systemes catalytiques, des technologies nouvelles de reformage

catalytique sont apparues.
On distingue deux types d’unités de reformage catalytique :

-les unes semi-régénératives, avec traitement in situ du catalyseur, lors d’arréts

périodiques tous les six mois a un an ;

-les autres régénératives cycliques, avec utilisation d’un réacteur supplémentaire a
méme, lors des régénérations, de remplacer successivement chacun des autres réacteurs et
d’assurer ainsi une production ininterrompue (réacteur swing). Avec le développement
des systemes catalytiques multi métalliques sont apparue une nouvelle génération de
procédés dits régénératifs. Ils opérent par soutirage et régénération en continu du
catalyseur qui est ensuite recyclé aux réacteurs. Cette technologie s’applique a la
production d’essence et spécifiquement a celle d’hydrocarbures aromatiques ; elle
supporte en effet des conditions de traitement plus séveres qui permettent une cyclisation
poussée des paraffines, I’élimination par hydrocraquage de celles qui subsistent et

I’hydrodésalkylation des composés les plus lourds.
I-5-1. Procédés principales de reformage :

Plusieurs procédés commerciales sont disponibles dans le monde entier, mais les
procédés semi-regénératifs et les procédés en continu sont complétement dominés par la
technologie UOP et Axens (ou IFP). Les principales différences entre les procédés
commerciales de reformage sont la procédure de régénération du catalyseur, le type du

catalyseur et dans la conception des équipements.

13
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REFORMAGE CATALYTIQUE
— Schéma de principe —

DMEQ 1328

Figure 1-3 : Reformage catalytique —schéma de principe]

» Autre Procédés :

Parmi les nombreux procédés actuels, on distingue les techniques de reformage

proprement dites :

e Ultaforming (standard oil)

e Houdriforming (Houdry)

e Powerforming (ESSO)

e Platforming (U.O.P)

e Magnaforming (Englehard, Atlantic Richfield).

e Reforming catalytique (I.F.P, Engelhard, Kellog, Asahi, Amoco...etc)

I1-5-2. Section Prétraitement :

Tous les procédés de reformage comportent une section de prétraitement afin
d’éliminer les composés de la charge nocifs au catalyseur ; soufre, azote, métaux. Il
s’agit d’une hydrodésulfuration, le cas échéant d’une hydro-dénitration, qui se déroule
en présence de catalyseurs a base de cobalt et de molybdene, ou de nickel et de molybdene

sur alumine, a une température de 1’ordre de 320 a 380 °C, sous une pression partielle

14
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d’hydrogéne d’environ 0,5 a 0,8 MPa, avec des VVH de 5 & 12 h™ (débit volumique
horaire par unité de volume de catalyseur) et des taux de recyclage d’hydrogéne de 50 a

75 % en volume.

Le schéma de principe de I’installation (Figure 1.4) comprend successivement :

— le préchauffage de la charge et de I’hydrogene, tout d’abord par échange thermique
avec I’effluent du réacteur d’hydrodésulfuration, puis par passage dans un four ;

— le réacteur proprement dit ;

— la détente de I’effluent sous pression élevée (1,5 a 2,0 MPa suivant la pression de
marche du réacteur), aprées refroidissement et condensation partielle, afin de séparer
I’hydrogene non transformé, NHs, H,S, etc. (une partie est recyclée, I’autre est éliminée) ;
— le traitement complémentaire de la phase liquide par entrainement a la vapeur, afin
de retirer les composés légers résiduels et d’amener le produit aux spécifications requises

pour le reformage. [4]

Réactaur @ —» Gaz acide
d'hydrodesulfuration @

Décanteur

Ballon
Y, séparateur

.I.‘

Colonne de stripage

f;
i

Gaz riche en |
hydrogene

Reformage

Charge

—|:|Température (°C)
@ Pression {MPa)

[0] Aéroréfrigérant

Figure 1.4: Reformage catalytique — Prétraitement|
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I-5-3. Principe de fonctionnement:
I-5-3-1. Procédés semi-régéneératifs et régénératifs cycliques :

En premiére analyse le schéma de principe des divers types de reformage semi

régénératifs ou régénératif cycliques est sensiblement le méme (Figure 1.5).

Il comporte une série de trois ou quatre réacteurs et des fours alternés. Le plus souvent,
la charge est préchauffée tout d’abord par échange thermique avec 1’effluent, celui-ci est
ensuite refroidi, puis détende, afin de permettre la récupération et en fin stabilisé par
élimination des constituants légers (C, , C3) qu’il contient pour les systémes régénératifs

cycliques, un réacteur supplémentaire dit « swing » est prévu.

Le principe des technologies régénératives introduites par U.O.P et I.F.P est totalement
différent.
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Figure 1.5: Reformage catalytique semi régénératif classique.|

16



Chapitre | Etude bibliographique

1-5-3-2. Procédés UOP régénératif (Platforming continu):

La technologie UOP Platforming est utilisée dans plus de 50% de toutes les installations
de reformage avec plus de 750 unités disponibles dans le monde entier [22]. Elle est

compatible avec les deux types de reformage, semi-régénérative et en continue.

Dans le cas du procédé U.O.P (Figure 1.6), la section reaction est constituée par quatre
réacteurs a écoulement radial, disposés en série ; les trois premiers sont empilés le dernier, qui

contient la moitie de la quantité globale de catalyseur de 1’unité est part :

-Les fours agencés de facon particuliere assurent une perte de charge minimale.

-Le systéme catalytique, introduit en téte des éléments 1 et 4 s’écoule par gravité, il est
soutiré en fond des réacteurs 3 et 4, purgé des hydrocarbures qui il retient et envoy¢ a 1’aide
de deux lit de gaz inerte a la section régénération celle-ci comporte une trémie d’engagement,
le régénérateur et un balan de stockage avec une circulation par gravité.

-Le catalyseur est renvoyé a laide de deux nouveaux lifts a la section réaction .un dispositif
électronique trés élaboré permet un contréle précis du déroulement des différentes phases de

I’opération.

Compresseur Trémie REACTEURS

Roégénérateur - ‘|

! s [fiies

/*\ Four

Collecteurs

Stabilisation

-]
e e o Charge
[ Pots de lift

Gaz de lift

Figure 1.6: Reformage régénératif - Procédé U.O.P (Platforming continu)|
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1-5-3-3. Procédés IFP régéneératif :
Le procédé I.F.P (Figure 1.7) s’apparente plus aux schémas conventionnels avec quatre

réacteurs séparés et intermédiairement le passage de charge au travers d’un four; la

circulation du catalyseur dans chacun des ces ¢léments s’effectue par gravité, il passe de I'un
a 'autre a I’aide de lifts, dont le gaz moteur est prélevé au refoulement du compresseur
d’hydrogene de recyclage.

En fond du dernier il est repris par un nouveau lift et envoyé a la section régénération

Celle-ci se compose de deux ballons de stockage situés en dessus et an dessous du

régénérateur proprement dit et d’un systéme approprie de vannes. Le catalyseur régénéré est

envoye toujours par lift en téte du premier réacteur ;

-les différentes séquences de I’opération sont programmeées et entieérement automatisées
-dans le cas de la production d’aromatiques, on effectue a la suite du reformage un

fractionnement (dépentaniseur en particulier), de fagon & ne conserver que la coupe qui

contient les hydrocarbures recherchés. [4]
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Figure 1.7: Reformage régénératif. Procédé I.F.P
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1-6. But de travail :

L’augmentation de la teneur en aromatique, et donc I’amélioration de I’indice d’octane,
des coupes pétroliéres par conversion, est une étape trés importante qui intervient dans la
production des carburant. Ainsi le reformage catalytique est le procédé clé du raffinage de

pétrole qui permet cette amélioration.

Dans les derniéres années beaucoup d’efforts ont été réalisés dans le domaine de
reformage catalytiques pour trouver le catalyseur performant et d’optimiser les conditions de

travail pour obtenir les meilleurs rendements en produit aromatiques.

Notre but de travail était de comprendre tout les parameétres qui gouvernent la
production des aromatiques par reformage catalytique des coupes naphtas issues de
distillation de pétrole brut Algérien. Dans ce domaine, nous avons effectué une étude
théorique de reformage catalytique des naphtas suivie d’une étude pratique au sein de la plus
grande raffinerie en Algérie celle de Skikda. Nous avons testé le reformage catalytique de
coupe naphta sur des systémes catalytiques industriels, D’effet de type de catalyseur et la

variation des conditions de travail sur le rendement en produits aromatiques est étudié.

Apres 1’étude bibliographique (premier chapitre), nous présentons dans le deuxiéme
chapitre la description de I'unité utilisée pour le reformage catalytique, les conditions
opératoires, les propriétés des différents catalyseurs utilisés et les différentes méthodes de
calcul des différents parameétres, activité catalytiques, conversion, sélectivité et rendement.
Les résultats catalytiques et des interprétations pour chaque systeme catalytique sont présentés
font I’objet du troisiéme chapitre. Une discussion générale et les conclusions sont données en

fin de mémoire.
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MATERIELSET METHODES

L’étude expérimentale de reformage catalytique des coupes naphtas a été effectuée au
sein de la raffinerie de Skikda dans I’unité de reformage utilisant la technique Magnaforming

appel ée unité 100.
[1-1.Description de I’'unité Magnaforming:

L’unité magnaforming installée a la raffinerie de Skikda en 1980 est une unité de
reformage  catalytique construite par SNAM-PROGETTI selon le procédé
ENGELHARD/ARCO avec une capacité de traitement de 200 m¥h. La charge utilisée est le
naphta B provient de I’unité de distillation atmosphérique (Topping), caractérisée par un point
initial de distillation (PI) de 71°C et un point final (PF) de 157°C.

L'unité de Magnaforming se compose de diverses sections qui permettent de réaliser la
préparation de la charge, I’apport d’hydrogéne, la réaction et la séparation des effluents, on

distingue quatre sections principales:
* Section hydr otraitement;
* Section Magnaforming ;
* Section fractionnement ;
» Section d’absorption.

[1-1-1. Section hydrotraitement :

Le prétraitement a pour but I’élimination des composés de la charge nocifs au catalyseur :

oufre, azote, métaux.

Pour les catalyseurs bimétalliquesPt-Re la limite de quantité de soufre acceptable pour une
performance catalytique optimale est de I’ordre de 0.25-1 ppm. La sensibilité des catalyseurs

envers I’empoisonnement par le soufre augmente avec I’augmentation de la fraction Re dans
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le métal, et donc un contrdle sévére de soufre est nécessaire pour augmenter la durée de vie
des catalyseurs [23].

Cette section comporte essentiellement un réacteur dans lequel s’effectue une réaction
d’hydrosulfuration en présence de catalyseur, a base de nickel et de molybdéne sur alumine, a

une température de 360°C, sous une pression partielle d’H, de I’ordre de 25 kg/cm?

Elle comporte également :

« Un groupe d'échangeurs pour préchauffer la charge.

« Un four, échangeurs et réfrigérant pour l'effluent.

* Un séparateur gaz/liquide
* Une batterie de compresseurs d'appoint et recyclage du gaz riche en Hy,

Uneingallation de stripping de I'effluent i quide du réacteur.

Lacharge, NAPHTA B avec un débit de I’ordre de 200 m*h est préchauffée avec I’'H, de
recyclage dans un train d’échangeur, puis dans un four ( F1) a une température de 360°C
avant d’étre envoyer a un réacteur cylindrique (R1) garni par un catalyseur bimétallique a
base de Ni-Mo supportés sur alumine, ou s’effectuent les réactions de prétraitement. En effet,
les catal yseurs Co-Mo/Al,O3 sont connus pour leur activité dans la réaction de désulfuration,
par contre les catalyseurs au nickel-molybdene Ni-Mo/Al,O3 sont plus performants pour la
dénitrogénation et pour la saturation des oléfines. Ceci ne signifie pas que les catalyseurs Co-
Mo/Al,O3 sont toujours les catalyseurs de choix pour la désulfuration, contrairement aux
flexibilités des catalyseurs Ni-Mo/Al,Og, les catalyseurs Co-Mo/Al,O3; montrent une activité
de dénitrogénation plus faible. Donc, quand les naphtas contiennent simultanément les
composés soufrés et azotés, les catalyseurs Ni-Mo/Al,O3 sont les catalyseurs de choix pour

éliminer le maximum de soufre et d’azotes [24].
L esdifférentesréactions sont :

R-SH+H, — RH+H,S AH=-17 Kca/mole
NH,+H, —— RH+NH3AH=-13 Kca/mole.

R-OH +H, — RH +H,0, AH =24 Kcal/mole.
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L’effluent reéacteur R1, contenant du naphta désulfuré I’H, et les produits
d’hydrotraitements (H,O H.S et NH3), est refroidi premiérement dans le train d’échangeur
puis dans les réfrigérateurs. La charge prétraitée, I’H, et les autres produits passent ensuite au
séparateur gaz liquide. L’H; est donc aspire en téte du séparateur a I’aide du compresseur de
recyclage adors que lapartie liquide dimente e stripper ou les produits |égers sont récupérés en téte
versleréseau fud gaz, et du fond on récupérele NAPHTA (B) traitéqui alimente par la suite

de section Magnaforming.
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[1-1-2. Section Magnaforming :

L’unité magnaforming que nous avons utilisé pour realiser les tests de reformage

catalytique est essentiellement constituée
- d’un compresseur centrifuge de recyclage a 2 étages TK3 de gaz riche en H, (GRM)
-des échangeurs de chaleur, des fours, des réacteurs en série et des unités de séparations.

Dans les quatre réecteurs de forme sohérique notés respective ment (R2, R3, R4 & R5) & qui sont
intercalés par quatre fours notés respectivement (F4, F5, F6, F7), s’effectue |a transformation du naphta
en reformét, suite aux réactions chimique selon les conditions opératoires requises et en présence
d'un catalyseur. L’intercalation des réacteurs par les fours est effectuée pour compenser I'endothermicité

des réactions et garantir latempérature du procede.

Un mélange composé de la charge naphta B prétraitée, provenant de la section
prétraitement et du gaz de recyclage riche en H,, venant du 2éme étage du compresseur TK 3,
est préchauffé dans les échangeurs E11A/B. Le mélange ensuite passe par le premier four (F4)
puis par le premier réacteur R2 a la sortie du quel, la température decroit a cause de I’effet
endothermique de la réaction et & nouveau réchauffée dans un deuxieme four (F5) puis passe

dans le deuxiéme réacteur R3.

Le gaz refoulé a partir de I'étage | du compresseur est préchauffé dans les échangeurs E10
A/B et introduit ala sortie du deuxiéme réacteur R3, il représente la plus grande partie de laquantité
dH2 nécessaire a la section cataytique. L’effluent de R3 combinée avec le nouveau gaz de
recyclage est ensuite réchauffé dans le four F6 avant de passer par le réacteur R4 et

réchauffée a nouveau dans le four F7 avant de passer par le dernier réacteur R5.

L’effluent du dernier réacteur R5 préchauffe la charge Magnaforming dans les deux
échangeurs E11 A/B tandis que I’H; de recyclage intermédiaire est préchauffé dans les
deux échangeurs E10 A/B. L’effluent est ensuite refroidi dans les réfrigérants a air EA-3 et
dans les réfrigérants a eau E-12 A/B/C avant d’arriver au balon séparateur V5, la phase
liquide aimentera la section fractionnement et la phase gazeuse riche en H, et envoyée vers le

turbo compresseur TK3 pour lerecydage.
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Le produit de téte constitué essentiellement de I’hydrogéne est aspiré par le

compresseur TK3.

Le fond du ballon séparateur V5, I’essence reformée, est préchauffé dans I’échangeur
E14 avant de passer par la colonne de stabilisation C4.

La chaleur d’appoint pour la distillation de la stabilisation est fournie par un rebouilleur

E16 qui utilise une vapeur a moyenne pression(MS).

Le distillat de téte de la colonne C4, formé de C, et Cs est recueilli dans I’accumulateur
de téte V6 et envoyé au moyen de P8 A/B comme reflux de téte de la colonne de
stabilisation sous contrdle de débit (FRC14).

Description du circuit du générateur de vapeur: le générateur de vapeur appelé F8 est
constitué des chambres de convection des fours, F4, F5, F6, F7, ou la chaleur des fumeées
de ces fours est utilisée pour la production de la vapeur & moyenne pression. La production
avoisine les 60 tonnes/heur, I’eau de chaudiéere (BW) arrivante de la CTE entre directement
ala partie supérieure du F8 avec réglage de débit par la LRC7, elle se chauffe puis entre
dans le ballon V7 le fond du ballon est aspiré par 1a P9 puis renvoyée vers la chaudiere aun
niveau inferieur au premiére entrée, elle est rechauffée et transformée en vapeur humide qui
est envoyée vers le ballon V7 la vapeur humide sorte du haut de ballon et par pression est
envoyée vers le F8 pour étre surchauffer et sorte comme vapeur seche a une température de

320°C, et envoyée dans | e réseau de la vapeur & moyenne pression.
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I1-1-3. Section fractionnement :

La partie excédante de la colonne de stabilisation C4 est envoyé au splitter des
fractions C, et Cs appelé C7.

