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(57) Abréegée/Abstract:

L'invention concerne un procede d'hydrotraitement d'une charge issue de sources renouvelables telle que les huiles vegétales
pour produire des hydrocarbures paraffiniques en presence d'hydrogene en exces de la consommation d'hydrogene theorique et a
des conditions d'hydrotraitement dans un reacteur a lit fixe ayant plusieurs zones catalytiques disposees en serie comprenant un
catalyseur d'hydrotraitement. Le flux de la charge totale est divisé en un certain nombre de differents flux partiels eégal au nombre
de zones catalytiqgues dans le reacteur, les differents flux partiels sont injectes dans les zones catalytiques successives dans des
proportions croissantes pour produire un effluent comprenant des hydrocarbures paraffir
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Abregé descriptif
L'invention concerne un procédé d'hydrotraitement d'une charge issue de sources
renouvelables telle que les huiles végétales pour produire des hydrocarbures pa-
raffiniques en présence d'hydrogéne en exces de la consommation d'hydrogene
théorique et a des conditions d’hydrotraitement dans un réacteur a lit fixe ayant
plusieurs zones catalytiques disposées en serie comprenant un catalyseur d'hy-
drotraitement. Le flux de la charge totale est divisé en un certain nombre de diffe-
rents flux partiels égal au nombre de zones catalytiques dans le réacteur, les dif-
férents flux partiels sont injectés dans les zones catalytiques successives dans
des proportions croissantes pour produire un effluent comprenant des hydrocar-
bures paraffiniques. L'effluent est soumis a une étape de séparation permettant
de séparer une fraction gazeuse et une fraction liquide contenant les hydrocarbu-

res paraffiniques. Au moins une partie de ladite fraction liquide est recyclee a la

premiére zone catalytique de telle sorte que le rapport massique entre ce recycle

et le flux partiel introduit dans la premiére zone catalytique soit superieur ou egal
a 10.
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[/
PRODUCTION DE CARBURANTS PARAFFINIQUES A PARTIR DE MATIERES
RENOUVELABLES PAR UN PROCEDE D’HYDROTRAITEMENT EN CONTINU

L'invention concerne un procede pour la production d’hydrocarbures paraffiniques
utilisables comme carburants a partir de matieres renouvelables telles que les huiles

et graisses d’origine végetale ou animale.

Le contexte international actue! est marqué d'abord par la croissance rapide en be-
soin de carburants, en particulier de bases gazoles et kérosenes et ensuite par I'im-
portance des problématiques liees au réchauftement planétaire et I'émission de gaz
a effet de serre. Il en résulte une volonté de reduire la dependance énergetique vis a
vis des matiéres premieres d'origine fossile et de reduction des emissions de CO,.
Dans ce contexte, 1a recherche de nouvelles charges issues de sources renouvela-
bles constitue un enjeu d'une importance croissante. Parmi ces charges, on peut ci-
ter par exemple les huiles végetales (alimentaires ou non) ou issues d'algues et les
graisses animales.

Ces charges sont principalement composées de triglycérides et d'acides gras libres,
ces molécules comprenant des chaines hydrocarbonees d'acides gras avec un nom-
bre d'atomes de carbone compris entre 4 et 24, et un nombre d'insaturations genera-
lement compris entre 0 et 3, avec des valeurs plus élevees pour les huiles d'algues
par exemple. Les charges renouvelables contiennent des impuretés comme des
composés azotés, et des métaux presents sous forme de phospholipides contenant
des éléments comme le phosphore, le calcium, le magnésium, le potassium et le so-
dium.

La masse moléculaire trés élevée (>600g/mol) des triglyceérides et la viscosite élevee
des charges considérées font que leur utilisation directe ou en mél.ange dans les ba-
ses carburants posent des difficultées pour les moteurs modernes. Cependant, les
chaines hydrocarbonées qui constituent les triglycérides sont essentiellement linéai-
res et leur longueur (nombre d’atomes de carbone) est compatible avec les hydro-

carbures présents dans les bases carburants.
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| est donc nécessaire de transformer ces charges pour obtenir des bases carburants
(y compris le diesel et le kérosene) de bonne qualite repondant notamment aux speé-
cifications directement ou apres melange avec d'autres coupes issues de pétrole

brut. Le diesel doit répondre a la spécification EN530 et le kerosene doit satisfaire
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aux exigences décrites dans le « International Air Transport Association matériel (IA-

TA) Guidance Material for Aviation Turbine Fuel Specifications » comme ASTM
D1655.

Une approche possible est la transformation catalytique de triglycérides en carburant
paraffinique désoxygéné en présence d'hydrogéne (hydrotraitement).

Lors de 'hydrotraitement les réactions subies par la charge contenant les triglycéri-
des sont les suivantes:
e |a réaction d’hydrogenation des insaturations des chaines hydrocarbonées
des acides gras des triglycerides et esters,
e |es réactions de désoxygénations selon deux voies réactionnelles :

o I'hydrodésoxygénation (HDO) conduisant a la formation d'eau par con-
sommation d’hydrogene et a la formation d’hydrocarbures de nombre
de carbone (C,) egal a celul des chaines d’'acides gras initiales,

o la décarboxylation/décarbonylation conduisant a la formation d'oxydes
de carbone (monoxyde et dioxyde de carbone : CO et CO,) et a la for-
mation d’hydrocarbures comptant un carbone en moins (C,.1) par rap-
port aux chaines d'acides gras initiales,

e les réactions d’hydrodéazotation (HDN), par lagquelle on désigne les réactions

permettant d’enlever I'azote de la charge avec la production de NHs.

L'hydrogénation des insaturations des chaines hydrocarbonées (double liaisons car-
bone-carbone) est fortement exothermique et ['augmentation de température provo-
quée par le dégagement de chaleur peut conduire a des niveaux de température ou
la part des réactions de décarboxylation devient significative. Les réactions
d’hydrodésoxygenation, y compris les réactions de décarboxylation, sont également
des reactions exothermiques. L'hydrodésoxygénation est généralement favorisée a
plus basse temperature par rapport a la décarboxylation/décarbonylation. Les réac-
tions d’hydrodeazotation sont plus difficiles et nécessitent des températures supé-

rieures a I'hydrogénation et 'hydrodesoxygenation. L’hydrodéazotation est généra-
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lement nécessaire, car les composes azotes sont géneralement des inhibiteurs de
catalyseurs d'hydroisomerisation qui sont optionnellement utilises apres I'hydrotrai-
tement. L'hydroisomerisation permet d'améliorer les proprietés a froid des bases car-
burants aprés I'hydrotraitement, notamment lorsque la production de kéroséne est

visee.

Etat de I'art

Par conséquent, un contréle strict de la temperature dans la section hydrotraitement
est nécessaire, une température trop élevée présente les inconvénients de favoriser
les réactions secondaires indesirables comme la polymerisation, le craquage, le de-

pdt de coke et la désactivation du catalyseur.

Ainsi, le document EP 1 741 768 qui décrit un procédé d'hydrotraitement d’huile vé-
gétale qui contient plus de 5% en poids d'acides gras libres, ce qui crée des reac-
tions indesirables. Afin d'atténuer ce probleme, il est proposé de soumettre ce type
de matieres premieres a un hydrotraitement catalytique a une temperature entre 200
et 400°C en présence d'un agent diluant, le ratio d'agent diluant a la charge fraiche
étant dans la plage de 5 a 30 en poids. L'agent diluant est de préference un produit
recyclé issu du procede.

Toutefois, le procédé proposé dans le document EP 1 741 768 A1 a encore les In-

conveénients suivants :

- La quantité de recycle pour fournir la quantité nécessaire d’agent diluant est tres
élevée. Ceci présente une forte charge hydraulique en aval du réacteur et necessite
une transformation considérable des unités existantes afin d'adapter les dimensions
nécessaires du reacteur.

- La consommation d'hydrogéne est réduite par la promotion de la désoxygénation
par des réactions de décarboxylation (formation de CO et de CO,) grace a une sélec-
tion appropriée du catalyseur d'hydrotraitement. Toutefois, la déesoxygenation des
triglycérides par décarboxylation mene a une perte importante du rendement en pa-

raffines, une perte de l'activité du catalyseur en raison de l'effet inhibiteur du CO et

une corrosion augmentée en raison de la présence du CO,.
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Le document US 2009/0318737 décrit un procédé pour produire des carburants (die-
sel) issus de matieres premieres renouvelables telles que les huiles et graisses
d'origine veégetale et animale. Le procédé consiste a traiter une premiére partie d'une
matiere premiere renouvelable par hydrogénation et par désoxygénation dans une
premiere zone de reaction et une seconde partie d'une matiére premiére renouvela-
ble par hydrogenation et par désoxygénation dans une seconde zone de réaction.
Une partie du produit d'hydrocarbure est recyclée a la premiére zone de réaction
pour augmenter ia solubilite hydrogéne du mélange réactionnel en utilisant un ratio
recycle a la premiere partie de matieres premiéres renouvelables compris entre 2 et
8 en volume (ratio massique entre 1.7 et 6.9). Le fait de maximiser la quantité d'hy-
drogene dans la phase liquide permet de réduire le taux de désactivation du cataly-
seur, ce qui permet de reduire la pression, de favoriser les réactions de décarboxyla-
tion/décarbonylation et de réduire les réactions d'hydrodésoxygénation, et donc de
réduire la consommation d'hydrogéne. Aucune information n'est donnée quant a la

quantité d'azote dans les matiéres premieres et les effluents paraffiniques.

e demande EP 2 226 375 propose un procédé d'hydrogénation en continu d'une
charge issue de sources renouvelables contenant des triglycérides dans un systeme
de reéacteur a lit fixe ayant plusieurs lits catalytiques disposés en série et comprenant
un catalyseur d'hydrogenation en utilisant moins de recycle et requérant par consé-
quent une transformation limitée des unités existantes. La charge est introduite par
une injection etagee de fagon que les différents lits catalytiques regoivent de plus en
plus de charge dans le sens de |'écoulement. Le liquide recyclé n'est ajouté qu'a la
premiere zone catalytique. Cette limitation de la quantité de produit recyclé dans le
réacteur permet de limiter le débit total dans le réacteur, puis la charge hydraulique
en aval du reacteur. La plage preferee de recycle au total de la charge fraiche est
inférieur a 1, et de préférence inférieur 8 0,5 en poids. Le rapport de diluant sur
charge fraiche entrant a chaque lit catalytique est inférieur ou égal a 4 en poids. La
température d'entrée est identique pour chaque lit. - |

La demande EP 2 226 375 privilégie la voie hydrodésoxygénation par élimination de
l'oxygene et la formation de l'eau, plutdt que l'élimination de I'oxygene par des réac-

tions de décarboxylation. Afin de gerer le probléme des composes azotés pour pro-
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teger les catalyseurs d’'une hydroisomérisation, le document EP 2 226 375 préconise
la possibilité d’'un deuxieme réacteur effectuant ’hydrodéazotation aprés le réacteur
d'hydrotraitement. Ce réacteur opére a des températures plus élevées que celui de
I'hydrotraitement, les températures de I'hydrotraitement n'étant pas assez élevées

pour effectuer 'lhydrodéazotation.

