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PROCEDE D’HYDROCRAQUAGE DEUX ETAPES COMPRENANT AU MOINS UNE ETAPE DE
SEPARATION HAUTE PRESSION A CHAUD

Art antérieur

L'hydrocraquage de coupes pétrolieres lourdes est un procédé clé du raffinage qui permet de
produire, a partir de charges lourdes excédentaires et peu valorisables, les fractions plus légeéres
telles que essences, carburéacteurs et gazoles légers que recherche le raffineur pour adapter sa
production a la demande. Certains procédés d'hydrocraquage permettent d'obtenir également un
résidu fortement purifi€é pouvant constituer d'excellentes bases pour huiles ou une charge valorisable
facilement dans une unité de craquage catalytique par exemple. Les effluents particulierement ciblés
par le procédé d’hydrocraquage sont les distillats moyens (la coupe gazole et la coupe kéroséne).

Le procédé d’hydrocraquage des distillats sous vide ou DSV permet de produire des coupes Iégéres
(Gasoil, Kéroséne, naphtas,...) plus valorisables que le DSV lui-méme. Ce procédé catalytique ne
permet pas de transformer entierement le DSV en coupes Iégéres. Apreés fractionnement, il reste donc
une proportion plus ou moins importante de fraction de DSV non convertis nommée UCO ou
UnConverted Oil selon la terminologie anglo-saxonne. Pour augmenter la conversion, cette fraction
non convertie peut étre recyclée a l'entrée du réacteur d’hydrotraitement ou a I'entrée du réacteur
d’hydrocraquage. Le recyclage de la fraction non convertie a I'entrée du réacteur d’hydrotraitement ou
a I'entrée du réacteur d’hydrocraquage permet a la fois d’augmenter la conversion, mais permet aussi
d'augmenter la sélectivité en Gasoil et kéroséne. Une autre maniére d’augmenter la conversion en
maintenant la sélectivité est d’ajouter un réacteur de conversion ou d’hydrocraquage sur la boucle de
recycle de la fraction non convertie vers la section du séparation haute pression. Ce réacteur et le
recycle associé constitue une seconde étape d’hydrocraquage. Ce réacteur étant situé en aval de la
section de fractionnement, il opére avec peu de soufre (H.S) et peu d’azote (NH3), ce qui permet
d'utiliser éventuellement des catalyseurs moins sensibles a la présence de soufre en augmentant la

sélectivité du procéde.

En effet, 'hydrocraquage deux étapes, comporte une premiere étape qui a pour objectif, comme dans
le procédé "une étape”, de réaliser I'nydroraffinage de la charge mais aussi d’atteindre une conversion
de cette derniére de I'ordre en général de 30 a 70%. L’effluent issu de la premiére étape subit ensuite
un fractionnement (distillation), qui a pour objectif de séparer les produits de conversion de la fraction
non convertie. Dans la deuxiéme étape d’'un procédé d’hydrocraquage 2 étapes, seule la fraction de la
charge non convertie lors de la premiére étape, est traitée. Cette séparation permet a un procédé
d’hydrocraquage deux étapes d’étre plus sélectif en diesel qu’'un procédé en une étape a taux de
conversion global équivalent et compris typiquement entre 80 et 99.5%En effet, la séparation
intermédiaire des produits de conversion évite le “sur-craquage” des distillats moyens en naphta et
gaz dans la deuxiéme étape sur le catalyseur d’hydrocraquage. Par ailleurs, il est a noter que la
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fraction non convertie de la charge traitée dans la deuxiéme étape contient en général de trés faibles
teneurs en NH; dissous ainsi qu’en composés azotés organiques, ¢e qui correspond en général a une
teneur en azote équivalent de moins de 20 ppm poids voir moins de 10 ppm poids.

Le procédé d’hydrodésulfuration des gazoles permet de diminuer la quantité de soufre contenue dans
une coupe gazole tout en minimisant la conversion de la charge en produits plus Iégers (gaz, naphta).
La charge de Trhydrodésulfuration peut étre constituée de gazole issu du fractionnement
atmosphérique d’un pétrole brut ou gazole straight run selon la terminologie anglo-saxonne de gazole
léger issu de la distillation sous vide d'un résidu atmosphérique de type distillat sous vide légers ou
Light Vacuum Gasoil Oil selon la terminologie anglo-saxonne , de distillat issus d’'un procédé de
conversion (FCC, coker, hydrocraquage de résidus...), d’'une charge gazole issue de la conversion de
biomasse ou du charbon, seuls ou en mélange, par exemple. La pression partielle d’hydrogéne
requise pour ce procédé est plus faible que la pression partielle d’hydrogéne dans I'’hydrocraqueur. I
est courant que ces deux procédés soient présents dans une méme raffinerie sans étre intégrés.
Cependant, ils reposent sur des schémas de procédé trés similaires, constitués d’'un four de charge,
de réacteurs en lits fixes, de compresseurs de recycle d’hydrogéne, et de sections de séparation
haute pression plus ou moins complexes.

La présente invention consiste a réaliser la séparation des effluents issus de la premiére étape
d’hydrocraquage et de la deuxiéeme étape d’hydrocraquage, non plus dans une section de
fractionnement classique comme opéré dans l'art antérieur, mais dans des étapes de séparations
gaz/liquide opérant a chaud.

Les travaux de recherche du demandeur I'ont conduit & découvrir que la mise en ceuvre d’étapes de
séparation gaz/liquide opérant a chaud des effluents issus des deux étapes d’hydrocraquage
permettait I'obtention de résultats inattendus par rapport au traitement classique de I'effluent issu de la
premiére étape d’hydrocraquage dans une section de fractionnement.

En particulier, la mise en ceuvre du procédé selon I'invention permet I'envoi direct d’au moins une
partie et de préférence la totalité de I'effluent comprenant les produits hydrocarbonés ayant un point
d’ébullition supérieur a 380°C issue de l'étape c¢) de séparation dans la deuxiéme étape d)
d’hydrocraquage, sans passage par une étape de fractionnement classique selon I'art antérieur.

Lorsqu’elle est mise en ceuvre de maniére distincte, I'étape e) de séparation permet également I'envoi
direct d’au moins une partie et de préférence la totalité de l'effluent comprenant les produits
hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C issu de I'étape e) comprenant de
préférence au moins 70% en masse de produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur
a 380°C issue de I'étape e) de séparation dans la deuxiéme étape d) d’hydrocraquage, sans passage
par une étape de fractionnement classique selon I'art antérieur.
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Ceci permet de maximiser la conversion de la charge en distillats. De plus, la majorité des produits
hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur a 380°C qui se trouve en entrée de I'étape c¢) et/ou
de I'étape e) lorsque celle-ci est mise en ceuvre de maniére distincte, est évacuée dans I'effluent
comprenant les produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur a 380°C issue de I'étape ¢)
et/ou dans ledit méme effluent issue de I'étape e). Ainsi la majorité des produits hydrocarbonés ayant
un point d’ébullition inférieur a 380°C qui se trouve en entrée de 'étape c) et/ou de I'étape €) n'est pas
soumise a I'étape d) d’hydrocraquage ce qui permet de limiter le sur craquage des distillats moyens
en coupe naphta et en gaz. Le fractionnement intermédiaire basse pression classiquement utilisé
dans lart antérieur entre la premiére et la deuxiéme étape d’hydrocraquage est supprimé et la
quantité de produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C allant vers le
fractionnement final (étape g)) est minimisé ce qui réduit les colts de cette étape.

Résumé de I'invention

En particulier, la présente invention concerne un procédé d'hydrocraquage de charges
hydrocarbonées contenant au moins 10% poids et de préférence au moins 50% poids de composés
bouillant au-dessus de 340°C, ledit procédé comprenant au moins les étapes suivantes :

a) L’hydrotraitement desdites charges opérant, en présence d'hydrogéne et d’au moins un
catalyseur d’hydrotraitement, a une température comprise entre 300 et 450°C, sous une
pression comprise entre 8 et 25 MPa, a une vitesse spatiale comprise entre 0,1 et 6 h-1 et a
une quantité d’hydrogéne introduite telle que le rapport volumique litre d’hydrogéne/litre
d’hydrocarbure soit compris entre 300 et 2000 L/L,

b) Un premier hydrocraquage desdites charges opérant, en présence d'hydrogéne et d’au moins
un premier catalyseur d’hydrocraquage, a une température comprise entre 300 et 450°C,
SOuUS une pression comprise entre 8 et 25 MPa, a une vitesse spatiale comprise entre 0,1 et 6
h-1 et a une quantité dhydrogene introduite telle que le rapport volumique litre
d’hydrogéne/litre d’hydrocarbure soit compris entre 300 et 2000 L/L,

¢) La séparation gaz/liquide d’au moins l'effluent issu de I'étape b) pour produire au moins un
effluent comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur a 380°C
et au moins un effluent comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition
supérieur a 380°C, ladite étape c) étant mise en csuvre dans un équipement haute
température haute pression opérant sous une pression comprise entre 8 et 25 MPa et a une
température comprise entre 200 et 450°C, de préférence entre 250 et 350°C,

d) Un deuxiéme hydrocraquage d’au moins une partie dudit effluent comprenant des produits
hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C issus de I'étape ¢), en mélange
avec au moins une partie dudit effluent comprenant des produits hydrocarbonés ayant un
point d’ébullition supérieur a 380°C issus de I'étape €), dans le cas ou ladite étape e) est mise
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en ceuvre dans une étape distincte de ladite étape ¢) et une partie de ladite fraction liquide
non convertie comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieurs a
380°C issue de létape @) de fractionnement, ladite étape d) opérant, en présence
d'hydrogéne et d’un deuxiéme catalyseur d’hydrocraquage, a une température comprise entre
300 et 450°C, sous une pression comprise entre 8 et 25 MPa, a une vitesse spatiale comprise
entre 0,1 et 6 h”' et & une quantité d’hydrogéne introduite telle que le rapport volumique litre
d’hydrogéne/litre d’hydrocarbure soit compris entre 300 et 2000 L/L,

La séparation gaz/liquide d’au moins l'effluent issu de I'étape d) pour produire au moins un
effluent comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur a 380°C
et au moins un effluent comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition
supérieur a 380°C, ladite étape e) étant mise en csuvre dans un équipement haute
température haute pression opérant sous une pression comprise entre 8 et 25 MPa et a une
température comprise entre 200 et 450°C, de préférence entre 250 et 350°C, ladite étape e)
étant mise en ceuvre dans une seule et méme étape que l'étape ¢) ou dans une étape

distincte,

La séparation gaz/liquide d’au moins l'effluent comprenant des produits hydrocarbonés ayant
un point d’ébullition inférieur a 380°C issu de I'étape ¢) en mélange avec l'effluent comprenant
des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur a 380°C issu de I'étape e),
dans le cas ou ladite étape e) est mise en ceuvre dans une étape distincte de ladite étape ¢)
pour produire au moins un effluent gazeux comprenant au moins de I'hydrogéne et au moins
un effluent comprenant les produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur a
380°C, ladite étape f) étant mise en ceuvre dans au moins un équipement basse pression
basse température opérant a une pression comprise entre 0,5 et 5 MPa et a une température
comprise entre 30 et 100°C,

Le fractionnement d'au moins une partie dudit effluent comprenant les produits
hydrocarbonés convertis ayant un point d’ébullition inférieur a 380°C issus de I'étape f) pour
produire au moins un effluent comprenant les produits hydrocarbonés convertis ayant des
points d’ébullition inférieurs a 380°C dit distillat atmosphérique et une fraction liquide non
convertie comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieurs a
380°C dites UCO ou « unconverted oil » selon la terminaison anglo-saxonne.