Le produit de téte de la C7 est envoyé en partie comme reflux de téte au moyen de
pompe P18 tandis que I’excédent en contrble de niveau par la LIC29 est envoyé comme

GPL a I’unité 30. Les pentanes de fond de splitter C7 sont envoyés au stockage.

Le produit de fond de la colonne de stabilisation C4 aprés son refroidissement par la charge
de la méme colonne, sous pression et sous contréle de débit au moyen de FRC25 en

cascade avec le LRC9, est envoyé ala colonne de fractionnement du reformat appelé C5.
La chaleur d’appoint de la C5 est fournie par le four rebouilleur FO.

Le fond du splitter de reformat C5 prélevé par la pompe P14 en contréle de débit avec
FRC51 en cascade avec le niveau de fond de splitter LIC 19 est envoyé en aimentation &

|a colonne de fractionnement du toluéne C6.

La colonne C6 est munie de four rebouilleur F10 et fractionne depuis la téte le toluene brut,
envoyé au stockage en contréle de niveau avec le LIC22 depuis I’accumulateur de téte V12

aprés un refroidissement dans le refroidisseur E19.

Le produit de fond le xyléne est envoyé en moyen de la pompe P16 au stockage apres

refroidissement dans le refroidisseur aair EA7 et le refroidisseur a eau E20.
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[1-1-4. Section d’adsorption:

Elle a pour but de récupérer les hydrocarbures (Cs+) entrainés dans le gaz des séparateurs

V5 &fin delesenvoyer par lasuite verslacolonne de gabilisation C,.

La récupération ext rédisée par une absorption en contre courant du gaz par une huile lourde

(Lean oil) dans I’absorbeur C,.

L'huile riche en hydrocarbures Cs* est strippée dans la colonne Cz pour récupérer les
hydrocarbures en téte et I'huile pauvre en fond et qui sera recyclée avec I'appoint dhuile
Actudlement cette section et en arét a cause de I'entrainement du liquide du balon V3 a
I'aspiration du compresseur d'appoint KI A/B dune part et dautre part dune faible

récupération qui ne peut pas compenser le colt des conditions de marche de la section.
[1-1-5.Conditions opératoires:

Le reformage catalytique de la coupe Naphta B a été effectué en phase gaz sur des
catalyseurs industriels bimétallique, la mise en ceuvre du catalyseur s’effectue dans des
réacteurs adiabatiques. Comme les réactions de reformage sont de nature endothermique,

quatre réacteurs séparés par des fours de préchauffage sont utilisés.
I1-1-6.Réacteursdereformage:

Les réacteurs utilisés sont de forme sphérique (schéma 11-4 ), contenant dans la partie
basse des billes d’alumine inerte de maniére a éviter d’avoir a disposer d’une grille support
de la couche catalytique, généralement on superpose deux granulométries de ces billes
d’alumine, afin de réduire les pertes de charge. De la méme fagon, au sommet du lit de
catalyseur on dispose une autre couche de billes inertes, assurant le role de filtre pour tenir des

particules solides qui pourraient véhiculées par le courant des réactifs venant des fours.

Dans ce type de réacteurs, les réactifs gazeux traversent axialement le lit fixe de
catayseur, le mélange hydrogene-hydrocarbures donc arrive a la partie supérieure par une
tubulure, munie d’une bride externe. La tuyauterie pénétre a I’intérieur du réacteur et
comporte un distributeur de gaz, pour éviter un jet frappant le haut du lit de particules. Ces
réacteurs contenant un collecteur de produits de réaction ainsi qu’une tubulure permettant la

vidange du catalyseur.
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11-2. Propriétés desréactifs:
[1-2-1. Composition de la charge Naphta B :

La composition de la charge utilisée pour réaliser les tests de reformage et qui alimente
donc premiérement la section de prétraitement et apres la section Magnaforming est reportée
dans e tableau suivant :

Tableau n° 11.1: Composition de la charge Naphta B

Les composés Volume en %
Paraffines 65.11
Oléfines -
Naphtenes 27 .10
Aromatiques 7.79
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En plus de ces constituants principaux, des traces de Soufre (4.4 PPM), d’Azote

(1PPM) et de Plomb (< 5 PPM) sont rencontrées dans la composition de la charge.

» la charge d’hydrotraitement est de densité a 15°C égale a 0,735, les données de sa

courbe distillation ASTM sont données ci-dessous :

Tableau I1.2: Distillation ASTM du naphta B

Pl 73
5% 85
10% 89
50% 110
90% 131
95% 136
PF 150
Résidu 0.5
Pertes 0.5

[1-2-2. Composition de Naphta B qui alimente la section Magnafor ming :

Le contenu en différentes impuretés de la coupe naphta B apres le prétraitement est

reporté dans | e tableau suivant :

Tableau 11.3: Lesimpuretés métallique de la coupe naphta B apres le prétraitement.

Teneurs (PPM)
Impuretés Avant prétraitement Aprés prétraitement
Arsenic 0,050
Plomb 0,050 As+ Pb + Cu=0,020
Cuivre 0,050
Soufre 4,4 0,43
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éme
[1-2-3. L’hydrogéne : gaz derecyclagedu Magnaforming: (2 Cycle)
A revoir avant et aprés reformage catal ytique entre 2 régénérations

Tableau 11.4: Composition de gaz recyclage Magnaforming (GRM)

constituants Début de cycle (%) Fin de cycle (%)
03-05-2009 15-04-2010
H> 83 .48 78.55
C 4.50 6.30
C 4.68 6.35
Cs 412 4.75
IC 4 1.22 1.37
NC,4 1.03 1.28
ICs 0.53 0.65
NCs 0.21 0.34
Cs 0.23 041
PM 71.67 9.56

[1-3. CATALYSEURSUTILISES:

Les catalyseurs utilisés pour les tests de reformage catalytique de I’unité de Skikda sont
fournis par le constructeur Engelhard (Allemand), ils sont a base platine-rhénium supportés
sur alumine (support acide). La surface spécifique de I'alumine est de I'ordre de 200m?/g et

contient, approximativement, 0.9 a 1.1% de chlore.

Deux types de catalyseurs bimétalliques avec différents contenus en platine et en

rhénium sont testés dans le reformage catal ytique :

- 0.26%Pt-0.26%Re/Al>O3, noté catalyseur ES01.
- 0.22%Pt-0.42%Re/Al,O3, noté catalyseur E803.

Les grains de catalyseurs utilisés sont de forme cylindrique de 5 mm de longueur et de
1.5 mm de diameétre.
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Le catalyseur actuellement utilisé: (E.801/E.803 de constructeur Engelhard) est bi-

fonctionnels (voir figure ci-dessous) :

» Une fonction hydrogénante-déshydrogénante, apportée par la présence d'un métal. Cet
élément doit étre actif et stable aux températures de réaction (environ 500°C); il favorise la
formation d'aromatiques et I'hydrogénation des oléfines intermédiaires, évitent ainsi la

cokéfaction.

» Une fonction acide, fournie par le support oxyde dauminium activé. Il détermine
I'activité catalytique dans les réactions d'isomérisation et d'hydrocraguage. Pour renforcer
I'acidité de I'oxyde d'auminium, on y agjoute 0.5 & 2% de chlore. Il favorise moins les

réactions de craquage, et en plus, stabilise la haute dispersat du platine par formation d'un
complexe avec le platine et |'oxyde d'aluminium.

[ Catalyseur bi-fonctionnels du reforming catalytique. ]

Activation C-C Activation C-H

A Déshydrogénation
Isomérisation U
Déshydrocyclisation Hydrogénolyse
Hydrocraquage Formation du coke

Phase métal E801 : (0,26%Pt - 0,26%Re)
(122 mYg) E803 : (0,22%Pt - 0,42%Re)
(En % Poids)

+ Promoteu

Activité # Pt seul

Stabilité élevée
15-20 Bar

\Fi gure 11-5: Catalyseur bi fonctionnels du reforming catalytique.|

» Traitement des catalyseurs
1) Chloration:

L'acidité de support (alumine) est renforcée par la présence de chlore, cette acidité peut
étre inhibée par les bases, composés azotés par exemple, ou détruite par le coke. Par ailleurs,
les liaisons Al-Cl créées par I’action de chlore ne sont pas stables en présence d’eau ou

d’ammoniac ; elles sont détruites suivant le schéma suivant :
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a [N ) N T
I Al H* +NH, Al NH,”
E VRN VRN
L O i O Cl
AN AN
Al = OH Al = OH
/ /
J H.O
\.ﬂd
/ o
O + NH,CI
AN
Al - OH
/
B AN AN
Al =l Al = OH
/ e
0 H,O =— 0o + HCI
AN .
Al - 0OH Al — OH
d v

Figure 11-6: Réactions schématiques de I'élution du chlord

L’acidité du support est généralement maintenue donc par séchage du gaz de recyclage
qui est susceptible d’entrainer I’eau contenue dans la charge initiale et par injection d’une
faible quantité de composés chlorés avec la charge initiale. Ainsi Castro et col [25] et
Morikawa et col [26], ont calculé le rapport H,O/Cl a injecter dans le réacteur, nécessaire
pour maintenir a peu prét 1% de chlore sur la surface du catal yseur.
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L e schéma suivant montre les réactions de la chloration de I’alumine en présence de CCl:

™ Al—OH SAl—cl
o’ +CCl, o’ + CoCl,
Al oH D e
/ /
™ Al— OH SAl—cl +co,
o{ +Cocl, o’
NAl— OH NAl—OH +HCI
/ /
™ Al— OH ™ Al— OH
+HCI 0 +H,0

Al—Cl

o’
NAl—oH
/

NN

Figure 11-7: Réaction schématiques de la chloration de I'alumine en présence de CCl,)

Pour notre étude avant les tests de reformage catal ytique de la coupe Naphta, une quantité
de tétrachlorure de carbone CCl, est injectée par la pompe d’injection P11 dans le premier
réacteur et le troisieme réacteur de la section Magnaforming a I’ordre de 3 PPM /heure afin de

maintenir a peu prét 1%Cl sur la surface du catalyseur.
2) Sulfuration

La catalyse bi-fonctionnelle métal-acide par les systemes Pt/Al,03-Cl et Pt Re/Al,O3-Cl
est largement utilisée lors du reformage catalytique. Gagner en stabilité et parfois en
sdlectivité est le grand avantage de l'utilisation du catalyseur bimétallique. Ainsi, A.
Bensaddik et col [27] ont observé la grande stabilité de la phase métallique du catalyseur
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bimétallique comparé a celle du monométalliques. La phase métallique de ce dernier subit
une agglomération dés la réduction a 500°C, processus qui Saccentue jusqu'a la fin de la
réaction de reformage. L'addition du rhénium apporte toutefois un effet indésirable en raison
de son grand pouvoir hydrogénolysant. Afin de réduire cet effet, le systéme platine-rhénium

est généralement présulfuré avant son utilisation industrielle [28-30].

Pour cela, nos catayseurs ont été présulfurés par injection du DMDS (diméthyle,

disulfures) aprés I’etape de réduction qui se traduit par les réactions chimiques suivantes:

CH3-S-S-CH3z + 3 H> » 3H,S+2 CH,4

H,S +Pt <«

» PtS +H,

Cette étape est nécessaire donc pour diminuer temporairement la trop forte activité des

métaux (Pt, Rh) qui ont é&é formés durant |a phase de réduction.

3) Répartition du catalyseur danslesréacteurs:

Tableau 11.5: Répartition du catal yseur dans |es réacteurs.

Réacteurs m° Kg % POIDS
R2 (E801) 8.2708 5955 9.32
R3 (E801) 12.0083 8646 13.54
R4 (E803) 34.2555 24664 38.61
R5 (ES03) 34.1833 24612 38.53
Total 88.718 63877 100

4) Conditions opératoiresdu catalyseur :

Tableau 11.6: Conditions opératoires du catalyseur (Température).

Réacteurs R1 R2 R3 R4 RS
E S E S E S E S E S
Température | 325 |322 (434 384 |488 |441 514 486 514 502
At -3 -50 -47 -28 -12
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Tableau I1.7: Conditions opératoires du catalyseur (Pression).

Réacteurs R2 R3 R4 R5
Pression E S AP e S AP E S AP e S AP
(kg/em?)

14 13.2 0.8 13.2 12.9 0.3 12 115 0.5 114 10.9 0.9

[1-4. Définition et calcul des différentesgrandeurs:

[1-4-1. Rapport Ho/HC :

est généralement assuré par recyclage d’une partie d’hydrogene dont le taux de recyclage est

défini comme le rapport molaire d’hydrogene pur a la charge d’hydrocarbures.

Pour éviter laformation du coke une pression importante d’hydrogene est nécessaire, ceci

Sur la base de caractéristiqgue du GRM obtenus lors de fonctionnement du catalyseur a

Savoir :

Pour:

Le poids moléculaire de la charge d’hydrocarbure : PMcy en g/mole.

Pureté de I’hydrogene : H%.

Geru: débit massique de gaz de recyclage (Kg/h).

le premier étage : GermL

Deuxieme étage : Germ2.

Le poids moléculaire d’un gaz recyclage Magnaforming: PMgrm €n g/mole.

Gch: débit massique de lacharge en Kg/h.

Le rapport Ho/HC est calculé comme suit :

H,  Ggrm % PMcy > H%

HC ™ Gy % PMggy % 100
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Le rapport du premier étage :

H, ior at _ Ggrm1 X PMcy < Hy%
R(premlere age) = Gy % PMoy x 100

Le rapport du deuxieme étage :

Ggrmz X PMcy x H, %

H, . _
ac (deuxieme etage) =
Le rapport total est égal ala somme des deux rapports :

H, o H. L
77 (Premier étage) + = (deuxiéme étage)

[1-4-2. Calcul du rapport Eau/Chlore:

On calcul le rapport Eau/Chlore pour contréler I’acidité du catalyseur est suivre

I’injection de I’eau et celle de CCly, cerapport est calculé par laformule suivante :

HzO _ (R X XHzO) + (InjHZO X (MCH - MHzO))
Cl (R x X¢) + (I ey % (Mcy + Mcy))

Avec:

R : lerapport H,/HC.

Xu,0 - La quantité de I’eau (en ppm) contenu dans le gaz de recyclage.
Inj y,0 - La quantité de I’eau injectée avec la charge (ppm).

Mcn : lamasse moléculaire de lacharge en g/mole.

X : La quantité d’HCI (en ppm) contenu dans le gaz de recyclage.

INj ho : La quantité d’HCI injecté avec la charge (ppm).

M ¢ : lamasse moléculaire de Chlore en g/mole.

M u,0: la masse moléculaire de I’eau en g/mole.
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[1-4-3. Calcul delateneur en chloresur lesupport :
Cette teneur caractérise I’acidité du catalyseur, elle est calculée par la formule suivante :
Cl%=1,7-0,504 log R” + (950°F - WATB) x 0,0032

Ou:R’= H20
[V = Cl

WATB : Température moyenne pondérée du lit catal ytique.

Avec ladistribution du catalyseur dans les réacteurs sont: R2= F1% ; R3= F>% ; Ry= F3% ; Rs = Fs%.

WATB = Te,+Ts, Fz n Tez+Ts 5 F3 n Te ,+Ts , F4 T Teg+Ts g Fs
2 2 2 2

I1-4-4. Calcul dela conversion et de sélectivité:

A partir des chromatogrammes enregistrés par chromatographie en phase gaz (SERIE 410) et
selon la NORME: ASTM D 2163 pour les produits gazeux, et détermination de la
composition chromatographique en phase liquide (SERIE 4200) et selon la NORME: ASTM
D 2360) pour les produits liquides [31], le calcul des aires des pics corrigée du facteur de
sensibilité [32] nous a permis de déduire la fraction molaire de chaque produit. A partir des
fractions molaires nous calculons les différents parametres cinétiques tels que la conversion,
la sélectivité des produits de réaction, le rendement total de la réaction, le rendement pour

chacun des produits obtenus.
1) Taux deconversion T:
C’est le quantité de reactif transformée, exprimeée en pourcentage, selon laformule :

T= quantité de réactif transformées

quantité de réactif initiales
2) Sélectivité

La sélectivité en un produit est définie comme étant |e rapport entre la quantité forme de

ce produit et la quantité totale des produits formés, elle est calcul ée par :
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quantité d'un produit formé

"~ quantité totale des produits formés

[1-4-5. La vitesse spatiale VVH:
C’est le rapport entre le débit volumique de la charge et le volume du catalyseur.
VVH = Ven/ Vea
Ven : Le débit volumique de la charge en m¥h.
Vea : Levolume de catalyseur en m?.
[1-4-6. Notion de Sévérite:

Une opération est souvent jugée par sa seveérité: pression totale et Ho/HC faible, NOR
et VVH éevés vont dans le sens d'une grande sévérité. Cette notion traduit la difficulté de

I'opération.
[1-5. Perfor mances moyennes du r efor mage:

La composition de lacharge et, en particulier, sateneur en précurseurs directs : naphtenes
(cyclanes) et en composés aromatiques constituent des parametres importants. Pour mesurer
I’aptitude d’une charge a produire une essence aromatique, le facteur de caractérisation Kyop
est généralement utilise.