La demanderesse a observé que la teneur en azote dans la matiére premiére renou-
velable peut varier considérablement en fonction de l'origine de la matiére. En parti-
culier, la teneur en azote est généralement plus élevée dans les graisses animales
que dans les huiles végétales. En outre, le réglage de température dans les différen-
tes zones catalytiques du reacteur d'hydrotraitement a des niveaux aussi bas que
possible, afin de favoriser les réactions d‘hydrodésoxygénation conduisant a la for-
mation d'eau, peut entrainer des difficultés pour atteindre des niveaux faibles de la
teneur en azote dans le combustible paraffinique produit aprés hydrotraitement. Ain-
si, Il est bien connu que les réactions hydrodéazotation (HDN) sont plus difficiles 3
réaliser que les reactions d'hydrodésulfuration (HDS) ou des réactions d'hydrodé-
soxygenation (HDO), et nécessitent par conséquent des températures plus élevées
pour atteindre le méme niveau. Une teneur trop élevée en composés azotés dans le
carburant paraffinique produit par le procédé d'hydrotraitement provogue une moins
bonne  performance dans  I'hydroisomérisation  optionnelle en  aval
L'hydroisomerisation (HIS) peut étre avantageuse pour produire du diesel avec des
proprietes d'ecoulement a froid amelioree et/ou pour produire du kérosene repondant
aux specifications en point de disparition des cristaux (freezing point selon le terme

anglo-saxon). Afin de compenser cet effet, il serait alors nécessaire d'augmenter la
severite de la section HIS, conduisant a un rendement plus faible en produits de va-
leur comme le carburant diesel et le kéroséne, et a un cycle réduit, et par conséquent

a une augmentation des couts d'exploitation.

Objet de I'invention
L'objectif de la présente invention est alors de proposer un procédé
d’hydrotraitement de charges renouvelables permettant de favoriser majoritairement

les reactions d’'hydrodesoxygenation par la formation d’eau tout en effectuant effica-
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cement par ce méme procede I'hydrodéazotation nécessaire pour préserver I'activité
catalytique de la section d’hydroisomérisation optionnelle.
Ainsi, la presente invention concerne un procédé d'hydrotraitement d'une charge is-
sue de sources renouvelables pour produire des hydrocarbures paraffiniques en pré-
sence d'hydrogene en excés de la consommation d'hydrogéne théorique et a des
conditions d'hydrotraitement dans un reacteur a lit fixe ayant plusieurs zones cataly-
tiques disposees en serie et comprenant un catalyseur d'hydrotraitement caractérisé
en ce que .
a) le flux de la charge totale F est divisé en un certain nombre de différents flux
partiels F1 a Fn égal au nombre de zones catalytiqgues n dans le réacteur, le pre-
mier flux partiel F1 est injecté dans la premiere zone catalytique, le deuxiéme flux
partiel F2 est injecte dans la deuxiéme zone catalytique et ainsi de suite, si n est
superieur a 2,
les différents flux partiels sont injectés dans les zones catalytiques successives
dans des proportions croissantes de telle maniere que F1/F soit inférieur ou égal
a F2/F, lu-méme inférieur ou égale a F3/F et ainsi de suite jusqu'a F(n-1)/F soit
inferieur ou egal a Fn/F, pour produire un effluent contenant des hydrocarbures
paraffiniques, .
b) ledit effluent est soumis a au moins une étape de séparation permettant de sé-
parer une fraction gazeuse contenant 'hydrogene, le CO, le CO,, I'H,S, I'eau et
les gaz légers et une fraction liquide contenant les hydrocarbures paraffiniques
C) au moins une partie de ladite fraction liquide contenant des hydrocarbures pa-
raffiniques est recyclee a la premiere zone catalytique de telle sorte que le rap-
port massique entre le flux dudit recycle et le flux partiel introduit dans la premiere

zone catalytique F1 soit supérieur ou égal a 10.

Un intérét de la presente invention est de pouvoir effectuer I'hydrodéazotation et I'hy-
drodésoxygénation dans une méme zone catalytique sans faire appel a un deuxieme
reacteur d'hydrodeazotation en aval. En effet, I'introduction de la charge en propor-
tions croissantes couple avec un recycle important sur la premiére zone, permet

d'atteindre par un profil montant de tempeératures, une zone suffisamment chaude

en fin de zone catalytique pour permettre '’hydrodéazotation tout en maintenant la
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température suffisamment basse a l'entréee de la zone catalytique pour favoriser les
réactions d'hydrodésoxygenation.

Un autre intérét de la présente invention consiste a privilégier la voie hydrodésoxy-
génation par élimination de l'oxygene et la formation de l'eau, plutbét que I'élimination
de l'oxygéene par des réactions de décarboxylation par le controle des températures
adaptées a I'hydrodesoxygenation en entree de chaque zone catalytique. Les avanta-
ges apportés par cette solution sont une augmentation du rendement des hydrocar-
bures paraffiniques, et la réduction de la quantité du CO/CO, formé, ce qui permet de
limiter l'effet inhibiteur du CO sur l'activité du catalyseur d'hydrotraitement. Le fait de
privilegier la voie hydrodesoxygénation permet également de réduire la corrosion due
a la présence de CO; dans le réacteur.

Un autre intérét de la présente invention est la limitation de la quantité de produit re-
cyclé dans le réacteur ce qui permet de limiter le débit total dans le réacteur, puis la
charge hydraulique en aval du réacteur.

Un autre intérét de la présente invention est un procédé d'hydrotraitement d'une charge
Issue de sources renouvelables pour produire des hydrocarbures paraffiniques en
presence d'hydrogene en exces de la consommation d'hydrogéne théorique et a des
conditions d'hydrotraitement dans un reacteur a lit fixe ayant plusieurs zones catalytiques
disposees en serie et comprenant un catalyseur d'hydrotraitement, caractérisé en ce que :
a) le flux de la charge totale F est divisé en un certain nombre de différents flux partiels F1
a Fn egal au nombre de zones catalytiques n dans le réacteur, le premier flux partiel F1
est injecté dans la premiére zone catalytique, le deuxiéme flux partiel F2 est injecté dans
la deuxieme zone catalytique et ainsi de suite, si n est supérieur a 2,

les differents flux partieis sont injectés dans les zones catalytiques successives dans des
proportions croissantes de telle maniere que F1/F soit inférieur ou égal a F2/F, lui-méme
inférieur ou égale a F3/F et ainsi de suite jusqu'a F(n-1)/F soit inférieur ou égal a Fn/F,
pour produire un effluent contenant les hydrocarbures paraffiniques,

b) ledit effluent est soumis a au moins une étape de séparation permettant de séparer une
fraction gazeuse contenant I'hydrogéne, le CO, le CO,, I'H2S, I'eau et les gaz légers et
une fraction liquide contenant les hydrocarbures paraffiniques,

C) au moins une partie de ladite fraction liquide contenant les hydrocarbures paraffiniques
est recyclee a la premiere zone catalytique de telle sorte que le rapport massique entre le
flux dudit recycle envoyé dans la premiére zone catalytique et le flux partiel F1 introduit

dans la premiere zone catalytique soit supérieur ou égal a 10.

CA 2762032 2018-07-09
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Bréve description des Fiqures

Figure 1 est une représentation schématique d'un procéde d’hydrotraitement selon un

mode de réalisation.

Figure 2 est une représentation schématique d'un réacteur catalytique comprenant n

zones catalytiques selon un mode de réalisation.

Description
Le procéde selon la présente invention consiste a convertir en hydrocarbures paraffi-

nigues, et plus precisement en distillats moyens (kérosénes et/ou gazoles), une large
gamme de charges d'origine renouvelable, essentiellement composées de triglycéri-
des et d'acides gras. Ces charges sont généralement caractérisées par une masse
molaire elevee (superieure a 800 g/mole le plus souvent), et les chaines d'acides gras
qui les composent ont un nombre d'atomes de carbone compris entre 4 et 24, et
un nombre dinsaturations par chaine généralement compris entre 0 et 3, avec des
valeurs supeérieures qui peuvent étre atteintes sur certaines charges spécifiques.

Parmi les charges qui peuvent étre converties par le procédé selon la présente in-
vention, on peut citer, cette liste n'étant pas exhaustive : les huiles végétales telles
que les huiles de colza, de jatropha, de soja, de palme, de tournesol, d'olive, de co-
prah, de carnelina, des huiles de poisson ou des huiles algales hétérotrophes ou au-
totrophes, ou encore des graisses animales telles que le suif de boeuf, ou encore des
residus issus de lindustrie papetiere (tels que le "tall oil"), ou des mélanges de ces
diverses charges.

CA 2762032 2018-07-09
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De préférence les charges issues de sources renouvelables sont choisies parmi les
huiles et graisses d'origine végétale ou animale, ou des mélanges de telles charges,
contenant des triglycérides et/ou des acides gras libres et/ou des esters.

Les différents flux partiels de charge sont de nature identique ou différente. Un avan-
tage du procédé selon l'invention consiste dans sa grande flexibilité, selon ['origine
de la charge. Des charges différant notablement entre elles, en particulier de par
leurs différents degrés d'insaturation des chaines hydrocarbonées, ou leurs différen-
tes teneurs en impuretés azotées, peuvent étre converties totalement aussi bien en
ce qui concerne l'élimination de l'oxygene qu'en ce qui concerne l'élimination de
l'azote. On peut par exemple traiter une charge moins chargee en azote (de prefe-

rence dans la premiére zone) avec une charge plus chargée en azote (de préférence

introduit dans une zone suivante).

Toutes ces charges contiennent des teneurs en oxygene élevees, ainsi que, a des
teneurs tres variables selon l'origine des charges, des composés soufrés, mais aussi
des composes azotes, et des métaux comme le phosphore, le calcium, e magne-
sium, le potassium ou le sodium. La teneur en metaux peut aller jusqu'a 2500 ppm.
Les teneurs en azote et en soufre sont généralement comprises entre 1 ppm et 100
ppm poids environ et de préférence inférieures a 100 ppm, selon leur nature. Elles

peuvent atteindre jusqu'a 1% poids sur des charges particuliéres.

La charge traitee peut €tre brute, ou peut aussi avoir subi un traitement de raffinage
ou pré-raffinage, dont le but est d'abaisser la teneur en métaux. Cette étape de pre-
traitement peut avoir été réalisée au préalable, ou dans une section de prétraitement
placé en amont du réacteur d'hydrotraitement. Cette étape optionnelle de pretraite-
ment peut consister en un traitement thermique, associé a un passage sur des soli-
des tels que les alumines ou les silice-alumines, ou encore un traitement a la vapeur
d'eau, ou encore un traitement a ['acide comme par exemple 'acide phosphorique,
ou encore un traitement par résine échangeuse d'ions, ou encore une association de
plusieurs de ces étapes de pré-traitement. D'une maniére genérale, le pretraitement
peut inclure toutes méthodes (dégommage, déphosphatation...) connus de '‘homme

du métier traitant du raffinage de I'huile a des fins alimentaires.
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Dans la suite, l'invention sera décrite en se référant aux figures pour faciliter la com-

préhension, les figures ne limitant pas le caractére général de l'invention.

