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 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 - E803 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. 

 

 ملخـــص  

و انخٍ حسمخ , انخذفُزٌ وادذ مه بُه انعمهُاث انجىهشَت الأساسُت فٍ عمهُت حكشَش انبخشول أو الإطلاح انخذسُه

كما وذظم  , تإنً وقىد رٌ دسجت أوكخان انمشحفعرو دسجت أوكخان انمىخفضت بسُط مه وقىد أونٍ  بخذىَم وافثا انبخشول

 .خفُفت مه خلال انعمهُت انخذفُزَت عهً مىاد أخشي كانهُذسوجُه و وىاحج أخشي

اسد ـــــــــــــشف أوغههــــنقذ قمىا بذساست انخذسُه انخذفُزٌ انخاص بانىفط لأوظمت حذفُزَت ثلاثت مزودة ومظىفت مه ط

E601 - E803 وE801/E803  , هٍ مذفزاث مه وىع ثىائٍ معذن هزي الأوظمت(Pt-Re). 

 .انمعادن فٍ انخذىَم إنً انمشكباث انعطشَتدوس وىع انمذفز مه خلال دوس و حأثُش  و كما واقشىا حأثُش 

داء انخذفُزٌ عىذ الأ فٍ انخأثُش ىذع و قمىا كزنك بذساست و فذض دوسٌ لأثش انكبشَج انذاخم فٍ مذخىي انىفط 

     .انمذفزاث انثلاثت

 .انكبشَج, انمشكباث انعطشَت , Pt-Re ,دسجت أوكخان, وافثا, طلاح انخذفُزٌالإ :الكلمات الرئيسية

 Résumé 

 
Le reformage catalytique est un procédé majeur dans le raffinage du pétrole, il permet de convertir les 

coupes naphta de pétrole à faible indice d’octane en bases pour carburant à haut indice d’octane. D’autres 

produits sont obtenus par le reformage, à savoir l’hydrogène et les produits légers. 

Nous avons étudié le reformage catalytique de coupe naphta sur trois systèmes catalytiques industriels, 

fournis par Engelhard E601 - E803 et  E801/E803, ces systèmes sont de type bimétalliques Pt-Re.  

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

aromatiques. 

 Nous avons également examiné l’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 catalyseur de Pt/Re (série E.600).

E.801 :1ere Magnaforming catalytique Engelhard (série E.800) de Pt/Re à base

d’alumine.

E.803 :3eme Magnaforming catalytique Engelhard (série E.800) de Pt/Re à base

d’alumine.

EF : L'écart de facteur de correction pour chaque paramètre.

f : facteur de correction de densité.

F correct : Le facteur de correction de la température.

F correct cat Neuf : Le facteur de correction pour chaque paramètre au catalyseur Neuf.

Fcorrect Cat Actuel : Le facteur de correction pour chaque paramètre au catalyseur Actuel.

Fdésact : facteur de désactivation relatif.

G : débit massique (Kg/h).

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

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

H2% : pureté de l’hydrogène (%).

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

: la quantité de l’eau injectée avec la charge (ppm).

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

MCH : la masse moléculaire de la charge (g/mole).

M Cl : la masse moléculaire de Chlore  (g/mole).
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M 2 : la masse moléculaire de l’eau (g/mole).

Mo : molybdène.

N : naphtènes (% vol).

Ni : nickel.

NO : nombre d’octane.

O : oléfines (% vol).

P : pression (kg/cm2).

∆P : perte de charge (kg/cm2).

Para : paraffines (% vol).

PI: point initial.

PF: point final.

Pb: plomb.

PMCH≡MCH : le poids moléculaire de la charge d’hydrocarbure (g/mole).

PMGRM : le poids moléculaire d’un gaz recyclage Magnaforming (g/mole).

Pt : platine.

R : le rapport H2/HC.

RdI : le rapport de facteur de désactivation relative.

R1 : réacteur de prétraitement.

R2 R3 R4 R5 : les 4 réacteurs de la section Magnaforming.

Re : rhénium.

s : sortie de réacteur.

S : le soufre.

Se : La sélectivité des paraffines en aromatiques.

T: Température (°C).

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

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

Tp : Taux de conversion des paraffines (% vol).

ΔTi : La différence de température dans chaque réacteur (°C).

ΔT total : La somme des différences de  température dans chaque réacteur (°C).
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VCh : Le débit volumique de la charge (m3/hr).

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

VVH : vitesse spatiale de la charge (h-1).

WATB : Température moyenne pondérée du lit catalytique (°F).

ρ4
15 : Masse volumique de la charge à 15°c du liquide (Kg/m3).

: la quantité de l’eau contenu dans le gaz de recyclage (ppm).

XCl : la quantité d’HCl contenu dans le gaz de recyclage (ppm).

VCat : Le volume  de catalyseur (m3).
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 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 

l’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 pétrolières à faible indice d’octane (40 à 60), couramment appelées 

naphtas, en bases pour carburant à haut indice d’octane appelés reformats, par réarrangement 

moléculaire ou déshydrogénation. Cette amélioration de l’indice résultant essentiellement 

d’une forte augmentation de la teneur en aromatiques. En effet, l’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 l'étincelle jaillissant entre les électrodes 

de la bougie d'allumage. Le phénomène 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 

brûlé, porté à température et pression élevées par le mouvement du piston et par le 

dégagement d'énergie dû à la propagation du front de flamme. Il en résulte une augmentation 

locale de pression, suivie de vibrations de la masse gazeuse, entraînant un bruit caractéristique 

qui évoque un tintement métallique, d'où l'origine du terme cliquetis. Ce dernier entraîne des 

contraintes mécaniques et thermiques trop sévères, 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 conçu et réalisé 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 rôle 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 à accentuer encore cette tendance à accroître 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 l’obligation de pratiquer des économies d’énergies et pour ce faire, de mieux valoriser les 

coupes pétrolières pour maintenir un indice d’octane final à un même niveau. Ces 

considérations ont forcé d’une façon continue le raffineur à produire des essences à haut 

indice d’octane.  

Selon la charge et les catalyseurs, les reformats peuvent avoir des concentrations très 

élevées de toluène, de benzène, de xylène et d’autres constituants aromatiques utiles dans la 

préparation de l’essence et dans les procédés pétrochimiques. L’hydrogène, important sous-

produit, est séparé du reformat en vue d’être 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 l’hydrogène. Certaines unités de reformage catalytique 

fonctionnent à basse pression, tandis que d’autres fonctionnent à 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 l’un après l’autre les réacteurs hors service pour régénérer le catalyseur.  

La première 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’à 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 

sélectivité meilleures à celles réalisées par un catalyseur monométallique (seulement du 

platine). Ces avantages ont permis de faire évoluer le procédé vers un fonctionnement à basse 

pression apportant, ainsi une amélioration très nette en rendement des essences et en 

production d'hydrogène. 

Tous ces progrès se traduisent par : 

 Un meilleur rendement en essence de haute qualité,  

 Une production d’hydrogène plus importante,  

 Une baisse du coût de fonctionnement. 

Ces facteurs conduisent à un bilan économique plus favorable dans l’exploitation du 

procédé. 
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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 l’origine 

du brut.  Ces coupes sont des mélanges d’hydrocarbures ayant de 6 à 10 atomes de carbones, 

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

Ces charges sont caractérisées premièrement par leur intervalle de distillation (ASTM) : 

point initial PI et point final PF, qui représentent la température de la distillation de la 

première goutte et celle de la dernière goutte respectivement. Ainsi l’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, naphtènes 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 à 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 à 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, à 100 et 0. Un carburant 

présentera un indice d'octane x s'il montre sur le moteur CFR la même 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 à 100.  L'échelle de référence est alors constituée par des mélanges 

d'iso-octane et d'un additif - le plomb tétraéthyle - améliorant la résistance à l'auto-

inflammation. 

Pour caractériser les carburants classiques destinés au moteur d'automobile, il existe 

deux procédures normalisées correspondant chacune à 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 misent 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 l’augmentation de la teneur en aromatiques aux 

dépends des autres hydrocarbures impliques quatre réactions élémentaires : 

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

Un exemple de cette réaction est donné ci-dessous: 

 

Cette réaction permet d’atteindre des NO très élevés, elle est très endothermique (H = 

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 :    

Réactions mises en jeu
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Elle est encore plus endothermique que la déshydrogénation ((H = 250kJ /mol), elle 

est par contre plus lente et favorisée donc par une température plus élevée et une pression plus 

faible.  

I-3-3. Isomérisation : 

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

alkylcyclohexanes. 

 

 

 

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

conditions usuelle de fonctionnement.   

I-3-4. Hydrocraquage : 

C’est une réaction exothermique ((H = -40 kJ /mol), et irréversible dans les conditions 

opératoires usuelles mais limitée par une vitesse de réaction lente. Lorsque la température 

s’élève, cette transformation peut devenir plus importante que l’isomérisation et la 

déshydrogénation. Elle devient d’autant plus importante que la concentration en composés 

aromatiques croît. 

Voici un exemple de réaction d’hydrocraquage : 
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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, très 

lourds de structure graphitique. Les polycyclisations peuvent se produire à partir d’alkyls 

aromatiques ou de molécules très insaturées telles que les dioléfines qui pourraient se former 

sur le catalyseur. Pour réduire la formation de coke on doit opérer sous pression d’hydrogène 

assez élevée. En effet les structures très insaturées et les polyaromatiques de la charge, qui 

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

Cinétiquement la réaction est très complexe, le cockage s’accroit considérablement avec 

l’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 considère les indices d‘octane recherche NOR des hydrocarbures 

ayant 7 atomes de carbone comme exemple, on constate (tableau  I.1) que le nombre d’octane 

des paraffines est le plus élevé pour les structures les plus ramifiées, que leur 

déshydrogénation en oléfines entraîne un accroissement de l’indice d’octane, et qu’à côté des 

isoparaffines ou oléfines très branchées dont les indices d’octane sont aux alentours de 100, la 

valeur la plus élevée (120) est celle de toluène [3].  
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Tableau  I.1 : Indice d’octane recherche de composés à sept atomes de carbone. 

 

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

transformation des naphtènes en aromatiques, et celles des paraffines linéaires en paraffines 

branchées ou éventuellement même en oléfines, ce qui apporterait le gain le plus important, 

en aromatiques. 
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I-3-5. Thermodynamique des réactions : 

Le tableau suivant résume les valeurs de H des différentes réactions: 

Tableau  I.2 : les valeurs de H des 4 différentes réactions. 

Réactions H kJ/mol 

Déshydrogénation des naphtènes 210 

Déshydrocyclisation des paraffines 250 

Isomérisation -10 à -20 

Hydrocraquage -40 
  

On remarque que les réactions qui produisent des aromatiques, déshydrogénation et 

déshydrocyclisation sont fortement endothermique (H 200kJ/mol). Par contre les réactions 

d’isomérisation ne sont que légèrement exothermiques, les réactions d’hydrocraquage sont 

exothermiques. 

L’isomérisation des paraffines, comme on l’a vu, contribue faiblement à l’augmentation 

du nombre d’octane. Cette réaction ne dépend pas de pression, et elle n’évolue que 

légèrement avec la température, mais il parait que les structures les plus ramifiées sont 

présents et stables à 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 très influencée 

par la pression partielle d’hydrogène.  L’effet de température et de pression sur l’équilibre 

thermodynamique de la déshydrogénation du cyclohexane en benzène comme exemple de 

réaction est montré sur la figure I-1 [7] 
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Comme indiqué sur la figure, à 40 bar plus de 10% de cycloexane restent présent à 

l’équilibre, alors qu’à 5 bar  on obtient une conversion totale dès 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’hydrogène et température élevée favorisent la production d’aromatiques. 

Les charges légères requièrent un traitement à des températures plus élevées pour atteindre les 

mêmes conversions. 

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

endothermique et qui se fait avec augmentation de nombre de molécules , l’équilibre est très 

complexe ; il fait intervenir, à coté des oléfines, les isoparaffines, les naphtènes 
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cyclohexaniques et cyclopentaniques, les aromatiques et naturellement l’hydrogène comme il 

est montré dans la figure I.2 [7] dans le cas des hydrocarbures à 7 atomes de carbone.  

Cette figure montre que si la teneur en naphtène reste toujours faible, celle des 

paraffines augmente notablement avec la pression et diminue avec la température. Dès  470°C 

sous 20 bars l’équilibre est déjà déplacé vers la formation du toluène (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’hydrogène aussi faible que possible. 
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I.4- Catalyseurs de reformage : 

Le catalyseur continu d’être le cœur 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 diamètre. 

Le catalyseur est donc composé d’une base ou support, généralement l’alumine (Al2O3) 

et de certains métaux catalytiquement actifs dans les réactions de reformage exemple le 

platine. La teneur en métal dans le catalyseur est de l’ordre de 1% seulement afin d’assurer 

une bonne dispersion des particules métalliques sur la surface et dans les pores de support. 