Les travaux de recherche du demandeur I'ont conduit & découvrir que la mise en ceuvre d’étapes de
séparation gaz/liquide opérant a chaud et a haute pression, des effluents issus des deux étapes
d’hydrocraquage permet par rapport au traitement classique de l'effluent issu de la premiére étape b)
d’hydrocraquage dans une section de fractionnement opérant avantageusement a basse pression de :

maximiser le rendement en distillats moyens car la seconde étape d’hydrocraquage est réalisée

en présence d'un peu de ppNH; dissous dans la (les) coupe(s) lourde(s) comprenant des
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produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieurs a 380°C issue de I'étape c) et/ou e)
qui permet de rendre les catalyseurs d’hydrocraquage de l'étape d) plus sélectifs en distillats
moyens,

diminuer la génération de la formation de produits lourds polyaromatiques (HPNA ou Heavy Poly
Nuclear Aromatics selon la terminologie anglo-saxonne) qui induisent une désactivation
importante du catalyseur) car

a) les étapes ¢) et e) de séparation a chaud, pouvant étre réalisée en une seule et méme étape
ou étre distinctes, sont réalisées en présence d’hydrogéne, ce qui permet de limiter la teneur
en HPNA, la désactivation du catalyseur d’hydrocraquage de I'étape d) est donc plus faible,

b) La fraction liquide lourde non convertie comprenant des produits hydrocarbonés ayant un
point d’ébullition supérieurs a 380°C dites UCO issue de I'étape g) de fractionnement et
recyclée vers I'étape d) d’hydrocraquage constitue un flux plus faible que dans un procédé ne
comprenant pas les étapes ¢) et/ou e€) mais mettant en ceuvre un fractionnement classique
basse pression. Les HPNA générés dans la colonne de fractionnement sont donc plus faibles,
ceci permet de maximiser le temps de cycle a iso conversion globale du procéde,

maximiser la conversion des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieurs a
380°C car la génération de HPNA étant plus faible, le débit de purge pour les enlever sera plus
faible, la conversion globale conversion des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition
supérieurs a 380°C sera donc augmentée.

Dans le mode de réalisation préféré de I'invention qui consiste en la mise en ceuvre d'une étape d’)

d’hydrotraitement en aval de ladite deuxieme étape d) d’hydrocraquage de maniere a co-traiter

I'effluent issu de la deuxiéme étape d) d’hydrocraquage en mélange avec une charge de type gazole

€galement appelée co-charge 1égére, un avantage dudit mode de réalisation par rapport au traitement

classiqgue de leffluent issu de la premiére étape b) d’hydrocraquage dans une section de

fractionnement est de :

1)

2)

fournir un procédé intégrant un procédé d’hydrocraquage en deux étapes avec un procédé
d’hydrodésulfuration des gazoles permettant de limiter le craquage de la charge de type gazole
dans I'étape a) d’hydrotraitement puis dans I'étape b) d’hydrocraquage et de maximiser la
sélectivité et les rendements en distillats moyens du procédé,

fournir un procédé permettant par la mise en ceuvre dudit co-traitement en plus de désulfurer la
charge liquide hydrocarbonée de type gazole, de minimiser la formation de produits lourds
polyaromatiques (HPNA). En effet, les HPNA se forment progressivement lors de leur recycle
dans la seconde étape d) d’hydrocraquage. La mise en ceuvre de I'étape d’) d’hydrotraitement en
aval de I'étape d) d’hydrocraquage associée aux séparations a chaud (et donc en présence d’H,
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dans lesdites étapes) permettent de limiter la croissance des HPNA en hydrogénant les
précurseurs desdits HPNA, c’est-a-dire des HPNA de plus faible poids moléculaire,

3) réduire les couts opératoires et la consommation de catalyseur dans la deuxiéme étape d)
d’hydrocraquage par 'intégration de deux procédés,

4) améliorer optionnellement la qualité du gazole issu de I'étape f) en le traitant dans I'étape d’).

Description détaillée de I'invention

Charges

La présente invention concerne un procédé d'hydrocraquage de charges hydrocarbonées contenant
au moins 10% poids et de préférence au moins 50% poids de composés bouillant au-dessus
de 380°C. De préférence ladite charge bout en dessous de 800°C.

Lesdites charges hydrocarbonées peuvent avantageusement étre choisies parmi les VGO (Vacuum
gas oil) selon la terminologie anglo-saxonne ou distillats sous vide (DSV) issus de la distillation directe
du brut (charge de type Straight Run Vacuum Gas QOil selon la terminologie anglo-saxonne) ou issus
d’autres procédés, notamment issus des procédés d’hydrotraitement, d’hydroconversion ou
d’hydrocraquage de résidus atmosphériques ou sous vide opérant en lit fixe, lit mobile, lit bouillonnant
ou lit entrainé (slurry bed selon la terminologie anglo-saxonne) et les charges issues de la biomasse

ou encore tout mélange des charges précédemment citées.

De maniére préférée, les charges hydrocarbonées sont des distillats sous vide. De maniére trés
préférée, les charges hydrocarbonées sont un mélange de distillats sous vide issus de la distillation du
pétrole brut et de distillats sous vide issus de procédés d’hydrocraquage de résidus.

Ces charges peuvent avantageusement étre utilisées telles quelles, seules ou en mélange.

Alternativement, elles peuvent étre diluées par une co-charge de maniére optionnelle.

Ladite co-charge peut étre une fraction hydrocarbonée ou un mélange de fractions hydrocarbonées,
pouvant étre de préférence choisies parmi les produits issus d’'un procédé de craquage catalytique en
lit fluide (FCC ou « Fluid Catalytic Cracking » selon la terminologie anglo-saxonne) notamment une
coupe légére (LCO ou « Light Cycle Oil » selon la terminologie anglo-saxonne), une coupe lourde
(HCO ou « heavy cycle oil » selon la terminologie anglo-saxonne), une huile décantée, un résidu de
FCC ; ou issus d’'un procédé de cokéfaction notamment une fraction gazole 1égére (CGO ou « Coker
Gas Oil » selon la terminologie anglo-saxonne), une fraction gazole lourde (HCGO ou « Heavy Coker
Gas Oil » selon la terminologie anglo-saxonne) ; ou un distillat atmosphérique et/ou un distillat sous
vide issus d'un procédé de viscoréduction; ou un distillat atmosphérique issu des procédés
d’hydrotraitement, d’hydroconversion ou d’hydrocraquage de résidus atmosphériques ou sous vide
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opérant en lit fixe, lit mobile, lit bouillonnant ou lit entrainé (slurry bed selon la terminologie anglo-
saxonne). Ladite co-charge peut également étre un distillat atmosphérique lourd de distillation directe
(HAGO ou « Heavy Atmospheric Gas Qil » selon la terminologie anglo-saxonne). La co-charge peut
également étre issue d'unités d'extraction d'aromatiques des bases d’huile lubrifiante (charge de type
aromatic extract oil selon la terminologie anglo-saxonne) ou issues du déparaffinage au solvant des
bases d'huile lubrifiante, ou encore étre une huile désasphaltée (DAO ou Deasphalted Oil selon la
terminologie anglo-saxonne) provenant du désasphaltage au solvant de résidus (de distillation directe
ou issus de procédés de conversion), ou des charges issues de la liquéfaction directe ou indirecte de
la biomasse ou du charbon, des paraffines issues du procédé Fischer-Tropsch.

Parmi toutes ces co-charges, on distingue les co-charges lourdes contenant au moins 50% poids et
de préférence au moins 70% poids de composés bouillant au-dessus de 380°C, et les co-charges
légéres contenant au moins 50% poids et de préférence au moins 70% poids de composés bouillant
en dessous de 380°C. De maniére préférée, les co-charges lourdes sont des HCGO ou des DAO. De
maniére préférée, les co-charges légéeres également appelé selon la présente invention charge liquide
hydrocarbonée de type gazole, sont des distillats atmosphériques issus de la distillation
atmosphérique du brut ou des procédés de craquage catalytique, de cokéfaction ou d’hydrocraquage
de résidus.

L’étape a laquelle est introduite une co-charge est généralement fonction de la teneur en composés
bouillant au-dessus ou en dessous de 380°C mais aussi de la teneur en impuretés de la co-charge.
Les co-charges lourdes sont introduites en amont de I'étape a) d’hydrotraitement ou en amont des
étapes b) et d) d’hydrocraquage, et de maniére préférée uniquement en amont de l'étape a)
d’hydrotraitement.

Les co-charges légeres sont introduites en amont de I'étape a) d’hydrotraitement ou en amont des
étapes b) et d) d’hydrocraquage, ou en amont de I'étape d’) d’hydrotraitement lorsque celle-ci est mise
en ceuvre. De maniére préférée, les co-charges légéres sont uniquement introduites en amont de
I'étape d’) d’hydrotraitement.

Les charges hydrocarbonées traitées dans le procédé selon l'invention représenter avantageusement
au moins 50%, préférentiellement 70%, plus préférentiellement au moins 80%, et encore plus
préférentiellement au moins 90% en poids de la charge hydrocarbonée totale (soit la somme desdites
charges hydrocarbonées et des co-charges) traitée par le procédé selon l'invention.

Toutefois, lorsque I'étape d’) d’hydrotraitement est mise en ceuvre, les co-charges Iégéres introduites
directement en entrée de I'étape d’) d’hydrotraitement peuvent représenter jusqu’a 70% en poids de la
charge hydrocarbonée totale (soit la somme des charges hydrocarbonées et des co-charges) traitée
par le procédeé selon linvention.
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La teneur en azote de la charge hydrocarbonnée totale (soit la somme desdites charges
hydrocarbonées et des co-charges) traitée dans le procédé selon linvention est usuellement
supérieure a 500 ppm poids, de préférence comprise entre 500 et 10000 ppm poids, de maniére plus
préférée entre 700 et 4000 ppm poids et de maniére encore plus préférée entre 1000 et 4000 ppm
poids. La teneur en soufre des charges traitées dans le procédé selon l'invention est usuellement
comprise entre 0,01 et 5% poids, de maniére préférée comprise entre 0,2 et 4% poids et de maniére
encore plus préférée entre 0,5 et 3 % poids.

Les charges et les co-charges lourdes peuvent éventuellement contenir des métaux. La teneur
cumulée en nickel et vanadium de la charge hydrocarbonnée totale (soit la somme desdites charges
hydrocarbonées et des co-charges) traitée dans le procédé selon linvention est de préférence
inférieure a 10 ppm poids et de maniére préférée inférieure a 1 ppm poids.

Les charges et les co-charges lourdes peuvent éventuellement contenir des asphalténes. La teneur
en asphalténes de la charge hydrocarbonnée totale (soit la somme desdites charges hydrocarbonées
et des co-charges) est généralement inférieure a 3000 ppm poids, de maniére préférée inférieure
a 1000 ppm poids, de maniére encore plus préférée inférieure a 200 ppm poids.