Hydrotraitement

La charge brute encore appelée la charge fraiche, est injectée dans la ligne (1) re-
presentée dans la figure 1. Cette charge est mélangeée avec un gaz riche en hydro-
géene (2), mais qui peut également contenir d'autres composés hydrocarbures iner-
tes, c'est a dire qui en réagissent pas en tant que tels avec les constituants de la
charge. L'hydrogene peut avantageusement venir d'un appoint d'hydrogéne et/ou du
recyclage du gaz riche en hydrogene issu de |'étape de séparation aprés l'étape
d’hydrotraitement. En pratique, I'nydrogene d'appoint peut provenir du reformage a la
vapeur ou du reformage catalytique, et sa pureté en hydrogéne est le plus souvent
comprise entre 75 et 85 % volume, les autres gaz présents étant généralement le
methane, I'éthane, le propane et le butane. Le gaz riche en hydrogéne issu de l'étape
de séparation apres l'étape d'hydrotraitement ou encore issu de P'étape de fraction-
nement apres |'étape d’hydroisomeérisation optionnelle subit de préférence préala-
blement un ou plusieurs traitements de purification intermédiaire avant d'étre recyclé
dans le procede d’hydrotraitement et/ou d'hydroisomérisation.

Selon une caracteristique de l'invention, I'hydrogéne utilisé est en excés par rapport
a la consommation theorique, I'excédent d'hydrogene représente au moins 50% de

cette consommation théorique, de préférence entre 75 et 400%, et de facon encore
preferee entre 100% et 300%, 150% etant une valeur typique. La quantité d'hydro-

gene mise en jeu est controlée par la pression partielle d'hydrogene.

Pour une compréehension plus aisee de la présente invention, les définitions suivan-
tes sont introduites. Elles font réference a la figure 2. Le réacteur comprend n zones
catalytiques. Tous les flux sont exprimés en debit massique.

. flux total de la charge renouvelable traitée dans le procédé

F1 : flux partiel de la charge introduit dans la premiére zone catalytique Z1

F2 : flux partiel de la charge introduit dans la deuxieme zone catalytique Z2

F3 : flux partiel de la charge introduit dans la troisieme zone catalytique Z3

et ainsi de suite...
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Fn : flux partiel de la charge introduit dans la derniere zone catalytique Zn

R : flux de recycle, recyclée dans la premiere zone catalytique Z1

Le recycle total (RT) est défini comme le rapport massique entre le flux du recycle
envoyé dans la premiere zone catalytique Z1 (R) et le flux total de la charge renouve-
lable (F) :

RT =R/F
| e recycle local (RF1) est défini comme le rapport massique entre le flux du recycle
envoyé dans la premiére zone catalytique Z1 (R) et le flux partiel de la charge intro-

duite dans la premiére zone catalytique 1 (F1) :
RF1 = R/F1

Excepté durant la phase de démarrage du procédé, I'agent diluant qui est recyclé au
niveau de la zone catalytique Z1, donc en amont du premier lit catalytique, est consti-
tué par une partie du produit hydrocarbure liquide sortant de la section hydrotraite-
ment. Cet agent diluant recyclé a I'entrée de la premiére zone catalytique, est appelé
aussi recycle liquide ou recycle dans la suite de cette description, et son debit est
noté R dans les définitions qui précédent. La section hydrotraitement du procede
étant concue de facon a convertir totalement les charges traitées, le recycle liquide
produit est un flux d’hydrocarbure exempt d'oxygéne, ce qui signifie que sa teneur en
oxygéne est inférieure a la limite de détection analytique, et est essentiellement
compose de paraffines. En consequence, ce recycle liquide est inerte vis-a-vis des
réactions d'hydrotraitement, et joue ainsi pleinement son rdle de diluant de la charge,
ce qui permet de limiter I'élévation de température dans la premiere zone catalytique,
due a l'exothermie des réactions qui s'y produisent. Néanmoins, l'objectif est, pour
une capacité donnée, c'est a dire pour un débit massique donné de charge traitee,
noté F, de limiter la quantité de recycle liquide injecté dans la premiére zone, note R,
ceci afin de limiter le débit total du flux alimentant cette zone catalytique. Ceci permet
d'utiliser 'des réacteurs d'hydrotraitement de dimensions comparables a celles des

réacteurs d'hydrotraitement de coupes pétroliéres comme les gazoles (et donc de

limiter les colts), de limiter les pertes de charges et d'éviter des phénomeénes d'en-

gorgement du réacteur. En pratique, selon une caractéristique préférée de linven-
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tion, le rapport massique entre le flux du recycle envoyé dans la premiére zone cata-
lytique Z1 (noté R) et le flux total de la charge renouvelable traité (noté F), aussi ap-
pelée recycle total (RT) est de préférence inférieur a 1.0, et de maniére encore préfé-

ree inferieura 0.5, lesdits flux étant exprimés en débit massique.

Il a ete decouvert qu'il était avantageux d'injecter la charge dans les différentes zo-
nes catalytiques (débit massique F1 injecté dans la zone Z1, F2 dans la zone Z2,
etc...) en faisant en sorte que des proportions croissantes de charge soient injectées
dans les zones catalytiques successives. Ceci se traduit par la relation suivante :

F1/F inferieur ou égal a F2/F, lui-méme inférieur on égal a F3/F, etc..., et plus géné-
ralement F(n-1)/F inférieur ou égal a Fn/F, pour le cas général ol n est le nombre de

zones catalytiques mises en jeu.

L'avantage apporte par une telle distribution de la charge dans les différentes zones
catalytiques successives, réside dans le fait que les températures de sortie des diffé-
rentes zones suivent un profil montant, ce qui permet d'atteindre des températures
suffisantes afin de réduire le plus possible les teneurs residuelles en azote dans le

produit sortant des differentes zones, ceci dans le but de préserver l'activité catalyti-

que de le section d'hydroisomérisation en aval.

En particulier, le demanderesse a découvert qu'il était avantageux d'injecter un flux
partiel de charge F1 dans la premiere zone catalytique de telle sorte que le rapport
massique entre le flux du recycle liquide (R) injecté en entrée de la premiére zone
catalytique Z1, et le flux partiel de charge injectée en entrée de zone 1 (F1), soit su-
perieur ou egal a 10.0, lesdits flux étant exprimés en débit massique. Ce rapport est
aussi appele recycle local. L'utilisation d'un tel agencement des flux de charge et de
recycle liquide permet .

- d'une part, d'obtenir une tempeérature homogéne dans toute la section du ré-

acteur en sortie de zone Z1.

- d'autre part, d'atteindre en sortie de zone Z1 une température suffisante, per-

mettant d'amorcer les reactions d'hydrodéazotation et ainsi de réduire les te-
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neurs résiduelles en azote dans 'hydrocarbure liquide produit en sortie de la
zone Z1.

- d'atteindre des températures supérieures en sortie des zones catalytiques sui-
vant la zone Z71 (zones Z2 a Zn), et suffisantes pour augmenter les taux d'éli-

mination de l'azote.

En effet, l'introduction de la charge en proportions croissantes couplé avec un recy-
cle local important sur la premiere zone, permet d'atteindre par un profil montant de
températures, une zone suffisamment chaude en fin de zone catalytique pour per-
metire I'hydrodeazotation tout en maintenant la température suffisamment basse a
'entrée de la zone catalytique pour favoriser les réactions d'hydrodésoxygénation. Le
ratio du recycle local supérieur ou égale a 10 signifie qu'on injecte relativement peu
de charge sur la premiere zone, permettant ainsi d'injecter le restant de la charge
dans des proportions plus importantes et croissantes dans les zones catalytiques
successives. L'augmentation de la quantité de la charge injectée dans les zones

successives permet d'obtenir un profil montant en températures d'entrée et de sortie

des différentes zones.

Les flux entrant dans la seconde zone catalytique sont donc :

- la charge brute injectée en entrée de zone Z2 (F2), telle que le rapport massi-
que F2/F soit supérieur au rapport massique F1/F,

- le recycle liquide injecté en entrée de zone Z1, composé quasi-exclusivement
d'hydrocarbures paraffiniques et ayant traverse la zone Z1,

- leffluent formé par la conversion de la charge dans la zone Z1, correspondant
au débit F1. Les hydrocarbures liquides présents dans cet effluent sont
exempts d'oxygene et quasi-exclusivement des hydrocarbures paraffiniques.

Durant les phases de démarrage, une large gamme d'hydrocarbures peut étre injec-
tée, comme par exemple une coupe gazole légére, jusqu'a ce qu'une quantité suffi-

sante de produit paraffinique soit disponible pour &tre recyclée en entrée de zone Z1.
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La charge est alimentée par la ligne (1), comme le montre [a figure 1, tandis que le
gaz riche en hydrogéne l'est par la ligne (2). La charge est distribuée en différents
flux F1, F2,..., Fn alimentant les différentes zones catalytiques successives. Le gaz
riche en hydrogene est distribué en autant de flux H1, HZ, ..., Hn. Le flux de charge
F1 est mélangée au flux de gaz (H1), le flux de charge (F2) est mélangé au flux de

gaz (H2), et ainsi de suite jusqu'a la n-ieme zone catalytique.

L.a température des flux de charge F1, F2,..., Fn est inférieure a 150°C, de préfé-
rence inférieure a 100°C, et de maniére encore préféré inférieure a 80 °C. Elle doit
étre suffisante pour permettre un abaissement de viscosité suffisant et donc un trans-
fert adéquat des bacs de stockage jusqu'a la section reactionnelle de I'hydrotraite-
ment. Il n'est ni utile ni souhaitable de porter la température de la charge a des va-
leurs supérieures en l'absence d'hydrogéne, de fagon a éviter toute dégradation des
charges par suite de polymerisation et par suite de cokage par exemple.

De la méme fagon, la température du gaz riche en hydrogene, qui est mélange a ia
charge, est la plus basse possible compatible avec 'opération du procéde, puisquill
est avantageux pour le procédé de mélanger la charge a de I'hydrogéne & basse
température, de fagon a abaisser la température par effet de quench applique aux
produits hydrocarbures sortant des différentes zones catalytiques. En pratique,
comme une élévation de température se produit lors de la compression du gaz riche
en hydrogene, 'hydrogene est souvent refroidi apres compression. Le plus souvent,
la température du gaz riche en hydrogene est comprise entre 40 et 100°C, par

exemple 50°C.

La température du flux injecté a l'entrée de la zone catalytique Z1 (charge + recycle
liquide constitué par une partie du produit liquide sortant de I'étape de séparation b)
doit étre soigneusement regiée.

La temperature a 'entrée de la zone catalytique Z1 doit étre au minimum de 180°C,
de préférence 200°C de fagon a permettre I'amorgage de l'ensemble des réactions :
réactions d'élimination de i'oxygéne selon mécanisme conduisant a la formation

d'eau, ou selon mécanisme de décarboxylation/ décarbonylation conduisant a la for-

mation de CO, et CO, mais aussi réactions d'hydrodeazotation dans au moins une



10

15

20

25

30

CA 02762032 2011-12-19

14

partie de cette zone catalytique. Cette température d'entrée peut étre ajustée selon Ia
nature de la charge. Avantageusement, la température a la sortie de la zone Z1 est
superieure a 250°C. Le volume de catalyseur mis en jeu dans cette zone catalytique
est adapte de facon a ce que la conversion —c'est a dire le taux d'élimination de

'oxygéne- soit compléte en sortie de cette zone Z1.