On préfére actuellement employer lasomme : N + 2A
Avec:

N : teneur massique en naphtenes (en %)

A : teneur en hydrocarbures aromatiques.

Théoriquement, le rendement possible en composés aromatiques est d’autant plus élevé
gue lacharge atraiter contient une plus grande quantité de précurseurs directs (N + 2A variant
en genéral de 30 a 80). Cependant, avec les cata yseurs actuels, on peut obtenir un rendement
élevé, méme pour des essences abasindice (N + 2A).

Le facteur Kyop est liéa (N + 2A) par larelation empirique suivante :
Kuor=12,6 — (N + 2A)/100
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v" Rendement : le catalyseur neuf utilisé dans les conditions optimales permet d’obtenir
des rendements en essences qui sont fonction des paramétres suivants: la charge,
conditions opératoires et nombre d’octane desiré pour le reformat.

v’ Stabilité: c’est la durée pendant laquelle le catalyseur maintient I’activité et/ou la
sélectivité visee. Elle s’exprime en heures, jours, mois, années.

v' Régénérabilité: cest la faculté de catalyseur a retrouver son activité et sa sélectivité
initiales apres I’élimination de coke dépose, la restitution de I’acidité et la redispersion
du métal.

v Désactivation du catalyseur:

Apres un certain temps de fonctionnement e catalyseur perd son activité, cette perte est due
généralement atrois causes principales :
— causes physiques.
— L empoisonnement par les impuretes.

— L’encrassement par le coke.
1. Causesphysiques:

Lorsqu’ un catalyseur travaille pendent un certain temps a des températures tres élevées, le
support est généralement stable, surtout en I’absence de vapeur d’eau. Mais en atmosphere
réductrice, les particules métalliques ont tendance au frittage par recristallisation lente. Le
frittage constitue la principale cause de vielllissement des catalyseurs, et entraine une
diminution sensible de la surface active.

2. Empoisonnement par desimpuretés:

En général, les produits considérés comme poison pour le catalyseur sont des molécules
hétéro atomiques portant des doublets libres.

Le Plomb, le Mercure, le Cuivre de méme que les amines empoisonnent les catalyseurs
acides employés en craquage et en isomérisation.

On peut considérer qu’il y’a trois types de matériaux qui empoisonne le catalyseur.

— Matériaux qui supprime I’activité d’hydrocraquage du catalyseur tel que I’eau, I’Azote,

I’Ammoniac ou les amines.

— Matériaux qui accentue I’activité d’hydrocraquage du catalyseur au point de

déséquilibrer les réactionstel que les chlorures organique ou quelques autres hal ogenes.
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— produits qui suppriment I’activité d’aromatisation du catalyseur tel que les métaux et le
soufre.

3. Encrassement par cokage:

Les transformations catalytiques des hydrocarbures s’accompagnent généralement par des
réactionsindésirables, produisant des effets indésirables. Il se forme des composés lourds,
non désirables, qui bloquent les centres actifsalors on remarque une baissetrés rapide de

I’activité du catalyseur a la quelle on essaye d’y remédier par élévation de température.
[1-6. Procédure delarégénération de catalyseur:

Quand l'activité et la sélectivité sont devenues insuffisantes il faut régénérer le
catalyseur, c'est-a-dire lui faire subir un traitement approprié qui lui permettra de retrouver

partiellement ou totalement ses propriétésinitiales.
Larégénération comprend trois étapes importantes :

v" Combustion du coke,
v" Restauration de l'acidité,
v Redispersion de la phase métallique.

Le taux de dépbt de carbone est une fonction de la qualité de matiére de base et des conditions
de fonctionnement de I'unité. Lanaturedu coke déposé a été discutée dans les travaux de
Aitani et Beltramini [33,34] . Généralement, deux types de coke sont formés, un dépdt du coke

sur les sites métalliques et un autre sur le support [35,36].
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0 Procédéderégénération du catalyseur EB0L/E803 de I'unité magnafor ming — Skikda:

La régénération du catalyseur bimétalligue de reforming incorpore les étapes
suivantes:

a) Combustion du coke
b) Oxychloration

c) Refroidissement

d) Evacuation des gaz
e) Enlévement de sulfate
f) Réduction

g) Redémarrage

Combustion du colce

Oxychloration

¥
Refroidissement

¥
Purge a 1'azote
¥
Reéduction
¥
Redémarrage

(Fimure [1-5: Procedure de la regeneration
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a) Combustion :
Cette étape consiste a une éimination du coke par combustion en présence d’air et d’azote,
la température de combustion utilisée ne dépasse pas 482°C pour éviter les pertes de surface
de support (I’alumine)

b) Oxychloration :

Le but de I’oxychloration est de redisperser les métaux précieux (Pt —Re) sur la surface de
I’alumine, afin de restaurer I’activité initiale de la fonction hydrogénation — déshydrogénation
du catalyseur. L’oxychloration est une attaque chimique a haute température des cristallites du
platine par I’Oxygéne et le Chlore injecté, avec la formation d’espaces métalliques ou
oxychlorures (catalyseur jaune) qui migrent sur la surface de I’alumine, et se fixent sur les
sites libres de I’alumine, en assurant la dispersion des métaux. Généralement des espéces de
types Pt Ox Cly sont formées et sont responsable de la dispersion des cristallites de platine
[37-39].

Cette opération est réalisée lors que tout le coke dépose a été parfaitement éiminé pendant
la combustion.

c) Laréduction:

Cette étape a pour but la transformation des oxychlorures de platine redispersées a la
surface de I’alumine en platine métallique. (Redispersion initiale du metal). Cette
transformation est réalisée par la réaction chimique suivante qui consomme de I’hydrogéne
pur comme réactif, et produise aussi de I’eau. Il a éé montré que dans les catalyseurs
bimétalliques, le platine est réduit a un état de valence de zéro au environ de 315°C et que la
réduction de rhénium s’effectue a des temperatures qui dépassent 482°C suivant les réactions
[40-44].

La présence d’eau lors de la réduction favorise I’agglomération du Platine (mauvaise

redispersion). Dans ce cas drainer I’eau en continu par les points bas du circuit.
d) Lasulfuration:

C’est I’étape de I’injection de DMDS comme il est qui vient juste apres I’étape de réduction
qui se traduit par lesréactions :
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CH3-S-S-CH3+ 3 H>» » 3H,S+2CH,4

H,S +Pt <

» PtS+H,

Cette étape est nécessaire pour diminuer temporairement la trop forte activité des métaux

(Pt, Re) qui ont été formeés durant | a phase de réduction comme il est cité précédemment.
e) Démarrage

Le procédé de démarrage devrait étre identique au procédé utilisé pour un catalyseur frais,
excepté |'injection de chlorure (DCP). En outre l'injection de sulfure (DMDS) peut étre exigee
pour diminuer l'activité du catalyseur (surtout les réactions de craquage), fraichement
régénéreé.

Le chlorure ajouté pendant le démarrage permet de maintenir la quantité de chlorure
demandée.

L e schéma suivant regroupe tout |e mécanisme de régénération:

coke oo
&H 0 /Uﬁ/r:[lj OH
\ﬁ'\ F |

0 ALO;

Combustion

l Ooove hloration

Charge CCly+ O ,+H 0
Cl Cl
H s e
Cl OH o T™~g ¢l OH
B P [ | |
ALO; AL O;

R efroidissemen

Cl Cl
H e
sl el o "™S~0 ¢l OH
' - I I I [ |
AL O H: AlLO;
Reéduction

(Figure 11-9: Cycle dachivahon - regeneration|
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RESULTATS ET DISCUSSIONS

Comme nous 1’avons écrit dans I’introduction le platine seul ne posséde pas les
propriétés catalytiques intéressantes pour la production des aromatique par reformage
catalytique. Par contre les catalyseurs bimétalliques déposé un support acide, comme nous le

verrons dans ce chapitre, peuvent montrer de trés bons rendement en aromatiques.

Dans ce chapitre, nous présentons les résultats catalytiques de reformage catalytique de
la coupe Naphta issue de distillation d’un pétrole brut Algérien sur des catalyseurs
bimétalliques Pt-Re. L’effet de type de catalyseur industriel (ENGELHARD) sur le

rendement en produits aromatiques est étudié.

Nous avons choisi de présenter tout d’abord les résultats obtenus sur deux catalyseurs
différents un ancien catalyseur d’ENGELHARD a base de platine 0.35% - rhénium 0.35%
noté¢ E.601 et ensuite ceux obtenus sur les catalyseurs de méme fournisseur contenant un

pourcentage différents en métaux noté E.803.

Nous discuterons la performance de ces deux catalyseurs dans le procédé de reformage
catalytique ensuite nous allons effectuer une étude comparatives entre ces deux systémes
catalytiques. Effectivement ces deux catalyseurs ont montré un comportement catalytique
totalement différent 'un de 1’autre, a savoir le rendement en aromatique, stabilité, résistance

au soufre et durée de vie.

Par la suite, nous allons présenter et discuter les résultats obtenus sur un troisieéme
systeme catalytique qui est le catalyseur de choix pour ces derni¢res années, ce catalyseur est
¢galement & base de Pt-Re comme nous le verrons plus tard ce catalyseur donne une

meilleure performance catalytique en réactions de reformage catalytique.

Dans ce chapitre, nous allons utiliser les abréviations suivantes :

Paraffines: P Premier réacteur: R2

Naphténes: N Deuxiéme réacteur: R3
Aromatics: A Troisiéme réacteur: R4
Oléfines: O Quatriéme réacteur: RS

46



Chapitre 111 Resultats et discussions

I1I-1 CATALYSEUR E601

La composition du premier catalyseur que nous avons ¢étudié est (0.35%Pt-

0.35%Re/Al,03) noté E.601.

I11-1-1. Conditions opératoires :
Les tests catalytiques sont effectués sous les conditions suivantes :

Tableau I11.1:

Réacteur R2 R3 R4 RS
Température d’entrée (°C) 450 478 520 520
Température de sortie (°C) 489 440 497 510
Masse catalyseur (Kg) 54737
Pression moyenne des réacteurs (kg/cmz) 11.3
Débit d’H2 (Nm'/h) 460 000
Pureté d’H2 78.6
Rapport HHC 10
Vitesse spatiale (VVH) (h) 2.23
I11-1-2. Propriétés de la charge utilisée (Naphta):
Tableau II1.2:
Densité API 60.5
Gravité Spécifique 0.737
Distillation ASTM
PI (°C) 77
10% 93
50% 108
90% 133
95% 138
PF 151
Paraffine 66
Naphténes 26.7
Aromatiques 7.3
Poids moléculaire 104.2
Débit massique (kg/h) 120742
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I11-1-3. Rendement en produits :

Les résultats de la quantité des différents produits obtenus par reformage catalytique de
la coupe naphta a la sortie de ’'unité Magnaforming, apres analyses chromatographiques, sont

reportés dans le tableau I11.3 et tableau I11.4.

> Bilan globale de la production des gaz:

Tableau I11.3:

Total Produits
Kg/h

%POIDS
H, 8,47
Fuel Gaz 15,72
GPL 41,29
PENTANE 20,29
NON 13,89
AROMATIQUES
Benzéne 0,01

Benzene
Total Kg/h

» Bilan globale de la production des liquides:

Tableau 111.4:

(Kg/h)
Produit
Non Aromatiques 25324
Benzéne 6835.65
Toluéne 18645
EB+MX+PX 15005
Ortho xyléne 4442.6
Cy Aromatiques 11585.6
Ci9 Aromatiques 1568
Gaz 32959
Totale 116364,85
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Le tableau suivant résume le rendement total en produits :

Tableau I11.5:

Produits % masse
H2 | 240
ci+c2 | 4.45
GPL 11.69
Essence C5+ 81.45

Nous reportons dans le tableau suivant la teneur en aromatiques de 1’essence produite

sur le catalyseur E.601.

Tableau 111.6:

Teneur en aromatique dans C5+ || % masse
Benzéne 7,32
Toluéne 19,67
Aromatique en C8 20,52
Aromatique en C9 13,88
Totale 61,40

Un rendement massique en essence de I’ordre de 81,45% est obtenu sur le catalyseur

E.601 avec plus de 61% de rendement total en aromatique.

II1-2. CATALYSEUR E.803

La composition de deuxiéme catalyseur en métaux que nous avons étudié est (0.22% Pt -
0.42%Re/Al,03) noté E.803 ce catalyseur contient donc moinsde Pt quele catalyseur
E.601.
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I11-2-1. Conditions opératoires:

Les tests catalytiques sont effectués sous les conditions suivantes :

Tableau I11.7:

Réacteur R2 R3 R4 RS
Température d’entrée (°C) 453 488 520 520
Température de sortie (°C) 402 450 497 511

Masse catalyseur (Kg) 66083

Pression moyenne des réacteurs (kg/cm?) 11.3
Débit d’H2 (Nm’/h) 376 000
Pureté d’H2 75
Rapport H,/HC 10.11
Vitesse spatiale (VVH) (h?) 1.78

II1-2-2. Propriétés de la charge utilisée (Naphta):

Tableau I11.8:

| Gravité Spécifique . 0.73 m
Distillation ASTM
PI (°C) 75
10% 91
50% 105
90% 130
PF 149
Paraffine (%V) 65.5
Naphténes 26.75
Aromatiques 7.75
Débit massique (kg/h) 120523.6

II1-2-3. Rendement en produits :

Les résultats de la quantité des différents produits obtenus par reformage catalytique de la

coupe naphta a la sortie de I’unité Magnaforming, apres analyses chromatographiques, sont

reportés dans les tableaux suivants:
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» Bilan globale de la production des gaz sur E.803:

Tableau 111.9:

Total Produits

Kg/h
Reformat Gaz % pds
H, 7,97
Fuel GAZ (C, + Cy) 18,42

GPL (Cs+ IC/+NC,+INSCy) | 35,25

PENTANE (ICs+NCs+INSCs)| 25,34

Cs NON AROMATIQUES
C; (CetCy)
INS C4 Benzéne 0,01
INS Cs

Benzéne
Total Kg/h

12,90

» Bilan globale de la production des liquides:
Tableau II1.10:

Produits (Kg/h)
Non Aromatiques 21736.29
Benzene 6227
Toluéne 18707.72
EB+MX+PX 13851.55
Ortho xyléne 4142
Cy Aromatiques 9984
Cio Aromatiques 837
Gaz total 35348
Total 110833,56
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Le tableau suivant résume la composition du produit en pourcentage massique:

Tableau II1.11:

Produits % masse
H2 2,54
C1+C2 5,88
GPL 11,24
Essence C5+ 80,34

Nous reportons dans le tableau suivant la teneur en aromatiques de 1’essence produite sur

le catalyseur E.803.

Tableau I11.12:

Teneur en aromatique % masse
Benzéne 7,02
Toluéne 21

Aromatique en C8 20,2
Aromatique en C9 12,15
Totale 60,37

Nous observons que le rendement total en essence est de 1’ordre de 80,34% avec une

teneur globale en aromatique de 60,37%.
I11-3. Etude comparative entre les deux catalyseurs E.601 et E.803

Nous allons présenter une étude comparative entre les résultats de reformage obtenus
sur deux catalyseurs E.601 et E.803, on tient & noter que les tests de reformage ont été
effectués dans des conditions de travail proches a savoir la composition de la charge naphta,

sa nature chimique et son débit volumique initial.

» Le rendement en reformats en pourcentage massique obtenu sur les deux catalyseurs est
reporté sur le tableau suivant :
Tableau III1.13:

Produit % masse
H2

C1+C2
GPL
Essence C5+
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Nous observons que les deux catalyseurs ont donné un bon rendement global en
essence C5+ qui dépasse 80% avec un rendement un peu meilleur obtenu sur le catalyseur
E.601 (81,45%). Nous remarquons qu’un rendement important en produits légers est
obtenus sur les deux catalyseurs a savoir les GPL. Un rendement en hydrogéne de 1’ordre de

2,5 est obtenu sur les deux catalyseurs.

Nous observons également 1’apparition des fractions légeres C3-C4 qui n’existaient
pas initialement dans la charge, ceci est en relation avec 1’hydrocraquage des paraffines de

chaine longue [45].