L’acidité du support est généralement maintenue par injection d’une faible quantité de 

composés chlorés avec la charge initiale. 

Le métal et le support joue un rôle clé dans la catalyse, le catalyseur de réformation est 

un catalyseur dit, bifonctionnel, constitué par un métal déposé sur un support acide, ainsi, 

l’hydrogénation et la déshydrogénation des hydrocarbures, connues depuis longtemps, sont 

activées par les métaux. L’isomérisation et l’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 à base de platine peut être réalisée par ajout d’un autre 

métal ; catalyseur bi et multi-métalliques. Ainsi, actuellement, des catalyseurs industriels à 

base de Pt-Re et Pt-Ir sont utilisés dans des procédés de reformage semi-régénératifs ou 

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

Il est bien connu que l’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 

troisième ou encore un quatrième métal [13 et 14]. 
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I-4-1. Désactivation des catalyseurs : 

La détérioration de la stabilité du catalyseur bifonctionnel est liée à l’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 être empoisonnée par 

des dépôts 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, méthylcyclopentane produit méthylcyclopentene comme produit 

intermédiaire avant de former le cyclohexane. Ce produit intermédiaire peut également former 

par déshydrogénation le méthylcyclopentadiène, et donc précurseur de la formation de coke.  

Ainsi, Beltramini et col [15], ont confirmé que le méthylcyclopentadiène peut subir une 

réaction de type Diels-Alder pour former des espèces aromatiques polynucléaires.   

Effectivement, il est généralement admit que le coke est composé des espèces insaturées 

polycycliques formées par les oléfines  comme précurseurs. 

I-4-2. Régénération des catalyseurs:  

La quantité du coke peut varier de 1 à 14% du poids du catalyseur selon les conditions 

et le réacteur. La régénération est généralement effectuée en présence d’oxygène, elle est 

conduite d’une façon progressive en augmentant la quantité d’oxygène de 2 à 15ù dans un gaz 

inerte  et la température de façon à ne pas dépasser 500°C, pour éviter des surchauffes locales 

préjudiciables au support et au platine ; le coke est ramené à 0,2%. 

La régénération peut être effectuée :  

-soit cycliquement grâce à un réacteur supplémentaire dans les procédés à régénération 

fréquente, tous les quatre jours par exemple ; 

-soit en discontinu en arrêtant l’installation, dans les procédés semi-régénératifs, après une 

durée de fonctionnement qui peut être de 3 à 12 mois. 
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I-5. Mise en œuvre industrielle : 

La mise en œuvre industrielle du reformage catalytique a attiré l’attention de nombreux 

groupes de recherche et donc fait l’objet de plusieurs revues dans les dernières 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 systèmes 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’arrêts 

périodiques tous les six mois à un an ;  

-les autres régénératives cycliques, avec utilisation d’un réacteur supplémentaire à 

même, lors des régénérations, de remplacer successivement chacun des autres réacteurs et 

d’assurer ainsi une production ininterrompue (réacteur swing). Avec le développement 

des systèmes catalytiques multi métalliques sont apparue une nouvelle génération de 

procédés dits régénératifs. Ils opèrent par soutirage et régénération en continu du 

catalyseur qui est ensuite recyclé aux réacteurs. Cette technologie s’applique à la 

production d’essence et spécifiquement à celle d’hydrocarbures aromatiques ; elle 

supporte en effet des conditions de traitement plus sévères qui permettent une cyclisation 

poussée des paraffines, l’élimination par hydrocraquage de celles qui subsistent et 

l’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-régénératifs et les procédés en continu sont complètement 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.  
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Figure I-3 : Reformage catalytique –schéma de principe. 

 Autre Procédés :  

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

proprement dites : 

 Ultaforming (standard oïl) 

 Houdriforming (Houdry) 

 Powerforming (ESSO) 

 Platforming (U.O.P) 

 Magnaforming (Englehard, Atlantic Richfield).  

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

I-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 à base de cobalt et de molybdène, ou de nickel et de molybdène 

sur alumine, à une température de l’ordre de 320 à 380 ˚C, sous une pression partielle 
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d’hydrogène d’environ 0,5 à 0,8 MPa, avec des VVH de 5 à 12 h
-1

 (débit volumique 

horaire par unité de volume de catalyseur) et des taux de recyclage d’hydrogène de 50 à 

75 % en volume. 

Le  schéma  de  principe  de  l’installation (Figure I.4)  comprend successivement : 

— le préchauffage de la charge et de l’hydrogène, tout d’abord par échange thermique 

avec l’effluent du réacteur d’hydrodésulfuration, puis par passage dans un four ; 

—  le réacteur proprement dit ; 

— la détente de l’effluent sous pression élevée (1,5 à 2,0 MPa suivant la pression de 

marche du réacteur), après refroidissement et condensation partielle, afin de séparer 

l’hydrogène non transformé, NH3, H2S, etc. (une partie est recyclée, l’autre est éliminée) ; 

— le traitement complémentaire de la phase liquide par entraînement à la vapeur, afin 

de retirer les composés légers résiduels et d’amener le produit aux spécifications requises 

pour le reformage. [4] 

 

Figure I.4: Reformage catalytique – Prétraitement. 
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I-5-3. Principe de fonctionnement: 

I-5-3-1. Procédés semi-régénératifs et régénératifs cycliques : 

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

régénératifs ou régénératif cycliques est sensiblement le même (Figure  I.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 l’effluent, celui-ci est 

ensuite refroidi, puis  détende, afin de permettre la récupération et en fin stabilisé par 

élimination  des   constituants légers (C2 , C ) qu’il  contient  pour  les  systèmes  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.  

 

Figure I.5: Reformage catalytique semi régénératif classique. 

 

3
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I-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 I.6), la section réaction 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 l’unité est part : 

-Les fours agencés de façon particulière assurent une perte de charge minimale. 

-Le système catalytique, introduit en tête 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 envoyé à l’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 à la section réaction .un dispositif  

électronique très élaboré permet un contrôle précis du déroulement des différentes phases de 

l’opération. 

 

Figure I.6: Reformage régénératif - Procédé U.O.P (Platforming continu). 
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I-5-3-3. Procédés IFP régénératif : 

Le procédé I.F.P (Figure I.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 éléments s’effectue par gravité, il passe de l’un 

a l’autre à l’aide de lifts, dont le gaz moteur est prélevé au refoulement du compresseur 

d’hydrogène de recyclage. 

En fond du dernier il est repris par un nouveau lift et envoyé à 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 système approprie de vannes. Le catalyseur régénéré est 

envoyé toujours par lift en tête du premier réacteur ;  

-les différentes séquences de l’opération sont programmées et entièrement automatisées. 

-dans le cas de la production d’aromatiques, on effectue à la suite du reformage un 

fractionnement (dépentaniseur en particulier), de façon à ne conserver que la coupe qui 

contient les hydrocarbures recherchés. [4] 

 

Figure I.7: Reformage régénératif. Procédé I.F.P. 
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 I-6. But de travail : 

L’augmentation de la teneur en aromatique, et donc l’amélioration de l’indice d’octane, 

des coupes pétrolières par conversion, est une étape très 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 dernières 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 paramètres 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 systèmes catalytiques industriels,  l’effet de type de catalyseur et la 

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

Après l’étude bibliographique (premier chapitre), nous présentons dans le deuxième 

chapitre la description de l’unité utilisée pour le reformage catalytique, les conditions 

opératoires, les propriétés des différents catalyseurs utilisés et  les différentes méthodes de 

calcul des différents paramètres, activité catalytiques, conversion, sélectivité et rendement. 

Les résultats catalytiques et des interprétations pour chaque système catalytique sont présentés 

font l’objet du troisième chapitre. Une discussion générale et les conclusions sont données en 

fin de mémoire. 
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MATERIELS ET METHODES

Pour les catalyseurs bimétalliquesPt-Re la limite de quantité de soufre acceptable pour une

performance catalytique optimale est de l’ordre de 0.25-1 ppm. La sensibilité des catalyseurs

envers l’empoisonnement par le soufre augmente avec l’augmentation de la fraction Re dans

L’étude expérimentale de reformage catalytique des coupes naphtas a été effectuée au

sein de la raffinerie de Skikda dans l’unité de reformage utilisant la technique  Magnaforming

appelée unité 100.

II-1.Description de l’unité Magnaforming:

L’unité magnaforming installée à 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 m3/h. La charge utilisée est le

naphta B provient de l’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, l’apport d’hydrogène, la réaction et la séparation des effluents, on

distingue quatre sections principales:

• Section hydrotraitement;

• Section Magnaforming ;

• Section fractionnement ;

• Section d’absorption.

II-1-1. Section hydrotraitement :

Le prétraitement à pour but l’élimination des composés de la charge nocifs au catalyseur :

soufre, azote, métaux.
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le métal, et donc un contrôle sévère de soufre est nécessaire pour augmenter la durée de vie

des catalyseurs [23].

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 H2.

Une installation de stripping de l'effluent liquide du réacteur.

Les différentes réactions sont :

R-SH + H2 RH+ H2S, ∆H = -17 Kcal/mole

NH2 + H2 RH + NH3, ∆H = -13 Kcal/mole.

R-OH + H2 RH + H2O, ∆H = 24 Kcal/mole.

Chapitre II Partie Expérimentale: matériels et méthodes

La charge, NAPHTA B avec un débit de l’ordre de 200 m3/h est préchauffée avec l’H2 de

recyclage dans un train d’échangeur, puis dans un four ( F1) à une température de 360°C

avant d’être envoyer  à un réacteur cylindrique (R1) garni par un catalyseur bimétallique à

base de Ni-Mo supportés sur alumine, ou s’effectuent les réactions de prétraitement. En effet,

les catalyseurs Co-Mo/Al2O3 sont connus pour leur activité dans la réaction de désulfuration,

par contre les catalyseurs au nickel-molybdène Ni-Mo/Al2O3 sont plus performants pour la

dénitrogénation et pour la saturation des oléfines. Ceci ne signifie pas que les catalyseurs Co-

Mo/Al2O3 sont toujours les catalyseurs de choix pour la désulfuration, contrairement aux

flexibilités des catalyseurs Ni-Mo/Al2O3, les catalyseurs Co-Mo/Al2O3 montrent  une activité

de dénitrogénation plus faible.  Donc, quand les naphtas contiennent simultanément les

composés soufrés et azotés, les catalyseurs Ni-Mo/Al2O3 sont les catalyseurs de choix  pour

éliminer le maximum de soufre et d’azotes [24].

Cette section comporte essentiellement un réacteur dans lequel s’effectue une réaction

d’hydrosulfuration en présence de catalyseur, à base de nickel et de molybdène sur alumine, à

une température de 360°C,  sous une pression partielle d’H   de l’ordre de 25 kg/cm2.2
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L’effluent réacteur R1, contenant du naphta désulfuré l’H2 et les produits

d’hydrotraitements (H2O H2S et NH3),  est  refroidi premièrement dans le train d’échangeur

puis dans les réfrigérateurs. La  charge prétraitée, l’H2 et les autres produits passent ensuite au

séparateur gaz liquide. L’H2 est donc aspiré en tête du séparateur à l’aide du compresseur de

recyclage alors que la partie liquide alimente le stripper où les produits légers sont récupérés en tête

vers le réseau fuel gaz, et du fond on récupère le NAPHTA (B) traité qui alimente par la suite

de section Magnaforming.

Chapitre II Partie Expérimentale: matériels et méthodes
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II-1-2. Section Magnaforming :

Un mélange composé de la  charge naphta B prétraitée, provenant de la section

prétraitement et du  gaz de recyclage riche en H2, venant du 2éme étage du compresseur  TK3,

est préchauffé dans les échangeurs E11A/B. Le mélange ensuite passe par le premier four (F4)

puis par le premier réacteur R2 à la sortie du quel, la température décroit à cause de l’effet

endothermique de la réaction et à nouveau réchauffée dans un deuxième  four (F5) puis passe

dans le deuxième réacteur R3.

Le gaz refoulé à partir de l'étage I du compresseur est préchauffé dans les échangeurs E10

A/B et introduit à la sortie du deuxième réacteur R3, il représente la plus grande partie de la quantité

d'H2 nécessaire à la section catalytique. 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 à 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 l’H2 de recyclage intermédiaire est préchauffé dans les

deux échangeurs E10 A/B. L’effluent est ensuite refroidi dans les réfrigérants à air EA-3 et

dans les réfrigérants à eau E-12 A/B/C avant d’arriver au ballon séparateur V5, la phase

liquide alimentera la section fractionnement et la phase gazeuse riche en H2 est envoyée vers le

turbo compresseur TK3 pour le recyclage.