En sortie de la zone catalytique Z1, est ajoute le second flux de charge F2, qui re-
présente une plus grande proportion de charge que celle injectée en entrée de zone
Z1. Cette charge injectée en entrée de zone Z2, peut étre strictement identique a
celle injectée en entrée de zone Z1, mais aussi étre une charge d'origine renouvela-
ble mais de nature différente. Ce flux de charge est additionné au flux de gaz riche
en hydrogene (Hy), le tout est injecté dans la zone réactionnelle, ou il est mélange a
I'effluent provenant de la zone Z1. Ceci permet un abaissement de [a température du
produit formé a l'issue de la zone Z1, et la température en entrée de la zone Z2 est
donc géneralement supeérieure a celle en entréee de zone Z1. Les mémes familles de
réactions se produisent dans la zone Z2 et la zone Z1, avec une cinétique un peu

plus rapide dans la zone Z2 en raison d'une tempeérature moyenne supérieure.

|_e méme principe se déroule ensuite dans les zones catalytiques successives, le flux
de charge etant additionné au produit totaiement converti formeé dans ies zones cata-

lytiques antérieures.

Au fur et a mesure que la charge se transforme en hydrocarbures paraffiniques dans
une zone catalytique, la température augmente dans la zone, les réactions
d’hydrogénation et de déoxygenation étant des réactions fortement exothermiques.
Ainsi, la température est suffisamment élevée vers la sortie d‘une zone catalytique
pour pourvoir effectuer la réaction d’hydrodéazotation. La température a la sortie
d’au moins une zone catalytique est de préférence supérieure a 300°C, de prefe-

rence supérieure a 320°C.

| es ratios entre débits d‘hydrogene ajoutés a chacun de ces flux (F1), ... (Fn) et de-
bits massiques de charge (F1), ... (Fn), sont du méme ordre de grandeur pour l'en-
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semble des zones catalytiques, le ratio entre le débit d'hydrogéne et le débit de
charge est compris entre 300 et 1500 Nm?*/m?3, de préférence entre 600 et 900
Nm?3/m?.

Optionnellement, il est possible d'injecter entre les zones catalytiques, un flux liquide

complémentaire si le besoin de diluer davantage la charge se fait sentir.

Selon une variante préferée, des vannes de régulation des flux partiels de charge et
d'hydrogene peuvent étre controlées par les valeurs de température au niveau des
entrées et des sorties des zones catalytiques de maniere a ajuster les flux partiels de
charge et d'hydrogene ainsi que le flux du recycle liquide pendant le fonctionnement.
De cette maniére la température désirée a l'entrée des zones catalytiques et dans les
zones catalytigues est maintenue. Ceci est illustré par les lignes pointilieées dans la
figure 1. De méme, le contrdle de la température peut étre réalise en variant la tem-
perature de la charge et/ou de 'hydrogene injectées et/ou du recycle (via 'échangeur

(14)) dans le systeme de réacteur (voir ci-dessus).

Le réacteur d'hydrotratement du procédeé selon l'invention peut contenir un nombre
variable de zones catalytiques. Il comprend habituellement entre 3 et 10 zones cata-
lytiques, de préférence entre 3 et 6 zones catalytiques. On entend par zone catalyti-
que un lit catalytique. Chaque zone catalytique peut comprendre une ou plusieurs
couches de catalyseurs, identiques ou différentes, éventuellement complétée par des
couches inertes. Les zones catalytiques peuvent contenir des catalyseurs identiques
ou differents.

Le type de catalyseurs utilisés dans la section hydrotraitement de ce proceae, est

bien connu dans |'art antérieur.

S'agissant de catalyseurs actifs sous forme sulfures, et les charges brutes traitées

“ayant en général des teneurs en soufre limitées (moins de 100 ppm poids générale-

ment, et le plus souvent moins de 50 ppm poids), il convient d'additionner a 'ensem-

ble des flux de charge, un composé soufré tel que le Di-Méthyl-Di-Sulfure (DMDS),

qui dans les conditions de température de la section hydrotraitement, se décompose-
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ra en HxS et en methane. Ce dispositif permet de conserver sous leur forme sulfure
les catalyseurs d'hydrotraitement utilisés dans le présent procédé, et ainsi de main-
tenir une activite catalytique suffisante tout au long du cycle. Les teneurs en DMDS
injectées préconisées sont comprises entre 10 et 50 ppm poids équivalent soufre par
rapport a la charge. En pratique, une addition de DMDS correspondant a 50 ppm
poids équivalent soufre par rapport a la charge, est suffisante pour conserver I'activi-

te catalytique tout au long du cycle.

Les catalyseurs utilisés dans la section hydrotraitement du procédé selon l'invention,
peut etre une association des catalyseurs décrits dans ce qui suit.

Le catalyseur d'hydrotraitement est un catalyseur sulfure qui comprend un ou plu-
sieurs elements des groupes 6, 8, 9 et 10 de la classification périodique, de préefeé-

rence le nickel, le molybdene, le tungsténe et/ou le cobalt.

Le catalyseur en lit fixe est avantageusement un catalyseur d’hydrotraitement com-

prenant une fonction hydro-déshydrogénante comprenant au moins un métal du
groupe VIl et/ou du groupe VIB, pris seul ou en mélange et un support choist dans le
groupe forme par l'alumine, la silice, les silices-alumines, la magnésie, les argiles et
les mélanges d’au moins deux de ces minéraux. Ce support peut également avanta-
geusement renfermer d’autres composés et par exemple des oxydes choisis dans le
groupe forme par l'oxyde de bore, la zircone, I'oxyde de titane, 'anhydride phospho-
rique. Le support préfere est un support d’alumine et de maniere tres preféree de
'alumine i, d ou y.

| edit catalyseur est avantageusement un catalyseur comprenant des métaux du
groupe VIl de préférence choisis parmi le nickel et le cobalt, pris seul ou en me-

lange, de préférence en association avec au moins un metal du groupe VIB de pre-
férence choisi parmi le molybdene et le tungstene, pris seul ou en mélange. De facon

préferée on utilise un catalyseur de type NiMo.

La teneur en oxydes de métaux des groupes VIl et de préférence en oxyde de nickel
est avantageusement comprise entre 0,5 et 10 % en poids d'oxyde de nickel (NiO) et

de préférence entre 1 et 5 % en poids d'oxyde de nickel et |la teneur en oxydes de
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metaux des groupes VIB et de préférence en trioxyde de molybdéne est avantageu-
sement comprise entre 1 et 30 % en poids d'oxyde de molybdéne (MoQOs), de préfé-
rence de 5 a 25 % en poids, les pourcentages étant exprimés en % poids par rapport
a la masse totale du catalyseur.

La teneur totale en oxydes de métaux des groupes VIB et VIl dans le catalyseur uti-
lis€ est avantageusement comprise entre 5 et 40 % en poids et de maniére préférée
comprise entre 6 et 30 % en poids par rapport a la masse totale du catalyseur.

Le rapport pondéral exprimé en oxyde métallique entre métal (ou métaux) du groupe
VIB sur metal (ou meétaux) du groupe VIl est avantageusement compris entre 20 et 1
et de maniere preférée entre 10 et 2.

Ledit catalyseur utilisé dans I'étape d'hydrotraitement du procédé selon linvention
doit étre avantageusement caractérisé par un fort pouvoir hydrogénant de facon a
orienter le plus possible la sélectivité de la réaction vers une hydrogénation conser-
vant le nombre d'atomes de carbone des chaines grasses c'est a dire la voie hydro-
deoxygenation, cect afin de maximiser le rendement en hydrocarbures entrant dans
le domaine de distillation des gazoles et/ou des kérosénes. C'est pourquoi de ma-
niere preferée, on opere a une température relativement basse. Maximiser la fonc-
tion hydrogénante permet également dé limiter les réactions de polymérisation et/ou
de condensation conduisant a la formation de coke qui dégraderait la stabilité des
performances catalytiques.

Ledit catalyseur utilisé dans I'étape d'hydrotraitement du procédé selon l'invention
peut egalement avantageusement contenir un élément dopant choisi parmi le phos-
phore et le bore, pris seuls ou en mélange. Ledit élément dopant peut étre introduit
dans la matrice ou de préférence étre déposé sur le support. On peut également dé-
paser du silicium sur le support, seul ou avec le phosphore et/ou le bore et/ou le
fluor.

La teneur en poids d'oxyde dudit élément dopant est avantageusement inférieure &

20 % et de maniere préferée inferieure a 10 % et elle est avantageusement d'au

moins 0.001 % par rapport a la masse totale du catalyseur.

Selon une variante préférée, on utilisera les catalyseurs tels que décrits dans la de-

mande FR 2943 071 decrivant des catalyseurs ayant une forte sélectivité pour les
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reactions d'hydrodésoxygenation. Cette demande décrit des catalyseurs massiques
ou supportés comprenant une phase active constituée d'au moins un élément du
groupe VIB et d'au moins un élément du groupe VI, ledit élément du groupe VIB
étant choisi parmi le molybdéne et le tungsténe et de préférence, ledit élément du
groupe VIB est le molybdene et ledit élement du groupe VIl est choisi parmi le nickel
et le cobalt et de préférence ledit élément du groupe VIH est le nickel, lesdits éle-
ments étant sous fdrme sulfure et le rapport atomique du meétal (ou métaux) du
groupe VI sur meétal (ou métaux) du groupe VIB, etant strictement supérieur a 0 et
inférieur a 0,095, de maniere préférée entre 0,01 et 0,05 et de maniére trés preféree
entre 0,01 et 0,03.

Dans le cas ou ledit catalyseur est sous forme supportée, la teneur en oxyde d'ele-
ment du groupe VIB est avantageusement comprise entre 1 % et 30 % poids par
rapport a la masse totale du catalyseur, et la teneur en oxyde d'élément du groupe
VIl est avantageusement strictement supérieure a2 0 % et inférieure a 1,5 % poids
par rapport a la masse totale du catalyseur.

Dans le cas ol ledit catalyseur est sous forme massique, les teneurs en oxyde des
éléments des groupes VIB et VIl sont définies par les rapports atomiques du métal
(ou métaux) du groupe VII sur métal (ou métaux) du groupe VIB définis selon ['in-
vention. Pour un rapport atomique du métal (ou métaux) du groupe VIl sur métal (ou
meétaux) du groupe VIB strictement supérieur a O et inférieur a 0,095, la teneur en
élément du groupe VIB est avantageusement supérieure a 95,3% et strictement infe-
rieure a 100% poids en équivalent oxyde de |'élement du groupe VIB et la teneur en
élément du groupe VIl est avantageusement strictement supérieur a 0 et inférieure a

4,7% poids en équivalent oxyde de I'élément du groupe VIILI.

Les supports utilisés dans la demande FR 2 943 071 sont identiques a ceux décrils
ci-dessus, de préférence il est constitué uniquement d'alumtne.

Le catalyseur peut également avantageusement contenir au moins un €lement do-
pant afin d'atteindre un niveau de conversion élevé tout en maintenant une sélectivite
de réaction pour la voie d'hydrodésoxygénation. La phase active dans le cas ou ledit
catalyseur est sous forme massique et/ou le support dans le cas ou ledit catalyseur

est sous forme supportée peuvent donc également avantageusement contenir au
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moins un elément dopant choisi parmi le phosphore, le fluor et le bore et de préfé-
rence, I'élement dopant est le phosphore. Il est connu de 'nomme de l'art que ces
eléments ont des effets indirects sur l'activité catalytique : une meilleure dispersion
de la phase active sulfurée et une augmentation de l'acidité du Catalyseur favorable
aux reactions d'hydrotraitement (Sun et al, Catalysis Today 86 (2003) 173).