En ce qui concerne le rendement en aromatiques produits recherchés les résultats sont
reportés dans le tableau suivant :

Tableau I11.14:

Teneur en aromatique % pds dans Cq"

Benzéne
Toluéne
Aromatique en C8
Aromatique en C9
Totale

Les résultats montrent un rendement en différents produits aromatiques comparable
obtenu sur les deux catalyseurs avec un rendement total en aromatique supérieur sur le
catalyseur E.601 qui supérieur d’une unité de % massique. Une légere augmentation en %pds

en Benzéne et en aromatiques C8 est observée sur le catalyseur E.601.

I11-4. Indice d’octane des deux catalyseurs:

Dans le tableau suivant nous reportons les valeurs de I’indice d’octane obtenu sur les deux

catalyseurs :

Tableau III.15: Catalyseurs
E.601 E.803

N° Cycle 10 9
Période de test 26/10/1987 10/01/1999
Charge (kg/h) 120742 120524

Taux de marche % 82,7 82
Début Fin Début Fin
Nombre d'octane 71,7 97,2 72,2 98
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Nous observons qu’un indice d’octane d’un ordre comparable est obtenu sur les deux

catalyseurs.

ITI-5. Activité des catalyseurs E.601 et E.803

L’évolution de la durée de vie des catalyseurs par cycle catalytique donnée en volume
de charge traitée par unité de masse de catalyseur BBL/Ib est donnée dans les tableaux II1.16

et I11.17 et reportée dans les figure II1.1 et I11.2.

Nous observons la grande activité du catalyseur E803 au début avec une durée de cycle
plus importante par rapport au catalyseur E601, malheureusement cette activité ne dure pas

longtemps car une nette désactivation est observée apres le S5éme cycle.

La baisse d’activité observée dans le catalyseur ES803 et qui contient un pourcentage
¢levé en Re (0.42) avec un rapport massique Re/Pt = 2 peut étre attribuée a la sensibilité de ce
catalyseur a la présence du souftre, effectivement il a ét¢ montré que la présence du rhénium
dans les catalyseurs a base de platine avec un rapport Re/Pt élevé leurs conférent plus de

sensibilité a la présence de soufre.

Dans ce domaine de recherche, Hayes et col [46], ont remarqué que les catalyseurs
bimétalliques Pt-Re deviennent de plus en plus tolérants a la présence du soufre dans la
charge de reformage quand le rapport Re/Pt diminue, de méme Gallagher et Yarrington [47],
recommandent pour le catalyseur bimétalliques Pt-Re avec un rapport Re/Pt >2 une limite de
soufre dans la charge d’alimentation inférieur a 0.25 ppm aux conditions normales. Michel et
col [48] ont reporté que pour les catalyseurs Pt-Re bimétalliques, la teneur acceptable en
soufre dans la charge doit étre inférieure a 0.25ppm a 1ppm pour une meilleure performance
des catalyseurs, car le soufre peut géner le transfert d’hydrogene, ils ont également montré
que la sensibilit¢ au soufre augmente quand la fraction de Re dans les sites métalliques
augmente, ainsi ils ont remarqué la diminution de la durée de vie des catalyseurs suite a la

sensibilité au soufre.
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Tableau III.16 : Evolution traitement par cycle du catalyseur E.601

N° Charge (E601)
N° du RUN 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 1 2 13 14
Début du RUN 22/05/30 24710/30 24/04/81 27/07/82 02/06/83 | 23/10/34 10/04/85 | 27/09/85 | 20/11/36 | 03/07/87 | 20/02/88 | 03/11/88 | 28/02/89 | 11/09/90
Fin du cycle 15/10/80 20/12/30 02/05/82 16/03/83 08/09/84 | 15/02/85 11/08/85 | 07/07/86 | 03/06/87 | 01/02/38 15/09/88 | 06/02/89 | 13/07/89 | 14/04/91
Nombre de jours 135 56 236 191 pry) 90 120 270 195 180 180 90 120 120
SéBagsi‘:é 24 000 24000 108 000 72 000 120 000 12 000 12 000 184800 | 84000 120 000 108 000 38 400 36 000 36 000
VeI
h
Charge | Moyenne - - - - - - - - - - - 106 000 | 160000 | 145000
traitee severite
3
m
::j;ﬁfe 480 000 195 840 733 440 618 240 709 632 399 200 441600 | 741120 | 595200 | 672000 518 400 160400 | 243200 | 2073800
Total 504 000 219 840 841 440 690 240 829 632 411200 453600 | 925920 | 679200 | 792000 626 400 304800 | 439200 | 388800
1 de la ch:
Cumu ?;3;1 charge 504000 723840 1565280 2255520 3085152 | 3496352 3949952 | 4875872 | 5555072 | 6347072 6973472 7278272 | 7717472 | 8106272
Durée de la vie du
E601 (BBL/ LB) 26.32 11.48 43.95 36.32 43.65 21.64 23.87 48.72 35.74 41.67 32.96 16.04 23.10 20.46
Cumul de la durée de
vie (BBL / LB) 26.32 37.80 81.75 118.07 161.72 183.36 207.23 255.95 291.69 333.36 366.32 382.36 405.46 426.00
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Tableau II1.17 : Evolution traitement par cycle du catalyseur E.803

N° Charge (E803)

N° du RUN 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Début du RUN 26/06/91 04/03/93 23/10/93 15/12/94 04/05/96 12/04/97 30/09/98 12/07/99 24/01/00 18/07/00
Fin du RUN 16/12/92 22/09/93 11/10/94 11/11/95 30/11/96 13/01/98 10/06/99 22/12/99 28/05/00 28/12/01
Nombre de jours 441 166 292 297 146 170 166 113 124 57
Basse sévérité 50400 48000 38400 60000 84000 60000 64800 50400 24000 33700
Moyenne
o 93698 44383 33534 217971 17700 10816 28602 9860 317950 118520
Charge sévérité
traitée Haute sévérité 1248000 446070 978833 706710 398887 162791 313743 173312 - -

m’ Total 1392098 538453 1050767 984681 500587 233607 407145 233572 341 950 152520
Cumul de la charge (m’) 1392098 1930551 2981318 3965999 4466586 4700193 5107338 5340910 5682860 5835380
Durée de la vie du E803

60.61 23.44 45.46 42.60 21.44 10.00 17.44 10.00 14.65 6.45
(BBL /LB)
Cumul de la durée de vie
60.61 84.05 129.51 172.11 193.55 203.55 221.00 231.00 245.65 252.19
(BBL /LB)
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60
m
-
_|
m
m
o 0
N°CYCLE 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14
TRAITEMENT PAR CYCLE 26,32 | 11,48 | 43,95 | 36,32 | 43,65 | 21,64 | 23,87 | 48,72 | 35,74 | 41,67 | 32,96 | 16,04 | 23,1 | 20,46
Graphe III-1.Evolution traitement par cycle du catalyseur E.601]
70
2
3
o
60 Q
50 \
w \\ /=
2 \\2\ \
20 k
10 W
. 0
N° CYCLE 1 2 3 4 5 6 7 8 9
—O—TRAITEMENT PAR CYCLE | 60,61 23,44 45,46 426 21,44 10 17,44 10 14,65

‘Graphe 111-2.Evolution traitement par cycle du catalyseur E.803.‘
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III-6. Etude de désactivation du catalyseur E803:

e Cokage du catalyseur :

Nous avons étudié le degré de cokage du catalyseur aprés le 10éme cycle

combustion.

e Détermination de la quantité de coke:

Quantité de coke par réacteur:

R2: 183 kg
R3: 106 kg
R4: 887 kg
RS: 1227 kg
Total 2403 kg

- Le résultat moyen est 2 395 kg, soit une quantité nette de coke de 2 400 kg.

- Quantité de coke briilé rapportée a la quantité totale du catalyseur: 3.6%.

+ Les détails de calcul sont présentés en annexe.

par

Dans le tableau suivant nous résumons [’évolution de la quantité de coke déposé en

fonction de cycle catalytique et donc en fonction de la quantité de charge traitée:

Tableau I11.18

[Gésianation ' cycle 1 2 3 3 5 6 7 8 g 0]
[charge traitée (m¥) 1392 008 | 538 453 | 1 050761| 984 681 500 587 233 s07| 407 145 233 572 341 950] 152 520
[Cumul de Ia charge (m?) 1302008 | 1930551 | 2981312 | 2065993 | 4466580 | 4700187 | 5107332 | 5340004 | 5662854 | 5835374
[vie du cycle (bbiflb) 60,61 23,44 45,46 42,6 21,44 10 17,44 10 14,65 6,54
[Cumul de vie du cycle (bblib) 60,61 84,05 12051 | 17211 | 19355 | 203,55 | 220,89 | 23099 | 24564 | 25218
[Coke brulé (kg) 3659 720 1930 ! i 2783 3670 1902 1621 2400

| % coke / calalyseur 5,48 1,08 2.89 ! i 417 5,50 285 2,43 3,60
|Coke brulé / charge traitée (kg/100m3) 0,26 0.13 0,18 7 / 1,19 0.90 0,81 0,47 1,57

Les cycles 1 et 3 sont les mieux représentatifs pour le traitement de charge et le degré

de cokage correspondant et reflétent 1’état d’un catalyseur actif. Le 1

Oeme

cokage prématuré et trés important, soit 6 a 9 fois plus que les cycles 1 et 3.
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Comparé a la moyenne des cycles on a 2,8 fois plus de coke déposé durant le dernier
cycle, quoique cette comparaison ne soit pas indicative, car la désactivation du catalyseur a
6éme

bien commencé a partir du cycle, et les suivants avaient une durée de plus en plus courte.

I11-6-1. Test catalytique de E.803 aprés régénération:

L’activité catalytique du catalyseur E.803 a été testée apres régénération, les conditions

du test ainsi que les résultats sont reportés dans le tableau II1.19 :

Sur le tableau nous observons que malgré 1’augmentation de la sévérité et par
conséquent de la température de I’effluent du dernier réacteur permettant une meilleure

récupération de la chaleur au niveau du train et du four de préchauffage de la charge

combinée (entrée F4: 408 7 443°C ; entrée R, : 434 7 458°C) la température différentielle

des premiers réacteurs reste treés faible. Ce qui démontre que les réactions de
déshydrogénations sont treés limitées, normalement elles sont rapides et trés endothermiques,
et se traduisent par des températures différentielles trés importantes. Dans notre cas ces
réactions se poursuivent essentiellement au niveau des derniers réacteurs, au détriment des
réactions d’aromatisation. Dans le tableau II1.20 et II1.21, nous reportons a titre indicatif les

2éme

résultats obtenus pendant la 1 journée a un taux de marche de 60%.
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Tableau I11.19: Conditions opératoires (10°™ cycle).

DATE ‘ 19/oz| 20/02‘ 21/02‘ 22/02| 23/02‘ 24/02‘ 25/oz| 26/02| 27/02‘ 28/02 ‘ 01/03 ‘ 02/03‘ 03/o3| 04/o3| 05/03| 06/03| 07/03‘ 08/03‘ 09/03‘ 10/03‘ 11/03

|

TAUX DE MARCHE ‘ 50 | 50 ‘ 50 ‘ 50 | 50 ‘ 55 ‘ 60 | 60 | 60 ‘ 60 ‘ 60 ‘ 60 ‘ 60 | 60 | 60 | 60 | 60 ‘ 70 ‘ 70 ‘ 70 ‘ 70 |
CHARGE m/h ‘ 102 | 102 ‘ 102 ‘ 102 | 102 ‘ 111 ‘ 120 | 120 | 120 ‘ 120 | 120 ‘ 120 ‘ 120 | 120 | 120 | 120 | 120 | 141 | 141 | 141 | 141 |
T° REF 1¥ETAGE °C ‘ 55 | 55 ‘ 54 ‘ 57 | 59 ‘ 66 ‘ 63 | 61 | 66 ‘ 64 | 69 ‘ 74 ‘ 72 | 75 | 72 | 72 | 72 | 72 | 74 | 75 | 74 |
T° REF 2°™ ETAGE °C ‘ 58| 59‘ 57‘ 62| 64‘ 70‘ 70| 67| 70‘ 68‘ 74‘ 79‘ 78| 82| 77| 80| 78‘ 73‘ 79‘ 80‘ 79 |
P REF 1 ETAGE Kg/Cm’ ‘ 11,7| 11,6‘ 11,5 ‘ 11,6 | 11,9‘ 12,5 ‘ 12,5| 12,4| 12,8‘ 12,8‘ 13,1 ‘ 12,9‘ 12,9| 13,1 | 12,9| 13 | 12,7‘ 12,9‘ 13,1 ‘ 13,1 ‘ 12,8 |
PREF 2°™ETAGE Kg/Cm’ ‘ 13 | 13 ‘ 12,8‘ 12,9| 13,4‘ 14,4‘ 14,3| 14,2| 14,6‘ 14,6| 15,1‘ 14,8‘ 14,8| 15,1| 14,8| 15 | 14,6| 14,8| 15 | 15,1| 15 |
DEBITI® ETAGE 10°Nm’/h ‘ 117 | 111 ‘ 112 ‘ 124 | 129 ‘ 138 ‘ 138 | 147 | 147 ‘ 147 | 150 ‘ 150 ‘ 150 | 150 | 150 | 150 | 136 | 150 | 150 | 145 | 146 |
DEBITZémeETAGE103Nm3/h‘ 238,4| 240 ‘ 232 ‘ 248 | 256 ‘ 272 ‘ 264 | 272 | 280 ‘ 280 ‘ 292 ‘ 284 ‘ 284 | 296 | 292 | 296 | 262 ‘ 276 ‘ 284 ‘ 284 ‘ 280 |
RAPPORT H2/HC ‘ 19,78| 12,48‘ 18,97‘ 20,26 | 17.8 ‘ 14,1 ‘ 15,5 | 16,9 | 17,5 ‘ 17.6 ‘ 18,2 ‘ 17,2 ‘ 174 | 16,7 | 17,1 | 19 | 11,2 ‘ 13,3 ‘ 17,2 ‘ 154 ‘ 13,7 |
PURETE D'H, % MOL ‘ 85,5| 75,5‘ 85,5‘ 85 | 81 ‘ 72,5‘ 79 | 80 | 80 ‘ 80 | 80 ‘ 81,5‘ 80 | 77 | 78,5| 82 | 73,5| 76,5| 84 | 80 | 78,5 |
P. MOLECUL. GRM ‘ 7,06| 13,3‘ 6,99‘ 7,07 | 9 ‘ 11,7‘ 9,53| 9,o3| 8,86‘ 8,96| 9,09‘ 8,58‘ 9,22| 10 | 9,51 | 8,23| 11,3| 10,1 | 7,52| 8,48| 9,28 |
DELTA T: R2 °C(design:-74)‘ 26 | -31 ‘ -34 ‘ -35 | -35 ‘ -36 ‘ -37 | -36 | -37 ‘ -37 ‘ -37 ‘ -39 ‘ -36 | -34 | -34 | -33 | -34 ‘ -35 ‘ -32 ‘ -34 ‘ -33 |
R3 °C (design:-45)‘ 31 | -35 ‘ -35 ‘ -33 | -34 ‘ -30 ‘ -32 | -32 | 27 ‘ -30 ‘ -30 ‘ 27 ‘ -26 | -25 | -25 | -25 | -28 ‘ -28 ‘ -28 ‘ 27 ‘ -25 |

R4 °C(design:-18)‘ -10 | -13 ‘ -14 ‘ -12 | -12 ‘ -15 ‘ -16 | -17 | -15 ‘ -17 | -17 ‘ -16 ‘ -16 | -16 | -15 | -15 | -18 | -17 | -17 | -17 | -16 |

R oC(esign-1)| 7 | 8 | 0| s | 8| 6| o o 2 a0 a0 a0| g g g s 0 s 4| 4| 5 |
TEMP.ENTREE R4/R5 °C ‘ 482 | 482 ‘ 482 ‘ 482 | 488 ‘ 500 ‘ 504 | 504 | 510 ‘ 510 ‘ 514 ‘ 514 ‘ 514 | 514 | 514 | 514 | 518 ‘ 518 ‘ 518 ‘ 518 ‘ 518 |
INDICED'OCTANER.O.N.C‘ 80 | 83 ‘ 81,6‘ 83,4 | 87 ‘ 89,4‘ 93,6| 91,6| 94 ‘ 94 ‘ 96,4‘ 95,6‘ 95,3| 94,5| 94,2| 93,7| 93,5‘ 93,3‘ 93 ‘ 92 ‘ 91,3 |
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Tableau I11.20: Rendement en % poids sur la charge.

PRODUITS % poids
GPL+GAZ 21,15 |
PENTANE 7,23 |
REF. LEGER 2431 |
TOL. BRUT 23,03 |
REF. LOURD 2428 |
Tableau III.21: Composition du reformat en % Poids.
REFORMAT LEGER REFORMAT LOURD
DESIGNATION Projet (U 200) Actuelle Projet (U 400) Actuelle
NON AROMATIQUES 62,7896 72,86 a 77,53 0,14 1,45 a 2,40
BENZENE 31,9034 18,94 a 17,03 / /
TOLUENE 5,3064 8,20 a 5,44 0,86 /
P — XYLENE 0,0003 14,06
M — XYLENE / / 27,05 58,91 29,76 a 29,40
ETHYL BENZENE 0,0003 17,80
O — XYLENE / / 15,43 1542 a 15,43
AROMATIQUES C9+ / / 24,66 53,37 a 52,77
D'ou:

e U200: Unité d’extraction de benzéne.

e U400: Unité de cristallisation de paraxylene.