Chapitre II Partie Expérimentale: matériels et méthodes

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

catalytique est essentiellement constituée

- d’un compresseur centrifuge de recyclage à 2 étages TK3 de gaz riche en H2 (GRM)

-des échangeurs de chaleur, des fours, des réacteurs en série et des unités de séparations.

Dans les quatre réacteurs de forme sphérique notés respective ment (R2, R3, R4 et R5) et qui sont

intercalés par quatre fours notés respectivement (F4, F5, F6, F7), s’effectue la transformation du naphta

en reformât, 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 l'endothermicité

des réactions et garantir la température du procédé.
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Le produit de tête constitué essentiellement de l’hydrogène est aspiré par le

compresseur TK3.

Le fond du ballon séparateur V5, l’essence reformée, est préchauffé dans l’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 à moyenne pression(MS).

Le distillat de tête de la colonne C4, formé de C4 et C5 est recueilli dans l’accumulateur

de tête V6 et envoyé au moyen de P8 A/B comme reflux de tête de la colonne de

stabilisation sous contrôle 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 fumées

de ces fours est utilisée pour la production de la vapeur à moyenne pression. La production

avoisine les 60 tonnes/heur, l’eau de chaudière (BW) arrivante de la CTE entre directement

à la 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 la P9 puis renvoyée vers la chaudière à un

niveau inferieur au première entrée, elle est réchauffée 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 être surchauffer et sorte comme vapeur sèche à une température de

320°C, et envoyée dans le réseau de la vapeur à moyenne pression.

Chapitre II Partie Expérimentale: matériels et méthodes
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II-1-3. Section fractionnement :

La partie excédante de la colonne de stabilisation C4 est envoyé au splitter des

fractions C4 et C5 appelé C7.

Le produit de tête de la C7 est envoyé en partie comme reflux de tête au moyen de

pompe P18 tandis que l’excédent en contrôle de niveau par la LIC29 est envoyé comme

GPL à l’unité 30. Les pentanes de fond de splitter C7 sont envoyés au stockage.

Le produit de fond de la colonne de stabilisation C4 après son refroidissement par la charge

de la même colonne, sous pression et sous contrôle de débit au moyen de FRC25 en

cascade avec le LRC9, est envoyé à la colonne de fractionnement du reformat appelé C5.

La chaleur d’appoint de la C5 est fournie par le four rebouilleur  F9.

Le fond du splitter de reformat C5 prélevé par la pompe P14 en contrôle de débit avec

FRC51 en cascade avec le niveau de fond de splitter  LIC 19 est envoyé en alimentation à

la colonne de fractionnement du toluène C6.

La colonne C6 est munie de four rebouilleur F10 et fractionne depuis la tête le toluène brut,

envoyé au stockage en contrôle de niveau avec le LIC22 depuis l’accumulateur de tête  V12

après un refroidissement dans le refroidisseur E19.

Le produit de fond le xylène est envoyé en moyen de la pompe P16 au stockage après

refroidissement dans le refroidisseur à air EA7 et le refroidisseur à eau E20.

Chapitre II Partie Expérimentale: matériels et méthodes
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II-1-4. Section d’adsorption:

Elle a pour but de récupérer les hydrocarbures (C5+) entraînés dans le gaz des séparateurs

V5 afin de les envoyer par la suite vers la colonne de stabilisation C4.

La récupération est réalisée par une absorption en contre courant du gaz par une huile lourde

(Lean oïl) dans l’absorbeur C2.

L'huile riche en hydrocarbures C5
+ est strippée dans la colonne C3 pour récupérer les

hydrocarbures en tête et l'huile pauvre en fond et qui sera recyclée avec l'appoint d'huile.

Actuellement cette section est en arrêt à cause de l'entraînement du liquide du ballon V3 à

l'aspiration du compresseur d'appoint Kl A/B d'une part et d'autre part d'une faible

récupération qui ne peut pas compenser le coût des conditions de marche de la section.

II-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 œuvre 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.

II-1-6.Réacteurs de reformage :

Les réacteurs utilisés sont de forme sphérique (schéma II-4 ), contenant dans la partie

basse des billes d’alumine  inerte de manière à éviter d’avoir à 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 même façon, au sommet du lit de

catalyseur on dispose une autre couche de billes inertes, assurant le rôle 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

catalyseur, le mélange hydrogène-hydrocarbures donc arrive à la partie supérieure par une

tubulure, munie d’une bride externe. La tuyauterie pénètre à l’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.

Chapitre II Partie Expérimentale: matériels et méthodes
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II-2. Propriétés des réactifs :

II-2-1. Composition de la charge Naphta B :

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

Tableau n° II.1: Composition de la charge Naphta B

Les composés Volume en %

Paraffines 65 .11

Oléfines --

Naphtènes 27 .10

Aromatiques 7.79

Figure II-4: Le Réacteur de reformage à lit fixe - section magnaforming
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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 à 15°C égale à 0,735, les données de sa

courbe distillation ASTM sont données ci-dessous :

Tableau II.2: Distillation ASTM du naphta B

II-2-2. Composition de Naphta B qui alimente la section Magnaforming :

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

reporté dans le tableau suivant :

Tableau II.3: Les impuretés métallique de la coupe naphta B après le prétraitement.

Impuretés

Teneurs  (PPM)

Avant prétraitement Après prétraitement

Arsenic 0,050

As+ Pb + Cu=0,020Plomb 0,050

Cuivre 0,050

Soufre 4,4 0,43

PI 73

5% 85

10% 89

50% 110

90% 131

95% 136

PF 150

Résidu 0.5

Pertes 0.5

Chapitre II Partie Expérimentale: matériels et méthodes
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II-2-3. L’hydrogène : gaz de recyclage du Magnaforming : (2
éme

Cycle)

A revoir avant et après reformage catalytique entre 2 régénérations

Tableau II.4: Composition de gaz recyclage Magnaforming (GRM)

constituants Début de cycle (%)

03-05-2009

Fin de cycle (%)

15-04-2010

H2 83 .48 78.55

C1 4.50 6.30

C2 4.68 6.35

C 3 4.12 4.75

IC 4 1.22 1.37

NC4 1.03 1.28

IC5 0.53 0.65

NC5 0.21 0.34

C6 0.23 0.41

PM 7.67 9.56

II-3. CATALYSEURS UTILISES:

Les catalyseurs utilisés pour les tests de reformage catalytique de l’unité de Skikda sont

fournis par le constructeur Engelhard (Allemand), ils sont à base platine-rhénium supportés

sur alumine (support acide). La surface spécifique de l'alumine est de l'ordre de 200m2/g et

contient, approximativement, 0.9 à 1.1% de chlore.

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

rhénium sont testés dans le reformage catalytique :

- 0.26%Pt-0.26%Re/Al2O3, noté catalyseur E801.

- 0.22%Pt-0.42%Re/Al2O3, noté catalyseur E803.

Les grains de catalyseurs utilisés sont de forme cylindrique de 5 mm de longueur et de

1.5 mm de diamètre.

Chapitre II Partie Expérimentale: matériels et méthodes
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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 être actif et stable aux températures de réaction (environ 500°C); il favorise la

formation d'aromatiques et l'hydrogénation des oléfines intermédiaires, évitent ainsi la

cokéfaction.

 Une fonction acide, fournie par le support oxyde d'aluminium activé. Il détermine

l'activité catalytique dans les réactions d'isomérisation et d'hydrocraquage. Pour renforcer

l'acidité de l'oxyde d'aluminium, on y ajoute 0.5 à 2% de chlore. Il favorise moins les

réactions de craquage, et en plus, stabilise la haute dispersât du platine par formation d'un

complexe avec le platine et l'oxyde d'aluminium.

Figure II-5: Catalyseur bi fonctionnels du reforming catalytique.

 Traitement des catalyseurs

1) Chloration :
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L’acidité du support est généralement maintenue donc par séchage du gaz de recyclage

qui est susceptible d’entrainer l’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 H2O/Cl à injecter dans le réacteur, nécessaire

pour maintenir à peu prêt 1% de chlore sur la surface du catalyseur.

Figure II-6: Réactions schématiques de l'élution du chlore
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Le schéma suivant montre les réactions de la chloration de l’alumine en présence de CCl4:

Pour notre étude avant les tests de reformage catalytique de la coupe Naphta, une quantité

de tétrachlorure de carbone CCl4 est injectée par la pompe d’injection P11 dans le premier

réacteur et le troisième réacteur de la section Magnaforming à l’ordre de 3 PPM /heure afin de

maintenir à peu prêt 1%Cl sur la surface du catalyseur.

2) Sulfuration

La catalyse bi-fonctionnelle métal-acide par les systèmes Pt/Al2O3-Cl et Pt Re/Al2O3-Cl

est largement utilisée lors du reformage catalytique. Gagner en stabilité et parfois en

sélectivité 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

Figure II-7: Réaction schématiques de la chloration de l'alumine en présence de CCl4.
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bimétallique comparé à  celle du monométalliques. La phase métallique de ce dernier subit

une agglomération dès la réduction à 500°C, processus qui s'accentue jusqu'à 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 système platine-rhénium

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

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

disulfures) après l’étape de réduction qui se traduit par les réactions chimiques suivantes:

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

métaux (Pt, Rh) qui ont été formés durant la phase de réduction.

3) Répartition du catalyseur dans les réacteurs :

Tableau II.5: Répartition du catalyseur dans les réacteurs.

Réacteurs m3 Kg %  POIDS

R2 (E801) 8.2708 5955 9.32

R3 (E801) 12.0083 8646 13.54

R4 (E803) 34.2555 24664 38.61

R5 (E803) 34.1833 24612 38.53

Total 88.718 63877 100

4) Conditions opératoires du catalyseur :

Tableau II.6: Conditions opératoires du catalyseur (Température).

Réacteurs R1 R2 R3 R4 R5

Température

E S E S E S E S E S

325 322 434 384 488 441 514 486 514 502

∆t -3 -50 -47 -28 -12
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Tableau II.7: Conditions opératoires du catalyseur (Pression).

Réacteurs R2 R3 R4 R5

Pression
(kg/cm2)

E s ∆P e s ∆P E s ∆P e s ∆P

14 13.2 0.8 13 .2 12.9 0.3 12 11.5 0.5 11.4 10.9 0.9

II-4. Définition et calcul des différentes grandeurs :

II-4-1. Rapport H2/HC :

    Pour éviter la formation du coke une pression importante d’hydrogène est nécessaire, ceci

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

défini comme le rapport molaire d’hydrogène pur à la charge d’hydrocarbures.

Sur la base de caractéristique du GRM obtenus lors de fonctionnement du  catalyseur à

savoir :

- Pureté de l’hydrogène : H2%.

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

Pour: le premier étage : GGRM1.

Deuxième étage : GGRM2.

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

- Le poids moléculaire d’un gaz recyclage Magnaforming: PMGRM en g/mole.

- GCH: débit massique de la charge en Kg/h.

Le rapport H2/HC est calculé comme suit :

= GGRM × × %G × × 100
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Le rapport du premier étage :

(premier étage) = G × × %GCH × × 100
Le rapport du deuxième étage :HHC (deuxième étage) = G × PM × HG × PM × 100
Le rapport total est égal à la somme des deux rapports :

(premier étage) + H2HC (deuxième étage)
II-4-2. Calcul du rapport Eau/Chlore :

On calcul le rapport Eau/Chlore pour contrôler l’acidité du catalyseur est suivre

l’injection de l’eau et celle de CCl4, ce rapport est calculé par la formule suivante :

= × + ( × ( ÷ ))( × ) + ( × ( ÷ ))
Avec :

R : le rapport H2/HC.

: La quantité de l’eau (en ppm) contenu dans le gaz de recyclage.

: La quantité de l’eau injectée avec la charge (ppm).

MCH : la masse moléculaire de la charge en g/mole.

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

Inj HCl : La quantité d’HCl injecté avec la charge (ppm).

M Cl : la masse moléculaire de Chlore  en  g/mole.

M 2 : la masse moléculaire de l’eau  en  g/mole.
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II-4-3. Calcul de la teneur en chlore sur le support :

Cette teneur caractérise l’acidité du catalyseur, elle est calculée par la formule suivante :

Cl% = 1,7 – 0,504 log R’ + (950°F – WATB) × 0,0032

Où : R’=

WATB : Température moyenne pondérée du lit catalytique.

Avec la distribution du catalyseur dans les réacteurs sont: R2 ≡ F1% ; R3 ≡ F2% ; R4 ≡ F3% ; R5 ≡ F5%.

WATB = F + F + F + F
II-4-4. Calcul de la 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 paramètres 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 de conversion T:

C’est le quantité de réactif transformée, exprimée en pourcentage, selon la formule :

T=
é

2) Sélectivité:

La sélectivité en un produit est définie comme étant le rapport entre la quantité formé de

ce produit  et la quantité totale des produits formés, elle est calculée par :
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S =
′

II-4-5. La vitesse spatiale  VVH:

C’est le rapport entre le débit volumique de la charge et le volume du catalyseur.