La teneur en élément dopant, de préférence en phosphore est avantageusement
strictement supérieure a 1% et inférieure a 8 % poids d'oxyde P,Os par rapport a la
masse totale du catélyseur et de préference supérieure a 1 0% et inférieure a 8% et

de maniere tres preférée supérieure & 3% et inférieure a 8% poids.

Selon une autre variante préférée, on utilisera les catalyseurs tels que décrit dans la
demande FR 2 940 144 décrivant des catalyseurs supportés ou massiques compre-
nant une phase active constituee d'un élément sulfuré du groupe VIB, |'élément du
groupe VIB étant le molybdeéne, ledit catalyseur, dans le cas ou celui c¢i est un cataly-
seur supporte, présentant une teneur en élément du groupe VIB comprise entre 17 et
35% poids d'oxyde dudit elément du groupe VIB par rapport a la masse totale du ca-
talyseur et comprenant également un élément dopant choisis parmi le phosphore, le
bore et le silicium, déposé sur ledit support. Ces catalyseurs présentent une sélectivi-
té trés élevée pour les réactions d'hydrodésoxygénation et permet de limiter les réac-
tions de décarboxylation/décarbonylation et ainsi de limiter les inconvénients engen-
drés par la formation d'oxydes de carbone. On utilisera ces catalyseurs de préfé-
rence dans au moins la premiere zone catalytique.

Dans le cas ou ce catalyseur est supporté, il comporte avantageusement un support
tel que décrit ci-dessus, de préférence il est constitué uniquement d'alumine.

Dans le cas ou ledit catalyseur est sous forme supportée, la teneur en élément du
groupe VIB est avantageusement entre 18 et 33% poids et de maniere trés préferee
entre 20 et 32% poids d'oxyde de l'élément du groupe VIB par rapport a la masse
totale du catalyseur.

Dans le cas ou ledit catalyseur est sous forme supporté, ledit catalyseur comprend
egalement au moins un eélément dopant choisi parmi le phosphore, le fluor et le bore

et de préférence, I'éléement dopant est le phosphore, afin d'atteindre un niveau de

conversion élevé tout en maintenant une sélectivité de réaction pour la voie d'hydro-
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desoxygenation. La teneur en élément dopant, ledit élément dopant étant de préfé-
rence le phosphore, est avantageusement strictement supérieure a 0,5% et infé-
rieure a 8 % poids d'oxyde P,0s par rapport a la masse totale du catalyseur et de
preference supérieure a 1% et inférieure a 8% et de maniére trés préférée supé-
rieure a 3% et inférieure a 8% poids.

Ce catalyseur peut alternativement étre massique, dans ce cas, ledit catalyseur ne
contient pas de support.

Dans le cas ou ledit catalyseur est sous forme massique, la teneur en élément du

groupe VIB est avantageusement comprise entre 92 et 100% poids d'oxyde de ['élé-

ment du groupe VIB par rapport & la masse totale du catalyseur, de préférence supé-
rieur a 92% et strictement inférieure a 99,5% poids, de maniére preférée comprise
entre 92 et 99% poids et de maniére trés préférée, comprise entre 92 et 97% poids.

Le catalyseur selon {'invention, dans le cas ou ledit catalyseur est sous forme massi-

que, peut egalement avantageusement contenir au moins un élément dopant choisis

parmi le phosphore, le fluor et le bore et de préférence, I'élément dopant est le phos-
phore. La teneur en €lément dopant, ledit élément dopant étant de préférence le
phosphore, est avantageusement strictement supérieure a 0,5% et inférieure a 8 %
poids d'oxyde P,Os par rapport a la masse totale du catalyseur et de préférence su-
perieure a 1% et inférieure a 8% et de maniére trés préférée supérieure 3 3% et in-

terieure a 8% poids.

On ne sortirait pas du cadre de la présente invention en utilisant dans I'étape d'hy-
drotraitement du procede selon l'invention, de maniére simultanée ou de maniere
successive, un seul catalyseur ou plusieurs catalyseurs différents dans les zones

catalytiques.

Dans le cadre de l'invention, il est ainsi possible de maintenir une conversion globale
de la charge issue de source renouvelable, c'est a dire une conversion par hydrodé-
soxygenation et decarboxylation/décarbonylation confondue, avantageusement su-
perieure ou égale a 90 % et de préférence une conversion globale de la charge

egale a 100 %, tout en maximisant le rendement en produit d'hydrodésoxygénation
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ou la conversion par hydrodésoxygénation qui reste, conformément a l'invention,
superieure ou €gale a 50%.

Dans le cas ou les catalyseurs ayant une forte sélectivité pour 'HDO (tels que décrits
cl-dessus) sont utilisés, la conversion par hydrodésoxygénation est supérieure ou
egale a 90%, de préférence supérieure ou égale a 95% et de maniére préférée, su-
perieure ou egale a 96%. Dans ce cas la conversion par décarboxyla-
tion/decarbonylation ou rendement en produit de décarboxylation/décarbonylation de
la charge issue de sources renouvelables est avantageusement limitée a au plus
10%, et de préférence limitée a au plus 5% et de maniére plus préférée a au plus
4%. '

La reaction d'hydrodésoxygeénation conduit a la formation d'eau par consommation
d'hydrogene et a la formation d'hydrocarbures de nombre de carbone égal a celui
des chaines d'acides gras initial. L'effluent issu de I'hydrodésoxygénation comporte
des composés hydrocarbures pairs, tels que les hydrocarbures C14 a C24 et sont
largement majoritaires par rapport aux composés hydrocarbures impairs, tels que
C15 a C23, obtenu par les réactions de décarbonylation/décarboxylation. La sélecti-
vité pour la voie hydrodésoxygénation est mise en évidence par la mesure du ren-
dement total en hydrocarbure ayant un nombre d'atome de carbone pair et du ren-
dement total en hydrocarbure éyant un nombre d'atome de carbone impair dans la
fraction liquide valorisable en carburant. Les rendements en hydrocarbures pairs et
impairs permettant d'accéder a la sélectivité de réaction (HDO/décarbonyla-
tion/deécarboxylation) sont obtenus par analyse chromatographique en phase ga-
zeuse des effluents hquides de réaction valorisable en carburant. La technique de
mesure par analyse chromatographique en phase gazeuée est une methode connue

de I'hnomme du métier.

Saut indication contraire, le procédé selon l'invention est opéré dans des conditions
d'hydrotraitement généralement connues dans l'art antérieur (cf. par exemple brevet
EP 1 741 768). La pression totale est generalement comprise entre 20 et 150 bar (2
MPa et 15 MPa), et de préférence entre 50 et 100 bar (5 MPa et 10 MPa).
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Comme indique preceédemment, I'hydrogéne est utilisé en exces. Dans le procédé
selon linvention, le ratio entre le débit d'hydrogene et le débit de charge brute est
compris entre 300 et 1500 Nm*/m*?, de préférence entre 600 et 900 Nm3/m?>.

Une opération satisfaisante du procédé selon linvention conduit a utiliser une VVH
globale (definie comme étant le ratio entre le débit volumique total de charge brute
traitée et le volume total de catalyseur dans la section hydrotraitement) comprise en-
tre 0.1 et5.0h™, de préférence entre 0.1et 1.5 h™.

Les températures utilisées dans les différentes zones de la section hydrotraitement,
doivent étre soigneusement contrélées, afin d'éviter le plus possible les réactions
indésirables telles que :
- les reactions de polymeérisation de la charge, conduisant au dépdt de coke et
donc a la déesactivation du catalyseur,
- les reactions de déecarboxylation/décarbonylation, conduisant a une perte de
rendement en distillats moyens,
et dans le méme temps de realiser la conversion totale de la charge, aussi bien en
élimination des composés oxygénes que des composeés azotes. D'une maniere ge-
nérale, le procédé selon l'invention opére a une température comprise entre 200 et
400 °C. L'introduction de la charge en proportions croissantes couplé avec un recycle
important sur la premiére zone catalytique permet d'obtenir un profil montant de tem-

pératures en entrée des zones, mais aussi en sortie des zones.
La température a l'entrée de la zone Z1 doit étre supérieure a 180°C, de preféerence

supérieure a 200°C. Les températures a l'entréee des zones catalytiques suivantes
doivent étre supéricures a celle en entrée de la zone précédente, généralement infe-
rieure a 300°C et de preférence inférieure a 280°C.

| a température a la sortie d’'au moins une zone catalytique est de préférence supe-
rieure a 300°C, de préférence supérieure a 320°C. Les températures a la sortie de
chacune des zones catalytiques doivent étre de préférence inférieures a 400°C, et de
maniére encore préférée inférieure a 380°C, de fagon a limiter la désactivation du

catalyseur par cokage.
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Le procede selon l'invention utilise des réacteurs en lit fixe a écoulement ruisselant
connus de fhomme du meétier. Les réactifs (charge et hydrogéne) sont introduits
dans le réacteur suivant un écoulement descendant en co-courant du haut vers le

bas du reacteur. De tels reacteurs sont par exemple decrits dans le document US 7
070 745.

Entre chaque zone catalytique, il est possible d'injecter de I"hydrogéne suppléemen-
taire, afin de profiter d'un effet de trempe (quench selon le terme anglo-saxon) et
d'atteindre les températures souhaitées en entrée de la zone catalytique suivante.
Ainsi, des boites de quench sont possiblement installées entre chaque zone catalyti-

que, afin d'assurer une meilleure homogenéité des températures sur toute la section

du réacteur, et pour 'ensemble des zones catalytiques.

De la méme maniere, des distributeurs sont possiblement installés entre chaque
zone catalytique, afin de garantir une alimentation homogene en charge liquide, sur

toute 1a section du réacteur, et pour 'ensemble des zones catalytiques.

Un avantage du procédé selon l'invention consiste dans sa grande flexibilité, selon
l'origine de la charge. Des charges différant notablement entre elles, en particulier de
par leurs différents degrés d'insaturation des chaines hydrocarbonées, peuvent étre
converties totalement aussi bien en ce qui concerne l'élimination de I'oxygene (ce qui
amene une efficacité maximale de dilution de la charge brute dans la zone suivante)
gu'en ce qui concerne I'élimination de 'azote (qui permet un bien meilleur fonction-

nement de |'étape d'hydroisomérisation en aval).

