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Résumé :
Le reformage catalytique est I'un des procédés de conversion utilisés a grande échelle
dans l'industrie du raffinage pour produire d’'une part une essence a haut indice

d’octane et d’autre part un gaz riche en hydrogéne a partir de naphta de la distillation
directe.

Avec le développement des systémes catalytiques, 'ancienne technologie qui utilise
un catalyseur fix a été remplacée par une nouvelle génération de procédé nommée le
reformage a régénération catalytique en continue au niveau de la raffinerie d’Alger.

Notre travail se portera sur I'étude de la performance de I'unité en faisant un calcul
des bilans matieres et thermiques de l'unité et en vue de calculer les rendements en
produits.
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Abstract:

Catalytic reforming is one of the conversion processes used on a large scale in the
refining industry to produce on the one hand a high octane gasoline and on the other
hand a hydrogen-rich gas from straight-run naphtha.

With the development of catalytic systems, the old technology which uses a fixed
catalyst was replaced by a new generation of process wich is reforming contenious
catalytic regeneration CCR at the refinery of Algiers.

Our work will focus on the study of the performance of the unit by making a calculation
of the material and thermal balances of the unit and in order to calculate the yields in
products.
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Introduction générale

La révolution industrielle due a la technologie a donné naissance a plusieurs procédés
de raffinage surtout avec la régularisation de véhicules a essence qui demandent de
supérieurs propriétés thermiques et propriétés antidétonantes.

Les procédés les plus connus de cette époque sont: le craquage thermique
(viscoréduction) ; le craquage catalytique ; I'alkylation, I'isomérisation catalytique et
enfin le reformage catalytique. Apres les années soixante, l'actualisation et le
développement des catalyseurs ont donné naissance a une nouvelle gamme de
catalyseurs dits catalyseurs bimétalliques. Cette technologie a pour but d’accroitre le
rendement et d’améliorer l'indice d’octane des essences pour satisfaire une demande
trés importante du marché.

Les procédés de reformage catalytique permettent de convertir les naphtas lourds a
faible indice d’octane en hydrocarbures aromatiques destinés a étre utilisés dans
industrie pétrochimique ou en tant que carburant automobile, on différencie deux
procédés différents . semi-régénératif et régénératif cycligue qui est un procédée
amélioré de son prédécesseur. En effet, le procédé semi-régénératif a connu quelques
mutations qui ont abouti a un procédé plus attractif et intéressant, la plus importante
de ces mutations est la régénération en continu des catalyseurs et la fluidisation des
lits catalytiques des réacteurs.

La plupart des raffineries sont équipées d'une installation du reformage catalytique,
Par ailleurs un régime de fractionnement permet de produire les principaux
hydrocarbures aromatiques BTX trés recherchés par l'industrie pétrochimiques. Il est
a noter que le reformage catalytique est un producteur d'hydrogene, ce dernier est
disponible dans la plupart des installations de traitement (hydrotraitement,
hydroraffinage, hydrocraquage).

Le sujet de ce mémoire consiste a faire une étude autour de la performance de I'unité
de reforming catalytique a régénération continue CCR de la raffinerie d’Alger.
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I.1 Présentation de I’entreprise

SONATRACH (acronyme de Société nationale pour la recherche, la production, le
transport, la transformation, et la commercialisation des hydrocarbures) est
une entreprise pétroliere et gaziere algérienne. Créée le 31 décembre 1963. C'est un
acteur majeur de l'industrie pétroliere surnommeé la « major africaine ». SONATRACH
est classée la premiere entreprise d'Afrique, elle est basée en Algérie mais aussi
active dans plusieurs autres régions du monde. Elle dispose de cinq raffineries de
pétrole [1] :

e Raffinerie d'Adrar

e Raffinerie d'Arzew

e Raffinerie d'Alger

e Raffinerie de Skikda

e Raffinerie de Hassi Messaoud (en construction).

.2 Présentation de la raffinerie d’Alger

La raffinerie d'Alger construite en 1964 est une raffinerie de pétrole située a Sidi
R'zine a I'est d'Alger en Algérie. Elle est considérée la deuxiéme plus grande raffinerie
d’Algérie en considérant sa capacité de traitement d'environ 3,645 millions tonnes/an,
elle est actuellement exploitée par SONATRACH.

Entre novembre 2019 et février 2020, la raffinerie a procédé a l'installation de son MS
Block pour la production des composants destinés a la fabrication des essences
(hydrotraitement du naphta, reforming CCR et isomérisation) ainsi que son RFCC
Block pour le craquage catalytique (traitement des GPL associés, traitement des eaux
acides, régénération des amines, récupération du soufre). [2]

[.2.1 Situation géographique de la raffinerie

La raffinerie d’Alger se situe a 5 Km au sud d’El Harrach et a 20 Km a I'Est d’Alger,
occupant une superficie de 182 hectares. Cet emplacement a été choisi aprés une
étude du sol et la découverte d’'une nappe d’eau nécessaire pour I'alimentation des
systémes de refroidissement. [2]
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Figure 1.1 : Situation géographique de la raffinerie

1.2.2 Capacité de production

Le but primordial de la raffinerie est de continuer a assurer la couverture des besoins
en produits de premiére nécessité, ainsi que les divers produits pour lindustrie
pétroliére.

La modernisation de cette usine suivant les normes internationales de qualité et de
sécurité a permis d'augmenter sa capacité de production pour atteindre 3,645 millions
de tonnes par an de pétrole brut saharien. La production est au norme Euro V (une
norme antipollution), elle permet de couvrir 95% des besoins en carburants de la
région Centre en Algérie. [2]

La raffinerie a une gamme variée de produits qui répondent aux normes nationales et
internationales qui sont :

e Butane et propane commerciaux ;

e Naphta (30% essence SR + 70% solvant total) ;
e Essences normale et super ;

e Jet (Kérosene);

e Gas-oll;

e Fuel lourd.
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[.2.3 Description des principales installations

1.2.3.1 Unité de distillation atmosphérique du brut « U100 : Topping/ADU »
L’unité 100 a pour but de fractionner le pétrole brut en un certain nombre de coupes
ou fractions classées selon les températures d’ébullition des hydrocarbures. Elle
produit ainsi de I'essence SR (Straight Run), des gas-oils lourds et légers, du
kéroséne, des solvants lourds et légers, des gaz liquéfiés et un résidu atmosphérique.
Cette unité est composée des circuits : préchauffage, chauffage et distillation
fractionnée.

1.2.3.2 Unité de reforming catalytiqgue « U200 : Platforming »

L’unité 200 a pour but d’augmenter I'indice d’octane des solvants lourds et Iégers
fabriqués par I'unité U100. C’est une base principale pour la fabrication des carburants
automobile (essence normal et super). Elle comporte les circuits catalytique,
stabilisateur et générateur de vapeur. Aprés la réhabilitation de la raffinerie,
I'exploitation de cette unité a été interrompu.

1.2.3.3 Unité de traitement du gaz « U300 : gaz plant »

Les vapeurs de GPL récupérées a partir des unités de topping et de reforming
catalytique sont principalement chargées en butane et en propane. Le passage de ces
vapeurs dans l'unité gaz plant permet donc de séparer et de récupérer le propane et
le butane commercial. Cette unité est spécifiée par ses tamis moléculaires.

1.2.3.4 Unité d'hydrotraitement de naphta « U500 : NHT »

L'objectif de I'unité d'hydrotraitement du naphta est de fournir des matiéres premiéres
hydrotraitées propres pour alimenter l'unité d'isomeérisation (unité 510) et l'unité de
reformage CCR (unité 520), ces charges hydrotraités doivent étre suffisamment
faibles en contaminants. L'unité NHT est alimentée avec du naphta de distillation du
brut en amont. Le processus de traitement s'effectue en faisant passer le naphta sur
un catalyseur bimétallique a lit fixe, dans un réacteur adiabatique, en présence
d'hydrogéne.