VVH =  VCh / VCat

VCh : Le débit volumique de la charge en m3/h.

VCat : Le volume  de catalyseur en m3.

II-4-6. Notion de Sévérité:

Une opération est souvent jugée par sa sévérité: pression totale et H2/HC faible, NOR

et VVH élevés vont dans le sens d'une grande sévérité. Cette notion traduit la difficulté de

l'opération.

II-5. Performances moyennes du reformage:

La composition de la charge et, en particulier, sa teneur en précurseurs directs : naphtènes

(cyclanes) et en composés aromatiques constituent des paramètres importants. Pour mesurer

l’aptitude d’une charge à produire une essence aromatique, le facteur de caractérisation KUOP

est généralement utilisé.

On préfère actuellement employer la somme : N + 2A

Avec :

N : teneur massique en naphtènes (en %)

A : teneur en hydrocarbures aromatiques.

Théoriquement, le rendement possible en composés aromatiques est d’autant plus élevé

que la charge à traiter contient une plus grande quantité de précurseurs directs (N + 2A variant

en général de 30 à 80). Cependant, avec les catalyseurs actuels, on peut obtenir un rendement

élevé, même pour des essences à bas indice (N + 2A).

Le facteur KUOP est lié à (N + 2A) par la relation empirique suivante :

KUOP = 12,6 − (N + 2A)/100
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 Rendement : le catalyseur neuf utilisé dans les conditions optimales permet d’obtenir

des rendements en essences qui sont fonction des paramètres suivants : la charge,

conditions opératoires et nombre d’octane désiré pour le reformat.

 Stabilité : c’est la durée pendant laquelle le catalyseur maintient l’activité et/ou la

sélectivité visée. Elle s’exprime en heures, jours, mois, années.

 Régénérabilité: c‘est la faculté de catalyseur à retrouver son activité et sa sélectivité

initiales après l’élimination de coke déposé, la restitution de l’acidité et la redispersion

du métal.

 Désactivation du catalyseur:

Après un certain temps de fonctionnement le catalyseur perd son activité, cette perte est due

généralement à trois causes principales :

─ causes physiques.

─ L’empoisonnement par les impuretés.

─ L’encrassement par le coke.

1. Causes physiques :

Lorsqu’ un catalyseur travaille pendent un certain temps à des températures très élevées, le

support est généralement stable, surtout en  l’absence  de  vapeur d’eau. Mais en atmosphère

réductrice, les  particules  métalliques ont  tendance au frittage par  recristallisation  lente. Le

frittage  constitue  la  principale  cause   de  vieillissement des   catalyseurs,  et  entraine  une

diminution sensible de la surface active.

2. Empoisonnement par des impuretés :

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 même 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 l’activité d’hydrocraquage du catalyseur tel que l’eau, l’Azote,

l’Ammoniac ou les amines.

─ Matériaux qui accentue l’activité d’hydrocraquage du catalyseur au point de

déséquilibrer les réactions tel que les chlorures organique ou quelques autres halogènes.
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─ produits qui suppriment l’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

réactions indésirables,  produisant  des  effets   indésirables. Il se forme des  composés  lourds,

non  désirables, qui bloquent  les  centres  actifs alors on  remarque  une baisse très  rapide  de

l’activité du catalyseur à la quelle on essaye d’y remédier par élévation de température.

II-6. Procédure de la régénération de catalyseur:

Quand l'activité et la sélectivité sont devenues insuffisantes il faut régénérer le

catalyseur, c'est-à-dire lui faire subir un traitement approprié qui lui permettra de retrouver

partiellement ou totalement ses propriétés initiales.

La régénération comprend trois étapes importantes :

 Combustion du coke,

 Restauration de l'acidité,

 Redispersion de la phase métallique.

Le taux de dépôt de carbone est une fonction de la qualité de matière de base et des conditions

de fonctionnement de l'unité. La nature du  coke déposé à été discutée dans les travaux de

Aitani et Beltramini [33,34] . Généralement, deux types de coke sont formés, un dépôt du coke

sur les sites métalliques et un autre  sur le support [35,36].
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o Procédé de régénération du catalyseur E801/E803 de l'unité magnaforming – Skikda:

La régénération du catalyseur bimétallique de reforming incorpore les étapes

suivantes:

a) Combustion du coke

b) Oxychloration

c) Refroidissement

d) Evacuation des gaz

e) Enlèvement de sulfate

f) Réduction

g)
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a) Combustion :

Cette étape consiste à une élimination 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 (l’alumine)

b) Oxychloration :

Le but de l’oxychloration est de redisperser les métaux précieux (Pt –Re) sur la surface de

l’alumine, afin de restaurer l’activité initiale de la fonction hydrogénation – déshydrogénation

du catalyseur. L’oxychloration est une attaque chimique à haute température des cristallites du

platine par l’Oxygène et le Chlore injecté, avec la formation d’espaces métalliques ou

oxychlorures (catalyseur jaune) qui migrent sur la surface de l’alumine, et se fixent sur les

sites libres de l’alumine, en assurant la dispersion des métaux. Généralement des espèces 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 déposé a été parfaitement éliminé pendant

la combustion.

c) La réduction :

Cette étape a pour but la transformation des oxychlorures de platine redispersées à la

surface de l’alumine en platine métallique. (Redispersion initiale du métal). Cette

transformation est réalisée par la réaction chimique suivante qui consomme de l’hydrogène

pur comme réactif, et produise aussi de l’eau. Il a été montré que dans les catalyseurs

bimétalliques, le platine est réduit à un état de valence de zéro au environ de 315°C et que la

réduction de rhénium s’effectue à des températures qui dépassent 482°C suivant les réactions

[40-44].

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

redispersion). Dans ce cas drainer l’eau en continu par les points bas du circuit.

d) La sulfuration:

C’est l’étape de l’injection de DMDS comme il est qui vient juste après l’étape de réduction

qui se traduit par les réactions :
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CH3-S-S-CH3 + 3 H2 ────► 3 H2S +2CH4

H2S +Pt ◄────► Pt S +H2

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

(Pt, Re) qui ont été formés durant la phase de réduction comme il est cité précédemment.

e) Démarrage

Le procédé de démarrage devrait être identique au procédé utilisé pour un catalyseur frais,

excepté l'injection de chlorure (DCP). En outre l'injection de sulfure (DMDS) peut être exigée

pour diminuer l'activité du catalyseur (surtout les réactions de craquage), fraichement

régénéré.

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

demandée.

Le schéma suivant regroupe tout le mécanisme de régénération:
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RESULTATS ET DISCUSSIONS

Comme nous l’avons écrit dans l’introduction le platine seul ne possède 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 très 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 à base de platine 0.35% - rhénium 0.35%

noté E.601 et ensuite ceux obtenus sur les catalyseurs de même 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 systèmes

catalytiques. Effectivement ces deux catalyseurs ont montré un comportement catalytique

totalement différent l’un de l’autre, à 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 troisième

système catalytique qui est le catalyseur de choix pour ces dernières années, ce catalyseur est

également à 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 réacteur: R2
Naphtènes: N : R3

Aromatics:A : R4

Oléfines: O : R5

Premier

Deuxième réacteur

Troisième réacteur

Quatrième réacteur
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III-1 CATALYSEUR E601

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

0.35%Re/Al2O3) noté E.601.

III-1-1. Conditions opératoires :

Les tests catalytiques sont effectués sous les conditions suivantes :

Tableau III.1:

Réacteur R2 R3 R4 R5

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/cm ) 11.3

Débit d’H2 (Nm3/h) 460 000

Pureté d’H2 78.6

Rapport H2/HC 10

Vitesse spatiale (VVH) 2.23

III-1-2. Propriétés de la charge utilisée (Naphta):

Tableau III.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
Naphtènes 26.7

Aromatiques 7.3
Poids moléculaire 104.2

Débit massique (kg/h) 120742

2

(h )-1
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III-1-3. Rendement en produits :

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

la coupe naphta à la sortie de l’unité Magnaforming, après analyses chromatographiques, sont

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

 Bilan globale de la production des gaz:

Tableau III.3:

 Bilan globale de la production des liquides:

Tableau III.4:

Produit
(Kg/h)

Non Aromatiques 25324
Benzène 6835.65
Toluène 18645
EB+MX+PX 15005
Ortho xylène 4442.6
C9 Aromatiques 11585.6
C10 Aromatiques 1568
Gaz 32959
Totale 116364,85

%POIDS

H2 8,47

Fuel Gaz 15,72

GPL 41,29

PENTANE 20,29

NON
AROMATIQUES

13,89

Benzène 0,01

Total Produits

Kg/h

H2 2794
C1 1265
C2 3919
C3 5967
IC4 3365
NC4 4236
IC5 3721
NC5 2768
C6 3788
C7 791

INS C4 40
INS C5 199

Benzène 106
Total Kg/h 32959
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Le tableau suivant résume le rendement total en produits :

Tableau III.5:

Produits % masse
H2 2.40

C1 + C2 4.45
GPL 11.69

Essence C5+

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

sur le catalyseur E.601.

Tableau III.6:

Teneur en aromatique dans C5+ % masse
Benzène 7,32
Toluène 19,67

Aromatique en C8 20,52
Aromatique en C9 13,88

Totale 61,40

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

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

III-2. CATALYSEUR E.803

 0.42                       noté  E.803 ce  catalyseur  contient  donc  moins de Pt  que le  catalyseur

La composition de deuxième catalyseur en métaux que nous avons étudié est (0.22% Pt -

 E.601.

%Re/Al2 O 3)

81.45
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III-2-1. Conditions opératoires:

Les tests catalytiques sont effectués sous les conditions suivantes :

Tableau III.7:

Réacteur R2 R3 R4 R5

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 (Nm3/h) 376 000

Pureté d’H2 75

Rapport H2/HC 10.11

Vitesse spatiale (VVH) 1.78

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

Tableau III.8:

Gravité Spécifique 0.73
Distillation ASTM

PI (°C) 75
10% 91
50% 105
90% 130
PF 149

Paraffine (%V) 65.5
Naphtènes 26.75

Aromatiques 7.75
Débit massique (kg/h) 120523.6

III-2-3. Rendement en produits :

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

coupe naphta à la sortie de l’unité Magnaforming, après analyses chromatographiques, sont

reportés dans les tableaux suivants:

)2

(h )-1
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 Bilan globale de la production des gaz sur E.803:

Tableau III.9:

 Bilan globale de la production des liquides:

Tableau III.10:

Reformat Gaz % pds

H2 7,97

Fuel GAZ (C1 + C2) 18,42

GPL (C3+ IC4+NC4+INSC4) 35,25

PENTANE (IC5+NC5+INSC5) 25,34

NON AROMATIQUES
(C6+C7)

12,90

Benzène 0,01

Total Produits

Kg/h

H2 2820
C1 2151
C2 4368
C3 5717
IC4 3022
NC4 3683
IC5 4608
NC5 4350
C6 3871
C7 692

41
/

25

INS C4

INS C5

Benzène
Total Kg/h 35348

Produits (Kg/h)
Non Aromatiques 21736.29

Benzène 6227
Toluène 18707.72

EB+MX+PX 13851.55
Ortho xylène 4142

C9 Aromatiques 9984
C10 Aromatiques 837

Gaz total 35348
Total 110833,56
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Le tableau suivant résume la composition du produit en pourcentage massique:

Tableau III.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 l’essence produite  sur

le catalyseur E.803.

Tableau III.12:

Teneur en aromatique % masse
Benzène 7,02
Toluène 21

Aromatique en C8 20,2
Aromatique en C9 12,15

Totale 60,37

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

teneur globale en aromatique de 60,37%.

III-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 à noter que les tests de reformage ont été

effectués dans des conditions de travail proches à 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 III.13:

Produit % masse E.601 E.803
H2 2.40 2,54

C1+C2 4.45 5,88
GPL 11.69 11,24

Essence C5+ 80,3481.45
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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 à savoir les GPL. Un rendement en hydrogène de l’ordre de

2,5 est obtenu sur les deux catalyseurs.

Nous observons également l’apparition des fractions légères C3-C4 qui n’existaient

pas initialement dans la charge, ceci est en relation avec l’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 III.14:

Teneur en aromatique % pds dans C6
+ E.601 E.803

Benzène 7,32 7,02
Toluène 19,67 21

Aromatique en C8 20,52 20,2
Aromatique en C9 13,88 12,15

Totale 61,40 60,37

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 légère augmentation en %pds

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

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

Dans le tableau suivant nous reportons les valeurs de l’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

Nombre d'octane
Début Fin Début Fin
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.

III-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/lb est donnée dans les tableaux III.16

et III.17 et reportée dans les figure III.1 et III.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 après le 5éme cycle.