La marche a 60% et basse sévérité¢ (NO : 95) n’est pas représentative, mais son évolution montre

des signes de mauvaise performance :

» Chute progressive de I’indice d’octane.
» Diminution du rapport H,/HC.

» Faible rendement en aromatiques.

> Augmentation des non-aromatiques dans le reformat lourd.

Il y a lieu de rappeler qu’au-dela de 2% de non-aromatiques dans le reformat lourd on sort des

spécifications du Mélange-Xylénes.
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Graphe I11-4.

Comportement du catalyseur lors de la derniére mise en service de 'unité a 60%\

Indice d’'octane en fonction de la sévérité

°c
o7
140 | los
1o
1201
1o
100 + TR
§ ;
lo
80l
1o
1o
O 54 su 514 514 514 514 518 518 518 518 518
¢ 3 3 * * * s s s s ¢ T8
. * * * * * ===
40 . . . . . . . . . . 838
N N N N N N N N N
F PSSP PSSP
R & & R & & & & & ) N

IGraphe 111-5. Derniére tentative de mise en service de 1'unité 2 60%.

Derniére mise en service de lunité a 60%
RONC=f(T°C)
52 — 100
512
{} {} {} ]
511 508 :'/I: 512 512 512 512 + 95
508 508 508 508 508
502
50 + 88,6 + 90
87,6 87,5 87,5 87,6 87,5
5
s
o 49 + + 85
o
£
@
hd
48 1 482 T80
47 + T 75
72,7
46 ¢ ¢ ¢ ¢ ¢ ¢ ¢ ¢ ¢ ¢ ¢ ¢ ¢ ¢ 70
\ & & Q& & & \ \ & W \ & W \ &
QQ QQ QQ QQ BQ QQ QQ QQ QQ QQ QQ QQ QQ QQ QQ
AV AV AV AV AV AV AV AV AV AV AV v v v v
QR R S SR I I R S I SR
A | A AN N NABEERNS
—{—T° R4/5.10-1°C «=O==RONC

Indice d'Octan

63




Chapitre 111 Resultats et discussions

> Influence de la température sur I’indice d’octane:

Nous avons essay¢ de suivre en fonction du temps la variation de 1’indice d’octane et
cela pendant 10 mois. Nous avons observé que pour atteindre un indice d’octane de 95,
il fallait maintenir une température du réacteur de (482°C), température limite. Toutes ces

¢lévations de température montrent bien que le catalyseur est épuisé, (figures 111-4. et I11-5.).

v" Conclusion :

Compte tenu des tres faibles performances du catalyseur enregistrées durant ce cycle, en
ce qui concerne le rendement et la qualité du reformat ainsi que le faible indice d’octane, et
vu le degré de cokage prématuré qui caractérise 1’état actuel du catalyseur, sa remise en
exploitation n’apportera pas un résultat acceptable et se traduira par la consommation inutile

de I’énergie.
II1-6-2. Analyse du catalyseur:

Un échantillon du catalyseur E.803 a été analysé, les différentes propriétés du catalyseur

sont données dans le tableau suivant :

Les résultats d’analyses sont donnés dans le tableau suivant :

Tableau II1.22: Spécification de 1’échantillon.

Unité R2 R3 R4 R5
Désignation

Densité apparente g/cm3 0,69 | 0,72 | 0,67 | 0,7
Surface spécifique m’/g 161 158 157 | 158
Carbone % poids 0,21 0,11 0,1 | 0,11
Volume des pores cm’/ g 046 | 0,46 | 0,46 | 0,46
Chlore % poids 0,09 0,2 0,2 | 0,19
Soufre (sous forme SO;) | % poids | 0,23 | 0,11 | 0,18 | 0,11
Soufre % poids 0,09 | 0,04 | 0,06 | 0,04
PtO, %poids | 0,23 | 0,24 | 0,24 | 0,25
Re, 0O, %poids | 0,43 | 045 | 0,45 | 0,46




Chapitre 111 Resultats et discussions

«»» Poisons :
»  Mc¢étaux alcalins (% poids)

Tableau II1.23: Les résultats d’analyses - métaux alcalins.

Métaux R, R; Ry Rs

Na,O 0,017 0,015 0,003 0,008
MgO 0,034 0,035 0,042 0,036
K,O 0,002 0,002 0,002 0,002
CaO 0,017 0,015 0,012 0,013
Total (alcalins) 0,070 0,067 0,058 0,058

»  Me¢étaux basiques (% poids)

Tableau II1.24 : Les résultats d’analyses - métaux basiques.

Métaux R, R; R4 Rs
Cr,04 0,035 0,029 0,038 0,030
MnO 0,016 0,017 0,015 0,011
Fe,0; 0,59 0,40 0,57 0,34
CuO 0,019 0,018 0,016 0,017
Zn0O 0,014 0,020 0,013 0,015
Total (basiques) 0,67 0,49 0,65 0,44

» Total des métaux (% poids)

Tableau II1.25 : Les résultats d’analyses - total des métaux.

R2 R3 R4 RS
0,74 0,55 0,71 0,50

Nous observons que la teneur de 1’¢lément soufre dans le R2 est trés haute (0,094 %

poids).
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La concentration de soufre dans 1’échantillon est égale a 0,072 % poids, correspondant a

0,179 % poids sous forme de SO;,

Le R2 est clairement au-dessus de ce niveau lequel dénote 1’absence de sites platiniques

disponibles pour la réaction de reformage.

Pour I’ensemble des trois réacteurs la teneur des métaux contaminants est clairement
supérieure a la teneur du platine de 0, 22 % poids; ce qui nous amene a la recommandation
pour la substitution de la charge catalytique, spécialement pour les hautes teneurs en fer qui

inhibe la redispersion du métal.

Vu les caractéristique du catalyseur E.803 qui exige un taux de soufre < 0,3 ppm dans la
charge, le pourcentage en poids de soufre des échantillons analysés est trés élevé surtout dans
les réacteurs R2 et R4 (respectivement 0,094% et 0,055%), la présence du soufre (sous forme

SO3) est de 0,234% ; 0,183 respectivement dans les deux réacteurs cités.

Ces concentrations expliquent la désactivation du catalyseur qui est due a une absence des

sites platiniques qui sont disponibles pour la réaction de reformage.

En conclusion, d’aprés ces données, il faut ¢&liminer le soufre pour éviter
I’empoisonnement du catalyseur et pour éviter la formation de la rouille Fe,Os par corrosion

des aciers composant les tuyauteries qui est elle-méme un poison pour le catalyseur.
[11-6-3. Amélioration des performances du reforming a partir de charge désulfur ées:

La réduction du soufre dans les charges d'unités de reforming catalytique par
hydrotraitement de naphta améliore de fagon significative les opérations de "reforming

catalytique".

Des tests au laboratoire et industrielles, menés par Engelhard sur des catalyseurs de
reforming a haute teneur en Rhénium, traitant des charges a basse teneur en soufre, ont
indiqué que la présence de soufre affectent de fagon dramatique la durée du cycle catalytique

et le rendement en essence de ce type de catalyseur.
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Une ¢élimination insuffisante du soufre entraine un cycle plus court, une augmentation
trés rapide des températures des réacteurs pour maintenir d’indice d’octane et, par suite, une

désactivation accélérée du catalyseur.

Les tests ont indiqué qu’un catalyseur a haute teneur en rhénium (rapport Re/Pt égal a
2,8) opérant sur des charges a trés basse teneur en soufre (<1 ppm) a une stabilité¢ de 200 %,
comparée a celle d’un catalyseur ou les teneurs en platine et Rhénium sont égales et traitant

des charges de méme teneur en soufre

Les performances des catalyseurs a haute teneur en Rhénium indiquent un effet inverse,
par rapport aux catalyseurs a teneur égale en platine et Rhénium, sur des charges a teneur en

soufre supérieure a 1 ppm.

Ces résultats sont en relation avec la haute affinit¢ du Rhénium pour le soufre. C’est ainsi

que :

» Si le rapport le Re/Pt est plus grand que 1, il est recommandé d’avoir une charge contenant
moins de 0,5 ppm poids de soufre,

» Si au contraire le rapport Re/Pt est égal ou inférieur a 1, la charge pourrait contenir jusqu’a
1 ppm poids de soufte.

En conclusion de I’étude comparative entre les deux catalyseurs E.601 et E.803 nous
citons les points suivant :

Le rapport Re/Pt détermine la propriété catalytique essentielle du catalyseur car il
constitue la fonction métal nécessaire pour les réactions principales de déshydrogénation
ainsi que la stabilité¢ du catalyseur aux hautes températures et sa résistance a la formation de

coke.

- La sensibilité au soufre est un parametre trés important qui influe sur la duré de la vie du
catalyseur.

- La propriété mécanique d’un catalyseur est caractérisée par la résistance des grains a
I’écrasement lors de 1’écoulement des fluides. Cette propriété détermine le volume
catalytique dans le réacteur sous forme de granulométrie qui conditionne en particulier

les partes de charge dans le lit catalytique.
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- Le choix d’un catalyseur ne se limite pas qu’aux propriétés catalytiques mais dépend
surtout de son colit. Dans notre cas, le prix du catalyseur est lié¢ la quantité du platine ce

qui favorise en ce point le catalyseur E.803.

Le probleme de sensibilit¢ du catalyseur E.803 au soufre rend son utilisation non

rentable et donc I'utilisation d’un autre catalyseur est fortement recommandée.
III-7. Performance du troisiéme catalyseur E.801/E.803 :

Ce troisiéme systéme catalytique est composé de deux catalyseur E.801 et E.803,
Engelhard a recommandé I’utilisation du catalyseur de type E.801 dans les deux premiers
réacteurs (R2 - R3) qui résiste au soufre, afin d’éviter la contamination rapide au soufre et

assurer les réactions principales de reforming par une meilleur activité.

Dans les deux réacteurs restants (R4 - R5), Engelhard voulait garder 1’ancien catalyseur
E.803 pour cause de sa grande stabilit¢ aux réactions de craquages, ou tout en modifier la
taille et la forme du grain du catalyseur vers Sphérique pour diminuer les pertes de charge

dans le lit catalytique et avoir une bonne résistance mécanique.
Les caractéristiques de ce troisiéme catalyseur sont les suivantes :

Tableau II1.26 : Spécification de nouveau catalyseur E.801.

E.801
Fournisseur du catalyseur ENGELHARD
Densité (Lbs/Ft’) 45
Durée de cycle garantie 09 mois

Vie de cycle garantie 10ans

Teneur en Platine (%opds) 0.26

Teneur en Rhénium (%pds) 0.26

Support du catalyseur ALO;

Forme Cylindrique

Longueur (inches) 0,2

Diamétre (inches) 0,06
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Teneur max admissible des impuretés

Soufre total (ppm poids) <1
Eau (ppm poids) <5
Azote (ppm poids) <1

Halogene (ppm poids) <1
Plomb (ppb poids) <5
Arsenic (ppb poids) <5

- Aupoint de vu contamination au soufre, ce catalyseur nous assure, puisqu’il exige une

teneur maximale en soufre de 1 ppm.

- Le rapport Re/Pt = 1, ce qui explique une stabilit¢ moindre que le catalyseur E.803.

III-7-1. Premier test de performance de nouveau catalyseur (E.801/E.803):

Tableau I11.27:
Design Actuel
Débit volumique de la charge m’/h 200 140
Masse volumique de la charge (ps°) Kg/m® 791 789.8
Masse moléculaire de la charge Kg/Kmol 104 104
Température d'entée réacteurs °C TR, | TR3; | TRy | TRs TR, | TR; | TRs | TR;s
471 488 | 524 | 524 | 442 | 488 | 518 | 518
Température sortie réacteurs °C TR, | TR | TRy | TRs TR, | TR | TRs | TR;s
407 | 443 | 499 | 516 | 382 | 442 | 495 | 511
Débit volumique du gaz de recyclage (Vgrm) 460000 292500
Nm’/h 1° Etage 2°™ Etage | 1°°Etage 2°™ Etage
336000 124000 220000 72500
Pureté d'hydrogene dans le gaz de recyclage 20.83 27691
H>%
Indice d'octane NO 99 96
Quantité d'eau injectée (1-5)ppm 5 ppm
Quantité De DCP injecté (0.5-5) 1 ppm
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Distillation ASTM °C PI | 10% | 50% | 90% | PF | PI | 10% | 50% | 90% | PF
88 | 98 | 114|132 [ 150 | 88 | 98 | 113 | 132|150
PONA de la charge PONA de la charge
(% vol) (% vol)
PONA P N A P N A
69.05 23.04 7.91 67.08 25.12 7.80

II1-7-2. Bilan matiére sur la section réactionnelle :

Tableau II1.28: Données de bases pour les constituants liquides et pour les constituants

gazeux:
FR (lu) en m>/h (liquide) FR (c¢) en Kg/h
Nm’/h (gaz)
a) Charge:
Naphta traitée 140 104310
TOTAL CHARGE - 104310
b) Produits :
Gaz V5 28610 13015
Gaz V6 1200 2565
GPL 5 2820
Pentanes 13 8240
Réformat 1éger 30 22530
Toluéne 30 25840
Me¢élange Xylene 32 28890
TOT Produits - 103900

> Calcul des rendements en produits légers et en Cs', en %:

Pour réaliser ce calcul, il faut faire des analyses chromatographiques des produits issus de

la section réactionnelle, c'est-a-dire:

e (Gaz du ballon V5.

e Téte colonne C4 — gaz.
e Téte colonne C7 — gaz.

e Fond colonne C7- liquide
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Tableau II1.29 : Données de la composition en % poids des produits 1égers.

Composition Gaz V5 Gaz V6 Téte C7 Fond C7
H, 15.14 0.17 - -
C 9.39 1.00 - -
C 20.32 11.66 2.74 -
Cs 23.05 26.67 21.74 -
ICy4 7.76 15.52 27.66 0.12
NCy4 8.90 17.67 42.46 2.01
ICs 4.60 15.91 4.48 47.20
NCs 3.68 10.27 0.06 49.79
Cs 7.11 0.52 - 0.88
C; - - - -
InsCy - 0.41 0.82 -
InsCs - 0.20 0.04 -
TOT %poids 100 100 100 100
Poids Moléculaire 10.42 47.88 - -

Tableau II1.30 : Données du bilan en poids des produits 1égers.

Composition Gaz V5 Gaz V6 Téte C7 Fond C7 | Total (kg/h)
FR23 FR26 FR70 FR71

H, 1971.45 4.36 0 0 1975.81
C 1222.72 25.65 0 0 1248.37
C, 2645.97 299.08 77.26 0 3022.31
C; 3001.46 684.08 613.07 0 4298.61
IC4 1010.47 398.09 780.01 9.89 2198.46
NC4 1158.91 453.23 1197.4 165.62 2975.16
ICs 599 408.10 126.33 3889.28 7997.87
NCs 479.19 263.42 1.69 4102.7 4847
Cs 925.83 13.34 0 72.51 1011.68
C; 0 - 0 0 -
InsCy4 0 10.51 23.12 0 33.63
InsCs 0 5.13 1.13 0 6.26

Total (kg/h) 13015 2565 2820 8240 26640
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III-7-3. Rendements en produits légers:

Les résultats sont regroupés dans le Tableau I11.31 :

Specifications
Produits en % pds Design 1 Test
H, 2.316 2.16
Methane 1.6 1.36
Ethane 2.7 3.30
Propane 4.0 4.70
i-Butane 2.1 2.70
n-Butane 3.1 3.45
C4 Oléfines / /
Total 15.816 17.67
cs" 84.3 82.29
C3/C 0.7-1.0 0.89

III-7-4. Rendements en aromatiques :

Les résultats sont regroupés dans le Tableau I11.32 :

Specifications
Produits en % pds Design 1" Test
Aromatiques (% pds)

Benzene 6.53 3.5
Toluene 16.33 13.66
M-Xyléne 7.98 5.65
O- Xyléne 5.16 3.22
P- Xylene 4.20 3.04
E-Benzene 4.33 2.25
Cy Aromatique 10.28 6.79
Cio Aromatique 3.02 1.52
Total 57.83 39.63
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4+ Conclusion

On constate d'apres le tableau n° II1.31 qu'il ya une surproduction des produits légers (en
particulier les GPL), résultat d'un début de craquage qui se manifeste par un rapport C3/C,;
¢levé et un faible rendement en H, (les réactions de craquage consomme 1'Hy).