[.2.3.5 Unité d’isomérisation de naphta léger « U510 »

Ce procédé a pour objectif d'améliorer l'indice d'octane recherche (RON) et l'indice
d'octane moteur (MON) de la charge de naphta Iéger (principalement Cs/Cs) avant
mélange dans le pool carburant. Le procédé d'isomérisation convertit, a I'équilibre,
une proportion de ces isomeres normaux a faible indice d'octane en isoméres ramifiés
a indice d'octane plus éleveé.

Les conditions d'exploitation ne sont pas séveres, elles favorisent donc la réaction
d'isomérisation, et réduisent au maximum I'hydrocraquage et le colt d'investissement.

1.2.3.6 Unité de reformage catalytique du naphta « U520 CCR »

Elle a pour but de produire un reformat a haut indice d'octane qui est l'un des
principaux parametres du stock d'essence, ainsi qu'un gaz riche en hydrogene. Sa
charge est soit du naphta de distillation directe, soit du naphta de craquage,




Chapitre I Présentation de I’entreprise et généralités

généralement mélangé a du naphta de distillation directe. Il comporte deux sections :
le reformage catalytigue du naphta et la circulation du catalyseur incluant sa
régénération en continue.

1.2.3.7 Unité catalytique de fluide résiduel « U530 RFCC »

L’objectif de I'unité RFCC est de transformer les fractions de pétrole brut lourd issues
de l'unité ADU en hydrocarbures plus légers et de meilleure valeur a haute
température et a pression moyenne. Le procédé RFCC se décrit principalement en
trois sections : la section réacteur-régénérateur, la section de fractionnement et la
section de concentration des gaz.

Autres installations

Un laboratoire de contréle qualité des produits.

Une centrale thermoélectrique.

Deux chaudieres a vapeur.

Deux stations de traitement des eaux.

Des zones de stockages des produits finis et autres produits liquides.
Un atelier de maintenance.

VVVVVYY

.3 Généralités

.3.1 Le Pétrole

Le pétrole brut est une matiere minérale naturelle de couleur foncée composée
essentiellement d'hydrocarbures paraffiniques, naphténiques et aromatiques. Son
nom vient du latin Petra et oléum, qui signifie « huile de pierres ». [3]

C'est une substance sombre et huileuse, liquide dans sa forme typique, mais qui peut
aussi apparaitre solide ou gazeuse. La forme liquide sous laquelle il est extrait et
appelée « pétrole brut » si elle est noire et visqueuse, et « condensat » si elle est claire
et volatile. Lorsqu'elle est solide, on l'appelle « asphalte », et « bitume » lorsqu'elle est
semi-solide. [4]

Cette consistance variable s'explique par la variation des constituants composant son
meélange d'hydrocarbures et leurs associations a d'autres atomes, principalement du
soufre, de l'azote et de I'oxygéne. [5]

Le pétrole est essentiellement utilisé, apres son raffinage, comme carburant,
combustible, base pour la fabrication des huiles, des bitumes ou la pétrochimie.
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1.3.1.1 Formation du pétrole

Le pétrole est un produit de I'histoire géologique d'une région, et particulierement de
la succession de trois conditions :

e La déposition de matiere organique.
e Sa transformation en hydrocarbures
e Son piégeage

Donc il a pour origine la substance des étres, animaux ou végeétaux, vivant a la surface
du globe et particulierement en milieu aquatique.

La matiére organique ainsi produite se dépose au fond des mers et des lacs et est
incorporée aux sédiments. A mesure que ceux-ci sont enfouis, les constituants
organiques se transforment, principalement sous l'action de la température, en
hydrocarbures dont une partie vient progressivement se concentrer dans les pieges
des réservoirs poreux. [6]

[.3.1.2 Composition élémentaire de pétrole brut et leurs divers groupements

Les éléments essentiels qui composent le pétrole sont, le carbone (83 a 87%) et
I'hnydrogéne (11 a 14%) qui forment les divers groupements d'hydrocarbures.

Parmi les composants du pétrole on compte également des composés d'oxygene, de
soufre et d'azote dont la teneur varie entre 1 % et 7% en fonction de type du pétrole.

On a pu constater la présence dans les cendres du pétrole de ClI, P. Si, As et les
métaux K, Na, Fe, Ni et enfin presque tous les éléments du tableau périodique de
MENDELIEVE.

Les hydrocarbures contenus dans le pétrole appartiennent aux trois groupements
principaux suivants :

a) Hydrocarbures paraffiniques (alcanes)

Ce sont des hydrocarbures saturés de formules brute CnHzn+2 et ce sont :

e Des gaz (C1 a C4) : Qui peuvent étre utilisés comme combustibles ménagers et
industriels ou comme matiére premiére pour la pétrochimie (pour I'obtention des
alcools gras, noir de carbone...etc.).

e Des liquides (C5 a C16) : Dans les conditions normales de pression et de
température ; ils font partie intégrante de l'essence, kéroséne et de gasoil, mais ils
peuvent étre utilisés comme matiere premiere pour la pétrochimie pour I'obtention
des alcools gras et des acides gras et des détergents.

e Des solides (C17 et plus dans la température ambiante) : lls font partie intégrante
des paraffines et des résines.

Les hydrocarbures paraffiniques se subdivisent en normal-paraffines (np) et
isoparaffines (ip), respectivement, représentant les chaines d'hydrocarbures
linéaires et les chaines d’hydrocarbures ramifiées, ces dernieres sont considéerées

6
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comme dérivant des hydrocarbures « normal » ayant la chaine la plus longue sur
laguelle on désigne des ramifications sous forme de radicaux alkyle.

b) Hydrocarbures naphténiques

Ce sont des hydrocarbures cycliques saturés de formule brute CnH2n. Le pétrole a
base naphténique est utilisé pour I'obtention des huiles car ils possedent un grand
indice de viscosité.

Les propriétés des hydrocarbures naphténiques se trouvent comprises entre celles
des paraffiniques et celles des aromatiques.

c) Hydrocarbures aromatiques

Ce sont des hydrocarbures cycliques non saturés de formule brute CH. Le premier
nombre de cette famille est le benzéne.

Les hydrocarbures aromatiques a plus grande masse moléculaire se trouvent dans le
kéroséne et le gasoil et la majore partie dans les huiles.

Et ajoutons a cela « les hydrocarbures oléfiniques » qui ne sont pas présents dans le
pétrole brut, mais sont, par contre, présents en plus ou moins grande quantité dans
leurs dérivés et sont caractérisés par leurs doubles liaisons. [7]

1.3.2 Classification des pétroles bruts

Les trois principaux critéres pour classer les centaines de pétroles bruts connus sont
la dénomination, la densité et la teneur en soufre ; les deux derniers critéres classent
les bruts le plus léger et le moins sulfureux comme les pétroles bruts algériens ou
encore celui de la Mer du Nord jusqu'au pétrole brut le plus lourd et le plus sulfureux
comme les pétroles bruts mexicains et vénézuéliens.

[.3.2.1 Dénomination des pétroles bruts (Méthode chimique)
Les pétroles bruts sont a base paraffinigue ou a base naphténique suivant la
prédominance de l'une ou l'autre classe dans leurs fractions Iégeéres.

Il n'existe pas de pétroles bruts a base aromatique parce que dans les pétroles bruts
découverts a ce jour les hydrocarbures aromatiques n'ont jamais constitué la majeure
partie de leurs fractions légéeres.