La baisse d’activité  observée dans le catalyseur E803 et qui contient un pourcentage

élevé en Re (0.42) avec un rapport massique Re/Pt  2 peut être attribuée à la sensibilité de ce

catalyseur à la présence du soufre, effectivement il a été montré que la présence du rhénium

dans les catalyseurs à base de platine avec un rapport Re/Pt élevé leurs confèrent  plus de

sensibilité à 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 à la présence du soufre dans la

charge de reformage quand le rapport Re/Pt diminue, de même 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 à 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 être inférieure à 0.25ppm à 1ppm pour une meilleure performance

des catalyseurs, car le soufre peut gêner le transfert d’hydrogène, ils ont également montré

que la sensibilité 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 à 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 11 12 13 14

Début du RUN 22/05/80 24/10/80 24/04/81 27/07/82 02/06/83 23/10/84 10/04/85 27/09/85 20/11/86 03/07/87 20/02/88 03/11/88 28/02/89 11/09/90

Fin du cycle 15/10/80 20/12/80 02/05/82 16/03/83 08/09/84 15/02/85 11/08/85 07/07/86 03/06/87 01/02/88 15/09/88 06/02/89 13/07/89 14/04/91
Nombre de jours 135 56 236 191 242 90 120 270 195 180 180 90 120 120

Charge
traitée

m3

Basse
sévérité

24 000 24 000 108 000 72 000 120 000 12 000 12 000 184 800 84 000 120 000 108 000 38 400 36 000 36 000

Moyenne
sévérité

- - - - - - - - - - - 106 000 160 000 145 000

Haute
sévérité 480 000 195 840 733 440 618 240 709 632 399 200 441 600 741 120 595 200 672 000 518 400 160 400 243 200 207 800

Total 504 000 219 840 841 440 690 240 829 632 411 200 453 600 925 920 679 200 792 000 626 400 304 800 439 200 388 800
Cumul de la charge

(m3) 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 III.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

Charge

traitée

m3

Basse sévérité 50400 48000 38400 60000 84000 60000 64800 50400 24000 33700
Moyenne

sévérité
93698 44383 33534 217971 17700 10816 28602 9860 317950 118520

Haute sévérité 1248000 446070 978833 706710 398887 162791 313743 173312 - -

Total 1392098 538453 1050767 984681 500587 233607 407145 233572 341 950 152520

Cumul de la charge (m3) 1392098 1930551 2981318 3965999 4466586 4700193 5107338 5340910 5682860 5835380
Durée de la vie du E803

(BBL / LB)
60.61 23.44 45.46 42.60 21.44 10.00 17.44 10.00 14.65 6.45

Cumul de la durée de vie

(BBL / LB)
60.61 84.05 129.51 172.11 193.55 203.55 221.00 231.00 245.65 252.19
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Graphe III-1.Evolution traitement par cycle du catalyseur E.60 .

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

 Cokage du catalyseur :

Nous avons étudié le degré de cokage du catalyseur après le 10ème cycle  par

combustion.

 Détermination de la quantité de coke:

Quantité de coke par réacteur:

R2: 183 kg

R3: 106 kg

R4: 887 kg

R5: 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 brûlé rapportée à la quantité totale du catalyseur: 3.6%.

Les détails de calcul sont présentés en annexe.

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

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

Tableau III.18

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

de cokage correspondant et reflètent l’état d’un catalyseur actif. Le 10eme cycle,  montre un

cokage prématuré et très important, soit 6 à 9 fois plus que les cycles 1 et 3.
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Comparé à 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

bien commencé à partir du 6ème cycle, et les suivants avaient une durée de plus en plus courte.

III-6-1. Test catalytique de E.803 après régénération:

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

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

Sur le tableau  nous observons que malgré l’augmentation de la sévérité et par

conséquent de la température de l’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 ↗ 443°C ; entrée R2 : 434 ↗ 458°C) la température différentielle

des premiers réacteurs reste très faible. Ce qui démontre que les réactions de

déshydrogénations sont très limitées, normalement elles sont rapides et très endothermiques,

et se traduisent par des températures différentielles très importantes. Dans notre cas ces

réactions se poursuivent essentiellement au niveau des derniers réacteurs, au détriment des

réactions d’aromatisation. Dans le tableau III.20 et III.21, nous reportons à titre indicatif les

résultats obtenus pendant la 12ème journée à un taux de marche de 60%.
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Tableau III.19:  (10 eme cycle).

DATE 19/02 20/02 21/02 22/02 23/02 24/02 25/02 26/02 27/02 28/02 01/03 02/03 03/03 04/03 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 3/h 102 102 102 102 102 111 120 120 120 120 120 120 120 120 120 120 120 141 141 141 141

T°  REF 1er 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  2ème 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 1er ETAGE Kg/Cm2 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 2èmeETAGE Kg/Cm2 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

DEBIT1e ETAGE 103Nm3/h 117 111 112 124 129 138 138 147 147 147 150 150 150 150 150 150 136 150 150 145 146

DEBIT 2ème ETAGE103Nm3/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 17,4 16,7 17,1 19 11,2 13,3 17,2 15,4 13,7

PURETE D'H2 % 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 9,03 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

R5  °C (design:-14) -7 -8 -10 -8 -8 -6 -9 -9 -7 -10 -10 -10 -7 -7 -7 -8 -9 -8 -7 -7 -7

TEMP.ENTRÉE  R4/R5   °C 482 482 482 482 488 500 504 504 510 510 514 514 514 514 514 514 518 518 518 518 518

INDICE D'OCTANE R.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

61
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Tableau III.20: Rendement en % poids sur la charge.

PRODUITS % poids

GPL+GAZ 21,15
PENTANE 7,23

REF. LEGER 24,31
TOL. BRUT 23,03

REF. LOURD 24,28

Tableau III.21: Composition du reformat en % Poids.

DESIGNATION

REFORMAT LEGER REFORMAT LOURD

Projet (U 200) Actuelle Projet (U 400) Actuelle

NON AROMATIQUES 62,7896 72,86   à   77,53 0,14 1,45   à   2,40
BENZENE 31,9034 18,94   à   17,03 / /
TOLUENE 5,3064 8,20   à   5,44 0,86 /

P – XYLENE 0,0003

/

14,06
58,91 29,76   à   29,40M – XYLENE / 27,05

ETHYL BENZENE 0,0003 17,80
O – XYLENE / / 15,43 15,42   à 15,43

AROMATIQUES C9+ / / 24,66 53,37   à   52,77

D'où:

 U200: Unité d’extraction de benzène.

 U400: Unité de cristallisation de paraxylène.

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

des signes de mauvaise performance :

 Chute progressive de l’indice d’octane.

 Diminution du rapport H2/HC.

 Faible rendement en aromatiques.

 Augmentation des non-aromatiques dans le reformat lourd.

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

spécifications du Mélange-Xylènes.
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Graphe III-4. Comportement du catalyseur lors de la dernière mise en service de l'unité à 60%

Graphe III-5. Dernière tentative de mise en service de l'unité à 60%.
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 Influence de la température sur l’indice d’octane:

Nous avons essayé de suivre en fonction du temps la variation de l’indice d’octane et

cela  pour atteindre un indice d’octane de 95,
il fallait maintenir une température du réacteur de (482°C), température limite. Toutes ces

élévations de température montrent bien que le catalyseur est épuisé, (figures III -4. et III-5.).

 Conclusion :

Compte tenu des très 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 l’état actuel du catalyseur, sa remise en

exploitation n’apportera pas un résultat acceptable et se traduira par la consommation inutile

de l’énergie.

III-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 III.22: Spécification de l’échantillon.

Désignation
Unité R2 R3 R4 R5

Densité apparente g/cm3 0,69 0,72 0,67 0,7
Surface spécifique m2/g 161 158 157 158

Carbone % poids 0,21 0,11 0,1 0,11
Volume des pores cm3/g 0,46 0,46 0,46 0,46

Chlore % poids 0,09 0,2 0,2 0,19
Soufre (sous forme SO3) % poids 0,23 0,11 0,18 0,11

Soufre % poids 0,09 0,04 0,06 0,04
PtO2 % poids 0,23 0,24 0,24 0,25

Re2O7 % poids 0,43 0,45 0,45 0,46
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 Poisons :

 Métaux alcalins (% poids)

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

Métaux R2 R3 R4 R5

Na2O 0,017 0,015 0,003 0,008

MgO 0,034 0,035 0,042 0,036

K2O 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

 Métaux basiques (% poids)

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

Métaux R2 R3 R4 R5

Cr2O3 0,035 0,029 0,038 0,030

MnO 0,016 0,017 0,015 0,011

Fe2O3 0,59 0,40 0,57 0,34

CuO 0,019 0,018 0,016 0,017

ZnO 0,014 0,020 0,013 0,015

Total (basiques) 0,67 0,49 0,65 0,44

 Total des métaux (% poids)

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

R2 R3 R4 R5

0,55 0,71 0,50

Nous observons que la teneur de l’élément soufre dans le R2 est très haute (0,094 %

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

0,179 % poids sous forme de SO3.

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

disponibles pour la réaction de reformage.

Pour l’ensemble des trois réacteurs la teneur des métaux contaminants est clairement

supérieure à la teneur du platine de 0, 22 % poids; ce qui nous amène à 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 très 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 à une absence des

sites platiniques qui sont disponibles pour la réaction de reformage.

En conclusion, d’après ces données, il faut éliminer le soufre pour éviter

l’empoisonnement du catalyseur et pour éviter la formation de la rouille Fe2O3 par corrosion

des aciers composant les tuyauteries  qui est elle-même un poison pour le catalyseur.

La réduction du soufre dans les charges d'unités de reforming catalytique par

hydrotraitement de naphta améliore de façon significative les opérations de "reforming

catalytique".

Des tests au laboratoire et industrielles, menés par Engelhard sur des catalyseurs de

reforming à haute teneur en Rhénium, traitant des charges à basse teneur en soufre, ont

indiqué que la présence de soufre affectent de façon 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 entraîne un cycle plus court, une augmentation

très 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 à haute teneur en rhénium (rapport Re/Pt égal à

2,8) opérant sur des charges à très basse teneur en soufre (<1 ppm) a une stabilité de 200 %,

comparée à celle d’un catalyseur où les teneurs en platine et Rhénium sont égales et traitant

des charges de même teneur en soufre

Les performances des catalyseurs à haute teneur en Rhénium indiquent un effet inverse,

par rapport aux catalyseurs à teneur égale en platine et Rhénium, sur des charges à teneur en

soufre supérieure à 1 ppm.

Ces résultats sont en relation avec la haute affinité 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 à 1, la charge pourrait contenir jusqu’à
1 ppm poids de soufre.

En conclusion de l’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 à la formation de

coke.

- La sensibilité au soufre est un paramètre très important qui influe sur la duré de la vie du

catalyseur.

- La propriété mécanique d’un catalyseur est caractérisée par la résistance des grains à

l’écrasement lors de l’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 coût. Dans notre cas, le prix du catalyseur est lié la quantité du platine ce

qui favorise en ce point le catalyseur E.803.

Le problème de sensibilité du catalyseur E.803 au soufre rend son utilisation non

rentable et donc l’utilisation d’un autre catalyseur est fortement recommandée.

III-7. Performance du troisième catalyseur E.801/E.803 :

Ce troisième système catalytique est composé de deux catalyseur E.801 et E.803,

Engelhard à recommandé l’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 l’ancien catalyseur

E.803 pour cause de sa grande stabilité 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 troisième catalyseur sont les suivantes :

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

E.801
Fournisseur du catalyseur ENGELHARD

Densité (Lbs/Ft3) 45
Durée de cycle garantie 09 mois
Vie de cycle garantie 10ans

Teneur en Platine (%pds) 0.26
Teneur en Rhénium (%pds) 0.26

Support du catalyseur Al2O3

Forme Cylindrique
Longueur (inches) 0,2
Diamètre (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

Halogène (ppm poids) <1

Plomb  (ppb poids) <5

Arsenic (ppb poids) <5

- Au point 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 stabilité moindre que le catalyseur E.803.