Le début de craquage se confirme aussi par le faible rendement en Cs~ (2% pds en moins
par rapport au rendement prévu en début de cycle).

Il apparait du tableau n° III.32 les faibles rendements en aromatiques et ces faibles
rendements peuvent étre attribués aux facteurs suivants:

- Le léger écart de la qualité de la charge de point de vue teneur en naphténes,
précurseurs directes des aromatiques, ce qui est montré par les faibles indices de
reformabilité de la charge.

- La pression relativement élevée des réacteurs, qui défavorise les réactions
d'aromatisation au profil du craquage.

- La faible température d'entrée réacteur R2 qui pousse les réactions de
déshydrogénations des naphténes a se poursuivre dans les réacteurs R3/R4 au
détriment de la réaction de déshydrocyclisation des paraffines, réaction clef pour la
production des aromatiques vue la nature paraffinique de la charge

- Une forte acidité du catalyseur due a un déséquilibre du rapport eau/chlore dans les
réacteurs qui a favorisé le craquage au détriment de la déshydrocyclisation dans le

dernier réacteur montré par les faibles AT de ce dernier.

I11-7-5.Calcul des paramétres de fonctionnement de la section Magnaforming :

a) Le rapport hydrogéne/hydrocarbure (H,/HC):

Les débits volumique du gaz de recyclage (Vgrym) de 1°° et 2™ étage en kg/h.
Sont:
e Pour le premier étage : Ggrmi = 77102.21 kg/h
e Deuxieme étage : Ggrvz2 = 32313.90 kg/h

1°/ Le rapport du 1 étage :

H2
JHC = 5674
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2°/ Le rapport du 2™ étage :

H2
J/HC = 2.378

Donc le rapport total est égal a la somme des deux rapports :

H?2
/HC = 8.05

Les résultats sont regroupés dans le tableau I11.33:

cas actuel Cas design (début et fin de cycle)

1 Test H2 H2 H2
/HC = 8.05 /HC =96 /HC = 1191

b) Calcul du rapport Eau / Chlore de la fonction acide :

La balance eau / chlore dans le systéme des réactions est un facteur déterminant pour
Iactivité et la sélectivité du catalyseur c'est-a-dire le rendement en produits désirés

(aromatiques).

On calcul le rapport : H—Zlo pour contrdler l'acidité de catalyseur est de suivre l'injection de
C

l'eau et celle du DCP, les résultats de calcul de ce rapport sont reportés dans le tableau suivant

Le tableau 111.34:

% Vol ppm g/mole
. . PM PM PM Hy/HC H,0/Cl
Xpep Xino Inj DCP | Inj H,O Charge Chlore H,0
1% Test 0.5 12 1 5 104 355 18 8.05 18.04

+ Cas design H,O/Cl (10 a20).
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¢) Teneur en chlore sur le support du catalyseur :

Les résultats sont regroupés dans le tableau I11.35 :

lérc 2émc 3émc 4émc
R& Réacteur R& Réacteur
éacteur cacteur WATBC°F| H,O/Cl | Cl/Cat
Tle Tls Tze Tzs TBC T3s T4c T4s
1¥ Test 827.6 719.6 9104 | 827.6 | 9644 | 923 | 9644 | 951.8 923.12 18.04 1.115

4 Cas design C1/Cat (0.9 a 1 % pds)

On constate que le rapport Hy/HC est inferieur a celui prévu (9,6) au départ.

Cependant, certaines conditions de marche ont une influence négative sur ce rapport qui est :

catalyseur sur chloré augmente I’isomérisation et le craquage. Par conséquent le NO du

réformat augmente pour une température donnée mais les rendements en reformat, en H,

Diminution de la pureté d’H; dans le gaz de recyclage.

Accroissement de la perte de charge dans la section réactionnelle.

débit de gaz recyclé faible.

Mauvais fonctionnement du compresseur de recyclage

Une teneur de 1% de chlore sur le catalyseur lui assure une acidité optimale, un

diminuent et le gaz augmente

d) La vitesse spatiale VVH

Les résultats sont regroupés dans le tableau I11.36 :

Ven (m’/h)

Vear (M)

VVH (1/h)

1°" Test

140.00

90.65

1.54

Cas design VVH (2.01/h)

e) Calcul de la sélectivité du catalyseur ES01/E803 :

Le tableau suivant donne le pourcentage et le débit volumique de chaque famille

d'hydrocarbures dans la charge et dans le réformat.

75




Chapitre 111

Resultats et discussions

Tableau I11.37: débit volumique (PONA) dans la charge et dans le réformat :

Hydrocarbure Charge 3 Reformat 3
Vol % Débit vol m’/h Vol % Débit vol m’/h
Para 64.47 90.26 27.6 25.39
O - - 1.12 1.03
N 28.18 39.45 2.14 1.96
A 7.35 10.29 69.14 63.60
Total 100 140 100 92

La sélectivité des paraffines en aromatiques : "S." est définit comme suite :

Paraffines Transformées

S, =

Paraffines Converties

Pour calculer la sélectivité tout d'abord en calcule:

1. Taux de conversion des paraffines :

Le taux de conversion des paraffines T, est définit par :

(90.26 — 25.39) x 100

90.26

T, = 71.87%.

2. Le taux de conversion des naphténes :

Le taux de conversion des naphtenes T, est définit par :

1.96
Ty =1-

39.45
T, = 95.03 %.

3. Les naphteénes transformés en aromatiques :

Engelhard a supposé que 95.2% des naphténes sont transformés en aromatiques [49] :

N—>A =0.952 x ( Tx% Nep) = 0.952 ( 28.18 % 0.9503) = 25.49 %.
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4. Les paraffines transformées aromatiques :

Debit vol des aromatiques dans le ref

Paa ™A= ( x 100) - [A% + (N—>A)]

Debit vol de la charge
Pya—> A =[(63.60/ 140)*100] — [7.35 +25.49] = 12.59 %

Donc la sélectivité des paraffines en aromatiques :

12.59 x 100
S, =
64.47 —27.60

1S, = 34.14 %

4+ Conclusion

On constate d’apres ce calcul la faible sélectivité en aromatiques du catalyseur ES01/E803 ce
qui confirme les faibles rendements en aromatiques.

En contre partie, le taux de conversion des paraffines est dans les normes mais ces derniéres
sont apparemment craquées au lieu d’étre aromatisées par déshydrocyclisation, ce résultat

peut étre attribué a la surchloration du catalyseur.

I11-8. Etude de Pactivité relative du catalyseur E§01/E803 :

L'activité relative est le rapport de la quantité de catalyseur exigée dans des conditions
vierges de traitement, a la quantité du catalyseur exigé dans des conditions agées afin de

produire un réformat d’indice d’octane clair bien défini.

La détermination de l'activité de catalyseur est dépend des variables suivantes : La

vitesse spatiale, le rapport Ho/HC, la qualité de la charge, les conditions opératoires. [49]

Le fournisseur du catalyseur Engelhard a proposé¢ une méthode de calcul de I’activité

relative de ce catalyseur qui est la suivante :
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Tableau II1.38: Les conditions opératoires pour un catalyseur neuf et un catalyseur usé.

Condition opératoires Catalyseur Neuf Catalyseur Actuel

Spécifique gravity °API 52.9 62.68
10% Point, °F 240 195.8
90% Point, °F 360 260
Naphteénes, Vol% 45.0 25.12
Sévérité, RON 90 96

Vitesse Spatiale, 2.0 1.54
Rapport H2/HC Mol/Mol 6/1 8/1

Température d’entrée du 3eme Réacteur °F 915 964
Température de sortie du 3eme Réacteur °F 901 923
Température moyenne du 3eme Réacteur °F 908 940

D'aprés Engelhard les facteurs de correction de la température moyenne du 3™ Réacteur

(R4) en fonction des différentes variables sont donnés:

Fde correction RON —> ﬁgure II1-8.a (VO| r I'annexe A) .
F e correction 90%point —» figure III-8.b (VOi r I'annexe A) .
Fde correction 10%point — figure lII-8.c (VOir ['annexe A) .

Fde correction vol% Naphta ~———— figure III-8d (V0| r | lannexe A) .

F

—

Fde correction H2/HC
de correction VVH }

figure I1I-8.e  (voir ['annexe A).

Tableau II1.39: Les facteurs de correction de la température.

Fcorrect NO Fcorrect 90% point Fcorrect 10% point Fcorrect Naphta Fcorrect H2/HC Fcorrect VVH
Cat Neuf |31 17 8 5 5 30
Cat Actuel | 77 11 12 9 32 18
EF =F correct cat Neuf = Fcorrect Cat Actual
Avec :
Er : L'écart de facteur de correction pour chaque parameétre.
F correct cat Neuf : L€ facteur de correction pour chaque paramétre au catalyseur Neuf.
Forrect cat Actuel : L€ facteur de correction pour chaque parameétre au catalyseur Actuel.
ETot = Fcorrect NO t Fcorrect 90%point + Fcorrect 10%point + Fcorrect HoHC T Fcorrect vvH T Fcorrect N
Tableau I11.40: Les écarts de correction.
E ¢ NO Ecorrect 90%point Ecorrect 10%point Ecorrect H2/HC Ecorrect VVH Ecorrect N ETot
correc
-46 +6 -4 +27 +12 -4 -9
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A partir de cette température corrigée, l'activité relative est déterminée.
La température corrigée estde = (940 -9) = 931 °F
D’onc I’augmentation de la température est de = 931 - 908 = 23°F

L’activité relative est de = 0.50 — (voir I'annexe A). (figure I11-8.g)
4+ Conclusion

En conclusion qu'au bout de 6 mois de travail, l'activité est de 0.5 pour une AT = 23°F, et
selon le fournisseur qui a considérer le catalyseur comme désactivé quand son activité relative

sera de 'ordre de 0.25, ce qui correspond a une température de AT= 46°F.

La formation du coke sur la surface du catalyseur est inévitable, ce qui ralentit la

cinétique des réactions au niveau de chaque réacteur et diminue l'activité des catalyseurs.

o Chute de température le long du lit catalytique:
AT totale = AT1 (17 réacteur) +AT2 (2°™ réacteur) +AT3 (3°™ réacteur) + AT4 (4°™ réacteur).

Avec:
AT, = T-T/°
AT, = T,°—T,°
AT; = T3°—T5°

AT4 = T45—T4e

Les résultats sont regroupés dans le tableau I11.41.

Tableau I11.41: Chute de température le long du lit catalytique.

. DESIGN Paramétres de service Actuel
Reéacteurs At (°c) At (°c) T (°c) entrée T (°c) sortie
R2 -74 -60 442 382
R3 -45 -46 488 442
R4 - 18 -23 518 495
R5 - 14 -7 518 511

ZAT - 151 -136 _ _
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Nous observons que la chute totale de température au niveau des réacteurs pour le
catalyseur actuel est inférieur a celle prévu dans le design ceci explique le faible rendement du

catalyseur.

o Perte de charge le long du lit catalytique:

AP totale = APi (premier réacteur) + AP2 (deuxiéme réacteur) + AP3 (troisieme réacteur) + APy(quatriéme réacteur)

Avec:
AP = P -P/
AP, = P)y'—P;°
AP3;= P;*—P5°
AP4= PSP

Tableau I11.42 : Perte de charge le long du lit catalytique.

Design Actuel
Réacteurs N N
AP (Kg/cm?) AP (Kg/cm?)
R2 0,5 1,2
R3 0,4 1,14
R4 0,5 0,26
RS 0,5 0,34
> AP 1,9 2,94

Nous observons que la valeur de perte de charge pour le catalyseur dans nos conditions de

travail est importante par rapport au cas de base.

I11-9. Etude de la stabilité du catalyseur E801/E803 :

ENGELHARD a étudié la stabilité du catalyseur en mettant un cas de base par lequel on
peut déterminer la stabilité du catalyseur (en travaillant avec d'autres exigences) par rapport

au cas de base.

La stabilité du catalyseur en fonction des variables (indice d’octane, la reformabilité, le

point 50% et 90% de la charge, la pression moyenne des réacteurs et le rapport H,/HC).
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1. Calcul des vitesses de désactivations relatives du catalyseur :

Les données des variables pour le cas actuel et le cas de base proposés par la compagnie

Engelhard sont rapportés dans les tableaux 111.43 et 111.44.

Tableau I11.43: les données des variables influents sur la stabilité du catalyseur pour le cas de

base et le cas actuel.

VVH | N+A (%Vol) | ASTM 50% °F | NO | ASTM 90% °F | Pymovenne (psi) H,/HC
Cas de Base 1.8 47.5 221 96 255 222 6.50
Cas Actuel 1.54 35.53 2354 96 269.6 171 8.05

# Point ASTM 50% et 90% de la charge Traitée (Fond C1).
+ VVH : est employé directement dans la formule de la vie de cycle du catalyseur.

D'apreés Engelhard toujours les facteurs relatifs de désactivation en fonction des différentes

}_.

variables sont:

F ..
désact N*A figure I1I-9.a  (voir I'annexe B).

Fdésact ASTM 50%

F ésact RONC — figure [1I-9.b  (voir I'annexe B).
Fssact AsT™M 90% — figure I1I-9.c  (voir I'annexe B).
Fassact H2/mC — figure [11-9.d  (voir I'annexe B).
Fdésact Pression moyenne =~ ﬁgure III-9.¢ (VOir I'annexe B)

Tableau I11.44: Les facteurs de désactivation relatifs pour le cas de base et le cas actuel

F désact N+A F désact ASTM 50% Fdésact NO Fdésact ASTM 90% F désact P moyenne F désact H2/HC
Cas base 32 32 0.66 0.79 0.44 0.88
Cas Actuel 21 21 0.51 0.72 0.28 1.3

2. Calcul des rapports de désactivations relatives propres du catalyseur

La stabilité du catalyseur est exprimée par la formule suivante :

Avec :

Rdl= Fdésact cas actuel / Fdésact cas base

RdI : Le rapport de facteur de désactivation relative
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Fdssact cas actuel - L€ facteur de désactivation relative au cas actuel.

Fassact casbase - L€ facteur de désactivation relative au cas de base.

Le rapport total de facteur de désactivation relative propre Rdt est comme suit :

Rdt=Rd no x Rdasmoo% X Rd pmoy x Rdy, =0.662 = 2/3 fois

»/HC

Nous observons que le catalyseur dans les conditions de marche actuelles se désactive

2/3 fois moins vite que dans le cas de base, cette désactivation peut étre expliquée par:

e Une augmentation de la température nécessaire pour maintenir un indice d’octane
fixe; mais elle entraine le dépot de coke.

e Toute augmentation de pression favorise I’hydrocracking et diminue 1’aromatisation,
une faible pression favorise la formation de coke.

e Lanature de la charge et la présence des poisons.

3. Calcul de la durée de vie partielle du catalyseur dans le cas actuel:

La durée de vie partielle du catalyseur est donnée par la formule suivante:

(RANO x Rdastm90% x RdPx RdH2/HC) actuel VWHpase
(Rd NO xRd astm90% x Rd P x Rd H2/HC) base VWHaetuel

Durée vie partielle = durée de vie total X

Avec la durée de vie total = 12.6 mois (d'aprées ENGELHARD)

0,51 x0,72x%0,28 x1,3 % 1,8
0,66 x0,79%0,44 x0,88 1,54

Donc: durée vie partielle= 12,6 X

Donc la durée de vie partielle = 9.75 mois

Si la durée de cycle de travail pour le cas de base est de 12.6 mois, le catalyseur dans le

cas actuel aura un cycle de travail équivalent a = 9.75 mois.

La formation du coke est favorisée celle ci est attribuée a une mauvaise exploitation du
procédé (parametres trés mal contr6lés), la nature de la charge et une mauvaise régénération
du catalyseur qui est 1'étape cl¢ dans la vie du catalyseur affectent également la performance

du catalyseur.
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CONCLUSION GENERALE

Le reformage catalytique est un procédé clé dans le raffinage de pétrole, c’est un
procedé de raffinage des essences, mais il assure aussi une partie non négligeable de
I’approvisionnement de la pétrochimie en hydrocarbures aromatiques qui ont pour principal

débouché la production de carburants.

Dans les derniéres années beaucoup d’efforts ont été réalisés dans le domaine de
reformage catalytiques pour trouver le catalyseur performant et d’optimiser les conditions de

travail pour obtenir les meilleurs rendements en produit aromatiques.

Notre but de travail était de comprendre tout les paramétres qui gouvernent la
production des aromatiques par reformage catalytiqgue des coupes naphtas issues de
distillation de pétrole brut Algérien. Dans ce domaine, nous avons effectué une étude
théorique de reformage catalytique des naphtas suivie d’une étude pratique au sein de la plus

grande raffinerie en Algérie celle de Skikda.

Nous avons étudié le reformage catalytigue de coupe naphta sur trois systémes
catalytiques industriels, fournis par Engelhard E.601, E.803 et E.801/E.803, ces systemes
sont de type bimétalliques Pt-Re

Nous avons discuté I’effet de type de catalyseur, de la teneur en métaux sur le

rendement en produits aromatiques.