Optionnellement, le procédé peut également convertir des charges issues de sour-
ces renouvelables en mélange avec des coupes pétroliéres telles que les gazoles,
les kérosénes, voire les essences issus des procédés de raffinage pétrolier. De pre-
férence les coupes peétrolieres sont des charges pétrolieres de type distillats moyens
choisies dans le groupe formé par les gazoles et/ou les kérosénes de distiliation at-

mosphérique directe et les gazoles et/ou les kérosénes issus de procedés de
conversion, ou l'un quelconque de leur melange.
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De préférence, les coupes pétrolieres sont choisies dans le groupe formé par les ga-
zoles atmosphériques de distillation directe, les gazoles issus de procedés de cén-
version tels que par exemple ceux provenant du coking, d’'une hydroconversion en |it
fixe (tels que ceux issus des procédés HYVAHL® de traitement des lourds mis au
point par la demanderesse) ou des procédés d’hydrotraitement des lourds en it
bouillonnant (tels que ceux issus des procédés H-OIL® ), ou encore les huiles de-
sasphaltées au solvant (par exemple au propane, au butane, ou au pentane) venant
du désasphaltage de résidu sous vide de distillation directe, ou de résidus issus des
procédés de conversion des charges lourdes tels que par exemple HYVAHL® et H-
OIL® . Les charges peuvent aussi avantageusement étre formees par meélange de
ces diverses fractions. Elles peuvent également avantageusement contenir des cou-
pes gazoles légers ou kérosénes avec un profil de distillation d'environ 100°C a envi-
ron 370°C. Elles peuvent aussi avantageusement contenir des extraits aromatiques
et des paraffines obtenus dans le cadre de la fabrication d'huiles lubrifiantes.

Dans ce cas de figure, la quantité de recycle liquide envoye a la premiere zone cata-
lytique de la section hydrotraitement, peut étre grandement réduit voire supprime,
puisque ces flux de charges pétrolieres conduisent lors de leur traitement a 'hydro-
géne, a des dégagements de chaleur plus limités que lors du traitement de charges

d'origine renouvelable comportant des quantités notables d'oxygene.

Séparation
Le produit liquide formé dans la derniére zone catalytique est soutiré dans la ligne

(11), et est soumis ensuite @ au moins une étape de séparation permettant de sepa-
rer une fraction gazeuse contenant I'hydrogéne, le CO, le CO,, I'H,S, 'eau et les gaz

légers et une fraction liquide contenant les hydrocarbures paraffiniques.

Selon une variante, la séparation peut étre effectuée en une seule étape par un se-
parateur haute température haute pression (8) opérant sans réduction de pression a
une température entre 145°C et 280°C.

Selon une autre variante, I'étape de séparation comprend une séparation en deux
étapes sans réduction de pression, la premiere separation etant effectuee entre
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145°C et 280°C dans un séparateur a haute température (8), la deuxiéme étant ef-
fectuée entre 25°C et 100°C dans un séparateur a basse température (9). Dans un
mode de réalisation prefére, le condensat de la fraction obtenu a partir de 1a deu-

xieme étape de séparation est introduit dans un récipient de dégazage (12).

De préférence, l'effluent liquide issu de la séparation gaz/liquide précédente subit
ensuite une séparation d'au moins une partie et de preféerence la totalite restante de
'eau formée, d’au moins une base hydrocarbonée liquide, I'eau etant produite lors
des réactions d'hydrodésoxygénation.

Le but de cette étape est de séparer 'eau de I'efflueht hydrocarboné liquide. On en-
tend par élimination de l'eau, I'élimination de l'eau produite par les réactions
d’hydrodésoxygénation (HDQ). L'élimination plus ou moins cbmpléte de l'eau est
avantageusement fonction de la tolérance a ['eau du catalyseur d'hydroisomérisation
utilisé dans l'étape optionnelle suivante du procédé seion l'invention. L’élimination de
'eau peut étre réalisee par toutes les méthodes et techniques connues de 'homme
du métier, telles que par exemple par séchage, passage sur un dessicant, flash, ex-
traction par solvant, distillation et décantation ou par association d'au moins deux de
ces methodes.

De facon optionnelle, une étape de purification finale des difféerents polluants peut
étre mise en oeuvre par des méthodes connues de 'homme du metier telles que par

exemple par strippage a la vapeur ou a l'azote ou par coalescence et/ou masse de

captation.

La partie de l'effluent liquide (10) qui n'est pas recyclée pour étre additionnée au flux
de charge injectée dans la zone Z1 comme recycle liquide (R), est envoyée soit di-
rectement au poot pour étre incorporée au pool gazole, soit directement dans [a sec-
tion d'hydroisomérisation (HIS) optionnelle, afin de produire des bases kerosenes
et/ou gazoles. En effet, I'effluent liquide est suffisamment déazoté pour préserver
'activité  catalytique de la section d’hydroisomérisation. Un réacteur

d’hydrodéazotation entre I'hydrotraitement et 'hydroisomérisation n'est pas neces-

saire.
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Hydroisomeérisation

Selon un mode de réalisation préféré, une partie au moins de la fraction liquide (10)
contenant les hydrocarbures paraffiniques obtenue a l'issue de I'étape de séparation
precedente est hydroisomérisée en présence d'un catalyseur d'hydroisomérisation.
Les catalyseurs d'hydroisomeérisation utilisés sont avantageusement de type bifonc-
tionnels, c'est-a-dire qu'ils possédent une fonction hydro/déshydrogénante et une

fonction hydroisomérisante.

Ledit catalyseur d'hydroisomerisation comprend avantageusement au moins un mé-
tal du groupe VIl et/ou au moins un métal du groupe VIB en tant que fonction hydro-
deshydrogenante et au moins un tamis moléculaire ou un support minéral amorphe

en tant que fonction hydroisomérisante.

Ledit catalyseur d'hydroisomérisation comprend avantageusement soit au moins un
metal noble du groupe VIl de préférence choisi parmi le platine ou le palladium, ac-
tifs sous leur forme réduite, soit au moins un métal du groupe VIB, de préférence
choisi parmi le molybdene ou le tungsténe, en combinaison avec au moins un métal
non noble du groupe VI, de préférence choisi parmi le nickel et le cobalt, utilisés de

preference sous leur forme sulfurée.

‘Dans le cas ou le catalyseur d'hydroisomérisation comprend au moins un métal no-

ble du groupe VIII, la teneur totale en métal noble du catalyseur d'hydroisomérisation
est avantageusement comprise entre 0,01 et 5% en poids par rapport au catalyseur
finl, de maniére préférée entre 0,1 et 4% en poids et de maniére trés préférée entre
0,2 et 2% en poids.

De preference, le catalyseur d'hydroisomérisation comprend le platine ou le palla-
dium et de maniere préferee, le catalyseur d'hydroisomérisation comprend le platine.
La fonction hydro/déshydrogénante métallique peut avantageusement étre introduite
sur ledit catalyseur par toute méthode connue de 'homme du métier, comme par

exemple le comalaxage, l'imprégnation a sec, I'imprégnation par échange.



10

15

20

25

30

CA 02762032 2011-12-19

2/

Dans le cas ou le catalyseur d'hydroisomérisation comprend au moins un métal du
groupe VIB en combinaison avec au moins un métal non noble du groupe Vill, Ia te-
neur en métal du groupe VIB du catalyseur d'hydroisomeérisation est avantageuse-
ment comprise, en équivalent oxyde, entre 5 et 40 % en poids par rapport au cataly-
seur fini, de maniere préferee entre 10 et 35 % en poids et de maniere tres preférée
entre 15 et 30 % en poids et la teneur en métal du groupe Vil dudit catalyseur est
avantageusement comprise, en équivalent oxyde, entre 0,5 et 10 % en poids par
rapport au catalyseur fini, de maniere préféree entre 1 et 8 % en poids et de maniere
tres préferee entre 1,5 et 6% en poids. De préference, le catalyseur d'hydroisomeri-

sation comprend du NiW.

Selon un mode de réalisation préfere, ledit catalyseur d'hydroisomerisation comprend
au moins un support minéral amorphe en tant que fonction hydroisomerisante, ledit
support minéral amorphe étant choisi parmi les alumines dopées au fluor et/ou
chlore, les silice-alumines et les alumines silicées et de maniére'préférée les silice-
alumines. De maniéere tres préférée, le catalyseur comprend du NiW sur silice-

alumine.

Selon un autre mode de réalisation préfére, ledit catalyseur d'hydroisomeérisation
comprend au moins un tamis moléculaire, de préférence au moins un tamis molécu-
laire zéolithique et de maniére plus préféerée, au moins un tamis moléculaire zeolithi-

que 10 MR monodimensionnel en tant que fonction hydroisomerisante.

Les tamis moléculaires zéolithiques sont définis dans la classification “Atlas of Zeolite
Structure Types”, W. M Meier, D. H. Olson and Ch. Baerlocher, 5th revised edition,

2001, Elsevier auquel se réfere également la présente demande. Les zéolithes y

sont classées selon la tallle de leurs ouvertures de pores ou canaux.

Les tamis moléculaires zéolithiques 10 MR monodimensionnels présentent des po-

res ou canaux dont l'ouverture est définie par un anneau a 10 atomes d'oxygene

(ouverture a 10 MR). Les canaux du tamis moléculaire zeolithique ayant une ouver-
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ture a 10 MR sont avantageusement des canaux monodimensionnels non intercon-
nectés qui débouchent directement sur l'extérieur de ladite zéolithe. Les tamis mole-
culaires zéolithiques 10 MR monodimensionnels présents dans ledit catalyseur d'hy-
droisomérisation comprennent avantageusement du silicium et au moins un élement
T choisi dans le groupe formé par 'aluminium, le fer, le gallium, le phosphore et le
bore, de preéférence 'aluminium. Les rapports Si/Al des zéolithes décrites ci-dessus
sont avantageusement ceux obtenus a la synthése ou bien obtenus apres des trai-
tements de desalumination post-synthése bien connus de 'homme de l'anrt, tels que
et a titre non exhaustif les traitements hydrothermiques suivis ou non d'attaques aci-
des ou bien encore les attaques acides directes par des solutions d'acides mineraux
ou organiques. Elles sont, de préférence, pratiquement totalement, sous forme acide,
c'est-a-dire que le rapport atomique entre le cation de compensation monovalent (par
exemple le sodium) et 'élément T inséré dans le réseau cristallin du solide est avan-
tageusement inférieur a 0,1, de préférence inférieur a 0,05 et de maniere tres prefe-
rée inférieur 4 0,01. Ainsi, les zéolithes entrant dans la composition dudit catalyseur
sélectif d'hydroisomérisation sont avantageusement calcinées et échangees par au
moins un traitement par une solution d’au moins un sel d’'ammonium de maniere a

obtenir la forme ammonium des zéolithes qui, une fols calcineée, conduisent a la

forme acide desdites zéolithes.

Ledit tamis moléculaire zéolithique 10 MR monodimensionnel dudit catalyseur d'hy-
droisomérisation est avantageusement choisi parmi les tamis moléculaires zéolithi-
ques de type structural TON, tel que la NU-10, FER, tel que la ferrierite, EUQO, choisis

parmi la EU-1 et la ZSM-50, prises seules ou en mélange, ou les tamis moléculaires
zéolithiques ZSM-48, ZBM-30, 1ZM-1, COK-7, EU-2 et EU-11, pris seul ou en meé-
lange. De maniére préférée, ledit tamis moléculaire zéolithique 10 MR monodimen-
sionnel est choisi parmi les tamis moléculaires zéolithiques ZSM-48, ZBM-30, IZM-1
et COK-7, pris seul ou en mélange, de maniére encore plus préférée parmi les tamis
moléculaires zéolithiques ZSM-48 et ZBM-30, pris seul ou en mélange. De maniere
trés préférée, ledit tamis moléculaire zéolithique 10 MR monodimensionnel est la
ZBM-30 et de maniére encore plus préférée, la ZBM-30 synthétisée avec le structu-

rant organique triéthylenetétramine.
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De preférence, le catalyseur d'hydroisomérisation comprend une phase active métal-
lique constituee de platine et une fonction hydroisomérisante a base de ZBM-30 et
de maniere preférée, le catalyseur d'hydroisomérisation comprend une phase active
metallique constituée de platine et une fonction hydroisomérisante a base de ZBM-

30 synthetisee avec le structurant organique triethylénetétramine.