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

Tableau III.27:

Design Actuel

Débit volumique de la charge m3/h 200 140

Masse volumique de la charge (ρ4
15) Kg/m3 791 789.8

Masse moléculaire de la charge Kg/Kmol 104 104

Température d'entée réacteurs °C TR2 TR3 TR4 TR5 TR2 TR3 TR4 TR5

471 488 524 524 442 488 518 518

Température sortie réacteurs °C TR2 TR3 TR4 TR5 TR2 TR3 TR4 TR5

407 443 499 516 382 442 495 511

Débit volumique du gaz de recyclage (VGRM)

Nm3/h
460000 292500

1ere Étage 2éme Étage 1ere Étage 2éme Étage

336000 124000 220000 72500
Pureté d'hydrogène dans le gaz de recyclage

H2%
79.83 76.91

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

PONA de la charge

(% vol)

PONA de la charge

(% vol)

P N A P N A

69.05 67.08 25.12 7.80

III-7-2. Bilan matière sur la section réactionnelle :

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

gazeux:

FR (lu) en m3/h (liquide)
Nm3/h (gaz)

FR (c) en Kg/h

a) Charge :
Naphta traitée 140 104310

TOTAL CHARGE - 104310

b) Produits :
Gaz V5
Gaz V6
GPL
Pentanes
Réformât léger
Toluène
Mélange Xylène

28610
1200

5
13
30
30
32

13015
2565
2820
8240
22530
25840
28890

TOT Produits - 103900

 Calcul des rendements en produits légers et en C5
+, en %:

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

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

 Gaz du ballon V5.

 Tête colonne C4 – gaz.

 Tête colonne C7 – gaz.

 Fond colonne C7– liquide
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Tableau III.29 : Données de la composition en % poids des produits légers.

Composition Gaz V5 Gaz V6 Tête C7 Fond C7

H2
C1
C2
C3
IC4
NC4
IC5
NC5
C6
C7
InsC4
InsC5

15.14
9.39
20.32
23.05
7.76
8.90
4.60
3.68
7.11

-
-
-

0.17
1.00
11.66
26.67
15.52
17.67
15.91
10.27
0.52

-
0.41
0.20

-
-

2.74
21.74
27.66
42.46
4.48
0.06

-
-

0.82
0.04

-
-
-
-

0.12
2.01
47.20
49.79
0.88

-
-
-

TOT %poids 100 100 100 100
Poids Moléculaire 10.42 47.88 - -

Tableau III.30 : Données du bilan en poids des produits légers.

Composition Gaz V5

FR23

Gaz V6

FR26

Tête C7

FR70

Fond C7

FR71

Total (kg/h)

H2

C1

C2

C3

IC4

NC4

IC5

NC5

C6

C7

InsC4

InsC5

1971.45

1222.72

2645.97

3001.46

1010.47

1158.91

599

479.19

925.83

0

0

0

4.36

25.65

299.08

684.08

398.09

453.23

408.10

263.42

13.34

-

10.51

5.13

0

0

77.26

613.07

780.01

1197.4

126.33

1.69

0

0

23.12

1.13

0

0

0

0

9.89

165.62

3889.28

4102.7

72.51

0

0

0

1975.81

1248.37

3022.31

4298.61

2198.46

2975.16

7997.87

4847

1011.68

33.63

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 III.31 :

Specifications

Produits en % pds Design 1er Test

H2 2.316
Methane 1.6
Ethane 2.7
Propane 4.0
i-Butane 2.1
n-Butane 3.1

C4 Oléfines / /
Total 15.816
C5+ 84.3

C3 / C1 0.7-1.0 0.89

III-7-4. Rendements en aromatiques :

Les résultats sont regroupés dans le Tableau III.32 :

Specifications
Produits en % pds Design 1er Test

Aromatiques (% pds)
Benzene 6.53 3.5
Toluene 16.33 13.66

M-Xylène 7.98 5.65
O- Xylène 5.16 3.22
P- Xylène 4.20 3.04
E-Benzene 4.33 2.25

C9 Aromatique 10.28 6.79
C10 Aromatique 3.02 1.52

Total 57.83 39.63
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Conclusion

On constate d'après le tableau n° III.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/C1

élevé et un faible rendement en H2 (les réactions de craquage consomme l'H2).

Le début de craquage se confirme aussi par le faible rendement en C5
+ % 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 être attribués aux facteurs suivants:

- Le léger écart de la qualité de la charge de point de vue teneur en naphtènes,

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 naphtènes à 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 à 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 ΔT de ce dernier.

III-7-5.Calcul des paramètres de fonctionnement de la section Magnaforming :

a) Le rapport hydrogène/hydrocarbure  (H2/HC):

Les débits volumique du gaz de recyclage (VGRM) de 1ere et 2eme étage en kg/h.

Sont:

 Pour le premier étage : GGRM1 = 77102.21 kg/h

 Deuxième étage : GGRM2 = 32313.90   kg/h

1°/ Le rapport du 1er étage : 2 = 5.674
73
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2°/ Le rapport du 2eme étage :2 = 2.378
Donc le rapport total est égal à la somme des deux rapports :2 = 8.05
Les résultats sont regroupés dans le tableau III.33:

1er Test

cas actuel Cas design (début et fin de cycle)2 = 8.05 2 = 9.6 2 = 11.91
b) Calcul du rapport Eau / Chlore de la fonction acide :

La balance eau / chlore dans le système des réactions est un facteur déterminant pour

l’activité et la sélectivité du catalyseur c'est-à-dire le rendement en produits désirés

(aromatiques).

On calcul le rapport : pour contrôler l'acidité de catalyseur est de suivre l'injection de

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

Le tableau III.34:

%Vol ppm g/mole

H2/HC H2O/Cl
XDCP XH20 Inj DCP Inj H2O

PM
Charge

PM
Chlore

PM
H20

1er Test 0.5 12 1 5 104 35.5 18 8.05 18.04

Cas design H2O/C (10  à 20).
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c) Teneur en chlore sur le support du catalyseur :

Les résultats sont regroupés dans le tableau III.35 :

1ère

Réacteur

2ème

Réacteur 3ème

Réacteur

4ème

Réacteur
WATB °F H2O/Cl Cl/Cat

T1
e T1

s T2
e T2

s T3
e T3

s T4
e T4

s

1er Test 827.6 719.6 910.4 827.6 964.4 923 964.4 951.8 923.12 18.04 1.115

Cas design Cl /Cat (0.9 à 1 % pds)

On constate que le rapport H2/HC est inferieur à celui prévu (9,6) au départ.

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

 Diminution de la pureté d’H2 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

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

réformât augmente pour une température donnée mais les rendements en reformat, en H2

diminuent et le gaz augmente

d) La vitesse spatiale  VVH

Les résultats sont regroupés dans le tableau III.36 :

VCh (m3/h) VCat (m3) VVH   (1/h)

Cas design VVH  (2.01/h)1er Test 140.00 90.65 1.54

e) Calcul de la sélectivité du catalyseur E801/E803 :

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

d'hydrocarbures dans la charge et dans le réformât.
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Hydrocarbure
Charge Reformat

Vol % Débit vol m3/h Vol % Débit vol m3/h
Para

O
N
A

64.47
-

28.18
7.35

90.26
-

39.45
10.29

27.6
1.12
2.14
69.14

25.39
1.03
1.96
63.60

Total 100 140 100 92

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

Paraffines Transformées
Se =

Paraffines Converties

Pour calculer la sélectivité tout d'abord en calcule:

1. Taux de conversion des paraffines :

Le taux de conversion des paraffines Tp est définit par :

(90.26 – 25.39) × 100
Tp =

90.26

Tp =    71.87 %.

2. Le taux de conversion des naphtènes :

Le taux de conversion des naphtènes Tn est définit par :
1.96

Tn = 1 -
39.45

Tn =  95.03 %.

3. Les naphtènes transformés en aromatiques :

Engelhard à supposé que 95.2% des naphtènes sont transformés en aromatiques [49] :

N       A  = 0.952 × ( TN× Nch ) = 0.952 ( 28.18 × 0.9503) = 25.49 %.
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4. Les paraffines transformées aromatiques :

Para A = ( × 100) – [A% + (N       A)]

Para A = [(63.60 / 140)*100] – [7.35 + 25.49] = 12.59 %

Donc la sélectivité des paraffines en aromatiques :

12.59 × 100
Se =

64.47 – 27.60

Se = 34.14 %

Conclusion

On constate d’après ce calcul la faible sélectivité en aromatiques du catalyseur E801/E803 ce

qui confirme les faibles rendements en aromatiques.

En contre partie, le taux de conversion des paraffines est dans les normes mais ces dernières

sont apparemment craquées au lieu d’être aromatisées par déshydrocyclisation, ce résultat

peut être attribué à la surchloration du catalyseur.

III-8. Étude de l’activité relative du catalyseur E801/E803 :

L'activité relative est le rapport de la quantité de catalyseur exigée dans des conditions

vierges de traitement, à la quantité du catalyseur exigé dans des conditions âgées afin de

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

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

vitesse spatiale, le rapport H2/HC, la qualité de la charge, les conditions opératoires. [49]

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

relative de ce catalyseur qui est la suivante :
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Tableau III.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
Naphtènes, 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'après Engelhard les facteurs de correction de la température moyenne du 3eme Réacteur

(R4) en fonction des différentes variables sont donnés:

Fde correction RON figure III-8.a  
Fde correction 90%point figure III-8.b  
Fde correction 10%point figure III-8.c
Fde correction vol% Naphta figure III-8.d
Fde correction H2/HC
Fde correction VVH figure III-8.e

Tableau III.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 :

EF : L'écart de facteur de correction pour chaque paramètre.
F correct cat Neuf : Le facteur de correction pour chaque paramètre au catalyseur Neuf.
Fcorrect Cat Actuel : Le facteur de correction pour chaque paramètre au catalyseur Actuel.
ETot = Fcorrect  NO + Fcorrect 90%point + Fcorrect 10%point + Fcorrect H2/HC + Fcorrect VVH + Fcorrect N

Tableau III.40: Les écarts de correction.

Ecorrect  NO
Ecorrect 90%point Ecorrect 10%point Ecorrect  H2/HC Ecorrect VVH Ecorrect N ETot

- 46 + 6 - 4 +27 +12 -4 -9
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À partir de cette température corrigée, l'activité relative est déterminée.

La température corrigée est de =  (940 - 9)  =  931 °F

D’onc l’augmentation de la température est de =  931 - 908 = 23°F

’activité relative est de =  0.50

Conclusion

En conclusion qu'au bout de 6 mois de travail, l'activité est de 0.5 pour une ∆T = 23°F, et

selon le fournisseur qui a considérer le catalyseur comme désactivé quand son activité relative

sera de l'ordre de 0.25, ce qui correspond à une température de ∆T= 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:

ΔT  totale = ΔT1 (1ere réacteur) +ΔT2 (2eme réacteur) +ΔT3 (3eme réacteur) + ΔT4 (4eme réacteur).

Avec:

ΔT1 = T1
s − T1

e

ΔT2 = T2
s − T2

e

ΔT3 = T3
s − T3

e

ΔT4 = T4
s – T4

e

Les résultats sont regroupés dans le tableau III.41.

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

Réacteurs
DESIGN Paramètres de service Actuel
Δt  (°c) Δt (°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

ΣΔT - 151 -136 _ _
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Nous observons que la chute totale de température au niveau des réacteurs pour le

catalyseur actuel est inférieur à celle prévu dans le design ceci explique le faible rendement du

catalyseur.

o Perte de charge le long du lit catalytique:

ΔP totale 1 (premier réacteur) + ΔP2 (deuxième réacteur) + ΔP3 (troisième réacteur) +ΔP4(quatrième réacteur)

Avec:

ΔP 1 = P1
e − P1

s

ΔP 2 = P2
e − P2

s

ΔP 3 = P3
e − P3

s

ΔP 4 = P4
e – P4

s

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

Réacteurs
Actuel

R2 0,5 1,2
R3 0,4 1,14
R4 0,5 0,26
R5 0,5 0,34

Σ ΔP 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.

III-9. Étude 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 H2/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 III.43 et III.44.

Tableau III.43:

base et le cas actuel.

VVH N+A (%Vol) ASTM 50% °F NO ASTM 90% °F PMOYENNE (psi) H2/HC

Cas de Base 1.8 47.5 221 96 255 222 6.50

Cas Actuel 1.54 35.53 235.4 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'après Engelhard toujours les facteurs relatifs de désactivation en fonction des différentes

variables sont:

Fdésact N+A figure III-9.aFdésact ASTM 50%
Fdésact RONC figure III-9.b 
Fdésact ASTM 90% figure III-9.c  
Fdésact H2/HC figure III-9.d    
Fdésact Pression moyenne figure III-9.e

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

Fdésact  N+A Fdésact  ASTM 50% Fdésact  NO Fdésact  ASTM 90% Fdésact P moyenne Fdésact  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 :

RdI =  Fdésact  cas actuel / Fdésact  cas base

Avec :

RdI : Le rapport de facteur de désactivation relative
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Fdésact  cas actuel : Le facteur de désactivation relative au cas actuel.

Fdésact  cas base : Le 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  Rd  90% x  Rd P moy x  Rd = 0.662 ≈ 2/3 fois

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

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

 Une augmentation de la température nécessaire pour maintenir un indice d’octane

fixe; mais elle entraîne le dépôt de coke.

 Toute augmentation de pression favorise l’hydrocracking et diminue l’aromatisation,

une faible pression favorise la formation de coke.