Dans le cas ou les charges et les co-charges lourdes contiennent des métaux et/ou des composés de
type résines et/ou asphalténes, il est avantageux de faire passer au préalable la charge sur un lit de
catalyseur ou d'adsorbant différent du catalyseur d’hydrocraquage ou d'hydrotraitement, par exemple
sur lit de catalyseur d’hydrodémétallation.

Etape a) d’hydrotraitement

Conformément a I'invention, le procédé comprend une étape a) d’hydrotraitement desdites charges en
présence d'hydrogéne et d’au moins un catalyseur d’hydrotraitement, a une température comprise
entre 300 et 450°C, sous une pression comprise entre 8 et 25MPa, a une vitesse spatiale comprise
entre 0,1 et 6 h' et a une quantité d’hydrogéne introduite telle que le rapport volumique litre
d’hydrogéne/litre d’hydrocarbure soit compris entre 300 et 2000 L/L.

De préférence, I'étape a) d’hydrotraitement selon linvention opére a une température comprise
entre 320 et 440°C, de maniére trés préférée entre 330 et 430°C, sous une pression comprise
entre 10 et 18MPa, a une vitesse spatiale comprise entre 0,2 et 5 h', et a une quantité d’hydrogéne
introduite telle que le rapport volumique litre d’hydrogéne/litre d’hydrocarbure est compris entre 500
et 1500 L/L.

Des catalyseurs d’hydrotraitement classiques peuvent avantageusement étre utilisés, de préférence
qui contiennent au moins un support amorphe et au moins un élément hydro-déshydrogénant choisi
parmi au moins un élément des groupes VIB et VIII non noble, et le plus souvent au moins un élément
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du groupe VIB et au moins un élément du groupe VIII non noble.
De préférence, le support amorphe est de I'alumine ou de la silice alumine ou leur mélange.

Des catalyseurs préférés sont choisis parmi les catalyseurs NiMo, NiW ou CoMo sur alumine et NiMo
ou NiW sur silice alumine.

Un composé organique peut étre utilisé lors de la préparation du catalyseur ou bien étre présent dans
la porosité du catalyseur final.

L’effluent issu de I'étape d’hydrotraitement et entrant dans I'étape b) d’hydrocraquage comprend
généralement une teneur en azote de préférence inférieure a 300 ppm poids et de préférence
inférieure a 50 ppm poids.

Etape b) d’hydrocraguage

Conformément a I'invention, le procédé comprend une étape b) d’hydrocraquage d'au moins une
partie de l'effluent issu de I'étape a), et de préférence la totalité, ladite étape b) opérant, en présence
d'hydrogéne et d’au moins un catalyseur d’hydrocraquage, a une température comprise entre 300
et 450°C, sous une pression comprise entre 8 et 25 MPa, a une vitesse spatiale comprise entre 0,1
et6 h' et aune quantité d’hydrogéne introduite telle que le rapport volumique litre d’hydrogéne/litre
d’hydrocarbure soit compris entre 300 et 2000 L/L.

De préférence, I'étape b) d’hydrocraquage selon linvention opére a une température comprise
entre 320 et 440°C, de maniére trés préférée entre 330 et 430°C, sous une pression comprise
entre 10 et 18 MPa, a une vitesse spatiale comprise entre 0,2 et 5 h'', et & une quantité d’hydrogéne
introduite telle que le rapport volumique litre d’hydrogéne/litre d’hydrocarbure est compris entre 500
et 1500 L/L.

Ces conditions opératoires utilisées dans le procédé selon linvention permettent généralement
d’'atteindre des conversions par passe, en produits ayant des points d’ébullition inférieurs a 380°C,
supérieures a 15%poids et de maniére encore plus préférée comprises entre 20 et 80%poids.

Conformément a linvention, I'étape b) d’hydrocraquage opére en présence d’au moins un catalyseur
d’hydrocraquage. De préférence, le catalyseur d’hydrocraquage est choisi parmi les catalyseurs
classiques d’hydrocraquage connus de 'Homme du métier.

Les catalyseurs d’hydrocraquage utilisés dans les procédés d’hydrocraquage sont tous du type
bifonctionnel associant une fonction acide a une fonction hydrogénante. La fonction acide est
apportée par des supports de grandes surfaces (150 a 800 m2.g-1 généralement) présentant une
acidité superficielle, telles que les alumines halogénées (chlorées ou fluorées notamment), les
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combinaisons d'oxydes de bore et d'aluminium, les silice-alumines amorphes et les zéolithes. La
fonction hydrogénante est apportée soit par un ou plusieurs métaux du groupe VIII de la classification
périodique des éléments, soit par une association d'au moins un métal du groupe VIB de la
classification périodique et au moins un métal du groupe VIII.

De préférence, le ou les catalyseurs d’hydrocraquage comprennent une fonction hydrogénante
comprenant au moins un métal du groupe VIII choisi parmi le fer, le cobalt, le nickel, le ruthénium, le
rhodium, le palladium et le platine et de préférence le cobalt et le nickel et/ou au moins un métal du
groupe VIB choisi parmi le chrome, le molybdéne et le tungsténe, seul ou en mélange et de
préférence parmi le molybdéne et le tungsténe.

De préférence, la teneur en métal du groupe VIII dans le ou les catalyseurs d’hydrocraquage est
avantageusement comprise entre 0,5 et 15% poids et de préférence entre 2 et 10% poids, les
pourcentages étant exprimés en pourcentage poids d’oxydes.

De préférence, la teneur en métal du groupe VIB dans le ou les catalyseurs d’hydrocraquage est
avantageusement comprise entre 5 et 25% poids et de préférence entre 15 et 22% poids, les
pourcentages étant exprimés en pourcentage poids d’oxydes.

Le ou les catalyseurs peuvent également éventuellement au moins un élément promoteur déposé sur
le catalyseur et choisi dans le groupe formé par le phosphore, le bore et le silicium, éventuellement au
moins un élément du groupe VIIA (chlore, fluor préférés), et éventuellement au moins un élément du
groupe VIIB (manganése préféré), éventuellement au moins un élément du groupe VB (niobium
préféré).

De préférence, le ou les catalyseurs d’hydrocraquage comprennent une fonction acide choisie parmi
'alumine, la silice alumine et les zéolithes, de préférence choisie parmi les zéolithes Y et beta et de

préférence choisie parmi la silice alumine et les zéolithes.

Un catalyseur préféré comprend et est de préférence constitué d’au moins un métal du groupe VI
et/ou au moins un métal du groupe VIIl non noble, et une zéolithe Y et un liant alumine.

Un catalyseur encore plus préféré comprend et est de préférence constitué du nickel, du molybdéne,
une zéolithe Y et de 'alumine.

Un autre catalyseur préféré comprend et est de préférence constitué du nickel, du molybdéne, une
zéolithe Y, une zéolithe beta et de I'alumine.

Un autre catalyseur préféré comprend et est de préférence constitué de nickel, de tungsténe et de
I'alumine ou de la silice alumine.
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L’étape d’hydrotraitement a) et I'étape d’hydrocraquage b) peuvent avantageusement étre réalisées
dans un méme réacteur ou dans des réacteurs différents. Dans le cas ou elles sont réalisées dans un
méme réacteur, le réacteur comprend plusieurs lits catalytiques, les premiers lits catalytiques
comprenant le ou les catalyseurs d’hydrotraitement et les lits catalytiques suivants comprenant le ou
les catalyseurs d’hydrocraquage.

Etape ¢) de séparation gaz/liquide

Conformément a linvention, le procédé comprend une étape c¢) de séparation gaz/liquide. La
séparation gaz/liquide de l'effluent issu de I'étape b) pour produire au moins un effluent comprenant
des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur a 380°C, et au moins un effluent
comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C, ladite étape ¢)
étant mise en ceuvre dans au moins un équipement haute température haute pression opérant a une
pression comprise entre 8 et 25 MPa et de préférence entre 10 et 18 MPa, et a une température
comprise entre 200 et 450°C, de préférence entre 250 et 350°C.

La séparation haute température haute pression n'est pas réalisée selon un point de coupe précis
comme dans le cas d’'une séparation classique d'un procédé d’hydrocraquage 2 étapes ou la
séparation intermédiaire comporte un fractionnement atmosphérique. L’étape ¢) de séparation est
réalisée de maniére a obtenir au moins un effluent qui comporte la majorité, par rapport au flux en
entrée de I'étape ¢), des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur a 380°C, et au
moins un effluent qui comporte la majorité, par rapport au flux en entrée de I'étape c¢), des produits
hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C.

De préférence, ledit effluent comprenant les produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition
supérieur a 380°C issue de I'étape c) de séparation comprend de préférence au moins 50% en masse
et de maniére préférée au moins 70% en masse desdits produits ayant un point d’ébullition supérieur
a 380°C.

De préférence, ledit effluent comprenant les produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition
inférieur a 380°C issue de I'étape c) de séparation comprend de préférence au moins 50% en masse
et de maniére préférée au moins 70% en masse desdits produits ayant un point d’ébullition inférieur
a380°C. Ainsi, ledit effluent comprenant les produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition
inférieur a 380°C issue de I'étape c) peut comprendre une proportion faible de produits hydrocarbonés
ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C. La mise en ceuvre de ladite étape ¢) permet que les
produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C et contenus dans l'effluent
comprenant les produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur a 380°C issue de I'étape ¢)
sont renvoyés de maniére indirecte dans la deuxiéme étape d) d’hydrocraquage via les étapes f) de
séparation et g) de fractionnement.
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Ceci permet de maximiser la conversion de la charge en distillats. De plus, la majorité des produits
hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur a 380°C qui se trouve en entrée de I'étape c¢) et/ou
de I'étape e) lorsque celle-ci est mise en ceuvre de maniére distincte, est évacuée dans I'effluent
comprenant les produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur a 380°C issue de I'étape ¢)
et/ou dans ledit méme effluent issue de I'étape e). Ainsi la majorité des produits hydrocarbonés ayant
un point d’ébullition inférieur a 380°C qui se trouve en entrée de 'étape c) et/ou de I'étape €) n'est pas
soumise a I'étape d) d’hydrocraquage ce qui permet de limiter le sur craquage des distillats moyens
en coupe naphta et en gaz. Le fractionnement intermédiaire basse pression classiquement utilisé
dans lart antérieur entre la premiére et la deuxiéme étape d’hydrocraquage est supprimé et la
quantité de produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C allant vers le
fractionnement final (étape g)) est minimisé ce qui réduit les colts de cette étape.

Le flux comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur a 380°C peut aussi
étre assimilé a un flux comprenant des distillats atmosphériques. Le flux comprenant des produits
hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C peut aussi étre assimilé a un flux
comprenant des distillats sous vide.

L’étape ¢) de séparation a haute pression permet de conserver de I'hydrogene dissous dans I'effluent
comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C, cet hydrogéne
étant utile a I'étape d) d’hydrocraquage tout en limitant la formation de HPNA.