La zeolithe ZBM-30 est décrite dans le brevet EP 46 504, et la zéolithe COK-7 est
décrite dans les demandes de brevet EP 1 702 888 ou FR 2 882 744. La zéolithe
|ZM-1 est deécrite dans la demande de brevet FR 2 911 866. La zéolithe de type

structurai TON est decrite dans ['ouvrage "Atlas of Zeoiithe Structure Types", ci-
dessus cité et en ce qui concerne la zéolithe NU-10, dans les brevets EP 65400 et

EP 77624. La zéolithe de type structural FER est décrite dans l'ouvrage "Atlas of
Zeolithe Structure Types”, ci-dessus cité.

La teneur en tamis moléculaire zéolithique 10 MR monodimensionnel est avantageu-
sement comprise entre 5 et 95% poids, de preférence entre 10 et 90% poids, de ma-
niere plus préférée entre 15 et 85% poids et de maniére trés préférée entre 20 et

80% poids par rapport au catalyseur fini.

De préference, ledit catalyseur d'hydroisomérisation comprend également un liant
constitué d'une matrice minérale poreuse. Ledit liant peut avantageusement étre uti-
lis€ durant I'étape de mise en forme dudit catalyseur d'hydroisomérisation.

De preference, Ia mise en forme est realisée avec un liant constitue d'une matrice
contenant de l'alumine, sous toutes ses formes connues de 'homme du meétier, et de

maniere tres prétérée avec une matrice contenant de l'alumine gamma.

Les catalyseurs d'hydroisomérisation obtenus sont avantageusement mis en forme
sous la forme de grains de différentes formes et dimensions. lls sont utilisés en gé-
néral sous la forme d'extrudés cylindriques ou polylobés tels que bilobés, trilobés,
polylobés de forme droite ou torsadée, mais peuvent éventuellement étre fabriques
et employes sous la forme de poudres concassees, de tablettes, d'anneaux, de bil-
les, de roues. D'autres techniques que l'extrusion, telles que le pastillage ou la dra-

geification, peuvent avantageusement &tre utilisées.
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Dans le cas ou le catalyseur d'hydroisomérisation contient au moins un métal noble,
le métal noble contenu dans ledit catalyseur d’hydroisomérisation doit avantageuse-
ment étre réduit. Une des méthodes préférees pour conduire la réduction du metal
est le traitement sous hydrogene a une température comprise entre 150°C et 650°C
et une pression totale comprise entre 1 et 250 bar (0.1 MPa et 25 MPa). Par exem-
ple, une réduction consiste en un palier a 150°C de deux heures puis une montée en
température jusqu'a 450°C a la vitesse de 1°C/min puis un palier de deux heures a
450°C ; durant toute cette etape de réduction, le debit d'hydrogéne est de 1000 nor-
maux m° hydrogéne/m® catalyseur et la pression totale maintenue constante a 1 bar.

Toute methode de réduction ex-situ peut avantageusement étre envisagée.

Dans l'étape d'’hydroisomeérisation, la charge est avantageusement mise en contact,
en presence d’hydrogene avec ledit catalyseur d’hydroisomerisation, a des tempéra-
tures et des pressions opératoires permettant avantageusement de réaliser une hy-
droisomérisation de la charge en limitant le craquage, c¢'est-a-dire en limitant la pro-

duction de la fraction 150°C'.

Ainsi, I'étape optionnelle d'hydroisomérisation du procédé selon linvention opére
avantageusement a une tempeérature comprise entre 150°C et 500°C, de preférence
entre 150°C et 450°C, et de maniere tres preferee, entre 200°C et 450°C, a une
pression comprise entre 1 MPa et 10 MPa, de préférence entre 2 MPa et 9 MPa et
de maniere trés préférée, entre 3 MPa et 7 MPa, a une vitesse volumique horaire
avantageusement comprise entre 0,1 h'' et 10 h™', de préférence entre 0,2 et 7 h' et
de maniére trés préférée entre 0,5 et 5 h™', & un débit d'hydrogéne tel que le rapport
volumique hydrogéene/hydrocarbures est avantageusement compris entre 70 et 1000
Nm>m? de charge, de préférence entre 100 et 1000 normaux m® d'hydrogéne par m’
de charge et de maniére trés préférée entre 150 et 1000 normaux m® d’hydrogéne
par m° de charge.

De maniére préférée, I'étape d'nhydroisomérisation éventuelle opere a co-courant.
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Fractionnement

L 'effluent hydroisomérisé est ensuite avantageusement soumis au moins en partie, et
de preference en totalité, a une ou plusieurs séparations.

L'étape de fractionnement peut comprendre une séparation flash permettant de sé-
parer les gaz du liquide et/ou une distillation atmosphérique. De préférence 'étape
du fractionnement comprend une distillation atmosphérique. Le but de cette étape
est de séparer les gaz du liquide, et notamment, de récupérer les gaz riches en hy-
drogene pouvant contenir également des légers tels que la coupe C; — C4, une
coupe essence (150 °C’), et au moins une coupe distillats moyens (150°C™) conte-

nant du kérosene et/ou du gazole.

La valorisation de la coupe essence (ou naphta) n'est pas I'objet de la présente in-
vention, mais cette coupe peut avantageusement étre envoyée dans une unite de
vapocraquage pour la production d'hydrogéne ou de reformage catalytique. L'hydro-
gene ainsi produit peut étre injecte dans l'etape d'hydrotraitemeht et/ou d'hydroiso-

merisation optionnelle.

La coupe distillats moyens qui represente les bases carburants recherchees peut
comprendre une coupe contenant le gazole et le kérosene ou les deux coupes peu-

vent étre récupérés séparément. Ces produits sont a base de sources renouvelables

et ne contiennent pas de composés soufres.
Une partie au moins de la ou des coupes distillats moyens peut étre recyclée dans

I'étape d'hydrotraitement comme recycle.

Selon une variante, au moins une partie de la fraction 150°C™ peut étre recyclée

dans I'étape d’hydroisomérisation. Ainsi, cette fraction est resoumise a l'isomérisation
ce qui permet d'ameéliorer les propriétés a froid.

Selon une autre variante, au moins une partie de la fraction 300°C™ peut étre recy-
clée dans I'étape d’hydroisomérisation. Ainsi, cette fraction est resoumise a l'isomeri-
sation ce qui permet de valoriser cette coupe en produits plus légers et d'améliorer

les propriétés a froid.
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Selon une autre variante, une partie au moins de la fraction 150°C™ peut étre recy-

clee dans |'étape d'hydrotraitement.

Le gaz contenant I'nydrogene (13) qui a été séparé lors de I'étape de séparation is-
sue du procede d'’hydrodesoxygenation selon l'invention et/ou de ['étape optionnelle
d'’hydroisomerisation, est, si nécessaire, avantageusement au moins en partie traite
pour reduire sa teneur en légers (C4 a Cs). De méme, il subit avantageusement un ou
plusieurs traitements de purification intermédiaire, de préférence au moins un lavage
avec au moins une amine, suivi de préférence d'une methanation et/ou d'une sépa-
ration par adsorption modulée en pression (en anglais Pressure Swing Adsorption ou
(PSA)), avant d'étre recyclé.

On peut avantageusement introduire I'hydrogene de recycle, de préférence purifie,
soit avec la charge entrant dans I'étape d'hydrodésoxygénation selon l'invention et/ou
dans l'etape d'hydroisomérisation optionnelle, soit sous forme d'hydrogene de trempe
entre les lits de catalyseurs d'hydrodésoxygenation selon l'invention et/ou d'hydroi-
somerisation.

Il est également avantageux d'additionner au gaz de recyciage une certaine quantite
de composé soufre (tel que par exemple le DMDS, di-meéthyl disulfure), qui par de-
composition thermique produit de I'hydrogene sulfuré H,S. Ce dispositif permet de
maintenir si nécessaire le catalyseur de l'étape d'hydrotraitement et/ou de 'hydro-
isomérisation optionnelle (dans le cas d'un catalyseur actif sous forme sulfure) a I'état

sulfure.
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EXEMPLE 1 (NON CONFORME A L'INVENTION)

La charge a traiter est une huile de colza, dont les principaies caractéristiques se
trouvent dans le tableau 1a.
Tableau 1a

Caractéristiques de la charge traitee (huile végétale de colza)

Huile de colza |

l
|

[ Chargetraitte = |
"~ Densité a 15°C (kg/m>) | 9200 |
Oxygene (% polds) | 11.0
Hydrogene (% poids) 11.4
Soufre (ppm poids) 4
Azote (ppm poids) | 23
Phosphore (ppm poids) | 10 F

On souhaite traiter 100 g/h de cette charge dans un réacteur d'hydrotraitemnent cons-
titué de 3 lits catalytiques.

Chaque zone catalytique est constituée d'un lit de catalyseur. Le catalyseur utilise est
identique dans les trois zones catalytiques de I'étape d'hydrotraitement et comprend
4% poids de NiO, 21% poids de MoO; et 5% poids de P,0Os5 supporté sur une alu-

mine gamma. Ledit catalyseur présente un rapport atomique Ni/Mo égal a 0.4.

Les catalyseurs supportes sont prépares par impregnation a sec des precurseurs
oxydes en solution puis sulfurés in-situ préalablement au test, a une température de
350°C, a l'aide d'une charge gazole de distillation directe additivée de 2% en poids
de soufre ex-diméthyldisulfure (DMDS). Aprés sulfuration in-situ dans l'unité sous
pression, la charge issue d'une source renouvelable constituée par l'huile de colza
décrite dans le tableau 1a, est envoyée dans chacune des trois zones catalytiques.

Afin de .maintenir le catalyseur a I'état sulfure, on ajoute 50 ppm poids de soufre sous
forme de DMDS a la charge. Dans les conditions de réactions, le DMDS est totale-

ment décomposé pour former du méthane et de I'H>S.

| a méthode de préparation des catalyseurs ne limite pas la portée de l'invention.
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La quantite de recycle liquide utilisé, et injecte avec la charge brute sur la zone Z1,

est de 100 g/h, ce qui conduit a un taux de recycle total massique de 1.0.

La pression opératoire totale est de 50 bar rel (5 MPa rel). On meélange a chacun des
5 flux de charge, de I'hydrogene pur, avec un débit tel gu'en entrée de chacune des

zones catalytiques, on a un ratio H,/charge brute de 700 Nm®/m?

Le tableau 1b indique les debits de chacun des trois flux de charge, ainsi que les

rapport diluant/charge pour chacune des 3 zones catalytiques.