La dénomination a base asphaltique est souvent employée lorsque pétrole brut
contiennent des produits semblables aux asphaltes naturelles.

Les compositions des pétroles bruts typiques des trois séries principales sont les
suivantes : [8]
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NATURE DES BRUT BRUT BRUT
HYDROCARBURES
PARAFFINIQUE | NAPHTENIQUE | ASPHALTIQUE
PARAFFINES 40 12 5
NAPHTENES 48 75 15
AROMATIQUES 10 10 20
ASPHALTENES 2 3 60

Tableau 1.1 Les classification des pétroles bruts selon leur domination

1.3.2.2 Classification par densité (classification industrielle)

Elle nous indique la Iégéreté du brut et indirectement le rendement en produits clairs.
Peut étre exprimé en Specific Gravity, densité a 60°F et degré API ; ce dernier est le
plus souvent utilisé. Sachant que :

°API = 141,
~ SpGr

—131,5

La classification selon le degré API est comme suit :

e Brut léger API| > 34
e Brut moyen 26 < APl <34
e Brut lourd API < 26

1.3.2.3 Classification par teneur en soufre (méthode technologique)
Les pétroles bruts contiennent des hydrocarbures sulfurés, de I'nydrogéne sulfuré
dissous, et parfois méme du soufre en suspension.

Il est tres courant de classifier le pétrole selon sa teneur en soufre comme suit :

e BTS 5<0.5%n
e MTS 0.5% <S< 2.5%
e HTS 2.5% <S

Une teneur en soufre élevée nécessite des efforts en raffinage supplémentaires afin
d'atteindre les spécifications des produits qui restreignent de grandes teneurs en
soufre pouvant présenter de nombreux inconvénients techniques et écologiques. [9]
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Cependant, I'impression de cette classification augmente au fur et a mesure que le
poids moléculaire augmente. Il apparait donc important de mettre sur le pétrole brut
une autre étiquette que celle de leur classe. A ces fins, différents facteurs ont été
proposeés faisant intervenir de leur classer des relations plus ou moins complexes,
mais permettant toute fois de classer le pétrole brut en groupes bien définis
chimiquement. C'est le cas notamment du facteur de caractérisation Kuop.

Ce dernier a été introduit par les chercheurs Watson et Nelson de la société
ameéricaine UOP en 1935. Il est a peu prés le méme pour toutes les fractions issues
d'un méme pétrole brut. C'est une relation entre la masse volumique d'une petite
fraction quelconque du brut et sa température d'ébullition a la pression
atmospheérique :

3| T

1.8
SpGr

Kuop =

Avec :

T : Température en Kelvin

Sp-Gr : Specific Gravity dis'® (densité a 60 °F).

Le Kuop des hydrocarbures purs examinés est alors de :

e Aromatiques purs : Kuop=10

e Naphtenes purs : Kuop=11

e Chaines et cycles de poids équivalent : Kuop= 12
e Paraffines purs Kuop=13

1.3.3 Impuretés contenues dans le pétrole brut Le pétrole brut

Contient des impuretés telles que le soufre, les sels et les traces de métaux en
guantité plus ou moins grande.

1.3.3.1 Le Soufre
Les composés organiques sulfurés associent le plus souvent aux fractions pétrolieres
sont :

Le soufre libre et I'nydrogéne sulfuré H2S

Les mercaptans R-SH (R étant un radical tel que CH3, C2H5, C3H7, etc....)
Les disulfures R-S-S-R

Le thiophene.

Les composés sulfurés légers dégagent une mauvaise odeur. Les autres notamment
ceux présents dans les gazoles, les lubrifiants et les résidus lourds sont inodores.
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Lors de la distillation du pétrole, le soufre n'est pas réparti équitablement a travers
toutes les fractions produites. Les fractions Iégéres en contiennent peu contrairement
aux fractions lourdes. [9]

.3.3.2 Les Sels
Les sels se trouvent sous forme d'eau salée. Lors de son traitement au niveau de la
distillation atmosphérique, le pétrole brut doit étre débarrassé de ses sels.

En effets lors du passage du pétrole brut dans les premiers échangeurs de chaleur, la
température augmente causant I'évaporation de I'eau laissant les sels se déposer
dans les tubes des échangeurs ce qui provoquera le bouchage de ces tubes. [9]

1.3.3.3 Autres composeés
a) Composés oxygénés

Les bruts contiennent généralement moins d'oxygéene que le soufre. Méme si sa
teneur est en proportions faibles, comprises entre 0,1% et 4%, l'oxygene peut jouer
un réle non négligeable dans l'acidité des composes.

b) Composés azotés

Dans les pétroles bruts, I'azote augmente en fonction de I'élévation de la température
d'ébullition et se trouve préférentiellement dans les fractions dont le point d'ébullition
est supérieur a 250°C et particulierement concentré dans les résines et les asphaltées.

c) Traces de Métaux

Elles se retrouvent généralement dans les fractions les plus lourdes et constituent un
poison pour les catalyseurs des unités de conversion les atomes métalliques les plus
présents sont le Vanadium et Nickel. lls appartiennent en partie a des molécules de
la famille des porphyrines, le métal étant au centre de cet ensemble sous forme Ni++
ou VO+. [9]

1.3.4 Raffinage

Le raffinage du pétrole débute par la distillation, ou fractionnement, du pétrole brut en
vue de le séparer en différents groupes d’hydrocarbures. Les produits obtenus
dépendent directement des caractéristiques du brut traité. On transforme ensuite la
plupart de ces produits de distillation en produits plus facilement utilisables, en
modifiant leurs structures moléculaires par craquage, reformage et par d’autres
procédés de conversion, puis on soumet les produits obtenus a divers procédés de
traitement et de séparation tels que I'extraction, I'hydrocraquage et I'adoucissement
pour aboutir aux produits finis.

Dans les raffineries les plus simples, on s’en tient habituellement a la distillation
atmosphérique et a la distillation sous vide, alors que, dans les raffineries intégrées,
on procéde au fractionnement, a la conversion, au traitement et au mélange, ainsi qu’a
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la production de lubrifiants, de fiouls lourds et de bitumes ; ces raffineries peuvent
aussi comporter des installations de traitement pétrochimique. [10]

1.3.4.1 Les principales opérations de raffinage

Le pétrole brut contient souvent de I'eau, des sels inorganiques, des solides en
suspension et des traces de métaux solubles dans I'eau. La premiéere étape du
raffinage consiste a éliminer ces contaminants par dessalage (déshydratation) pour
réduire la corrosion, le colmatage et I'encrassement des installations et empécher
'empoisonnement des catalyseurs dans les unités de production. [11]

Dans une raffinerie, le brut est transformé en produits finis suivant des processus
rigoureux appartenant a trois types principaux d’opérations : séparation, conversion
et amélioration. [12]

1.3.4.1.1 Les procédés de séparation

La premiere étape du raffinage est le fractionnement du pétrole brut dans des tours
de distillation atmosphérique. Le pétrole brut chauffé est physiquement séparé en
diverses fractions, ou fractions de distillation directe, différenciées par leurs plages de
points d’ébullition et classées par ordre de volatilité décroissante en : gaz, distillats
légers, distillats moyens, gazole et résidus. [10]

1.3.4.1.1.1 Distillation atmosphérique

La distillation atmosphérique du pétrole brut s'effectue par le procédé de séparation
le plus classique. On crée par vaporisation partielle du pétrole brut liquide une phase
vapeur et une phase liquide. La phase vapeur, plus légére, est ensuite recueillie par
condensation. [13]
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Gaz Gaz (butane et plus légers)
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Essence (naphta léger)

|, |—————— Haphta lourd
olonne]

Séparateur de gaz

de
fractionr——" Kerosene
Essence atmos——+ Gazole léger
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=+ Gazole lourd
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Unité de déssalage
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Pétrole brut

Pompe
Source: d'aprés Occupational Safety and Health Administration (OSHA), 1996.