Selon linvention, I'étape c¢) de séparation gaz/liquide est mise en ceuvre dans un équipement
comprenant au moins un séparateur et/ou une colonne de strippage a I'’hydrogéne, ces équipement
opérant a haute pression, c’est-a-dire a une pression correspondant a la pression de sortie de b)
diminuée des pertes de charges. Il n’y a donc pas de perte de pression significative contrairement a
une étape de séparation qui comporterait un ou des équipements basse pression comme une colonne
de fractionnement atmosphérique. De maniére préférée, I'étape ¢) de séparation est mise en ceuvre
dans un séparateur haute pression. La température en entrée de I'étape ¢) peut étre ajustée par
rapport a la température en sortie de b), par exemple a I'aide d’'un ou plusieurs échangeurs ou d’'un
quench gazeux ou liquide.

Selon Tinvention, au moins une partie et de préférence la totalité dudit effluent comprenant des
produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur a 380°C issu de I'étape ¢) est envoyé dans
I'étape f) de séparation gaz/liquide. L’effluent comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point
d’ébullition inférieur a 380°C comporte également de I'hydrogéne et des hydrocarbures légers.

Selon Tinvention, au moins une partie et de préférence la totalité dudit effluent comprenant des
produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C issu de I'étape ¢) est envoyé
dans la deuxiéme étape d) d’hydrocraquage.
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De maniére optionnelle, au moins une partie de l'effluent comprenant des produits hydrocarbonés
ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C issu de I'étape c) peut étre recyclée en amont de I'étape
b) d’hydrocraquage et/ou de I'étape a) d’hydrotraitement.

Une purge peut avantageusement étre réalisée sur cette étape c¢), de préférence lorsque I'étape e) de
séparation n’est pas mise en ceuvre dans une étape distincte de I'étape ¢) de séparation, afin d’éviter
'accumulation de produits lourds polyaromatiques (HPNA) présents dans la boucle de recycle des
coupes lourdes. En effet, les HPNA se forment progressivement lors de leur recycle dans la boucle de
la seconde étape d’hydrocraquage d). Ceci a pour conséquence d’augmenter leur poids moléculaire.
La présence des HPNA dans ladite boucle de recycle entraine a terme une désactivation importante
du catalyseur. Une purge est donc nécessaire afin de limiter 'accumulation de ces produits HPNA,
elle est réalisée de maniére indirecte en envoyant une partie minoritaire de I'effluent comprenant des
produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C vers I'étape f) de séparation,
cette partie minoritaire de l'effluent représente de maniére préférée moins de 10% en poids, et de
maniére trés préférée moins de 5% en poids de la charge hydrocarbonée entrant dans I'étape a).

Deuxiéme étape d) d’hydrocraguage

Conformément a linvention, le procédé comprend une deuxiéme étape d) d’hydrocraquage d’au
moins une partie et de préférence la totalité dudit effluent comprenant des produits hydrocarbonés
ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C, issu de I'étape ¢), en mélange avec au moins une partie
et de préférence la totalité dudit effluent comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point
d’ébullition supérieur a 380°C issus de l'étape e), dans le cas ou ladite étape e) est mise en ceuvre
dans une étape distincte de ladite étape ¢) et une partie et de préférence la totalité de ladite fraction
liquide non convertie comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieurs a
380°C issue de I'étape g) de fractionnement, ladite étape d) opérant, en présence d'hydrogéne et d'un
deuxiéme catalyseur d’hydrocraquage, a une température comprise entre 300 et 450°C, sous une
pression comprise entre 8 et 25 MPa, & une vitesse spatiale comprise entre 0,1 et 6 h' et & une
quantité d’hydrogéne introduite telle que le rapport volumique litre d’hydrogéne/litre d’hydrocarbure
soit compris entre 300 et 2000 L/L.

De préférence, I'étape d) d’hydrocraquage selon linvention opére a une température comprise
entre 320 et 440°C, de maniére trés préférée entre 330 et 430°C, sous une pression comprise
entre 10 et 18 MPa, et de maniére tres préférée entre 13 et 17 MPa, a une vitesse spatiale comprise
entre 0,2 et 3 h-1, et a une quantité d’hydrogéne introduite telle que le rapport volumique litre
d’hydrogéne/litre d’hydrocarbure est compris entre 500 et 1500 L/L.

Ces conditions opératoires utilisées dans I'étape d) du procédé selon linvention permettent
généralement d’'atteindre des conversions par passe, en produits ayant des points d’ébullition
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inférieurs a 380°C supérieures a 15% poids et de maniére encore plus préférée comprises entre 20
et 80% poids. Néanmoins, la conversion par passe dans I'étape d) est maintenue modérée afin de
maximiser la sélectivité du procédé en produit ayant des points d’ébullitions compris entre 150
et 380°C (distillats moyens). La conversion par passe est notamment limitée par I'utilisation d’'un taux
de recycle élevé sur la boucle de deuxieme étape d’hydrocraquage réalisée par le recyclage
d’effluents comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C et
issus des étapes c) et/ou e) et/ou g). Ce taux est défini comme le ratio entre le débit massique de
charge de I'étape d) et le débit massique de la charge de I'étape a), préférentiellement ce ratio est
compris entre 0,2 et 4, de maniére préférée entre 0,5 et 2.

Conformément a linvention, I'étape d) d’hydrocraquage opére en présence d’au moins un catalyseur
d’hydrocraquage. De préférence, le catalyseur d’hydrocraquage de deuxiéme étape est choisi parmi
les catalyseurs classiques d’hydrocraquage connus de I'Homme du métier. Le catalyseur
d’hydrocraquage utilisé dans ladite étape d) peut étre identique ou différent de celui utilisé dans
I'étape b) et de préférence différent.

La description du catalyseur utilisé dans ladite deuxiéme étape d) d’hydrocraquage est identique a
celle du catalyseur utilisé dans ladite premiére étape b).

Etape optionnelle d’) d’hydrotraitement

Dans une variante du procédé, une étape d’hydrotraitement est avantageusement mise en ceuvre en

aval de ladite étape d) d’hydrocraquage.

Dans ce cas, le procédé comprend une étape d’) d’hydrotraitement d’au moins une partie et de
préférence la totalité de leffluent issu de I'étape d) d’hydrocraquage, en mélange avec une charge
liquide hydrocarbonée contenant au moins 50% poids et de préférence au moins 70% poids de
composés bouillant en dessous de 380°C, ladite étape d’) opérant en présence d'hydrogéne et d’au
moins un catalyseur d’hydrotraitement, a une température comprise entre 300 et 450°C, sous une
pression comprise entre 8 et 25 MPa, a une vitesse spatiale comprise entre 0,2 et 5 h-1 et a une
quantité d’hydrogéne introduite telle que le rapport volumique litre d’hydrogéne/litre d’hydrocarbure
soit compris entre 300 et 2000 L/L.

Dans ce cas, la charge entrant dans ladite étape d’) comprend au moins une partie et de préférence la
totalité de l'effluent issu de I'étape d) d’hydrocraquage et ladite charge liquide hydrocarbonée ou co-
charge légére hydrocarbonée.

De préférence, ladite charge liquide hydrocarbonée ou co-charge légére traitée dans l'étape d)
d’hydrotraitement sont des distillats atmosphériques issus de la distillation atmosphérique du brut ou
des procédés de craquage catalytique, de cokéfaction ou d’hydrocraquage de résidus. De préférence,
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ladite charge est avantageusement choisie parmi les charges liquides hydrocarbonées issues de la
distillation directe d’'un pétrole brut (ou straight run selon la terminologie anglo-saxonne) et de
préférence choisies parmi le gazole straight run, le Light Vacuum Gasoil Oil (LVGO) selon la
terminologie anglo-saxonne ou distillat sous vide légers, et les charges liquides hydrocarbonées
issues d’'une unité de cokéfaction (coking selon la terminologie anglo-saxonne), de préférence le
gazole de coker, d'une unité de viscoréduction (visbreaking selon la terminologie anglo-saxonne),
d'une unité de vapocraquage (steam cracking selon la terminologie anglo-saxonne) et/ou d’une unité
d'hydroconversion de RAT (résidus atmosphériques) et/ou de RSV (résidus sous vide) et/ou d'une
unité d'hydrotraitement de RAT (résidus atmosphériques) et/ou de RSV (résidus sous vide) et/ou
d'une unité de craquage catalytique (Fluid Catalytic Cracking selon la terminologie anglo-saxonne), de
préférence les LCO (light cycle oil) ou gazoles légers issus d'une unité de craquage catalytique, et une
charge gazole issue de la conversion de biomasse (estérification par exemple), lesdites charges

peuvent étre prises seules ou en mélange.

La teneur en soufre de ladite charge liquide hydrocarbonée traitée dans I'étape d’) en mélange avec
'effluent issu de l'étape c¢) est usuellement supérieure a 0,01% poids, de préférence comprise
entre 0,05 et 3% poids, de maniére plus préférée entre 0,1 et 2% poids. La teneur en azote de ladite
charge liquide hydrocarbonée traitée dans I'étape d) en mélange avec l'effluent issu de I'étape c) est
usuellement supérieure a 30 ppm poids, de préférence comprise entre 50 et 5000 ppm poids, de
maniére plus préférée entre 100 et 3000 ppm poids.

Le traitement de l'effluent issu de I'étape d) en mélange avec ladite charge de type gazole dans ladite
étape d’) d’hydrotraitement permet en plus de désulfurer ladite charge liquide hydrocarbonée, de
minimiser la formation de produits lourds polyaromatiques (HPNA). Minimiser la formation des HPNA
permet de minimiser la purge requise sur la fraction liquide, résidu non convertie, (UCO) issue de
I'étape g) de fractionnement et donc d’augmenter la conversion globale du procédé. Le taux de purge,
correspondant au ratio entre le débit massique du flux de purge et le débit massique de la charge
hydrocarbonée entrant dans le procédé selon l'invention est avantageusement compris entre 0 et 5%
et de maniére préférée entre 0 et 2%.

Les étapes d) et d’) peuvent avantageusement étre réalisées dans un méme réacteur ou dans des
réacteurs séparés. Dans le cas ou elles sont réalisées dans un méme réacteur, le réacteur comprend
plusieurs lits catalytiques, les premiers lits catalytiques comprenant le ou les catalyseurs
d’hydrocraquage et les lits catalytiques suivants comprenant le ou les catalyseurs d’hydrotraitement.

Dans le cas ou les étapes d) et d’) sont réalisées dans un méme réacteur, une injection intermédiaire
de la charge liquide hydrocarbonée est avantageusement mise en ceuvre entre les différents lits
catalytiques et de préférence en amont du premier lit catalytique comprenant le premier catalyseur
d’hydrotraitement.
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L'étape d’) d’hydrotraitement opére avantageusement en présence d’au moins un catalyseur
d’hydrotraitement. De préférence, le catalyseur d’hydrotraitement est choisi parmi les catalyseurs
classiques d’hydrotraitement connus de I'Homme du métier. Le catalyseur d’hydrotraitement utilisé
dans ladite étape d’) peut étre identique ou différent de celui utilisé dans I'étape a) et de préférence
différent.

La description du catalyseur utilisé dans ladite étape d’) d’hydrotraitement est identique a celle du
catalyseur utilisé dans ladite étape a) d’hydrotraitement selon l'invention.