 La nature 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:

Durée vie partielle =  durée de vie total × (Rd NO x Rd x Rd P x Rd H2/HC) actuel(Rd NO xRd x Rd P x Rd H2/HC) base × VVHbaseVVHactuel
Avec la durée de vie total =  12.6 mois (d'après ENGELHARD)

Donc: durée vie partielle = 12,6 × , × , × , × ,, × , × , × , × ,,
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 à = 9.75 mois.

La formation du coke est favorisée celle ci est attribuée à une mauvaise exploitation du

procédé (paramètres très mal contrôlés), la nature de la charge et une mauvaise régénération

du catalyseur qui est l'étape clé dans la vie du catalyseur affectent également la performance

du catalyseur.
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 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 

l’approvisionnement de la pétrochimie en hydrocarbures aromatiques qui ont pour principal 

débouché la production de carburants. 

Dans les dernières 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 paramètres 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 étudié le reformage catalytique de coupe naphta sur trois systèmes 

catalytiques industriels,   fournis par Engelhard E.601,  E.803 et E.801/E.803, ces systèmes 

sont de type bimétalliques Pt-Re 

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

rendement en produits aromatiques. 

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

performance catalytique des trois catalyseurs. 

Sur les deux systèmes 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 activité observée sur le catalyseur E.803 est due à 

sa sensibilité au soufre suite à une fraction en Rhénium plus grande par rapport au catalyseur 

E.601. 
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Nous avons justifié le choix de troisième catalyseur qui un système 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 à 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 très intéressent de développer des travaux dans ce domaine 

de recherche,   essayer par exemple d’examiner de prêt l’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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III.8. LES FACTEURS DE CORRECTION DE LA TEMPERATURE 
 

 
 

Figure: III-8.a 

 



 

 
Figure: III-8.b 

 

                                                                                                                   Annexe A 



 

 

 

Figure: III-8.c 
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Figure: III-8.d 
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Figure: III-8.e 
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III.9. LES FACTEURS RELATIFS DE DESACTIVATION 

 

 
Figure: III-9.a 
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Figure: III-9.b 
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Figure: III-9.c 
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Figure: III-9.d 
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Figure: III-9.e 
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Catalyst Name:    E.601 

 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.  

 Typical benefits:  

 

- Aromatics production. 

- High octane gasoline. 

- High C5
+
 selectivity. 

- Low LGP selectivity. 

- High stability at high sulfur levels. 

 

 Typical properties: 

 

 Chemical: 

- Pt. wt%              0,35 

- Re. wt%             0,35 

- Support              Gamma Alumumina 

 

 Physical 

- Loading density. Lb /ft
3
                                                                  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 

 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 

 

 



 

 

 

Catalyst Name:    E.801 

 Description:  

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 à feed sulfur 

specification of 1 w ppm maximum.      

 Typical benefits:  

 

- High aromatics production. 

- High octane gasoline. 

- High C5
+
 selectivity. 

- Low LGP selectivity. 

- High stability on low sulfur feed. 

 

 Typical properties: 

 

 Chemical: 

- Pt. wt%              0,26 

- Re. wt%             0,26 

- Support              Gamma Alumumina 

 

 Physical 

- Loading density. Lb /ft
3
                                                                   45 

- Extrudate  size:  

- Diameter, inches;                                                                0,06 

- Length, inches;                                                                    0,20 

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

 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 Name:    E.802 

 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.   

 Typical benefits:  

 

- High aromatics production. 

- High octane gasoline. 

- High C5
+
 selectivity. 

- Low LGP selectivity. 

- High stability on low sulfur feed. 

- High activity. 

- Increased cycle length. 

 

 Typical properties: 

 

 Chemical: 

- Pt. wt%              0,26 

- Re. wt%             0,50 

- Support              Gamma Alumumina 

 

 Physical 

- Loading density. Lb /ft
3
                                                                   45 

- Extrudate  size:  

- Diameter, inches;                                                                0,06 

- Length, inches;                                                                    0,20 

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

 Feed stock impurity limitation:   

- Sulfur, ppm. wt;                           < 0,5 

- 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 Name:    E.803 

 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.  

 

 Typical benefits:  

- High aromatics production. 

- High octane gasoline. 

- High C5
+
 selectivity. 

- Low LGP selectivity. 

- High stability on low sulfur feed. 

- High activity. 

- Optimized metals levels. 

- Increased cycle length. 

 

 Typical properties: 

 Chemical: 

- Pt. wt%              0,22 

- Re. wt%             0,42 

- Support              Gamma Alumumina 

 Physical 

- Loading density. Lb /ft
3
                                                                   45 

- Extrudate  size:  

- Diameter, inches;                                                                0,06 

- Length, inches;                                                                    0,20 

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

 Feed stock impurity limitation:   

- Sulfur, ppm. wt;                           < 0,5 

- 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 Name:    E.804 

 Description:  

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.  

 

 Typical benefits:  

- Higher aromatics production. 

- High octane gasoline. 

- High C5
+
 selectivity. 

- Low LGP selectivity. 

- High stability on low sulfur feed. 

- High activity. 

- Optimized metals levels. 

 

 Typical properties: 

 Chemical: 

- Pt. wt%              0,22 

- Re. wt%             0,22 

- Support              Gamma Alumumina 

 Physical 

- Loading density. Lb /ft
3
                                                                   45 

- Extrudate  size:  

- Diameter, inches;                                                                0,06 

- Length, inches;                                                                    0,20 

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

 Feed stock impurity limitation:   

- Sulfur, ppm. wt;                           < 0,5 

- Water, ppm. wt;                           < 5 

- Halide, ppm. wt;                          < 1 

- Nitrogen, ppm. wt;                      < 1 

- Lead, ppb. wt;                             < 5 

- Arsenic, ppb. wt;                         < 5  

 

 

                                                                                                                   Annexe C 



                                                                                                                   Annexe D 

 

LOADING E801/E803  

 
REACTEUR R2  

 

VOLUME TOTAL= 25.7 m
3 

Diamètre interne = 3660 mm 

 

 
billes 

(19mm) 

H1 

billes 

(13mm) 

H2 

billes 

(6mm) 

H3 

catalyseur 

E 801 

H4 

billes 

(19mm) 

H5 

vide 

 

H6 

TOTAL 

 

HAUTEUR 

(mm) 

 

1272.5 

 

75 75 815 150 1272.5 3660 

 

VOLUME 

(m3) 
7.150 0.75 0.74 8.45 1.45 7.150 

 

25.69 

POIDS (kg) 9009 990 999 5949 1827 

 

 

 

 

 

 

Nbre de 

fûts 
36 4 4 

44 fûts de 

136 kg 
8  52 

 

 

 

 





 

REACTEUR R3  

 
VOLUME TOTAL : 40.8 m

3
. 

DIAMETRE INTERNE : 4270 mm 

                                                     

 

 

 

 

billes 

(19mm) 

 

H1 

Billes 

(13mm) 

 

H2 

billes 

(6mm) 

 

H3 

catalyseur 

E 801 

 

H4 

billes 

(19mm) 

 

H5 

vide 

 

 

H6 

TOTAL 

 

HAUTEUR 

mm 

 

1552.5 

 

75 75 865 150 1555.5 4270 

 

VOLUME 

m
3 

12.23 1.02 1 12.2 2.08 12.23 40.76 

 

POIDS 

kg 
15409.8 1346.4 1350 8611 2621   

Nbre de 

 

fûts 

62 6 5 
64 fûts de 

136 kg 
11  84 

  

 

 
 


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REACTEUR  R4  /R5.
 

 
VOLUME : 137.5 m

3. 

DIAMETRE INTERNE : 6405mm. 

 
 

 

 

billes 

(19mm) 

 

H1 

billes 

(13mm) 

 

H2 

billes 

(6mm) 

 

H3 

catalyseur 

E 803 

 

H4 

billes 

(19mm) 

 

H5 

vide 

 

 

H6 

TOTAL 

 

HAUTEUR 

mm 

 

2015 

 

75 75 1090 150 3000 6405 

 

VOLUME 

m
3 

37.47 2.4 2.2 35.00 4.60 55.83 137.50 

 

POIDS 

kg 

58627.8 3168 2970 
24616 

24617.2 
5796   

Nbre de 

 

fûts 

233 12 11 
181 fûts de 

136 kg 
23  280 

 

 


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 REACTEUR DE PRETRAITEMENT R1  

 

VOLUME TOTAL : 54.2 m
3
. 

DIAMETRE INTERNE : 3050mm. 

 

 
 

SCHEMA DU REACTEUR DE PRETRAITEMENT 
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 CHARGEMENT DU REACTEUR DE PRETRAITEMENT 

 

 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 chargé. 

5. Charger les 03 fûts du TK 709 (fût de 150 kg chacun). 

6. Niveler le TK 709 chargé. 

7. Appeler GC pour le montage des 48 corbeilles sur leurs trois cerceaux concentriques

 à l’intérieur du réacteur R1  en marchant sur les planches pour éviter  de compacter

 

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 fûts 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. 

 
NB : N’OUBLIER PAS DE RETIRER LES PLANCHES DE L’INTERIEUR DU REACTEUR 

Matériaux TK10 TK709 TK711 TK551 
Billes 

6mm 

Billes 

13mm 

Billes 

25mm 

Hauteur 

(mm) 
150 250 150 5700 75 75 760 

Hauteur 

réelle 
230 284 120 5830 75 75 760 

volume m
3 

1.1 1.8 1.1 41.6 0.548 0.548 3.71 

Poids (kg) 900 691.7 544.3 26535 740 724 4762 

Nbre 

fûts/sacs 

6 fûts de 

150 kg 

1sac de 1000 

lbs + 3 fûts 

de 150 kg 

1 sac 

de 1200 lbs  

39 sacs 

de 1500 lbs 
3 fûts 3 fûts 19 fûts 

 le catalyseur.

                                                                                                                   Annexe D 



 

 

 CHARGEMENT DES REACTEURS  
 

 

 R 02  :  

 

                    Début de chargement : 01/09/2004   à     11h  30mn. 

                    Fin de chargement      : 02/09/2004    à    18h 35mn. 

                    Hauteur du vide          : 1270mm                                                                                                                                                     

Quantité de billes chargées : 
                    -Billes de diamètre 19 mm….............36 fûts. 

                    -Billes de diamètre  13 mm…………04 fûts. 

                    -Billes de diamètre  06 mm………….04 fûts. 

 

                   * Montage de la grille de séparation. 

 

Quantité de catalyseur chargé : 

- E801 ……………. 5949 kg………..44 fûts.  

 

Quantité de la couche supérieure  de billes :  
                     -Billes de 19 mm …………08 fûts. 

 

 

 

 R 03  :  

 
                Début de chargement : 01/09/2004   à    17h 00. 

                   Fin de chargement     : 03 /09/2004  à    04h 00. 

                   Hauteur du vide         : 1555 mm. 

Quantité de billes chargées :  

                  -Billes de diamètre  19 mm………..62 fûts. 

                  -Billes de diamètre   13 mm………..06 fûts. 

                  -Billes  de diamètre   06 mm………05 fûts. 

 

        * Montage de la grille de séparation. 

 

Quantité de catalyseur chargé : 

                     -     E 801……………….8611 kg……….64 fûts. 

 

Quantité  de la couche supérieure de billes. 

                - Billes de Diamètre de 19 mm …………11 fûts .               
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R 04  :  

 
               Début de chargement : 06/09/2004   à     16h  00. 

               Fin de chargement     : 08/09/2004   à      00h 00. 

               Hauteur du vide         :    3000mm. 

 Quantité de billes  chargées : 

               -Billes de diamètre de 19 mm ………..233 fûts. 

               -Billes de diamètre de  13 mm…………12 fûts. 

               -Billes de diamètre de  06 mm…………11 fûts. 

 

  *Montage de la grille de séparation. 

 

Quantité  de catalyseur chargé : 

-  E 803 …………………. 24616 kg  ……………181 fûts. 

 

 Quantité de la couche supérieure de billes : 

                   -Billes de diamètre de 19 mm …………23 fûts. 

 

 

 

R 05  :  

 

                 Début de chargement : 06/09/2004.    à   01h 00. 

                 Fin de chargement      : 08/09/2004.   à   03h 40. 

                 Hauteur du vide          : 3000mm. 

Quantité de billes chargées. 

- Billes de diamètre de  19 mm……………233 fûts. 

- Billes de diamètre de  13 mm……………12 fûts. 

- Billes de diamètre de  06 mm…………….11 fûts. 

 

     *Montage de la grille de séparation. 

 

Quantité de catalyseur chargé : 

-  E 803……………..24616kg………………….181 fûts. 

  

Quantité de la couche supérieure de billes. 

                 

- Billes de diamètre de 19 mm………… 23 fûts.  
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R 01  :  

 
               Début de chargement   :   02/09/2004.  à  10h 30. 