Figure 1.2 : Schéma représentant le procédé de distillation atmosphérique

1.3.4.1.1.2 Distillation sous vide (distillation a basse température)

Est un procédé de distillation réalisée sous pression réduite. Comme avec la
distillation, cette technique sépare les composés a base de difféerences de points
d'ébullition. Elle implique de mettre la colonne de distillation sous vide ou a une

pression atmosphérique nettement inférieure a 760 millimétres de mercure (mmHg).

Vers installation de
production de vide

Gazole
Tour de

distil-
lation
S0US
vide
—

Huiles lubrifiants

.

Résidus
so0us vide

Résidus [»——

Four

Source: d'aprés Occupational Safety and Health Administration (OSHA), 1996.

Figure 1.3:

Schéma représentant le procédé de distillation sous vide
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1.3.4.1.2 Les procédés de conversion

Aprés les opérations de séparation, la proportion d’hydrocarbures lourds reste encore
trop importante. Pour répondre a la demande en produits légers, on casse ces
molécules lourdes en deux ou plusieurs molécules plus légeres. L’'un des procédés
de conversion est le craquage. [12]

1.3.4.1.3 Les procédés d’amélioration

lls consistent a réduire fortement ou éliminer les molécules corrosives ou néfastes a
I'environnement, en particulier le soufre. lls visent a améliorer la qualité de I'air ambiant
. ils permettent d’optimiser I'efficacité des technologies de traitement catalytique des
gaz d’échappement des véhicules. [12]
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Chapitre 1l Présentation du procédé CCR

[1.1 Introduction

Bien que la combustion de tout combustible fossile contribue & des problémes
environnementaux dus au dioxyde de carbones et autres émissions de gaz, ils sont la
principale source d'énergie dans notre monde. Afin de protéger I'environnement,
diverses législations sont adoptées, y compris l'augmentation de l'indice d'octane. L'un
des processus clé dans lindustrie pétroliere et pétrochimique est le reformage
catalytiqgue du naphta.

Aujourd’hui, la plupart des raffineries sont équipées d’une voire de plusieurs unités de
reformage catalytique. En effet, cette unité permet d’'une part de produire une base
essence a haut indice d’octane et, d’autre part, de produire ’hydrogéne pour toute la
raffinerie. Par ailleurs, elle permet suivant ses conditions d'opération de produire la
coupe aromatique, benzeéne, toluene, xylene (BTX) pour la pétrochimie et/ou des gaz
de pétrole liquéfiés (GPL).

[1.2 Définition

Il est réputé pour améliorer la qualité des essences, et notamment leur indice
d'octane qui représente la résistance du carburant a 'auto-inflammation, par un
reformage aux environs de 500°C, en présence d'hydrogéne, au sein de plusieurs
lits catalytiques solides a base de métaux précieux tels que le platine, activés par
divers additifs tels que le rhénium et liridium. [14]

L’indice d’octane peut étre quantifié selon deux facons : [15]

- Indice d'octane Recherche (RON) : qui refléte le fonctionnement du moteur
a faible charge dans des conditions de vitesses faibles et a basse
température.

- Indice d’'octane Moteur (MON) : caractérise le comportement du carburant
lorsque le moteur fonctionne a forte charge avec une vitesse de rotation
élevée et a haute température.

1.3 Types du reformage catalytique

On distingue deux types d’'unités de reformage catalytique :

[1.3.1 Les semi-régénératives

C’est la technologie la plus ancienne qui utilise un lit de catalyseur fixe et trois
réacteurs de taille croissante. A la fin du cycle l'unité est arrétée pour que le catalyseur
Soit régénéré, et sa durée est estimée entre 6 et 12 mois. Dans le meilleur des cas, le
catalyseur peut subir une vingtaine de régénération avant d'étre remplacé. [16]

[1.3.2 Les régénératives cycliques

Avec le développement des systémes catalytiques multi métalliques sont apparue une
nouvelle génération de procédés dits régénératifs qui utilisent un lit de catalyseur
bimétallique mobile avec I'utilisation d’un réacteur supplémentaire a méme, lors des
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Régénérations, de remplacer successivement chacun des autres réacteurs et
d’assurer ainsi une production ininterrompue. Cette technologie s’applique a la
production d’essence et spécifiquement a celle d’hydrocarbures aromatiques ; elle
supporte en effet des conditions de traitement plus sévéres qui permettent une
cyclisation poussée des paraffines, I'élimination par hydrocraquage de celles qui
subsistent et 'hydrodésalkylation des composés les plus lourds. [17]

L P Ha/ HC VVH
FIEEEIE (bar) molimol) | m?/m*.ny | RON
SRS 12 - 25 4-6 2 91 — 100
regénératif
AR UL 3-10 1,5-5 2-3 100 - 105
cyclique

Tableau Il.1 : comparaison des conditions opératoires et performances industrielles
pour les deux types de procédés

II.4 Différents procédés du reformage catalytique

Plusieurs procédés commerciaux sont disponibles dans le monde entier, mais les
procédés semi-régénératifs et les procédés en continu sont complétement dominés
par la technologie UOP et Axens (ou IFP). Les principales différences entre les
procédés commerciaux de reformage sont la procédure de régénération du
catalyseur, le type du catalyseur et dans la conception des équipements. [17]

Parmi les nombreux procédés actuels, on distingue les techniques de reformage
proprement dites :

» Ultaforming (standard oil)

Houdriforming (Houdry)

Powerforming (ESSO)

Platforming (U.O.P)

Magnaforming (Englehard, Atlantic Richfield).

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

YVVV VY

1.5 Objectif du procédé CCR

Le procédé Octanizing d’Axens a pour but d’une part de produire un reformat a haut
indice d'octane (d’environ 105 RON) qui est I'un des principaux composants du stock
d'essence et, d’autre part, un gaz riche en hydrogene.

Octanizing est un procédé de reformage catalytique du naphta, basé sur la
technologie dont la partie concédante est propriétaire.ll comporte deux sections [14] :

e Le reformage catalytique du naphta proprement dit, comprenant réacteurs,
réchauffeurs, récupération de I'effluent et stabilisation ;
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e La circulation du catalyseur et la régénération continue mettant en
jeu la technologie de manipulation de solides et de lit mobile.

[1.5.1 Indice d’octane

Le taux de compression détermine le rendement du moteur c'est le rapport entre le
volume du cylindre lorsque le piston a été repousse vers le bas par la détente des gaz,
et le volume lorsque le piston est en haut du cylindre. Plus le taux de compression du
moteur est élevé, plus celui-ci est performant Toutefois, le phénoméne de cliquetis ou
autoallumage du carburant limite le taux de compression, et sa manifestation peut
fortement endommager les différents €léments du moteur. Une solution consiste a
augmenter l'indice d'octane du carburant.

1. Combustion progressive 2. Detanation 3. Cliquetis

Figure 1.1 : le phénomeéne de cliquetis

L'indice d'octane est déterminé par la composition du mélange d'un produit détonant,
le n-heptane (indice d'octane-0), et d'isooctane, tres résistant a la détonation (indice
d'octane-100). Un carburant d'indice d'octane 95 a le méme comportement qu'un
mélange a 95% d'isooctane et 5% de n-heptane.

Pour accroitre l'indice d'octane d'un carburant, on peut utiliser, dans le supercarburant
plombé, du plomb tétra-méthyle ou du plomb tétra-éthyle. Pour les supercarburants
sans plomb, on utilise des composés organiques, comme le méthyl tertio-butyle éther,
MIBE.