Etape e) de séparation gaz/liquide

Conformément a l'invention, le procédé comprend une étape e) de séparation gaz/liquide d’au moins
l'effluent issu de I'étape d) d’hydrocraquage et éventuellement issu de I'étape d’) optionnelle
d’hydrotraitement, pour produire au moins un effluent comprenant des produits hydrocarbonés
convertis ayant un point d’ébullition inférieur a 380°C et au moins un effluent comprenant les produits
hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C, ladite étape e) étant mise en ceuvre dans
au moins un équipement haute température haute pression opérant a une pression comprise entre 8
et 25 MPa et de préférence entre 10 et 18 MPa et a une température comprise entre 200 et 450°C, de
préférence entre 300 et 400°C,ladite étape e) étant mise en ceuvre dans une seule et méme étape
que I'étape c) ou dans une étape distincte.

La description de ladite étape €) est identique a la description de I'étape c¢) ci-dessus.

Dans le mode de réalisation ou ladite étape e) est mise en ceuvre dans une seule et méme étape que
I'étape c), les conditions opératoires de ladite étape e) sont avantageusement identiques a celles de
ladite étape c), les équipements des étapes ¢) et €) étant communs.

Dans ce cas, au moins une partie et de préférence la totalité dudit effluent issu de I'étape d)
d’hydrocraquage et éventuellement de I'étape d’) est avantageusement recyclé dans ladite étape ¢)
de séparation. Dans ce cas, la charge entrant dans ladite étape f) de séparation est principalement
constituée de l'effluent comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur
a380°C. Dans ce cas, la charge entrant dans ladite étape d) d’hydrocraquage est uniquement
constituée de au moins une partie et de préférence la totalité dudit effluent comprenant les produits
hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C issu de I'étape ¢), en mélange avec une
partie et de préférence la totalité de ladite fraction liquide non convertie comprenant les produits
hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieurs a 380°C issue de I'étape g) de fractionnement.

Dans tous les cas, que les étapes c) et e) soient confondues ou pas, au moins ledit effluent
comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur a 380°C issu de
I'étape e) est envoyé dans I'étape f) de séparation.
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Dans le mode de réalisation ou ladite étape €) est mise en ceuvre dans une étape distincte de
I'étape c), ledit effluent comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur
a 380°C issu de I'étape e) est envoyé dans I'étape f) de séparation en mélange avec au moins une
partie et de préférence la totalité de I'effluent comprenant les produits hydrocarbonés ayant un point
d’ébullition inférieur a 380°C issu de I'étape c).

Dans ce cas, au moins une partie et de préférence la totalité dudit effluent comprenant des produits
hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C issu de I'étape e) est recyclé dans ladite
étape d) d’hydrocraquage.

Dans ce cas, une purge peut avantageusement étre réalisée de la méme maniére que dans
I'étape c¢). Elle peut avantageusement étre réalisée de maniére indirecte en envoyant une partie
minoritaire de l'effluent comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur
a 380°C vers l'étape f) de séparation, cette partie minoritaire de l'effluent représente de maniére
préférée moins de 20% en poids, et de maniére trés préférée moins de 10% en poids de la charge
hydrocarbonée entrant dans I'étape a).

La charge de ladite étape d) d’hydrocraquage est constituée d’au moins une partie et de préférence
la totalité desdits effluents comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition
supérieur a 380°C issus des étapes ¢) et e), qu’elles soient distinctes ou pas, et de la fraction liquide
non convertie comprenant les produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C
issu de I'étape g).

Etape f) de séparation gaz/liquide

Conformément a l'invention, le procédé comprend une étape f) de séparation gaz/liquide d’au moins
I'effluent comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur a 380°C issu de
I'étape ¢) en mélange avec au moins I'effluent comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point
d’ébullition inférieur a 380°C issu de I'étape €), dans le cas ou ladite étape e) est mise en ceuvre dans
une étape distincte de ladite étape ¢) pour produire au moins un effluent gazeux comprenant au moins
de I'hydrogéne et au moins un effluent comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point
d’ébullition inférieur a 380°C, et un effluent gazeux riche en hydrogéne, ladite étape f) étant mise en
ceuvre dans au moins un équipement basse pression basse température opérant a une pression
comprise entre 0,5 et 5 MPa et a une température comprise entre 30 et 100°C, de préférence entre 30
et 60°C. La température en entrée de I'étape f) peut étre ajustée par rapport a la température en sortie
de ¢) et/ou de e), par exemple a l'aide d'un ou plusieurs échangeurs ou d’un quench gazeux ou
liquide.

L’étape f) de séparation peut avantageusement étre mise en ceuvre dans une succession de ballons

séparateurs opérant a différentes températures et pressions, les températures pouvant étre ajustées
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par des échangeurs entre chaque ballon et la pression pouvant étre ajustée au moyen de vannes de
détente et/ou de turbine de récupération d’énergie.

L’effluent gazeux contenant au moins de I'hydrogéne est avantageusement envoyé vers une étape de
purification de I'nydrogéne puis envoyé dans une étape de compression avant son recycle dans au
moins les étapes a), b) et d) et éventuellement d’). L'effluent gazeux comprenant au moins de
I'hydrogéne peut avantageusement étre mélangé avec de I'hydrogéne d’appoint avant ou aprés son
introduction dans I'étape de compression, de préférence via un compresseur d’hydrogéne d’appoint
ou de make up selon la terminologie anglo-saxonne . L’étape de purification d’hydrogéne peut
comporter par exemple, une purge, un lavage aux amines, un PSA (Pressure Swing Adsorption selon
la terminologie anglo-saxonne), une séparation membranaire. Si il y a plus d'un effluent gazeux, par
exemple un effluent gazeux haute pression et un effluent gazeux basse pression, il peut y avoir des
étapes de purification dédiées a chaque effluent gazeux. Aprés purification, ces effluents gazeux étant
a différentes pressions, ils sont généralement injectés a différents étages de compression du
compresseur de recycle d’hydrogéne vers les étapes a), b), d) et éventuellement d’).

L’effluent (ou les effluents) issus de f) et comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point
d’ébullition inférieur a 380°C est (sont) envoyé(s) vers I'étape g) de fractionnement

Etape g) de fractionnement

Conformément a linvention, le procédé comprend une étape g) de fractionnement d’au moins une
partie dudit effluent comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur
a380°C issus de l'étape f) pour produire au moins un effluent de type distillat atmosphérique
comprenant les produits hydrocarbonés convertis ayant des points d’ébullition inférieurs a 380°C et
une fraction liquide non convertie ayant un point d’ébullition supérieurs a 380°C dites UCO ou

« unconverted oil » selon la terminaison anglo-saxonne.

De préférence, ladite étape g) de fractionnement comprend une premiére étape de séparation
comprenant un moyen de séparation tel que par exemple un ballon séparateur ou d'une colonne de
strippage a la vapeur opérant de préférence a une pression comprise entre 0,5 et 2 MPa, qui a pour
but de réaliser une séparation de I'hydrogéne sulfuré (H.S) d’au moins un effluent hydrocarboné
produits dans les réacteur des étapes a), b), d), et éventuellement d’). L’effluent hydrocarboné, issu de
cette premiére séparation peut avantageusement subir une distillation atmosphérique, et dans
certains cas l'association d'une distillation atmosphérique et d'une distillation sous vide. La distillation
a pour but de réaliser une séparation entre les produits hydrocarbonés de type distillats
atmosphériques, c'est a dire généralement ayant des points d’ébullition inférieurs a 380°C et une
fraction liquide (résidu) non convertie (UCQO). Il est par exemple possible de soutirer une ou plusieurs
bases (naphta et/ou essence, kéroséne et/ou diesel) valorisables en pétrochimie ou en carburants.
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Selon une autre variante, I'étape g) de fractionnement n’est constituée que d’une colonne de
distillation atmosphérique. L’étape g) peut ainsi étre dépourvue de colonne de strippage si la colonne
de fractionnement en aval est résistante a la corrosion induite par I'hydrogéne sulfuré, 'rhomme du

métier utilise le terme de ‘fractionnement acide’ dans ce cas.

Les produits hydrocarbonés convertis ayant des points débullition inférieurs a 380°C sont
avantageusement distillés a pression atmosphérique pour obtenir plusieurs fractions de type distillats
atmosphériques a point d'ébullition d'au plus 380°C, et de préférence une fraction gaz légers C1-C4,

au moins une fraction essence et au moins une fraction distillats moyens kéroséne et gazole.

Selon Tlinvention, la fraction liquide non convertie, (UCO) contenant des produits dont le point
d’ébullition est supérieur a 380°C et issue de la distillation est au moins en partie introduite dans la
deuxiéme étape d’hydrocraquage d) du procédé selon l'invention.

Une purge est réalisée en continu ou de maniére intermittente sur cette étape afin d'éviter
'accumulation de produits lourds polyaromatiques (HPNA) présents dans la boucle de recycle de
'UCO. Elle est avantageusement réalisée en éliminant une partie du flux de la fraction liquide, résidu
non convertie, (UCO) contenant des produits dont le point d’ébullition est supérieur a 380°C. Cette
purge représente moins de 20%, de maniére préférée moins de 10% et de maniére trés préférée
moins de 5% en poids de la charge hydrocarbonée entrant a I'étape a). Cette purge peut étre
valorisée dans un FCC ou dans la fabrication de lubrifiants.

Description des figures
La figure 1 décrit le schéma général de mise en ceuvre de I'invention.

La charge (1) est envoyée avec un appoint d’hydrogene (2), éventuellement complété par de
I'hydrogéne recyclé (3), dans une premiére étape d’hydrotraitement a). L'effluent de la premiére étape
d’hydrotraitement a) alimente une premiére étape d’hydrocraquage b) via la ligne (4) en mélange avec
de I'hydrogéne d’appoint (5) et/ou de I'hydrogéne recyclé (6). L'effluent (7) de la premiere étape
d’hydrocraquage b) est envoyé vers une étape c¢) de séparation permettant d’obtenir au moins une
fraction contenant des distillats atmosphériques (8) et une fraction contenant du distillat sous vide (9).
La fraction contenant les composés hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C (9)
est envoyée dans une deuxiéme étape d’hydrocraquage d) en mélange avec de I'hydrogéene d’appoint
(11) et/ou de I'hydrogéne recyclé (12). Une partie de la fraction (9) contenant les composés
hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C peut-étre purgée par la ligne (10) via les
étapes f) et g). Une fraction liquide non convertie comprenant les produits hydrocarbonés ayant in
point d’ébullition supérieur a 380°C issue de I'étape @) est recyclée (13) est également introduite en
entrée de la deuxiéme étape d’hydrocraquage d). Leffluent (14) de la deuxiéme étape
d’hydrocraquage d) est envoyé vers une deuxiéme étape de séparation e) permettant d’obtenir au
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moins une fraction contenant des distillats atmosphériques (19) et une fraction contenant du distillat
sous vide (20). Une partie de la fraction (20) contenant du distillat sous vide peut-étre purgée par la
ligne (21) via les étapes f) et g). Les fractions (8) et (19) contenant des distillats atmosphériques,
éventuellement en mélange avec les fractions (10) et/ou (21) contenant des distillats sous vide, sont
traitées dans une étape f) de séparation permettant de récupérer au moins un gaz riche en hydrogéne
(22) destiné a étre recyclé aux étapes a), et/ou b) et/ou d), et une fraction (23) contenant des distillats
atmosphériques. La fraction (23) est ensuite envoyée dans une étape g) de fractionnement permettant
d'obtenir au moins une fraction de type distillat atmosphérique (24) et une fraction de type distillat
sous vide (25). Une purge (26) de la fraction de type distillat sous vide est effectuée de maniére a
éviter 'accumulation des HPNA dans le procédé. Les fractions (20) et (25) contenant majoritairement
des distillats sous vide, diminuées éventuellement des purges (21) et/ou (26), constituent la fraction
de distillat sous vide recyclée (13) qui est renvoyée vers la deuxiéme étape d’hydrocraquage d). Le
gaz riche en hydrogéne (22) permet de recycler I'nydrogéne vers les étape a) et/ou b) et/ou d) via les
lignes (3), (), (12).