10
Tableau 1b

Conditions opératoires de la section hydrotraitement

Et caractéristiques de {'effluent produit

s

Débit charge zone Z1 (F1) (g/h) | 25.0
Débit charge zone Z2 (F2) (g/h) 30.0
Débit charge zone Z3 (F3) (a/h) ' 45.0
Débit total charge (F) (g/h) 100.0
Débit de recycle liquide (R) (g/h) 100.0
Rapport diluant / charge zone Z1 (g/g) 4.0
Rapport diluant / charge zone Z2 (g/g) 4.0
Rapport diluant / charge zone Z3 (g/9) 3.9
Température entrée zone Z1 (°C) 203
Température sortie zone Z3 (°C) 284
Caractéristiques effluent produit
Débit d'’hydrocarbures produits (g/h) 86.0
Densité a 15°C (kg/m3) 790
Oxygene (% poids) < 0.2
| Azote (ppm poids) 5

15 L'expérience est réalisée ici en maintenant un taux de dilution quasi-identique sur

toutes les zones catalytiques, voisin de 4 g de diluant pour 1g de charge brute. L'hy-
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drocarbure produit contient, en sortie de la section hydrotraitement, des traces
d'azote (5 ppm poids).

|_'hydrocarbure liquide produit préecédemment est ensuite injecté dans un réacteur
contenant 100 cm® d'un catalyseur d’hydroisomérisation, composé de NiW/SiAl.

On injecte I'hydrocarbure avec un débit volumique de 100 cm?/g, soit une VVH dans

la section d'hydroisomérisation de 1.0 h™'.

L'etape d'hydroisomerisation est realisee sur un lit fixe de catalyseur, en utilisant une
pression de 50 bar rel (5 MPa rel) et un debit d'hydrogene pur tel que le rapport entre
le débit volumique d'hydrogéne et le débit volumique d'hydrocarbure liquide est de
700 N m*/m®. On obtient alors en sortie des gaz (C4°), une coupe naphta (C5-150°C),
et une coupe kéroséne (150°C™). Le tableau 1c fournit les caractéristiques de cette
coupe kerosene.

Tableau 1c : Caractéristiques de la coupe kérosene produite

-1

Densité a 15°C (kg/m3) 7/80.1

Point initial D86 (°C) 160

Point final 86 (°C) 305

Azote (ppm poids) < 0.3
Point de disparition des cristaux (°C) -5
Point de flash (°C) | 50

EXEMPLE 2 (CONFORME A L'INVENTION)

On traite la méme charge brute que dans l'exemple précédent (huile de colza). Le
catalyseur ainsi que sa préparation est identique a celui de 'exemple 1. Les condI-
tions opératoires de la section hydrotraitement sont identiques a celles utilisées dans
'exemple 1.

On utilise strictement la méme quantité de recycle liquide injecté avec la charge
brute sur la premiére zone de catalyseur, soit 100 g/h, ce qui signifie que le taux de

recycle total massique est identique et égal a 1.0.

En revanche, l'opération est menée de telle sorte que sur la premiére zone catalyti-
que, on ait un trés fort taux de dilution entre le recycle et la charge injectée dans la

zone catalytique Z1. Ce taux est de 11 g de recycle liquide pour 1g de charge brute
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Injectee en zone Z1. Le tableau 2b indique les débits de chacun des trois flux de

charge, ainsi que les rapports diluant/charge brute pour chacune des 3 zones cataly-

tiques.
Tableau 2b
Conditions opératoires de la section hydrotraitement
et caracteristiques de l'effluent produit
Debit charge zone Z1 (F1) (g/h) 9.0
Debit charge zone Z2 (F2) (g/h) 36.0
Debit charge zone Z3 (F3) (g/h) 55.0
Débit total charge (F) (g/h) 100.0
Débit de recycle liquide (R) (g/h) 100.0
Rapport diluant / charge zone Z1 (g/g) | 11.1
Rapport diluant / charge zone Z2 (g/g) 3.0
Rapport diluant / charge zone Z3 (g/q) 2.6
Temperature entree zone Z1 (°C) 203
Temperature sortie zone Z3 (°C) 317
- Cara‘ct'éristiques effluent produit ! )
Debit d'hydrocarbures produits (g/h) 86.0
Densite a 15°C (kg/m3) 790
Oxygene (% poids) <(0.2
Azote (ppm poids) <0.3

En conséquence, une meilleure hor%ﬂogénéité de temperature est obtenue en sortie
de zone Z1. Les proportions de charge injectées dans les zones suivantes sont plus
elevées que dans l'exemple 1, et le profil de température s'en trouve modifié, de telle
sorte que la teneur residuelle en azote dans 'hydrocarbure liquide produit par la sec-
tion hydrotraitement, est inférieure a la limite de détection, soit inférieure a 0.3 ppm
poids.

Cet hydrocarbure liquide est ensuite traité dans un réacteur d’hydroisomerisation et

sous des conditions opératoires strictement identiques a celles décrites dans lI'exem-
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ple 1. On obtient alors en sortie des gaz (C47), une coupe naphta (C5-150°C), et une

coupe kéroséne (150°C™).

Le tableau 2c fournit les caractéristiques de la coupe kérosene produite dans ces

conditions.

Tableau 2¢

Caractéristiques de la coupe kérosene produite

e

|

~ Densité a 15°C (kg/m3)
Point initial D86 (°C)
Point final 86 (°C)
Azote (ppm poids)
Point de disparition des cristaux (°C)
Point de flash (°C)

- 7645
160
295 ‘
<0.3
-50
50

On observe que le point de disparition des cristaux de la coupe kéroséne produite

selon la présente invention répond aux spécifications requérant un point de dispari-

tion des cristaux en dessous de -47°C.
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REVENDICATIONS

Procédé d'hydrotraitement d'une charge issue de sources renouvelables pour
produire des hydrocarbures paraffiniques en présence d'hydrogene en exces de la
consommation d'hydrogéne théorique et a des conditions d'hydrotraitement dans un
réacteur a lit fixe ayant plusieurs zones catalytiques disposées en seérie et
comprenant un catalyseur d'hydrotraitement, caracterisé en ce que
a) le flux de la charge totale F est divisé en un certain nombre de différents flux partiels
F1 a Fn égal au nombre de zones catalytiques n dans le réacteur, le premier flux
partiel F1 est injecté dans la premiere zone catalytigue, le deuxieme flux partiel F2 est
injecté dans la deuxieéme zone catalytique et ainsi de suite, si n est supérieur a 2,
les différents flux partiels sont injectes dans les zones catalytiques successives dans
des proportions croissantes de telle maniere que F1/F soit inférieur ou égal a F2/F, lui-
méme inférieur ou égale a F3/F et ainsi de suite jusgu’a F(n-1)/F soit inférieur ou égal a
Fn/F, pour produire un effluent contenant les hydrocarbures paraffiniques,
b) ledit effluent est soumis a au moins une étape de séparation permettant de séparer
une fraction gazeuse contenant Fhydrogene, le CO, le CO,, I'H2S, I'eau et les gaz
leégers et une fraction liquide contenant les hydrocarbures paraffiniques,
c) au moins une partie de ladite fraction liquide contenant les hydrocarbures
paraffiniques est recyclée a la premiere zone catalytigue de telle sorte que le rapport
massique entre le flux dudit recycle envoyé dans la premiére zone catalytique et le flux

partiel F1 introduit dans la premiere zone catalytique soit supérieur ou égal a 10.

Procédeé selon la revendication 1, dans lequel I'excédent d'hydrogéne utilisé dans

'etape d'hydrotraitement est d'au moins 50 % de la consommation théorique.

Procédé selon l'une quelconque des revendications 1 a 2, dans lequel le rapport
massique entre le flux du recycle envoyé dans la premiére zone catalytique et le flux

total de la charge est inférieur a 1.

Procede selon la revendication 3, dans lequel le rapport massique entre le flux du
recycle envoye dans la premiere zone catalytique et le flux total de la charge est

inferieur a 0,5.

CA 2762032 2018-07-09
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Procédé selon l'une quelconque des revendications 1 a 4, dans lequel le réacteur

comprend entre 3 et 10 zones catalytiques.

Procédé selon la revendication 5, dans lequel le réacteur comprend entre 3 et 6

zones catalytiques.

Procede selon lune quelconque des revendications 1 a 6, dans lequel
I'nydrotraitement est operé a une temperature comprise entre 200 et 400°C, a une
pression totale comprise entre 2 MPa et 15 MPa, a une vitesse spatiale horaire
comprise entre 0,1 h™' et 5 h'' et en présence d'une quantité totale d'’hydrogéne
mélangée a la charge telle que le ratio hydrogéne/charge soit compris entre 300 et
1500 Nm? d'hydrogene/m?® de charge.

Procéde selon l'une quelconque des revendications 1 a 7, dans lequel le catalyseur
d'hydrotraitement est un catalyseur sulfuré qui comprend un ou plusieurs éléments

des groupes 6, 8, 9 et 10 de la classification périodique.

Procedé selon la revendication 8, dans lequel le catalyseur d'hydrotraitement est un
catalyseur sulfuré qui comprend le nickel, le molybdéne, le tungsténe et/ou le cobalt.

Procede selon l'une quelconque des revendications 1 a 9, dans lequel I'étape de
s€paration b) est effectuée par un séparateur haute température haute pression

operant sans reduction de pression a une température entre 145°C et 280°C.

Procede selon l'une quelconque des revendications 1 a 10, dans lequel les charges
Issues de sources renouvelables sont choisies parmi les huiles et graisses d'origine

vegetale ou animale, ou des mélanges de telles charges, contenant des triglycérides

et/ou des acides gras libres et/ou des esters.

Procedé selon I'une quelconque des revendications 1 a 11, dans lequel les différents

flux partiels de charge sont de nature identique ou différente.

Procede selon lI'une quelconque des revendications 1 a 12, dans lequel les charges

Issues de sources renouvelables sont co-traitées avec une charge pétroliére de type

CA 2762032 2018-07-09
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distillats moyens choisie dans le groupe formé par les gazoles et/ou kérosenes de
distillation atmospheérique directe et les gazoles et/ou kerosenes issus de procedes

de conversion, ou |'un quelconque de leur melange.

Procede selon l'une quelconque des revendications 1 a 13, dans lequel au moins une
partie de la fraction liquide contenant les hydrocarbures paraffiniques subit ensuite
une etape d'hydroisomeérisation en présence d'un catalyseur d’hydroisomérisation,
ladite étape d'hydroisomérisation opere a une température comprise entre 150 et
000°C, a une pression comprise entre 1 MPa et 10 MPa, a une vitesse volumique
horaire comprise entre 0,1 h' et 10 h', a un débit d'hydrogéne tel que le rapport
volumique hydrogene/hydrocarbures est compris entre 70 et 1000 Nm?3/m? de charge,
ledit catalyseur d'hydroisomerisation comprend au moins un meétal du groupe VIl
et/ou au moins un métal du groupe VIB en tant que fonction hydrodéshydrogénante
et au moins un tamis moléculaire ou un support minéral amorphe en tant que fonction

hydroisomerisante.

Procedé selon la revendication 14, dans lequel [leffluent de I'étape
d’hydroisomérisation est soumis a une etape de séparation permettant d'obtenir une
coupe gazeuse, une coupe essence (150°C-), et au moins une coupe distillats

moyens (150°C*) contenant du kérosene et/ou du diesel.

Procédé selon la revendication 15, dans lequel la fraction 150°C* issue de la
separation apres F'hydroisomeérisation est au moins en partie recyclée dans I'étape

d'hydroisomérisation.

CA 2762032 2018-07-09
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Figure 2
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