Un supercarburant est caractérisé par l'indice d'octane recherche (RON), mesure
dans des conditions de vitesse et d'accélération faibles, et l'indice d'octane moteur
(MON), déterminé dans des conditions d'essais plus séveres.

La deétermination d'un indice d'octane implique le choix conditions opératoires
précises. La mesure est effectuée sur un moteur de laboratoire appelé CFR, en
souvenir du groupe d'étude (Cooperative Fuel Research) constitué en 1928 aux Etats-
Unis pour standardiser des méthodes de caractérisation des carburants. [18]

Il existe 2 procédures normalisées : la méthode « Recherche » (ASTM D 2699) et la
méthode Moteur » (ASTM D 2700). Les distinctions portent essentiellement sur le
régime de rotation, la température d'admission et I'avance a l'allumage.
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Ainsi, lors de la détermination du RON, le moteur CFR fonctionne a 600 tr/min tandis
gue le MON correspond a un régime de rotation de 900 tr/min Plus de distinctions
dans le tableau suivant :

Parametres de RON MON
fonctionnement
Vitesse de rotation (tr/min) 600 +5 900+
Avance a l'allumage (°V) 13 14~26
T° de I'air admis (°C) 28.3(a un bar) 38+2.8
T°du mélange carburé (°C) Non précisé 149+1.1

Tableau 11.2 : distinction entre les conditions d’essai pour la détermination du RON et MON

L’écart entre le RON et le MON est appelé la sensibilité :
S =RON - MON

On verra que la sensibilité d'un carburant classique est le plus souvent comprise
entre 6 et 13. Et que plus la sensibilité augmente, moins le carburant est résistant a
l'auto détonation.

Les iso-paraffines et les aromatiques ont un indice d'octane tres élevé, par contre les
normales paraffines et les oléfines ainsi que les naphténes ont un indice d'octane
bas.

I1.6 Unité de Reforming CCR (U-520)

[1.6.1 Description du Process CCR (U-520)

» Section de réaction de reforming catalytique

e Préchauffage de la charge et réaction

Avant envoi dans la section de réaction, on injecte a la charge constituée du naphta
lourd hydrotraité issu de l'unité 500 de l'eau et un agent chlorurant afin de rendre
optimale le fonctionnement du catalyseur dans les réacteurs. On y injecte également
un agent sulfurant permettant de limiter le dépét de coke sur le catalyseur. La charge
est ensuite filtrée dans les filtres 520-ST-001 A/B pour la débarrasser des impuretés
pouvant boucher I'échangeur 520-E-001 avant d’étre mélangée a un gaz riche en
hydrogene de recyclage injecté par le compresseur 520-KT-001. Les injections d'eau
et d'agent sulfurant sont effectuées.

Occasionnellement. Le mélange est ensuite préchauffé dans I'échangeur 520-E-001
par lintermédiaire de l'effluent sortant du réacteur 520-R-004 puis chauffé a la
température de réaction dans le four 520-F-001. Une fois le mélange porté a la
température de réaction, il est envoyé dans les quatre réacteurs 520- R-001 a 520-
R-004 afin d'obtenir un reformat non stabilisé encore chargé en hydrogéne. Les
réactions dans les différents réacteurs étant endothermiques, la charge doit étre
chauffée entre chaque réacteur. Cette opération est effectuée par l'intermédiaire des
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fours 520-F-002, 520-F-003 et 520-F-004. Le reformat non stabilisé est refroidi
successivement par l'intermédiaire de I'aéroréfrigérant 520- EA-001 et le condenseur
a eau 520-E-002, puis est séparé de I'hydrogene de réaction dans le ballon séparateur
520-D-001. Il est enfin envoyé par l'intermédiaire de la pompe 520-MP-001 A/B vers
la section d'absorption de l'unité.

L'hydrogene recueilli est quant a lui aspiré en partie par le compresseur 520-KT-001
pour étre réinjecté a la charge en début d'unité. L'autre partie est envoyée vers la
section absorption afin d'y étre de nouveau injecté au reformat dans la suite du
procéedeé. [14]

e Section absorption

La section absorption permet de débarrasser le gaz d’hydrogéne produit des traces
d'HCI et des composés lourds. Le reformat est combiné au gaz riche en hydrogene
récupéré de la section réaction mais aussi de la section de régénération du catalyseur.
L'hydrogene est comprimé en deux temps par l'intermédiaire du compresseur 520-
KM-002 A/B. Aprés avoir été comprimé une fois par le compresseur, on ajoute a
I'nydrogene les incondensables récupérés de l'unité d'isomérisation U-510. Deux
ballons tampons 520-D-002 et 520-D-003 sont nécessaires pour que I'hydrogene se
débarrassent des traces d'hydrocarbures lourds qu'il contient avant d'étre comprimé.

Le mélange reformat + hydrogéne est refroidi dans le refroidisseur haute pression a
eau 520-E-004 puis refroidi dans les deux échangeurs 520-E-005 et 520-E-006. |
passe ensuite dans un chiller 520-E-007 afin d'atteindre une température proche de
0°C, conditions qui permettent de récupérer un maximum de GPL et d'obtenir un gaz
riche en hydrogene tres pur.

Le mélange arrive dans le ballon 520-D-004 ou le flux de gaz riche en hydrogene avec
des traces de HCI s'échappent en téte du ballon puis se dirigent vers un absorbeur
520-D-006 A/B qui récupére les traces de HCI et laisse s'échapper un gaz riche en
hydrogene qui retourne dans le réseau de gaz riche en hydrogene des unités de la
raffinerie.

Le gaz riche en hydrogene est alors débarrassé de ses chlorures avant d'étre utilisé
pour alimenter différentes unités de la raffinerie (Unités 500, 510 et 520) En pied du
ballon 520-D-004 les GPL condensés avec le reformat sont directement envoyeés vers
la section de stabilisation de l'unité. [14]

e Section de stabilisation et de réecupération des GPL

Le mélange de reformat et de GPL issu de la section d'absorption sont combinés a
des GPL issus de la téte du ballon accumulateur 520-D-008 et aspirés par la pompe
520-MP-002 A/B. Les incondensables composés principalement de C1 et C2 sortent
en téte du ballon. La partie liquide est ensuite réchauffée par passage dans trois
échangeurs 520-E-008 A, B et C et débarrassée de ses dernieres traces de chlorures
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dans le ballon adsorbeur 520-D-007 A/B. lIs entrent enfin dans le stabilisateur 520-C-
001.

Le courant de téte issu du stabilisateur 500-C-001 est composé de GPL a I'état vapeur
qui sont envoyés et condensées dans le ballon accumulateur 520-D-008. Les vapeurs
condensées issues du pied du ballon sont soit envoyées vers l'unité Gaz Plant (unité
300), soit réinjectées comme reflux en téte du stabilisateur.

Le reformat obtenu en pied du stabilisateur est refroidi au travers des trois échangeurs
520-E-008 A, B et C, de I'aéroréfrigérant 520-EA-003 et du condenseur a eau 520-E-
010 avant d'étre envoye vers la section de mélange pour obtenir les essences
commerciales. Le rebouillage en fond du stabiliseur 520-C-001 est assuré par le four
520-F-005 a travers la pompe 520-MP-004 A/B pour assurer I'équilibre thermique du
stabilisateur. [14]

» Section de régénération du catalyseur

Le catalyseur utilisé dans la section de réaction nécessite d'étre régénéré aprés son
passage dans les quatre réacteurs. Il suit un circuit de régénération en continu avec
le procédé.