La figure 2 décrit une variante de mise en ceuvre de l'invention. Seules les différences principales par
rapport a la figure 1 sont évoquées. Par rapport a la figure 1), I'étape e) de séparation est mise en
ceuvre avec I'étape ¢) de séparation dans une seule et méme étape représentée comme I'étape c) sur
la figure 2. Selon cette variante, l'effluent (14) de la deuxiéme étape d’hydrocraquage d) est envoyé
en mélange avec l'effluent (7) de la premiére étape d’hydrocraquage b) vers une étape de séparation
¢) permettant d’obtenir au moins une fraction contenant des distillats atmosphériques (8) et une
fraction contenant du distillat sous vide (9).

La figure 3 décrit le schéma de mise en ceuvre de I'invention dans le mode de réalisation préféré dans
lequel une fraction liquide hydrocarbonée de type gazole (15) est envoyée dans une étape d)
d’hydrotraitement. Seules les différences principales par rapport a la figure 1 sont évoquées. Par
rapport a la figure 1), l'effluent (14) de I'étape d) d’hydrocraquage est envoyé dans une étape d)
d’hydrotraitement en mélange avec ladite charge liquide hydrocarbonée de type gazole (15) et
éventuellement de I'hydrogéne d’appoint (16) et/ou de I'hydrogéne recyclé (17). L'effluent (18) de
I'étape d’) d’hydrotraitement est envoyée vers I'étape e) de séparation.

La figure 4 décrit une variante de mise en ceuvre de l'invention. Seules les différences principales par
rapport a la figure 3 sont évoquées. Par rapport a la figure 3), I'étape e) de séparation est mise en
ceuvre avec I'étape ¢) de séparation dans une seule et méme étape représentée comme I'étape c) sur
la figure 4. Selon cette variante, I'effluent (18) de I'étape d’) d’hydrotraitement est envoyé en mélange
avec leffluent (7) de la premiére étape d’hydrocraquage b) vers une étape de séparation ¢)
permettant d’obtenir au moins une fraction contenant des distillats atmosphériques (8) et une fraction
contenant du distillat sous vide (9).
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Pour les figures 1,2, 3 et 4 ;

- Une co-charge peut étre injectée directement en entrée des étapes a), b), d) ou d’) via des

lignes non représentées.

- Pour chaque flux de matiere (charge, co-charge, hydrogéne d’appoint ou recyclé, fraction
contenant des distillats, fraction contenant des distillats atmosphériques) décrit comme
arrivant en entrée d’'une étape, il est entendu que ces flux peuvent également étre injectés en
plusieurs points de I'étape, a 'image des gaz de trempe entre deux lits catalytiques par

exemple.

- De méme, un flux sortant d'une étape peut en pratique provenir de 'un des équipements

nécessaires a I'étape.

Pour les figures 3 et 4, une partie de la fraction (24) de type distillat atmosphérique peut étre recyclée

de maniére optionnelle en entrée de I'étape d’) d’hydrotraitement.
Les exemples illustrent I'invention sans en limiter la portée.
Exemples :

Exemple 1 : comparatif : procédé HCK 2 étapes standards

Cet exemple est un cas de base comparatif dans lequel le procédé d’hydrocraguage de DSV

« standard » est comparé a la présente invention.
Charge
L’unité d’hydrocraquage traite une charge gazole sous vide (VGO) décrite dans le Tableau 1 :

Tableau 1 : Description de la charge

Type VGO
Débit t/h 191
Densité t/m® 0,92
PI TBP °C 300
PF TBP °C 552
S pds% 2,18
N wippm 1800
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Conditions opératoires principales

La charge VGO est injectée dans une étape de préchauffe puis dans un réacteur d’hydrotraitement
dans les conditions suivantes énoncées dans le Tableau 2 :

Tableau 2 : Conditions opératoires du R1

Réacteur R1
Température °C 385
Pression partielle Ho MPa 14

NiMo sur alumine
Catalyseur HR1058
VVH h-1 1,67

Le catalyseur utilisé est un catalyseur NiMo sur alumine de type HR1058 commercialisé par la société

Axens.

L’effluent de ce réacteur est ensuite mélangé a un flux d’hydrogéne pour étre refroidi puis est injecté
dans un second réacteur dit d’hydrocraquage R2 opérant dans les conditions du Tableau 3 :

Tableau 3 : Conditions opératoires du R2

Réacteur R2
Température °C 390
Pression patrtielle
H. MPa 12,5

Métal sur zéolithe
Catalyseur HYK753
VVH h-1 3

Le catalyseur utilisé est un catalyseur métal sur zéolithe de type HYK753 commercialisé par la société

Axens.

R1 et R2 constituent la premiére étape de I'hydrocraqueur, I'effluent de R2 est ensuite envoyé dans
une étape de séparation composée d’un train de récupération de chaleur puis de séparation a haute
pression incluant un compresseur de recycle et permettant de séparer d’'une part 'hydrogéne, le
sulfure d’hydrogéne et 'ammoniac et d’autre part I'effluent alimentant une colonne de strippage puis
une colonne de fractionnement atmosphérique afin de séparer des flux concentré en H.S, naphta,
kéroséne, gazole a la spécification souhaitée, et un flux lourd non converti. Ce flux lourd non converti
est injecté dans une étape de préchauffe puis dans un réacteur d’hydrocraquage R3 constituant la
seconde étape d’hydrocraquage. Ce réacteur R3 est mis en ceuvre dans les conditions suivantes

énoncées dans le Tableau 4 :
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Tableau 4 : Conditions opératoires du R3

Réacteur R3
Température °C 345
Pression partielle
H. MPa 12,5
Métal sur silice-alumine amorphe
Catalyseur HDK766
VVH h-1 3
Taux de recycle 1

Le catalyseur utilisé est un catalyseur métal sur silice-alumine amorphe de type HDK766

commercialisé par la société Axens.

L’effluent de R3 est ensuite injecté dans I'étape de séparation a haute pression en aval de la premiére
5 étape d’hydrocraquage et recyclé. Le débit massique a I'entrée du réacteur R3 est égal au débit
massique de la charge VGO, une purge correspondant a 2% massique du débit de la charge VGO est

prise en fond de fractionnement sur le flux d’huile non-convertie.

La coupe distillat produit dans I'hydrocraqueur et récupérée de la colonne de fractionnement est
conforme aux spécifications euro V, en particulier elle posséde moins de 10ppm poids de soufre.

10 Résultats obtenus

Le rendement en distillats moyens de ce procédé est de 77% massique (85% volumique), pour une
conversion globale de 98% massique des hydrocarbures dont le point d’ébullition est supérieur
a 380°C.

Le volume de réacteur de R3 est 70 m°.
15 Avec ces conditions :

1. le débit du recycle en sortie de fractionnement est de 100% par rapport a la charge fraiche.

2. Le débit massique d’effluent entrant au fractionnement est de 200 % par rapport a la charge

fraiche

3. Le débit de purge (i.e. UCO) est de 3,8 t/h.
20 Exemple 2 : Selon I'invention

Cet exemple est un schéma conforme a linvention dans lequel les séparations sont effectuées a

chaud.
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Charge
Cet exemple traite une charge gazole sous vide (VGO) décrite dans le Tableau 1 :
Conditions opératoires

Les conditions opératoires sont rigoureusement les mémes que précédemment (cf. Tableau 2,
Tableau 3 et Tableau 4).
Cependant, I'effluent du R2 (étape b) est envoyé vers un séparateur ¢) . 3 effluents sont obtenus :

1. La fraction contenant les produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur a 380°C

(ou 380-) qui est envoyée vers un séparateur f) puis vers un fractionnement g)

2. La fraction contenant les produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C
(ou 380+) qui est envoyée vers un réacteur d’hydrocraquage R3 (étape d))

L’effluent du R3 est envoyé vers un second séparateur (étape ). 3 effluents sont obtenus :
1. La fraction 380- est envoyée vers un séparateur gaz liquide (étape f))

2. Lafraction 380+ est envoyée vers le réacteur d’hydrocraquage R3 (étape d).
Les conditions opératoires des séparateurs sont présentés ci-dessous (cf. Tableau 5).

Tableau 5 : Conditions opératoires des séparateurs

Température sep 1 375°C
Pression sep 1 13,5 MPa

Température sep 2 345 °C
Pression sep 2 12,5 MPa

A ces conditions, les valeurs de ppNH; dissoutes dans le distillat sous vide (fraction 380+) sont (en
rendement par rapport au débit entrant dans le ballon) :

1. Sortie ballon 1 : 75 ppm poids

2. Sortie ballon 2 : 70 ppm poids
Résultats obtenus

Avec ces conditions :

1. le débit du recycle en sortie de fractionnement g) (i.e. fraction 380+ en sortie du
fractionnement) est de 12% par rapport a la charge fraiche (correspond a la mauvaise
séparation des étapes c) et €)).
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2. Le débit massique d’effluent entrant au fractionnement est de 100 % par rapport a la charge

fraiche

3. Le deébit de purge est de 2.86 t/h.

De maniére inattendue, la mise en ceuvre des séparateurs a chaud des étapes c) et €) dans les

conditions opératoires énoncées permet, par rapport aux procédés dédiés de I'exemple 1 de :

maximiser le rendement en distillats moyens sortie unité. En effet, la teneur en Azote
equivalente (ppNH3) en entrée de R3 est de l'ordre de 70ppm. De maniére surprenante, ceci
a un effet bénéfique sur la sélectivité du catalyseur qui passe de 75 a 80%. Ceci permet de
gagner 2 points de rendements DM en sortie de R3. Le rendement en distillats moyens en
sortie unité est de 79% massique (87,5% volumique), pour une conversion globale de 98%
massique des hydrocarbures dont le point d’ébullition est supérieur a 380°C.

minimiser la formation de produits lourds polyaromatiques (HPNA) (car le recycle est toujours
effectué a chaud en présence d’hydrogéne), ce qui se traduit par la limitation de la purge de la
boucle de seconde étape d’hydrocraquage et donc d’augmenter la conversion du procéde,

maximiser la conversion car la masse de HPNA générée étant plus faible, le débit de purge
est plus faible.

avoir un débit plus faible en entrée de fractionnement et donc minimiser le colt de cet
équipement (débit de 100% contre 200%)

Exemple 3a : comparatif : procédés dédiés

Cet exemple est un cas de base comparatif dans lequel les procédés d’hydrocraquage de DSV ou

VGO et d’hydrodésulfuration des gazoles (GO) sont mis en ceuvre dans deux procédé séparés

dédiés.