Nous avons également examiné 1’effet de la teneur en soufre dans la charge naphta sur la

performance catalytique des trois catalyseurs.

Sur les deux systemes catalytiques E.601 et E.803 des résultats intéressants de
rendement en reformat C5+ et en pourcentage d’aromatique sont obtenus avec une meilleure

activité et une durée de vie plus longue obtenue sur le catalyseur E.601.

Nous avons montré que la baisse en activite observée sur le catalyseur E.803 est due a
sa sensibilité au soufre suite a une fraction en Rhénium plus grande par rapport au catalyseur
E.601.
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Nous avons justifié le choix de troisiéme catalyseur qui un systeme E.801/E.803 d’un

point de vue économique et catalytique.

Ce catalyseur utilisé récemment au niveau de Magnaforming de Skikda est le
catalyseur de choix pour donner meilleur performance en reformage catalytique et qui a

montré une bonne stabilité et une tolérance a la présence de soufre.

En conclusion générale, les catalyseurs bimétalliques Pt-Re ont montré une bonne
performance dans le reformage de coupe naphta, le contenu en métaux affecte sensiblement
la performance des catalyseurs en rendement en C5" en sélectivité en produits aromatiques et

en activité catalytiques.

Dans la suite il nous semble tres intéressent de développer des travaux dans ce domaine
de recherche, essayer par exemple d’examiner de prét 1’effet de variation de conditions de

travail et de la nature de la charge naphta sur la performance du nouveau catalyseur.
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Annexe C

ENGELHARD

CATALYST DATA SHEET

Catalyst Name: | E.601

e Description:

E.601 is Engelhard's first major Platinum/Rhenium catalyst and is used extensively

world wide.
It is designed for use in unit, with low pressure to maximize gasoline and aromatics yields.

E.601 is being superseded by E603 which offers comparable performance with lower metal

inventory.
e Typical benefits:

- Aromatics production.

- High octane gasoline.

- High Cs" selectivity.

- Low LGP selectivity.

- High stability at high sulfur levels.

e Typical properties:

= Chemical:
- Pt wt% 0,35
- Re. wt% 0,35
- Support Gamma Alumumina
= Physical
- Loading density. Lb /ft® 39
- Pellet size:
- Diameter, inches; Nominal 0,055
- Length, inches; Nominal 0,2
- Wt% trough 20 mesh (U.S) sieve, max 3

- Crush résistance minimum (Lbs per 1/8" pellet length) 5
e Feed stock impurity limitation:

- Sulfur, ppm. wt; <1
- Water, ppm. wt; <5
- Halide, ppm. wt; <1
- Nitrogen, ppm. wt; <1
- Lead, ppb. wt; <5

- Arsenic, ppb. wt; <5
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CATALYST DATA SHEET

e Description:

ENGELHARD

Catalyst Name: | E.801

Description is a balanced loaded Platinum/Rhenium catalyst on a high density alumina

base.

When compared to Engelhard's E.600 series, the high density provides approximately 5°F
more activity and 15% greater cycle length, E.801 is designed for use at all reforming operating
pressures and for both gasoline and aromatics production, compared to the other E.800 series
catalyst, E801 has the highest feed sulfur tolerance and operate optimally with a feed sulfur

specification of 1 w ppm maximum.
e Typical benefits:

- High aromatics production.

- High octane gasoline.

- High Cs" selectivity.

- Low LGP selectivity.

- High stability on low sulfur feed.

e Typical properties:

= Chemical:
- Pt wt% 0,26
- Re.wt% 0,26
- Support

= Physical

- Loading density. Lb /ft>

- Extrudate size:

- Diameter, inches;
- Length, inches;

Gamma Alumumina

45

0,06
0,20

- Crush résistance minimum (Lbs per 1/8" pellet length) 5

e Feed stock impurity limitation:
- Sulfur, ppm. wt;
- Water, ppm. wt;
- Halide, ppm. wt;
- Nitrogen, ppm. wt;
- Lead, ppb. wt;
- Arsenic, ppb. wt;

<1
<5
<1
<1
<5
<5



Annexe C

ENGELHARD

CATALYST DATA SHEET

Catalyst Name: |E.802

e Description:

E.802 is the high rhenium version of E.801. Therefore is maintains the activity benefit
from the high rhenium. To realize the benefit from the higher rhenium, the feed sulfur
specification is 0,5 w ppm maximum, although operation above that level is possible. E.802 due
to it's higher metals loading than E.803 or E804 has greater tolerance for sulfur excursions.

e Typical benefits:

- High aromatics production.

- High octane gasoline.

- High Cs" selectivity.

- Low LGP selectivity.

- High stability on low sulfur feed.
- High activity.

- Increased cycle length.

e Typical properties:

»  Chemical:
- Pt wt% 0,26
- Re.wt% 0,50
- Support Gamma Alumumina
= Physical
- Loading density. Lb /ft® 45
- Extrudate size:
- Diameter, inches; 0,06
- Length, inches; 0,20

- Crush résistance minimum (Lbs per 1/8" pellet length) 5
e Feed stock impurity limitation:

- Sulfur, ppm. wt; <05
- Water, ppm. wt; <5
- Halide, ppm. wt; <1
- Nitrogen, ppm. wt; <1
- Lead, ppb. wt; <5

- Arsenic, ppb. wt; <5
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ENGELHARD

CATALYST DATA SHEET

Catalyst Name:

e Description:

E.803 is a Platinum/Rhenium reforming catalyst on a high density alumina base. E.803
has almost a 2/1 ratio of rhenium to platinum. Resulting in increased cycle length by a factor of
to compared to equal loaded catalysts.

The metals levels of E.803 are 15% lower than E.802 and therefore E.803 has less overall
tolerance to sulfur is less than 0,5 w ppm and sulfur excursion are expected to be few. Therefore

a low impurity feed stock allow use of E.803 which results in a reduced expense for metals.

e Typical benefits:
- High aromatics production.
- High octane gasoline.
- High Cs" selectivity.
- Low LGP selectivity.
- High stability on low sulfur feed.
- High activity.
- Optimized metals levels.
- Increased cycle length.

e Typical properties:;

= Chemical:
- Pt. wt% 0,22
- Re.wt% 0,42
- Support Gamma Alumumina
= Physical
- Loading density. Lb /ft? 45
- Extrudate size:
- Diameter, inches; 0,06
- Length, inches; 0,20

- Crush résistance minimum (Lbs per 1/8" pellet length) 5
e Feed stock impurity limitation:

- Sulfur, ppm. wt; <05
- Water, ppm. wt; <5
- Halide, ppm. wt; <1
- Nitrogen, ppm. wt; <1
- Lead, ppb. wt; <5

- Arsenic, ppb. wt; <5
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CATALYST DATA SHEET

e Description:

ENGELHARD

Catalyst Name: |E.804

E.804 is the reduced metals version E.801 the economic benefits of the reduced metal
can be realized when the feed sulfur is consistently maintained no greater than 0,5 w ppm. E.804
also is a high density catalyst, so is does maintain the 5°F, higher activity and 15% increase in
cycle life compared to the moderate density catalyst. It is particularly beneficial to use E.804 in

front reactors and E.803 in the terminal reactors.

e Typical benefits:
- Higher aromatics production.
- High octane gasoline.
- High Cs" selectivity.
- Low LGP selectivity.
- High stability on low sulfur feed.
- High activity.
- Optimized metals levels.

e Typical properties:

= Chemical:
- Pt. wt% 0,22
- Re.wt% 0,22
- Support

= Physical

- Loading density. Lb /ft?

- Extrudate size:

- Diameter, inches;
- Length, inches;

Gamma Alumumina

45

0,06
0,20

- Crush résistance minimum (Lbs per 1/8" pellet length) 5

e Feed stock impurity limitation:
- Sulfur, ppm. wt;
- Water, ppm. wt;
- Halide, ppm. wt;
- Nitrogen, ppm. wt;
- Lead, ppb. wt;
- Arsenic, ppb. wt;

<05
<5
<1
<1
<5
<5
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LOADING E801/E803

e REACTEUR R2

VOLUME TOTAL=25.7m?
Diamétre interne = 3660 mm

billes billes billes | catalyseur | billes vide
(19mm) (13mm) | (6mm) E 801 (19mm) TOTAL
Hi H: Hs Hy Hs He
HAUTEUR 1272.5 75 75 815 150 1272.5 3660
(mm)
VOLUME 7.150 0.75 0.74 8.45 1.45 7.150
25.69
(m3)
POIDS (kg) 9009 990 999 5949 1827
Nbre de 44 fats de
fats 36 4 4 136 kg 8 52
Hé
H3
B4 3660 mm
H3
Hl
Hl
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e REACTEUR R3

VOLUME TOTAL : 40.8 m°,
DIAMETRE INTERNE : 4270 mm

billes Billes billes | catalyseur | billes vide
(19mm) (13mm) | (6mm) E 801 (19mm) TOTAL
Hi H> Hs Hy Hs He
HAUTEUR 1552.5 75 75 865 150 1555.5 4270
mm
VOLLgME 12.23 1.02 1 12.2 2.08 12.23 40.76
m
POIDS 15409.8 1346.4 1350 8611 2621
kg
Nbre de N
62 6 5 6‘;;‘;& de | qy 84
fats g
f »
Hé
H:
*

B4 4270 mm
Hi
H? \ /
Hl
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« REACTEUR R4/RS.

VOLUME : 1375 m*
DIAMETRE INTERNE : 6405mm.

billes billes billes catalyseur billes vide
(19mm) (13mm) (6mm) E 803 (19mm) TOTAL
H; H, Hs H, Hs He
HAUTEUR 2015 75 75 1090 150 3000 6405
mm
VOLUME 37.47 2.4 2.2 35.00 4.60 55.83 137.50
3
m
24616
POIDS 58627.8 3168 2970 24617.2 5796
kg
Nbre de N
233 12 11| 18Lfatsde | o 280
f0 136 kg
ats
Hé
H:
4
H4 %
=
|
H3
Hi
H1
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e REACTEUR DE PRETRAITEMENT R1

VOLUME TOTAL : 54.2 m®.
DIAMETRE INTERNE : 3050mm.

Corbeilles

L),

TK10 (150mm)

TET09 (250mm)

TET11 (150mm)

TK 551
(3700mm)

Billes 6 mm

Billes 13
Billes 25mm

SCHEMA DU REACTEUR DE PRETRAITEMENT
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o CHARGEMENT DU REACTEUR DE PRETRAITEMENT

Matériaux | TK10 TK709 TK711 TK551 Billes Billes Billes
E— E— 6mm 13mm 25mm
Hauteur | g 250 150 5700 75 75 760
gmm!
Hautteur 230 284 120 5830 75 75 760
réelle
volume m® 1.1 1.8 1.1 41.6 0.548 0.548 3.71
Poids (kq) 900 691.7 544.3 26535 740 724 4762
N 1sac de 1000
Nbre 6 fats de - 1sac 39 sacs N N A
fats/sacs 150 kg Izs + 3 fts de 1200 Ibs de 1500 Ibs s fats s fats 19 fats
e 150 kg
e CHARGEMENT CATALYSEUR DE PRETRAITEMENT
1. Charger la totalité des 39 sacs de TK 551.
2. Niveler le TK 551 chargé.
3. Charger la totalité du TK 711 (1 sac de 1200 LBS).
4. Niveler le TK 711 charge.
5. Charger les 03 fts du TK 709 (f(t de 150 kg chacun).
6. Niveler le TK 709 chargé.
7. Appeler GC pour le montage des 48 corbeilles sur leurs trois cerceaux concentriques
a I'intérieur du réacteur R1 en marchant sur les planches pour éviter de compacter
le catalyseur.
8. Fermer les 48 corbeilles par des bouchons
9. Charger le Sac de 1000 LBS du TK 709.

10. Niveler le TK 709 nouvellement chargé.
11. Charger les 6 derniers fts de 150 kg chacun du TK 10.
12. Niveler la couche du TK 10.

13. Enlever les 48 bouchons des corbeilles.

14 .Fermer le réacteur et remettre le coude entré.

B : NOUBLIER PAS DE RETIRER LES PLANCHES DE L’INTERIEUR DU REACTEUR
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« CHARGEMENT DES REACTEURS

RO02:
Début de chargement : 01/09/2004 a 11h 30mn.
Fin de chargement  :02/09/2004 a 18h 35mn.
Hauteur du vide : 1270mm

Quantité de billes chargées :
-Billes de diamétre 19 mm................ 36 fits.
-Billes de diamétre 13 mm............ 04 fiits.
-Billes de diamétre 06 mm............. 04 fits.

* Montage de la grille de séparation.

Quantité de catalyseur chargé :
- E801 ... 5949 kg........... 44 fits.

Quantite de la couche supérieure de billes :
-Billesde 19 mm ............ 08 fiits.

R 03:
Début de chargement : 01/09/2004 a 17h 00.
Fin de chargement  : 03/09/2004 a 04h Q0.
Hauteur du vide : 1555 mm.

Quantité de billes chargées :
-Billes de diamétre 19 mm........... 62 flts.
-Billes de diamétre 13 mm........... 06 fits.
-Billes de diamétre 06 mm......... 05 flts.

* Montage de la grille de séparation.

Quantité de catalyseur chargé :

Quantité de la couche supérieure de billes.
-Billes de Diamétre de 19 mm ............ 11 fits.
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R 04:
Début de chargement : 06/09/2004 a 16h 00.
Fin de chargement  : 08/09/2004 a  00h 00.
Hauteur du vide : 3000mm.

Quantité de billes chargées :
-Billes de diamétre de 19 mm ........... 233 flts.
-Billes de diamétre de 13 mm............ 12 fits.
-Billes de diamétre de 06 mm............ 11 fits.

*Montage de la grille de séparation.

Quantité de catalyseur chargé :

- EB803 ... 24616 kg ....coonenenn. 181 futs.

Quantité de la couche supérieure de billes :
-Billes de diamétre de 19 mm ............ 23 fats.

R 05:
Début de chargement : 06/09/2004. a 01h 00.
Fin de chargement  : 08/09/2004. a 03h 40.
Hauteur du vide : 3000mm.
Quantité de billes chargées.
-Billes de diamétre de 19 mm............... 233 fiits.
-Billes de diamétre de 13 mm............... 12 fits.
-Billes de diamétre de 06 mm................ 11 fhts.

*Montage de la grille de séparation.

Quantité de catalyseur charge :

Quantité de la couche supérieure de billes.

-Billes de diamétre de 19 mm............ 23 futs.
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ROL:
Début de chargement : 02/09/2004. a 10h 30.
Fin de chargement  : 04/09/2004. a 19h 30.
Hauteur du vide : 1220mm.

Quantité de billes chargees.

- Billes de diameétre de 25 mm............... 19 fits.
- Billes de diamétre de 13 mm............... 03 fats.
- Billes de diamétre de 06mm............... 03futs

*Montage de la grille de séparation.

Quantité de catalyseurs chargés.

- TKS51............ 26535kg ....... 39 sacs de 1500 Ibs.

- TK711.............. 5443 kg ........ 01 sac de 1200 Ibs.

- TK709............. 691.7 kg......... 01 sac de 10001bs plus 03 fiits de 150 kg.
- TK10.............. 900 kg ......... 06 fats de 150 kg. (couche supérieure).

TABLEAU RECAPITULATIF

e REACTEURS MAGNAFORMING.

E801/E803 POIDS
RX Di(mm) | Hy(mm) | Hy(mm) | Hs(mm) (mm) Hs(mm) | Hg(mm) Kg %Pds

R02 3660 12725 75 75 815 150 1270 5949 9.325
R03 4270 1552.5 75 75 865 150 1555 8611 13.50
R04 6405 2015 75 75 1090 150 3000 24616 38.587
R0O5 6405 2015 75 75 1090 150 3000 24617.2 38.587

63793.2
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5 ALi e el
S Activité Aval

Divizion Raffinage
onaremst L2 ffinerie de Skikda

Les débits indiqué dans le tableau sont corrigés par:

e Les gaz:
[PM1 x (P2+1) x T1]°° PM2
FR(C) = FR(1) x S —
[PM2x (P1+1) x T2]°° 22.4

Telque:
- FR(C) : débit corrigé en kg/h.
- FR(1) : débit lu sur instrument en Nm?/ hr.
- PM : Poids moléculaire du gaz en kg/k mole.
- P : Pression de service en kg/cm?.
- T : Température de service en °k
Indice 1 : Cas design.

Indice 2 : cas réel.

¢ Les liquides:
[d15° x f x(T-15)]°°

FR(C) = FR(1) x xB ...

()
Telque:
- d15° : densité a 15°c du liquide.

- T : température de mesure.

- f : facteur de correction de densité donné par le tableau (1).

- A : les densités des fluides par les quels les FR ont été taré ( voir le tableau (2)).