Afin d'étre correctement régénéré, le catalyseur doit subir cing opérations dans le
circuit de régénération. Les trois premieres opérations de brulage du coke,
d'oxychlorination et de calcination sont effectuées dans le régénérateur 520-R-051.
Le refroidissement du catalyseur s'effectue quant a lui dans la trémie basse du
régénérateur et de chaque réacteur (trémies 520-D-053, 520-D-071, 520- D-072, 520-
D-073 et 520-D-074). La réduction du catalyseur se produit enfin dans la chambre de
réduction (Ballon 520-D-061). [14]
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Figure II.2 : schéma simplifier de I'unité CCR

II.7 Prétraitement du naphta

L’unité d’hydrotraitement du naphta est alimentée avec du naphta de distillation du
brut en amont. Ce naphta contient des niveaux de contaminants qui seraient mauvais
pour les catalyseurs de reformage et d'isomérisation, d'ou la nécessité d’'un
prétraitement.

[I.7.1 Objectif de ’'HDT

C’est de fournir des matieres premieres hydrotraitées propres pour alimenter l'unité
d'isomérisation et l'unité de reformage et cela pour protéger leurs catalyseurs. Ces
charges premiéres doivent étre suffisamment faibles en contaminants tels que le
soufre, l'azote, I'eau, les halogéenes, les dioléfines, les oléfines, le mercure, l'arsenic
et autres métaux pour ne pas affecter les unités en aval [15].

II.7.2 Opérations d’hydrotraitement

Ce processus comporte 3 opérations : [14]

» Traitement du naphta dans un réacteur adiabatique sur un lit de catalyseur
bimétallique fixe dans un environnement hydrogéné. Une température
modérément élevée comprise entre 280°C et 310 °C est nécessaire pour
favoriser ces réactions chimiques (Section réaction).
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> Epuisement du produit brut hydrotraité pour éliminer les fractions Iégéres,
les produits gazeux, y compris le sulfure d’hydrogene H2S et I'eau (Section
Stripper).

» Le naphta a coupe large est ensuite séparé en fractions spécifiées pour
alimenter l'unité d’isomérisation en naphta léger, et I'unité Reformage en
naphta lourd (Section Séparateur).

I1.7.3 Reéactions fondamentales
Il'y a principalement trois réactions fondamentales qui se produisent [14] :

» Hydroraffinage : Cela fait référence au remplacement de la molécule
contaminante par de [I'hydrogene (désulfuration, dénitrification,
désoxygénation)

» Hydrogénation (ou la saturation d'oléfines) : est I'addition d'hydrogéne a un
hydrocarbure insaturé pour produire un produit saturé.

> Elimination de l'arsenic et d'autres métaux : lorsqu'ils sont présents, sont
typiguement sous forme organométallique.

1.8 Equipements du procédé

Cette section décrit brievement certaines pieces principales de I'équipement présent
dans l'unité de reformage CCR du naphta.

[1.8.1 Echangeur Charge/Effluent du réacteur — PACKINOX

L'échangeur de chaleur PACKINOX est un trés grand échangeur de chaleur a plagues
soudées composé essentiellement d'un faisceau de transfert de chaleur et d'une cuve
sous pression. Il s'agit d'un véritable échangeur a contre-courant, congu pour une
chute de pression minimale et pour une récupération de chaleur maximale par rapport
a l'effluent du réacteur et il s’installe verticalement.
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Figure 1.3 : Schéma représentatif d’'un échangeur
Charge/Effluent PACKINOX

[1.8.2 Préchauffeur et réchauffeurs Intermédiaires

La charge dalimentation combinée et I'nydrogéne recyclé sont a la température
requise dans le préchauffeur afin d’accéder au premier réacteur. Les réactions de
reformage étant pour la plupart endothermiques, un réchauffage est nécessaire avant
'alimentation des réacteurs. Des réchauffeurs intermédiaires sont installés avant les
trois autres réacteurs pour se conformer aux exigences de température.

[1.8.3 Réacteurs

Les réacteurs utilisés ont la configuration d'un réacteur a flux radial. Tous les
composants internes amovibles sont fabriqués en acier inoxydable, les composants
internes fixes étant en acier allié. Les quatre réacteurs de différentes dimensions sont

disposés cbte a cdte. Cela présente plusieurs avantages par rapport aux réacteurs
empilés.
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11.8.4 Régénérateur

'unité CCR

Le but est de régénérer en continu le catalyseur pendant le fonctionnement normal de
l'unité de reformage, et de maintenir de cette facon un niveau de coke stable dans les
réacteurs et des conditions de fonctionnement optimales pour l'unité de reformage. Il
est constitué de plusieurs zones : une zone de stockage, 2 chambres de combustion,
une zone d’oxychloration et une zone de calcination.

Figure 1.5 : Schéma illustrant le régénérateur et ses différentes zones.
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Il existe encore d’autres équipements présents dans l'unit¢é de CCR comme :
Compresseur de recyclage, compresseurs de gaz riche en Hz, refroidisseurs de
I'adsorbeur, adsorbeur de chlore de gaz riche en Hz, stabilisateur, en ajoutant a cela
les équipements de la section de régénération.

1.9 Séchage de 'unité

Les sections de réaction, circulation et régénération du catalyseur doivent étre
séchées avant de charger le catalyseur, premiérement pour éviter d'endommager le
catalyseur avec I'eau, deuxiemement pour raccourcir la durée d'exploitation a faible
niveau de sévérité apres la premiere alimentation en hydrocarbures. L'opération de
séchage est effectuée en faisant circuler de l'azote chaud dans deux boucles
physiquement séparées :

- La premiere boucle utilise le compresseur de recyclage et le compresseur
d'azote. Elle comprend la section réaction et la section azote. Les
réchauffeurs servent a la mise en température.

- La deuxiéme boucle est la section de régénération et elle fait appel au
compresseur de la boucle de régénération pour faire circuler I'azote qui est
chauffé dans les réchauffeurs électriques (réchauffeurs de combustion,
d'oxychloration et de calcination.
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[1l.1 Chimie des procédés

La charge de naphta pour une unité de reformage CCR contient en principe des
paraffines en C6 a C11, des naphténes et des aromatiques.

Les naphténes se convertissent en composés aromatiques rapidement et de maniére
efficace. Ce n'est pas le cas des paraffines, qui exigent des conditions sensiblement
plus séveres et, malgré cela, la conversion reste longue et inefficace.

Avec ce procédé, la conversion se fait en faisant passer le naphta sur un lit de
catalyseur bimétallique, dans quatre réacteurs adiabatiques, en présence d'hydrogene
a température relativement élevée et a basse pression. En travaillant dans ces
conditions, le rythme de dép6t de coke sur le catalyseur est relativement élevé. Dans
ce cas, un procédé de type « semi-régénération » n'est pas pratique et il est nécessaire
de disposer d'une unité de régénération catalytique en continu. [14]

l11.1.1 Principales réactions chimiques du prétraitement de naphta

Le but de cette section de prétraitement est d’éliminer les impuretés contenues dans
les différentes fractions pétrolieres sous forme d’azote, oxygéne, souffre en plus des
métaux. Les impuretés représentent un poison temporaire ou permanent pour le
catalyseur. En plus elles sont nuisibles a la bonne qualité des produits obtenus pour
des raisons de pollution et de corrosion. Le traitement de la charge se fait par
démétallisation des métaux par le catalyseur par contre I'élimination de l'azote,
oxygene, souffre se fait par des réactions chimiques, par catalyseur bimétallique
(nickel / molybdene).