Charges

L'unité d’hydrocraquage traite une charge gazole sous vide (DSV) et l'unité d’'HDS de gazole traite

une charge gazole (GO) décrite dans le tableau 6 :

Tableau 6

Type DSV GO
Débit t/h 191 200
Densité tm® 0,92 0,83
Pl TBP °C 300 47
PF TBP °C 552 416
S pds% 2,18 0,68

N Wippm 1800 210
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Conditions opératoires principales
« Hydrotraitement de Gazole

La charge GO est injectée dans une étape de préchauffe puis dans un réacteur d’hydrotraitement

dans les conditions suivantes énoncées dans le Tableau 7 :

5 Tableau 7
Réacteur HDS GO
Température °C 336
Pression partielle H MPa 4
CoMo sur alumine
Catalyseur HR1246
VVH h-1 1,04

Le catalyseur utilisé est un catalyseur CoMo sur alumine de type HR1246 commercialisé par la

société Axens.

Le procédé d’HDS de gazole est ensuite composé d’'un train de récupération de chaleur puis de
séparation a haute pression incluant un compresseur de recycle et permettant de séparer d’'une part

10  Thydrogéne, les composé soufré et azoté et d’autre part I'effluent désulfuré alimentant un colonne de
strippage a la vapeur afin de séparer le sulfure d’hydrogéne et le naphta.

L’effluent gazole final a les propriétés suivantes énoncées dans le Tableau 8 :

Tableau 8
Type GO
Débit t/h 200
Densité t/m3 0,82
PI TBP °C 151
PF TBP °C 416
S wtppm 10,00
N wippm 2

« Hydrocraqueur deux étapes

15 La charge VGO est injectée dans une étape de préchauffe puis dans un réacteur d’hydrotraitement

dans les conditions suivantes énoncées dans le tableau 9 :

Tableau 9
Réacteur R1
Température °C 385
Pression partielle H.  MPa 14
NiMo sur alumine
Catalyseur HR1058
VVH h-1 1,67
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Le catalyseur utilisé est un catalyseur NiMo sur alumine de type HR1058 commercialisé par la société

Axens.

L’effluent de ce réacteur est ensuite mélangé a un flux d’hydrogéne pour étre refroidi puis est injecté
dans un second réacteur dit d’hydrocraquage R2 opérant dans les conditions du Tableau 10 :

Tableau 10
Réacteur R2
Température °C 390
Pression partielle
H. MPa 12,5
Métal sur zéolithe
Catalyseur HYK743
VVH h-1 3

Le catalyseur utilisé est un catalyseur métal sur zéolithe de type HYK743 commercialisé par la société

Axens.

R1 et R2 constituent la premiére étape de I'hydrocraqueur, I'effluent de R2 est ensuite envoyé dans
une étape de séparation composée d’un train de récupération de chaleur puis de séparation a haute
pression incluant un compresseur de recycle et permettant de séparer d’'une part 'hydrogéne, le
sulfure d’hydrogéne et 'ammoniac et d’autre part I'effluent alimentant une colonne de strippage puis
une colonne de fractionnement atmosphérique afin de séparer des flux concentré en H.S, naphta,
kéroséne, gazole a la spécification souhaitée, et un flux lourd non converti. Ce flux lourd non converti
est injecté dans une étape de préchauffe puis dans un réacteur d’hydrocraquage R3 constituant la
seconde étape d’hydrocraquage. Ce réacteur R3 est mis en ceuvre dans les conditions suivantes
énoncées dans le Tableau 11 :

Tableau 11
Réacteur R3
Température °C 345
Pression partielle
H. MPa 12,5
Métal sur silice-alumine amorphe
Catalyseur HDK766
VVH h-1 3

Le catalyseur utilisé est un catalyseur métal sur silice-alumine amorphe de type HDK766

commercialisé par la société Axens.

L’effluent de R3 est ensuite injecté dans I'étape de séparation a haute pression en aval de la premiére
étape d’hydrocraquage et recyclé. Le débit massique a I'entrée du réacteur R3 est égal au débit
massique de la charge VGO, une purge correspondant a 2% massique du débit de la charge VGO est

prise en fond de fractionnement sur le flux d’huile non-convertie.
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La coupe distillat produit dans I'hydrocraqueur et récupérée de la colonne de fractionnement est
conforme aux spécifications euro V, en particulier elle posséde moins de 10ppm poids de soufre.

Résultats obtenus

Le rendement en distillat moyens de ce procédé est de 85% volumique, pour une conversion globale
de 98% massique des hydrocarbures dont le point d’ébullition est supérieur a 380°C.

Exemple 3b : comparatif : co-traitement d’'une charge DSV et d’'une charge gazole dans un
procédé d’hydrocraquage deux étapes

Cet exemple est un cas de base comparatif dans lequel les réactions d’hydrocraquage de DSV ou
VGO et d’hydrodésulfuration des gazoles (GO) sont mis en ceuvre dans un seul procédé
d’hydrocraquage deux étapes (co-traitement des deux charges)

Charge

L'unité d’hydrocraquage traite une charge distillat sous vide (VGO) en mélange avec une charge
gazole (GO) identiques a celles utilisées dans 'exemple 3a). Les caractéristiques des charges (VGO)
et (GO) sont données dans le tableau 6.

Conditions opératoires principales

Le mélange des deux charges VGO et GO est injecté dans une étape de préchauffe puis dans un
réacteur d’hydrotraitement R1 opérant dans des conditions identiques a celles utilisées dans le
Tableau 2 de I'exemple 1.

L’effluent du réacteur R1 (a) est ensuite mélangé a un flux d’hydrogéne pour étre refroidi puis est
injecté dans un second réacteur dit d’hydrocraquage R2 (b) opérant dans des conditions identiques a
celles mise en ceuvre dans I'exemple 1) et décrites dans le tableau 3:

R1 et R2 constituent la premiere étape de I'hydrocraqueur, l'effluent du réacteur R2 est ensuite
envoyé dans une étape de séparation (f) composée d'un train de récupération de chaleur puis de
séparation a haute pression incluant un compresseur de recycle et permettant de séparer d’'une part
I'hydrogéne, le sulfure d’hydrogéne et 'ammoniac et d’autre part I'effluent alimentant une colonne de
strippage puis une colonne de fractionnement atmosphérique afin de séparer des flux concentrés en
H.S, naphta, kéroséne, gazole a la spécification souhaitée, et un flux lourd non converti. Ce flux lourd
non converti est injecté dans une étape de préchauffe puis dans un réacteur d’hydrocraquage R3 (d)
constituant la seconde étape d’hydrocraquage. Ce réacteur R3 est mis en ceuvre dans les mémes
conditions que celles mises en ceuvre dans I'exemple 1a) et sont décrites dans le tableau 4.
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L’effluent du réacteur R3 (d) est ensuite injecté dans I'étape de séparation a haute pression en aval de
la premiére étape d’hydrocraquage et recyclée. Le débit massique a I'entrée du réacteur R3 est égal
au débit massique de la charge VGO, une purge correspondant a 2% massique du débit de la charge
VGO est prise en fond de fractionnement sur le flux d’huile non-convertie.

Résultats obtenus

La coupe distillat produit dans I'hydrocraqueur et récupérée dans la colonne de fractionnement est
conforme aux spécifications euro V, en particulier elle posséde moins de 10ppm poids de soufre.

Le rendement en distillats moyens de ce procédé est de 80% volumique, pour une conversion globale
de 98% massique des hydrocarbures dont le point d’ébullition est supérieur a 380°C.

Le volume total de catalyseur nécessaire pour ce schéma est 110m°.
Exemple 4 : Selon I'invention

Cet exemple est un schéma conforme a l'invention dans lequel I'nydrodésulfuration des gazoles a lieu
en co-traitement avec leffluent de seconde étape d’hydrocraquage (donc avec de I'UCO
hydrocraqué). Ce schéma se compose donc d’'un unique hydrocraqueur deux étapes (il N’y a pas de
procédé dédié a I'hydrodésulfuration du gazole).

Charges
Les charges sont similaires a I'exemple 3a et sont décrites dans le Tableau 6.
Conditions opératoires

La premiére étape du procédé (a) et b)) est exactement la méme que la premiére étape selon
I'exemple 3a. R1 et R2 opérent sur la méme charge VGO ou DSV pure décrite dans le tableau 6.

L’effluent du réacteur R2 (b) est ensuite envoyé dans une étape ¢) de séparation composée d’un train
de récupération de chaleur puis de séparation a haute pression et permettant de séparer d’'une part la
fraction 380- et d’autre part la fraction 380+. Le flux lourd 380+ est injecté dans un réacteur
d’hydrocraquage R3 (d) constituant la seconde étape d’hydrocraquage. Ce réacteur est opéré dans
les conditions similaires aux cas précédents (cf. tableau 11).

Le catalyseur utilisé est un catalyseur métal sur silice-alumine amorphe de type HDK766

commercialisé par la société Axens.

L’effluent du réacteur R3 est ensuite mélangé a une charge GO identique a celle de I'exemple 3a (cf.
charge GO décrite dans tableau 6). Cette charge GO a été préalablement préchauffée par un moyen
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connu de 'homme du métier, par intégration thermique avec un autre flux du procédé. Le mélange
constitué de l'effluent du réacteur R3 (d) et de la charge GO est ensuite injecté dans un réacteur
d’hydrotraitement R4 (étape d’) dont la cible est la désulfuration de la charge GO. Les conditions
opératoires de ce réacteur sont les suivantes énoncées au Tableau 12 :

Tableau 12

Réacteur R4
Température °C 385
Pression partielle

H. MPa 12,5

NiMo sur alumine

Catalyseur HR1058
VVH h-1 54

Le catalyseur utilisé est un catalyseur NiMo sur alumine de type HR1058 commercialisé par la société

Axens.

L’effluent du réacteur R4 (d’) est ensuite injecté dans une seconde étape de séparation (étape e). La
fraction 380- est envoyée vers une fraction de séparation gaz/liquide (f). La fraction liquide est
envoyée vers une colonne atmosphérique (g). La fraction 380+ issue de (e) est envoyée vers le
réacteur de cracking R3 (étape d). Une purge de 1,5% est prélevée pour étre envoyée vers la colonne
atmosphérique g). Le fractionnement (g) permet de séparer les distillats atmosphériques
correspondant a des coupes d'intérét (essence, kéroséne, gazole) et une fraction lourde (distillat sous
vide) qui est envoyée vers le réacteur R3 (d) avec une purge de 1,5%.

Les conditions opératoires des séparateurs sont présentés ci-dessous (cf. Tableau 13).