                  Fin de chargement       :   04/09/2004.  à   19h 30. 

                  Hauteur du vide           : 1220mm. 

 

Quantité de billes  chargées. 

- Billes de diamètre de 25 mm……………19 fûts. 

- Billes de diamètre de 13 mm…………...03 fûts. 

- Billes de diamètre de  06mm……………03futs   

       

  *Montage de la grille de séparation. 

 

Quantité de catalyseurs chargés. 

- TK 551 …………26535 kg …….  39  sacs de 1500 lbs. 

- TK711…………..544.3 kg …….. 01 sac de  1200 lbs. 

- TK 709…………..691.7 kg………01 sac de 1000lbs plus 03 fûts de 150 kg. 

- TK 10 ……………900 kg ………06 fûts de 150 kg. (couche supérieure). 

 

 

TABLEAU  RECAPITULATIF 

 REACTEURS MAGNAFORMING. 
                                                                                                                             

                                         

Total -------------------------------------------------------------------------------------------------  

63793.2 

 

99.999 

 

 

 

 

RX 

 

Di(mm)  

 

H1(mm) 

 

H2(mm) 

 

H3(mm) 

E801/E803 

(mm) 

 

H5(mm) 

 

H6(mm) 
POIDS 

Kg 

 

%Pds 

 
R02  

 
3660 

 
1272.5 

 
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 

 
R05  

 
6405 

 
2015 

 
75 

 
75 

 
1090 

 
150 

 
3000 

 
24617.2 

 
38.587 
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Les débits indiqué dans le tableau sont corrigés par: 

• Les gaz:  
                     [PM1 × (P2+1) × T1]0.5        PM2     

 FR(C) = FR(1) ×                                         ×              …………………………(1) 
                                [PM2× (P1+1) × T2]0.5          22.4 
Telque:  

- FR(C) : débit corrigé en kg/h. 

- FR(1) : débit lu sur instrument en Nm3/ hr. 

- PM : Poids moléculaire du gaz en kg/k mole. 

- P : Pression de service en kg/cm2. 

- T : Température de service en °k 

Indice 1 : Cas design. 

Indice 2 : cas réel. 
 

• Les liquides:
                             [d15° × f ×(T-15)] 0.5   
FR(C) = FR(1) ×                                   × B ……………………………...(2) 

                                (A) 0.5 

Telque: 

- d15° : densité à 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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Activité Aval  

Division Raffinage 

Raffinerie de Skikda  

                                                        

 

 

                                                        

                                                                                                                   Annexe E 



 

 

 

Activité Aval  

Division Raffinage 

Raffinerie de Skikda                            
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Activité Aval  

Division Raffinage 

Raffinerie de Skikda        
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Indices d’octane RON et MON d’hydrocarbures purs 

Hydrocarbures RON MON 

Paraffines 
 

Méthane 

Éthane 

Propane 

n-Butane 

2-Méthylpropane 

n-Pentane 

2-Méthylbutane 

2,2-Diméthylpropane 

n-Hexane 

2-Méthylpentane 

3-Méthylpentane 

2,2-Diméthylbutane 

2,3-Diméthylbutane 

n-Heptane 

2-Méthylhexane 

3-Méthylhexane 

3-Ethylpentane 

2,2-Diméthylpentane 

2,3-Diméthylpentane 

2,4-Diméthylpentane 

3,3-Diméthylpentane 

2,2,3-Triméthylbutane 

n-Octane 

2-Méthylpentane 

3-Méthylpentane 

4-Méthylpentane 

3-Ethylhexane 

2,2-Diméthylhexane 

2,3-Diméthylhexane 

2,4-Diméthylhexane 

2,5-Diméthylhexane 

3,3-Diméthylhexane 

3,4-Diméthylhexane 

2,2,3-Triméthylpentane 

2,2,4-Triméthylpentane 

2,3,3-Triméthylpentane 

2,3,4-Triméthylpentane 

2-Méthyl-3-éthylpentane 

3-Méthyl-3-éthylpentane 

n-Nonane et n-alcanes supérieurs  

 

 

 

 

    > 100 

    > 100 

    > 100 

95.0 

    > 100 

61.7 

92.3 

85.5 

24.8 

73.4 

74.5 

91.8 

103.5 

0.0 

42.4 

52.0 

65.0 

92.8 

91.1 

83.1 

80.8 

112.1 

< 0 

21.7 

26.8 

26.7 

33.5 

72.5 

71.3 

65.2 

55.2 

75.5 

76.3 

108.7 

100.0 

106.1 

102.7 

87.3 

80.8 

< 0 

 

 

 

110.0 

104.0 

100.0 

92.0 

99.0 

61.9 

90.3 

80.2 

26.0 

73.5 

74.3 

93.4 

94.3 

0.0 

46.4 

55.0 

69.3 

95.6 

88.5 

83.8 

86.6 

101.3 

< 0 

23.8 

35.0 

39.0 

52.4 

77.4 

78.9 

69.9 

55.7 

83.4 

81.7 

99.9 

100.0 

99.4 

95.9 

88.1 

88.7 

< 0 

 



 

Indices d’octane RON et MON d’hydrocarbures purs.  (Suite) 
 

Hydrocarbures  RON MON 

Oléfines  
 

 

Ethylène 

Propylène 

But-1-ène 

But-2-ène 

Pent-1-ène 

Pent-2-ène 

2-Méthylbut-1-ène 

2-Méthylbut-2-ène 

Hex-1-ène 

Hex-2-ène 

Hex-3-ène 

2-Méthylpent-1-ène 

3-Méthylpent-1-ène 

4-Méthylpent-1-ène 

2-Méthylpent-2-ène 

3-Méthylpent-2-ène 

4-Méthylpent-2-ène 

2-Ethylpent-1-ène 

3,3-Dimétylbut-1-ène 

2,3-Dimétylbut-2-ène 

2,3-Dimétylbut-1-ène 

Hept-1-ène 

Hept-2-ène 

Hept-3-ène 

Méthylhex-1-ène 

3-Méthylhex-1-ène 

4-Méthylhex-1-ène 

5-Méthylhex-1-ène 

2-Méthylhex-2-ène 

3-Méthylhex-2-ène 

4-Méthylhex-2-ène 

5-Méthylhex-2-ène 

2-Méthylhex-3-ène 

3-Ethylpent-1-ène 

3-Ethylpent-2-ène 

2,4-Diméthylpent-1-ène 

4,4-Diméthylpent-1-ène 

2,3-Diméthylpent-1-ène 

2,3-Diméthylpent-2-ène 

2,4-Diméthylpent-2-ène 

Oct-1-ène 

Oct-2-ène 

Oct-3-ène 

Oct-4-ène 

Diisobutylène 

2-Méthylhept-1-ène 

2-Méthylhept-3-ène 

2,3-Diméthylhex-1-ène 

2,2-Diméthylhex-3-ène 

2,4,4-Triméthylpent-1-ène 

 

 

 

 

100.0 

102.0 

_ 

100.0 

90.9 

98.0 

102.5 

97.3 

76.4 

92.7 

94.0 

95.1 

96.0 

95.7 

97.8 

97.2 

99.3 

98.3 

111.7 

97.4 

101.3 

54.5 

73.4 

89.8 

90.7 

82.2 

86.4 

75.5 

90.4 

91.5 

96.8 

94.5 

96.4 

95.6 

93.7 

99.2 

104.4 

99.3 

97.5 

100.0 

28.7 

56.3 

72.5 

73.3 

105.3 

70.2 

94.4 

96.3 

103.5 

106.0 

 

 

 

 

81.0 

85.0 

80.0 

83.0 

77.1 

80.0 

81.9 

84.7 

63.4 

80.8 

80.1 

78.9 

81.2 

80.9 

83.0 

81.0 

84.3 

79.4 

93.5 

80.5 

82.8 

50.7 

68.8 

79.3 

78.8 

71.5 

74.0 

64.0 

78.9 

79.6 

83.0 

81.0 

81.4 

81.6 

80.6 

84.6 

85.4 

84.2 

80.0 

86.0 

34.7 

56.5 

68.1 

74.3 

88.6 

66.3 

80.4 

83.6 

89.0 

86.5 
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Indices d’octane RON et MON d’hydrocarbures purs.  (Suite) 
 

Hydrocarbures RON MON 

Naphtènes 
 

Ethylcyclopropane 

Ethylcyclobutane 

Méthylcyclopentane 

Ethylcyclopentane 

Propylcyclopentane 

1,1-Diméthylcyclopentane 

(Z)-1,3-Diméthylcyclopentane 

(E)-1,3-Diméthylcyclopentane 

1,1,3-Triméthylcyclopentane 

Cyclohexane 

Méthylcyclohexane 

(Z)-1,3-Diméthylcyclohexane 

(E)-1,3-Diméthylcyclohexane 

 

Dioléfines et cyclènes 
 

Cyclopentène 

Cyclohexène 

Méthylcyclopentène 

3-Méthylbuta-1,2-diène 

2-Méthylbuta-1,3-diène 

Cyclopenta-1,3-diène 

Cyclohexa-1,3-diène 

 

Aromatiques 
Benzène 

Toluène 

Éthylbenzène 

1,2-Diméthylbenzène (o-xylène) 

1,3-Diméthylbenzène (m-xylène) 

1,4-Diméthylbenzène (p-xylène) 

n-Propylbenzène 

Isopropylbenzène (cumène) 

1-Méthyl-2-éthylbenzène 

1-Méthyl-3-éthylbenzène 

1-Méthyl-4-éthylbenzène 

1,2,3-Triméthylbenzène 

1,2,4-Triméthylbenzène 

1,2,5-Triméthylbenzène 

n-butylbenzène 

Isobutylbenzène 

1,3Diéthylbenzène 

1,4Diéthylbenzène 

1-Méthyl-2-n-Propylbenzène 

1-Méthyl-3-n-Propylbenzène 

1-Méthyl-2-isopropylbenzène 

1-Méthyl-4-isopropylbenzène 

1,2-Diméthyl-3-éthylbenzène 

1,3-Diméthyl-4-éthylbenzène 

1,3-Diméthyl-5-éthylbenzène 

1,4-Diméthyl-2-éthylbenzène 

1,2,3,4-Tétraméthylbenzène 

1,2,3,5-Tétraméthylbenzène 

 

 

102.5 

41.1 

91.3 

67.2 

31.2 

92.3 

79.2 

80.6 

87.7 

83.0 

74.8 

71.7 

66.9 

 

 

 

 

93.3 

83.9 

93.6 

61.0 

99.1 

103.5 

74.8 

 

- 

120.0 

107.4 

- 

117.5 

116.4 

111.0 

113.1 

102.5 

112.1 

- 

105.3 

110.5 

      > 120            

104.4 

111.4 

      > 115.5 

106.0 

103.5 

112.1 

106.0 

110.5 

104.4 

106.0 

114.8 

106.0 

105.3 

- 

103.5 

 

 

83.9 

63.9 

80.0 

61.2 

28.1 

89.3 

73.1 

72.6 

83.5 

77.2 

71.1 

71.0 

64.2 

 

 

 

 

69.7 

63.0 

72.9 

42.4 

81.0 

86.1 

53.0 

 

114.8 

103.5 

97.9 

100.0 

115.0 

109.6 

98.7 

99.3 

92.1 

100.0 

97.0 

100.8 

106.0 

120.0 

95.3 

98.0 

97.0 

96.4 

92.2 

100.5 

96.0 

97.7 

91.9 

95.9 

102.5 

96.0 

100.3 

102.5 

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: 

 

 4 CH + 5 O2             4 CO2 + 2 H2O 

 

 Soit 5 x 22,4 Nm
3
 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
3
 

 

 Si on suppose que tout l'oxygène est consommé par la combustion on aura 

 

          32133 Nm
3 

d'air oxydant (32133/(5 x 22,4)) x 10.4 = 2984 kg de coke 

  

 Si on suppose que seulement 80% de l'oxygène est consommé on aura 

 

 08 x 2984 = 2387 kg de coke 

 

Distribution du coke dans les quatre réacteurs par la méthode enthalpique 

                                                                                                                                                                                 

          

Chaleur spécifique GRM  

 

C S = CP x PM /379 = 0.25 x 31 / 379 = 0.0204 BTU/scf °F 

 

Coke oxydé R2: 

 

Chaleur dégagée 

 

C D = QV x CS x DT = 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 

 

C D = QV x CS x DT = 1584922 x 0.0204 x 14.4 = 465586 BTU/hr 

 

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

Coke oxydé R4: 

 

Chaleur dégagée 

 

C D = QV x CS x DT = 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 

 

C D = QV x CS x DT = 4335228 x 0.0204 x 48.2= 1432706 BTU/hr 

 

Coke oxydé = CD x TC / 17500 = 1432706 x 15 /17500 = 1227 kg 
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