Au niveau du réacteur de prétraitement, des réactions d’hydrogénation ont lieu sur le
site catalytique, ces principales réactions [14] :

e Désulfuration :
- Mercaptans « RSH» :RSH + Ho ——» H2S + RH
- Sulfures«RSR’» :RSR’ +2H ————> RH + R'H + H2S
- Désulfures « RSSR’ »: RSSR’ + 3H ———— RH + R'H + 2H2S
e Dénitrification :
- Amines « RNH2 » :RNH2 + H:2 EE— RH + NHs
-NHs + HCI — NH4Cl
e Hydrogénation des hydrocarbures oxygénés :
- ROH + H2 - RH + H20

- RCO2H + 3H2 — RCH3 +2H20
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e Hydrogénation des oléfines :
La pression partielle d’hydrogéne aux conditions (T, P) du réacteur, permet la
saturation des oléfines et des dioléfines sans toucher aux aromatiques.
e Elimination des métaux :
Les métaux sont éliminés sous forme de dépbts sur le catalyseur, sans pour
autant influencer son activité ; car il a été congu pour supporter ces dépots.
[11.1.2 Principales réactions chimiques du Reformage de naphta

Les réactions chimiques impliquées dans les procédés de reformage sont de deux
types :

» Les réactions souhaitables : c'est-a-dire les réactions conduisant a une
augmentation de l'indice d'octane ainsi qu'a une production d'hydrogene
d'une grande pureté. Ce sont les réactions qu'il y a lieu de favoriser.

» Les réactions négatives : c'est-a-dire les réactions conduisant a une
diminution de l'indice d'octane, une baisse de pureté d'hydrogéene ou une
perte de rendement des produits. Ce sont les réactions qu'il y a lieu de
réduire. [14]

[11.1.2.1 Les réactions souhaitables

[11.1.2.1.1 Réactions souhaitables avec production d’hydrogéne

a) Déshydrogénation des naphtenes

Les composés naphténiques tels que cyclohexane, méthylcyclohexane,
diméthylcyclohexane jusqu'aux naphtenes C10 sont déshydrogénés respectivement

en benzéne, toluéne, xylénes, aromatiques en C9 et C10 avec la production de 3
moles d'hydrogene par mole de naphténe.

Exemple : déshydrogénation du cyclohexane. [14]

Cyclohe xane Benzene
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b) Deéshydrocyclisation des paraffines

Il s'agit d'un procédé a plusieurs étapes qui s'applique soit aux paraffines normales

(linéaires),

soit aux isoparaffines (ramifiées).

Ce procédé met en jeu une

déshydrogénation (1) avec dégagement d'une mole d'hydrogene suivi par un
réarrangement moléculaire (2) pour former un naphténe et la déshydrogénation du

naphtene (3) qui s'ensuit.

Exemple : déshydrocyclisation de n-Heptane

('H2 CH, CH, (m)

//A\\//Ai\//a\\ -

CH3 CH2 CH2 CH3 CH% CH (H‘_’ CH3
& 7H16 = 7Hl4
CH2 CH2
CH CH, CH, (a) CH
& 4 —>
N H_ C CH,
- 2 3
CH CH CH CH
3 2 3
CH2 CH2
C7Hus Methylcyclohexane
CH, CH, CH CH
(m) C
HC CH CH, - HC CH, + 3H,
CH2 CH2 CH CH
Méthylcyclohexane Toluéne

[11.1.2.1.2 Réactions souhaitables sans production d’hydrogéne

a) Isomérisation des paraffines linéaires

1)

)

Elle produit une Iégere augmentation de l'indice d'octane. D'un point de vue cinétique
les hautes températures favorisent lisomérisation mais la pression partielle
d'hydrogéne est indifférente. Ces réactions sont rapides, légérement exothermiques
et sont favorisées par la fonction acide du support de catalyseur. [14]

Exemple : isomérisation des n-Heptane.

/\/\/\<—/Y\/
C:H
716 C.H
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b) Isomérisation des naphténes

L'isomérisation d'un alkyl-cyclopentane en alkyl-cyclohexane implique un
réarrangement annulaire et elle est souhaitable compte tenu de la déshydrogénation
de l'alkyl-cyclohexane en aromatique qui s'ensuit. En raison de la difficulté inhérente
au réarrangement annulaire, le risque d'ouverture de l'anneau pour donner de la
paraffine est élevé. Ce type de réaction est également plus simple pour les nombres
d'atomes de carbone plus élevés.

R @
O 2 O

Alkylcyclopentane Alkylcyclohexane
(Ethylcyclopentane) (Methylcyclohexane)

[11.1.2.2 Réactions négatives
a) Craquage

Les réactions de craquage comprennent les réactions d'hydrocraquage et
d'hydrogénolyse. L'hydrocraquage affecte soit les paraffines (normales ou iso), soit les
naphtenes. Dans une certaine mesure, il constitue une réaction parallele a la
déshydrocyclisation des paraffines.

Les principaux effets de I'hydrocraquage sont les suivants :

e Une diminution des paraffines dans le reformat provoquant une
augmentation du pourcentage d'aromatiques (c'est-a-dire une
augmentation de lindice d'octane) et une perte de rendement du
reformat.

e Une diminution de production d'hydrogéne.

e Une augmentation de production de GPL.

b) Hydrogénolyse

Cette réaction indésirable a quelques similitudes avec I'hydrocragquage puisqu'elle
impliqgue une consommation d'hydrogene et une rupture moléculaire. Comme
I'nydrocraquage, elle est exothermique et favorisée par les hautes pressions et les
hautes températures.

c) Hydrodésalkylation

L'hydrodésalkylation consomme de I'hydrogéne et produit du méthane. Elle est
favorisée par les hautes pressions et les hautes températures, et par la fonction
métallique du catalyseur. Aux conditions de fonctionnement et avec le catalyseur
sélectionné, cette réaction n'est pas significative.
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d) Alkylation

C’est une réaction de condensation qui ajoute une molécule d'oléfine sur un anneau
aromatique. Elle donne un aromatique avec une masse moléculaire plus importante
ce qui conduit a une formation du coke.

e) Transkylation (dismutation des alkyles)

Deux anneaux de toluene (un radical CHs ramifié) peuvent subir une réaction de
transkylation pour donner un anneau de benzene (sans radical ramifi€) et un anneau
de xyléne (avec des radicaux ramifiés).

f) Cokage

La formation de coke est liée aux produits lourds insaturés résultant de la charge ou
de la polymérisation d'aromatiques impliqués dans certaines réactions de reformage
(déshydrocyclisation, dismutation, etc.). Des traces d'oléfines lourdes ou de dioléfines
peuvent également résulter des réactions du procédé (déshydrocyclisation, alkylation,
par exemple) et favoriser la formation de coke.

Un haut point d'ébullition de la charge signifie probablement une plus grande quantité
de polyaromatiques et donc une plus forte tendance au cokage. La polymérisation
étant favorisée a température élevée, une mauvaise répartition dans un réacteur
favorise les températures localement élevées et I'accumulation de coke. Une faible
pression favorise la formation de coke. [14]

[11.2 Mécanisme des réactions

Le mécanisme d’action de ce catalyseur est aujourd’hui relativement bien connu et
repose essentiellement sur la fonction hydrogénante-déshydrogénante du métal noble
(le platine) et sur la fonction acide apportée par le support (I'alumine). [19]

[11.2.1 Hydroisomérisation, hydrocraquage, déshydrocyclisation, coke

Ces réactions font intervenir les deux types de fonction catalytique selon le schéma
global, selon la figure I11.1 :

/ sur le platine

\_,/” lon Carbonium *
Alumine
\ Adsorbés

sur un site acide

Paraffine

-HT

o * o . a s
lon Carbonium : isomeérise, craque, cyclise et polymerise

Figure 1ll.1 : Mécanisme impliquant la bifonctionnalité du catalyseur
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La cyclisation se fait par lintermédiaire de cycles en C5, le pivot de cette
transformation est l'ion carbonium ou carbocation qui peut subir les mémes
transformations primaires qu’en craquage catalytique. Le carbocation est formé selon
les réactions élémentaires suivantes, par addition facile d’un proton du support acide
sur une oléfine :

R—CH=CH—R; +H* —  » R—CH=C H—R;

L’oléfine est formée en phase adsorbée grace aux fonctions déshydrogénante du
platine.