- B : les densités design des liquides (voir le tableau (2)).
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5 ey LB s

Activite Aval

Divizion Raffinage

sanarradh

Faffinerie de Skikda

Tableaux: Facteur de correction

Densité a 15°C Fx10" Densité a 15°C F=10°

0.640 0.543 35 0.772 0.777 76

0.64 0.648 84 0.778 0.783 75

0.640 0.654 33 0.784 0.790 74

0.712 0.718 B4 0.731 0.73% 73

0.720 0.726 83 0.800 0.508 72

0.727 0.734 82 0.819 0.828 71

0.735 0.741 81 0.829 0.838 70

0.742 0.747 80 0.839 0.852 E]

0.748 0.753 78 0.853 0.870 68

0.754 0.858 78 0.871 0.830 67

0.860 0.771 77 0.831 0.870 66
Tableau N%1 Facteur de correction des densites

FR & B PM1 T1°K P1 {kg/cm®)

FRS 0.703 0.732 . -

FR 121 0.609 0.633 - -

FR12 0.605 0.729 - -

FR 70 0.526 0.560 - -

FR71 0.606 0.631 - - -

FRS53 0.697 0.747 - . .

FRE2Z 0.820 0.862 - - -

FRE0 0.738 0.865 - - -

FR25 0.686 0.823 - - -

FR27 0.582 0.604 - - -

FR4 - 8.1 416 334

FR18 - 156 311 40

FRE0 - 34 311 26

FR23 - 54 311 BS

FRZ6 . 48 1 311 28

Tableau N*2Z Cosfficient de correction de debits
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Sl Uiguar

Activité Aval
Division Raffinage
sonarraen  Raffinerie de Skikda

Echantillon : 520
Densité a 15°C : 0.7287
Soufre ppm pds : 4.4
Pb 1€ 5

Composition chromatographique :

Paraffine Yo vol

Ca 0 Py 55 L1
Gt e 0,1 0% . f

L O 252 N% 27 10
O 204 A% 7,80
L% T 21.38

O 2284

Gy e 12.11

T 209

LSS T E 0.16

Aromatiquas Yvol
Benzéne _....... 0.83
Toluéne _.........2.42
Co.ovienn. 3,34

T SR |

Maphtana % vol

CP o 0,04
C.Héxane.......... 2.21
M.C. Pentane...2.06
Cr e 11.57
Co oo 527
G e 3.3
Cig coeeeemeemeeenes 0.14
T e 0,07

=-20/21: Féserwoirs de stockage (MaphtaB)
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Sl Uiguar

Activité Aval
Division Raffinage
sonarraen  Raffinerie de Skikda

Echantillon : Fond C1

Densité a 15°C : 0.7285

Soufre ppm pds : 0.6
Composition chromatographigue :
Paraffines % vol % pds

L T I .

L SR O .- P e G4.4T161.34
O SR A1.......2.08 O% o foaveunans !
Gt 10.68... 9.73 N oo 28.18/23.84
(o2 T 2258...2127 A 7331882
G 9.02......18.48

Co oo 7.52.....748

LT 2.26.. .. 2.28

LT Foeens {

Maphténes % vol % pds

CP o 0,18 0.19

C.Héxane........... 243 280

M.C. Pentane....2.05 2.12

G e 12.37 13.00

Gl 8.13 B.66

G 273 3M

Cia 023 025

Aromatiques Y%vol % pds

Benzéne 098 1.20

Taluéne 234 280

E-Benzéne 05 0.61

P-Xyléne 046 055

M-Xyléne 123 147

O-Xyléne 065 0.78

Caeneo2118 142
Gt d
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Sl Uiguar

Activité Aval
Division Raffinage
sonarraen  Raffinerie de Skikda

Echantillon :Fond C4

Densité a 15°C : 0.8036

Soufre ppm pds : 0.6

Mombre d'Octane : 96
Composition chromatographigue :
Paraffines % pds % vol

| 0 S 7.69 9.45 P% ... 23.13/ 27.60
Cy e 10.86 12.88 0% .. 0.93  1.12

| 0 3.69 426 N% ... 201/2.14

| O 0.81 0.82 A% 73.93 / 60.14
(oI 0.08 0.09

L !

Maphténes % pds % vol

P /

C.Héxane 022 0.23
M.C. Pentane. 046 0.50

L T 0.86 0.92
Gl e 028 0.29
017 0.18
LT 002 002
Aromatiques % pds % vol
Benzéne ... 6.54 G.4
Toluéne _..... 25368 2374
E-Benzéne 436
F-Xyléne 5.50
M-Kyléne 10.88
O-Xyléne 6.22
Coceeneneeeee 2696 2533
Cgecerneeeeee. 12,240 1141
Cigeeeeen... 243 226
Oléfines % pds % vol
Cs 0.63 077

Cr 0.30 0.35
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Indices d’octane RON et MON d’hydrocarbures purs

Hydrocarbures RON MON
Paraffines
Méthane > 100 110.0
Ethane > 100 104.0
Propane > 100 100.0
n-Butane 95.0 92.0
2-Méthylpropane > 100 99.0
n-Pentane 61.7 61.9
2-Méthylbutane 92.3 90.3
2,2-Diméthylpropane 85.5 80.2
n-Hexane 24.8 26.0
2-Méthylpentane 73.4 73.5
3-Méthylpentane 74.5 74.3
2,2-Diméthylbutane 91.8 93.4
2,3-Diméthylbutane 103.5 94.3
n-Heptane 0.0 0.0
2-Méthylhexane 42.4 46.4
3-Méthylhexane 52.0 55.0
3-Ethylpentane 65.0 69.3
2,2-Diméthylpentane 92.8 95.6
2,3-Diméthylpentane 911 88.5
2,4-Diméthylpentane 83.1 83.8
3,3-Diméthylpentane 80.8 86.6
2,2,3-Triméthylbutane 112.1 101.3
n-Octane <0 <0
2-Méthylpentane 21.7 23.8
3-Méthylpentane 26.8 35.0
4-Méthylpentane 26.7 39.0
3-Ethylhexane 335 52.4
2,2-Diméthylhexane 72,5 77.4
2,3-Diméthylhexane 71.3 78.9
2,4-Diméthylhexane 65.2 69.9
2,5-Diméthylhexane 55.2 55.7
3,3-Diméthylhexane 75.5 83.4
3,4-Diméthylhexane 76.3 81.7
2,2,3-Triméthylpentane 108.7 99.9
2,2,4-Triméthylpentane 100.0 100.0
2,3,3-Triméthylpentane 106.1 99.4
2,3,4-Triméthylpentane 102.7 95.9
2-Méthyl-3-éthylpentane 87.3 88.1
3-Méthyl-3-éthylpentane 80.8 88.7
<0 <0

n-Nonane et n-alcanes supérieurs
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Indices d’octane RON et MON d’hydrocarbures purs. (Suite)

Hydrocarbures RON MON
Oléfines
Ethyléne 100.0 81.0
Propyléne 102.0 85.0
But-1-éne _ 80.0
But-2-éne 100.0 83.0
Pent-1-éne 90.9 77.1
Pent-2-éne 98.0 80.0
2-Méthylbut-1-ene 102.5 81.9
2-Méthylbut-2-ene 97.3 84.7
Hex-1-éne 76.4 63.4
Hex-2-éne 92.7 80.8
Hex-3-éne 94.0 80.1
2-Méthylpent-1-éne 95.1 78.9
3-Méthylpent-1-éne 96.0 81.2
4-Méthylpent-1-éne 95.7 80.9
2-Méthylpent-2-éne 97.8 83.0
3-Méthylpent-2-éne 97.2 81.0
4-Méthylpent-2-éne 99.3 84.3
2-Ethylpent-1-éne 98.3 79.4
3,3-Dimétylbut-1-éne 111.7 935
2,3-Dimétylbut-2-éne 97.4 80.5
2,3-Dimétylbut-1-éne 101.3 82.8
Hept-1-éne 545 50.7
Hept-2-éne 73.4 68.8
Hept-3-éne 89.8 79.3
Méthylhex-1-éne 90.7 78.8
3-Méthylhex-1-éne 82.2 715
4-Méthylhex-1-éne 86.4 74.0
5-Méthylhex-1-éne 75.5 64.0
2-Méthylhex-2-éne 90.4 78.9
3-Méthylhex-2-éne 91.5 79.6
4-Méthylhex-2-éne 96.8 83.0
5-Méthylhex-2-éne 94.5 81.0
2-Méthylhex-3-éne 96.4 81.4
3-Ethylpent-1-éne 95.6 81.6
3-Ethylpent-2-éne 93.7 80.6
2,4-Diméthylpent-1-éne 99.2 84.6
4,4-Diméthylpent-1-éne 104.4 85.4
2,3-Diméthylpent-1-éne 99.3 84.2
2,3-Diméthylpent-2-éne 97.5 80.0
2,4-Diméthylpent-2-éne 100.0 86.0
Oct-1-éne 28.7 34.7
Oct-2-éne 56.3 56.5
Oct-3-éne 72.5 68.1
Oct-4-ene 73.3 74.3
Diisobutyléne 105.3 88.6
2-Méthylhept-1-éne 70.2 66.3
2-Méthylhept-3-éne 944 80.4
2,3-Diméthylhex-1-éne 96.3 83.6
2,2-Diméthylhex-3-éne 103.5 89.0
106.0 86.5

2,4,4-Triméthylpent-1-éne
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Indices d’octane RON et MON d’hydrocarbures purs. (Suite)

Hydrocarbures RON MON
Naphténes
Ethylcyclopropane 102.5 83.9
Ethylcyclobutane 41.1 63.9
Méthylcyclopentane 91.3 80.0
Ethylcyclopentane 67.2 61.2
Propylcyclopentane 31.2 28.1
1,1-Diméthylcyclopentane 923 89.3
(2)-1,3-Diméthylcyclopentane 79.2 73.1
(E)-1,3-Diméthylcyclopentane 80.6 72.6
1,1,3-Triméthylcyclopentane 8r.7 83.5
Cyclohexane 83.0 77.2
Méthylcyclohexane 74.8 711
(2)-1,3-Diméthylcyclohexane 7.7 71.0
(E)-1,3-Diméthylcyclohexane 66.9 64.2
Dioléfines et cyclénes
Cyclopentene
Cyclohexéne ggg ggg
Méthylcyclopenténe - -
3-Méthylbuta-1,2-diene 93.6 72.9
2-Méthylbuta-1,3-diene 61.0 42.4
Cyclopenta-1,3-diene 1909?;15 2613(1)
Cyclohexa-1,3-diene 24 8 53-0
Aromatiques ) 1148
Benzene 120.0 1035
folucne 107.4 97.9
Ethylbenzene i 100.0
1,2-Diméthylbenzene (o-xyléne) 1175 1150
1,3-Diméthylbenzéne (m-xyléne) 116.4 109.6
1,4-Diméthylbenzene (p-xyléne) 111.0 98.7
n-Propylbenzéne 1131 99.3
Isopropylbenzéne (cuméne) 1025 91
1-Méthyl-2-éthylbenzéne 1121 1000
1-Méthyl-3-éthylbenzéne i 970
1-Méthyl-4-éthylbenzéne 105.3 1008
1,2,3-Triméthylbenzéne 1105 106.0
1,2,4-Triméthylbenzéne > 120 120.0
1,2,5-Triméthylbenzéne 104.4 95.3
n-butylbenzéne 1114 98.0
Isobutylbenzéne 51155 97.0
1,3Diéthylbenzene 106.0 96.4
1,4Diéthylbenzéne 1035 922
1-Méthyl-2-n-Propylbenzéne 1121 1005
1-Méthyl-3-n-Propylbenzéne 106.0 96.0
1-Méthyl-2-isopropylbenzéne 1105 977
1-Méthyl-4-isopropylbenzéne 104.4 919
1,2-Diméthyl-3-éthylbenzéne 106.0 95.9
1,3-Diméthyl-4-éthylbenzene 1148 1025
1,3-Diméthyl-5-éthylbenzene 106.0 96.0
1,4-Diméthyl-2-éthylbenzene 105.3 1003
1,2,3,4-Tétraméthylbenzéne i 1025
1,2,3,5-Tétraméthylbenzéne 1035 89.8
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DETALS DE CALCUL DE LA QUANTITE DE COKE BRULE

Quantité de coke oxydé:

La réaction de combustion du coke est donnée par:
4CH+50; 2> 4C0O;+2H;0
Soit 5 x 22,4 Nm® d'air oxydant (4/5) x 13 = 0,8 x 13 = 10,4 kg de coke
La quantité d'air injectée pendant la régénération est 32133 Nm®
e Sion suppose que tout I'oxygéne est consommé par la combustion on aura
32133 Nm® d'air oxydant (32133/(5 x 22,4)) x 10.4 = 2984 kg de coke
e Sion suppose que seulement 80% de I'oxygéne est consommeé on aura

08 x 2984 = 2387 kg de coke
Distribution du coke dans les quatre réacteurs par la méthode enthalpique

DTm(°F)  QuGRM (sci/hr) PM Cp(BTU/b) Temps de comb. (hr) kg coke

R2: 198 1584022 31 025 5 183
R3: 144 1584022 31 025 4 106
R4: 117 4335228 31 025 15 887
R5. 16.2 4335228 31 025 15 1227
Total 2403
Chaleur spécifique GRM

CS=CPxPM/379=0.25x31/379=0.0204 BTU/scf °F

Coke oxydé R2:

Chaleur dégagée
CD=QV xCSxDT =1584922 x 0.0204 x 19.8 = 640181 BTU/hr

Coke oxydé = CD x TC / 17500 = 640181 x 5/17500 = 183 kg
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Coke oxydé R3:

Chaleur dégagée
CD=QV xCSxDT=1584922 x 0.0204 x 14.4 = 465586 BTU/hr

Coke oxyde = CD x TC / 17500 = 465586 x 4 /17500 = 106 kg

Coke oxydé R4:

Chaleur dégagée
CD=QVXxCSxDT=4335228 x 0.0204 x 11.7 = 1034732 BTU/hr

Coke oxydé = CD x TC /17500 = 1034732 x 15 /17500 = 887kg

Coke oxydé R5:

Chaleur dégagée
CD=QV xCSxDT =4335228 x 0.0204 x 48.2= 1432706 BTU/hr

Coke oxyde = CD x TC /17500 = 1432706 x 15 /17500 = 1227 kg
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Activité Aval
Division Raffinage TSR 306985

conaraen Daffinerie de Skikda

ENGELHARD
Skikda Reforming catalyst analysis

| XRF/UniQant analysis |

Sample Id 5 51/09 5 52/09 5 53/09 5 54/09
Description of sample BASF E 801 100 R2 | BASFE 801 100R3 | BASFE G803 100 R4 | BASFE 803 100 RS

Carbon (Horiba) wi.% 0.0575 0.033 0.0559 0.0245 Indicates a good regeneration
Sulfur (Horiba) wt. % 0.1119 0.0862 0.0892 0.0886 Consistent in depostion pattern in that the first reactor has the most
sulfur. Sulfur level is okay.

Oxides Detectable by XRF Mass % Mass " Mass % Mass %
These are all compounds that are supposed
Al203 97.39 97.91 98.09 97.55 to be present. The chlorides increasing concentration
Ti02 0.185 0.179 0177 0.181 probably means that the carbon prior to the regeneration
ReZ07 0.302 0.281 0.454 0.468 was lower on the terminal reactors. This conclusion is
P02 0.279 0.275 0.226 0.230 consistent with the higher Rhenium catalyst making less coke and with
Cl 0.141 0.316 0.366 0.456 the higher recycle gas rate being in the terminal reactors.

Unusual to see such amounts. Fluoride is assoicated with naturally
occuring feldspar in the crude reservoir. However, if this is a volatile form
F 0.979 0.521 0.345 0.683 of fluoride such as hydrofluoric acid, then it can lead to severe cracking
as well as cause tremendous corrosion wherever it condenses.

The presence on all reactors implies the fluoride is mobile and volatile

Fel03 0.165 0113 0.0614 0.0622 Mothing unexpected here.

503 0.113 0.0448 0.0249 0.015% Partially oxidized sulfur already included in Horiba measured sulfur
La203 0.0990 0.0232 0.0408 0.0254 F These are all rare earths probably native to the naphtha
Celd 0.192 0.138 0.0646 0177 #’% Nothing te worry about
Ndz2u3 00749 - - 3
Lroz 0.0466 0.102 0.0501 0.0471 4l——— These are all mizcellaneous compounds of minimal concern

£n0 0.0168 0.0168 0.0245 0.0245 T

HgO 0.0140 0.0181 0.0243 0.025 Likely origin in the crude source. Not a concern at this level.
Total 99.9373 99.9357 99,9486 99,9447

Physical analysis
SA m2/g 175 171 172 172 Surface area is holding up guite well. No problem here.
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Activite Aval
Divisien Faffinage
Faffinene de Skikda
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