Tableau 13 : Conditions opératoires des séparateurs

Température sep 1 375°C
Pression sep 1 13,5 MPa

Température sep 2 345 °C
Pression sep 2 12.5 MPa

A ces conditions, les valeurs de ppNH; dissouts dans le distillat sous vide sont (en rendement par

rapport au débit entrant dans le ballon) :
e Sortie ballon 1 : 75 ppm

e Sortie ballon 2 : 70 ppm

A ces conditions, les valeurs de ppH2S dissouts dans le distillat sous vide sont (en rendement par

rapport au débit entrant dans le ballon) :

1. Sortie ballon 1 : 1000 ppm
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2. Sortie ballon 2 : 1000 ppm

Avec ces conditions :

¢ le débit du recycle en sortie de fractionnement (i.e. fraction 380+ en sortie du fractionnement)
est de 12% par rapport a la charge fraiche (correspond a la mauvaise séparation des étapes
C) et e)).

o Le débit massique d’effluent entrant au fractionnement est de 100 % par rapport a la charge
fraiche

La coupe distillat produite récupérée de la colonne de fractionnement est conforme aux spécifications
euro V, en particulier elle posséde mains de 10ppm poids de soufre.

Le rendement en distillat moyens de ce procédé est de 87,5% volumique, pour une conversion
globale de 99.2% massique des hydrocarbures dont le point d’ébullition est supérieur a 380°C.

De maniére inattendue, la mise en ceuvre du réacteur R4 de I'étape d’) dans les conditions
opératoires énoncées permet, par rapport aux procédés dédiés de I'exemple 3a) de :

e« maximiser le rendement en distillats moyens sortie unité. En effet, la teneur en Azote
equivalente (ppNH3) en entrée de R3 est de l'ordre de 70ppm. De maniére surprenante, ceci
a un effet bénéfique sur la sélectivité du catalyseur qui passe de 75 a 80%. Ceci permet de
gagner 2 points de rendements DM en sortie de R3. Le rendement en distillats moyens en
sortie unité est de 79% massique (87.5% volumique), pour une conversion globale de 99.2 %
massique des hydrocarbures dont le point d’ébullition est supérieur a 380°C.

¢ minimiser la formation de produits lourds polyaromatiques (HPNA) (car le recycle est toujours
effectué a chaud en présence d’hydrogéne), ce qui se traduit par la limitation de la purge de la
boucle de seconde étape d’hydrocraquage et donc d’augmenter la conversion du procéde,

o et par rapport au co-traitement d’'une charge DSV et d’'une charge gazole dans un procédé
d’hydrocraquage deux étapes :

- de limiter le craquage de la charge de type gazole dans I'étape d’hydrotraitement ce qui se
traduit par 'augmentation du rendement en distillats moyens,

- en plus de désulfurer la charge de type gazole, de minimiser la formation de produits
lourds polyaromatiques (HPNA), ce qui se traduit par la limitation de la purge de la boucle
de seconde étape d’hydrocraquage et donc d’augmenter la conversion du procédé.
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REVENDICATIONS

Procédé d'hydrocraquage de charges hydrocarbonées contenant au moins 10% poids de

composés bouillant au-dessus de 340°C, ledit procédé comprenant au moins les étapes

suivantes :

a)

L’hydrotraitement desdites charges opérant, en présence d'hydrogene et d’au moins un
catalyseur d’hydrotraitement, a une température comprise entre 300 et 450°C, sous une
pression comprise entre 8 et 25 MPa, a une vitesse spatiale comprise entre 0,1 et 6 h-1 et a
une quantité d’hydrogéne introduite telle que le rapport volumique litre d’hydrogéne/litre
d’hydrocarbure soit compris entre 300 et 2000 L/L,

Un premier hydrocraquage desdites charges opérant, en présence d'hydrogéne et d’au moins
un premier catalyseur d’hydrocraquage, a une température comprise entre 300 et 450°C,
SOUS une pression comprise entre 8 et 25 MPa, a une vitesse spatiale comprise entre 0,1
et6h-1 et a une quantité d’hydrogéne introduite telle que le rapport volumique litre
d’hydrogéne/litre d’hydrocarbure soit compris entre 300 et 2000 L/L,

La séparation gaz/liquide d’au moins l'effluent issu de I'étape b) pour produire au moins un
effluent comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur a 380°C
et au moins un effluent comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition
supérieur a 380°C, ladite étape c) étant mise en csuvre dans un équipement haute
température haute pression opérant sous une pression comprise entre 8 et 25 MPa et a une
température comprise entre 200 et 450°C,

Un deuxiéme hydrocraquage d’au moins une partie dudit effluent comprenant des produits
hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C issus de I'étape ¢), en mélange
avec au moins une partie dudit effluent comprenant des produits hydrocarbonés ayant un
point d’ébullition supérieur a 380°C issus de I'étape €), dans le cas ou ladite étape e) est mise
en ceuvre dans une étape distincte de ladite étape ¢) et une partie de ladite fraction liquide
non convertie comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieurs
a380°C issue de l'étape g) de fractionnement, ladite étape d) opérant, en présence
d'hydrogéne et d’un deuxiéme catalyseur d’hydrocraquage, a une température comprise
entre 300 et 450°C, sous une pression comprise entre 8 et 25 MPa, a une vitesse spatiale
comprise entre 0,1 et 6 h' et & une quantité d’hydrogéne introduite telle que le rapport
volumique litre d’hydrogéne/litre d’hydrocarbure soit compris entre 300 et 2000 L/L,
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e) La séparation gaz/liquide d’au moins l'effluent issu de I'étape d) pour produire au moins un
effluent comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur a 380°C
et au moins un effluent comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition
supérieur a 380°C, ladite étape e) étant mise en csuvre dans un équipement haute
température haute pression opérant sous une pression comprise entre 8 et 25 MPa et a une
température comprise entre 200 et 450°C, ladite étape e) étant mise en ceuvre dans une
seule et méme étape que I'étape ¢) ou dans une étape distincte,

f) La séparation gaz/liquide d’au moins I'effluent comprenant des produits hydrocarbonés ayant
un point d’ébullition inférieur a 380°C issu de I'étape ¢) en mélange avec l'effluent comprenant
des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur a 380°C issu de I'étape e),
dans le cas ou ladite étape e) est mise en ceuvre dans une étape distincte de ladite étape ¢)
pour produire au moins un effluent gazeux comprenant au moins de I'hydrogéne et au moins
un effluent comprenant les produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition inférieur a
380°C, ladite étape f) étant mise en ceuvre dans au moins un équipement basse pression
basse température opérant a une pression comprise entre 0,5 et 5 MPa et a une température
comprise entre 30 et 100°C,

g) Le fractionnement d’au moins une partie dudit effluent comprenant les produits
hydrocarbonés convertis ayant un point d’ébullition inférieur a 380°C issus de I'étape f) pour
produire au moins un effluent comprenant les produits hydrocarbonés convertis ayant des
points d’ébullition inférieurs a 380°C et une fraction liquide non convertie comprenant des
produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieurs a 380°C.

Procédé selon la revendication 1 dans lequel lesdites charges hydrocarbonées sont choisies
parmi les distillats sous vide (DSV) issus de la distillation directe du brut ou issus des procédés
d’hydrotraitement, d’hydroconversion ou d’hydrocraquage de résidus atmosphériques ou sous
vide opérant en lit fixe, lit mobile, lit bouillonnant ou lit entrainé et les charges issues de la
biomasse ou encore tout mélange des charges précédemment citées.

Procédé selon 'une des revendications 1 ou 2 dans lequel le catalyseur d’hydrotraitement utilisé
dans I’étape a) contient au moins un support amorphe choisi parmi I'alumine et la silice alumine
et au moins un élément hydro-déshydrogénant choisi parmi au moins un élément des groupes
VIB et VIIl non noble.

Procédé selon 'une des revendications 1 a 3 dans lequel I'étape b) d’hydrocraquage opére a une
température comprise entre 320 et 440°C, sous une pression comprise entre 10 et 18 MPa, a
une vitesse spatiale comprise entre 0,2 et 5 h-1, et a une quantité d’hydrogéne introduite telle
que le rapport volumique litre d’hydrogéne/litre d’hydrocarbure est compris entre 500 et 1500 L/L.
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Procédé selon l'une des revendications 1 a 4 dans lequel ledit équipement haute pression haute
température de ladite étape ¢) opére sous une pression comprise entre 10 et 18 MPa , et a une
température comprise entre 250 et 350°C.

Procédé selon l'une des revendications 1 a 5 dans lequel au moins une partie de l'effluent
comprenant des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C issu de
l'étape c) est recyclée en amont de [I'étape b) d’hydrocraquage et/ou de I'étape a)
d’hydrotraitement.

Procédé selon 'une des revendications 1 a 6 dans lequel I'étape d) d’hydrocraquage opére a une
température comprise entre 320 et 440°C, sous une pression comprise entre 10 et 18 MPa, a
une vitesse spatiale comprise entre 0,2 et 3 h-1, et a une quantité d’hydrogéne introduite telle
que le rapport volumique litre d’hydrogéne/litre d’hydrocarbure est compris entre 500 et 1500 L/L.

Procédé selon 'une des revendications 1 a 7 dans lequel une étape d’hydrotraitement d’au moins
une partie de l'effluent issu de I'étape d) d’hydrocraquage est mise en ceuvre en aval de ladite
étape d) d’hydrocraquage, en mélange avec une charge liquide hydrocarbonée contenant au
moins 50% poids de composés bouillant en dessous de 380°C, ladite étape d’) opérant en
présence d'hydrogene et d’au moins un catalyseur d’hydrotraitement, a une température
comprise entre 300 et 450°C, sous une pression comprise entre 8 et 25 MPa, a une vitesse
spatiale comprise entre 0,2 et 5 h-1 et a une quantité d’hydrogéne introduite telle que le rapport
volumique litre d’hydrogéne/litre d’hydrocarbure soit compris entre 300 et 2000 L/L.

Procédé selon l'une des revendications 1 a 8 dans lequel la charge liquide hydrocarbonée utilisée

dans l'étape d’) est choisies parmi les distillats atmosphériques issus de la distillation
atmosphérique du brut ou des procédés de craquage catalytique, de cokéfaction ou
d’hydrocraquage de résidus.

Procédé selon 'une des revendications 1 a 9 dans lequel dans le cas ou ladite étape e) est mise
en ceuvre dans une seule et méme étape que I'étape ¢), au moins une partie dudit effluent issu
de I'étape d) d’hydrocraquage et éventuellement de I'étape d’) est recyclé dans ladite étape ¢) de
séparation.

Procédé selon 'une des revendications 1 a 9 dans lequel dans le cas ou ladite étape e) est mise
en ceuvre dans une étape distincte de I'étape ¢), au moins une partie dudit effluent comprenant
des produits hydrocarbonés ayant un point d’ébullition supérieur a 380°C issu de I'étape e) est
recyclé dans ladite étape d) d’hydrocraquage.

Procédé selon l'une des revendications 1 a 11 dans lequel I'équipement basse pression basse
température de ladite étape f) opére a une température comprise entre 30 et 60°C.
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13. Procédé selon la revendication 12 dans lequel ladite étape g) de fractionnement comprend une
premiére étape de séparation comprenant un moyen de séparation choisi parmi un ballon
séparateur et une colonne de strippage a la vapeur, l'effluent hydrocarboné, issu de cette
premiére séparation subit une distillation atmosphérique de maniére a réaliser une séparation
entre les produits hydrocarbonés ayant des points d’ébullition inférieurs a 380°C et une fraction
liquide non convertie.
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