Le carbocation formé avec H+ en phase adsorbée est susceptible de subir les
transformations suivantes :

e Isomeérisation :

4
R—CH=CH—R, —=——=— R—CIIH—C+H2 —_— R—(II+—CH3
CH 3 CIHS

La charge du carbocation se déplace dans le sens d’augmentation de stabilité du
carbocation, qui est le suivant : Primaire > secondaire > tertiaire

e Craquage :

On obtient une iso-oléfine |égere et un carbocation plus Iéger. Le craquage intervient
sur la liaison située en B du carbone chargé, L'oléfine apparait sur le fragment qui
portait la charge, on congoit de ce fait la possibilité d’obtenir préférentiellement une
iso-oléfine.

R1\ R1\ +
C™CHp~CH>CH; —> C=CH, + R3—C H;

R ~_ ¥ Ry~

En effet, 'isomérisation du squelette du carbocation est en général plus rapide sous
craquage en position 3, ceci favorise donc la formation du carbocation tertiaire qui par
craquage, donne forcement une iso-oléfine. Cette iso-oléfine est trés rapidement
hydrogénée en iso-paraffine par une nouvelle intervention des fonctions hydrogénante
du platine.

Par ailleurs, le craquage n’est favorisé que si les 2 fragments sont aux moins en C3
ce qui explique la faible quantité de gaz C1 et C2 formés.

Le nouveau carbocation peut subir les mémes évolutions que le carbocation initial.
[19]
[11.2.2 Cyclisation suivie de déshydrogénation ou de déshydrocyclisation :

La cyclisation d’une paraffine donne un aromatique selon un mécanisme dans lequel
on peut tenter de faire intervenir la bifonctionnalité du catalyseur.
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N-Heptane Aromatique

Formes
déshydrogénées

7 ——
C7-Carbocation Carbocation
cyclique

l T~ J

En phase adsorbée

C7-Olefine

[nc7 ——— Tolusne + 4H, |

Figure l1l.2 : Mécanisme de cyclisation d'une paraffine en aromatique

[11.2.3 Formation de Coke :

Le coke se forme par une suite de déshydrocyclisation qui donnent des
polyaromatiques condensés, trés lourds et de structure graphique ; les poly-
cyclisations peuvent se produire a partir d’alkyls aromatiques ou de molécules trés
insaturées, telles que les dioléfines qui pourraient se former sur le catalyseur. C’est
pour éviter ou réduire la formation de coke que I'on doit opérer sous pression
d’hydrogéne assez élevée. Les structures trés insaturées de polyaromatiques de la
charge, qui sont des précurseurs de coke, sont sélectivement hydrogénées sur le
platine.

Un résumé de l'ensemble des transformations des réactions sur le catalyseur
bifonctionnel de la reformation est donné dans la figure 1.3 : [19]

(1) = Evolution des carbocations initiaux
(2) = Evolution des carbocations de seconde génération

Les transformations qui ont lieu sont les suivantes :

e Paraffines en isoparaffines

e Paraffines en isoparaffines légéres : 1 H2 consommé par craquage

e Paraffines en aromatiques : 4 H2 produit par cyclisation.

e L'intérieur du cadre concerne la phase adsorbée sur le platine et/ou
l'alumine.

e L'extérieur du catalyseur la phase gazeuse.

e A l'intérieur du catalyseur, les zones entourées correspondent aux especes
adsorbées sur le platine et/ou l'alumine.

e Sur les sites métalliques intervient également la réaction de conversion
des naphténes en aromatiques avec libération d'hydrogéne.

e H2 désigne un hydrogéne dont le bilan de consommation ou de production
est nul.
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Isopa‘lvrafﬁnes (Phase gazeuse)

Oléefines
isomeérisee
-+
Sl +

-H
retournant
au support

Isomérisation

Aﬂ:ocaﬁon

Carbocation (1) isomeérisé
initial

Crackin
enp

c Ki Carbocation
'en [Slng @ plus légers

Cycles semi-
déhydrogénés
+

Oléfines légeres
et isomeérisées
+

H2

* Coke *

Aromatiques ISO-pe_l:afﬁnes
+

4 Hao H2

Figure l11.3 : Schéma de I'ensemble des transformations de la reformation a partir des
paraffines

l1l.3 Considérations thermodynamiques et cinétiques des réactions de reforming

[11.3.1 Déshydrogénation des naphtenes

e Thermodynamiguement

Cette réaction est trés endothermique (AH = 210 kd/mole) et s’accompagne d’une
augmentation du nombre de moles ; elle est donc favorisée par un accroissement de
la température et un abaissement de la pression. [20]

e Cinétiguement

La vitesse de la réaction diminue avec 'augmentation du nombre d’atomes de carbone
de la charge mais demeure notablement plus élevée que celles des autres réactions,
c’est la réaction la plus rapide de toutes les réactions de reforming, elle dépasse de
10-100 fois les autres réactions. L’énergie d’activation de la déshydrogénation des
naphtenes est (E = +20 Kcal/mole).

[11.3.2 Déshydrocyclisation des paraffines

e Thermodynamiquement

La déshydrocyclisation des paraffines est encore plus endothermique (AH=250
kd/mol) que la déshydrogénation des naphténes et s’Taccompagne d’'une augmentation
du nombre de moles ; elle est donc favorisée par une température plus élevée et une
pression plus basse. [20]

32



Chapitre Il Les réactions mise en jeu

e Cinétiguement

Elle est beaucoup plus lente et & cause de sa faible vitesse, ne devient importante que
si les conditions adoptées sont sévéres (température élevée et basse pression). [20]

[11.3.3 Isomérisation des paraffines linéaires et naphténes

e Thermodynamiguement
L’isomérisation est faiblement exothermique.

e Cinétiguement

L’isomérisation est trés rapide dans les conditions usuelles de fonctionnement. De ce
fait, elle est peu sensible & une variation de température et insensible a la pression,
mais elle est inhibée par les composés aromatiques formés dans la réaction globale
de reformage.

I11.3.4 Hydrocraquage et hydrogénolyse des paraffines et des naphténes

e Thermodynamiquement

Ce sont des réactions exothermiques (AH = - 40 kJ/mol), thermodynamiquement
compléetes dans les conditions opératoires usuelles. [20]

e Cinétiguement

Ce sont des réactions lentes en compétition avec la réaction de déshydrocyclisation,
elles sont accélérées lorsque la pression augmente, de plus, lorsque la température
s’éléve ces transformations peuvent devenir plus importantes que I'isomérisation et la
déshydrogénation.

[11.3.5 Formation de coke

C’est une réaction compléte, avec un temps de séjour suffisamment long, il est
possible de transformer tous les hydrocarbures en coke.

Elle résulte de la condensation des molécules insaturées sur des cycles
polyaromatiques lourds. Cette réaction constitue I'une des réactions parasites les plus
génantes puisqu’elle entraine une diminution de l'activité des catalyseurs. Elle est
combattue en maintenant une pression d’hydrogéne qui oriente vers I’hydrocraquage
mais exerce un effet défavorable sur la thermodynamique de la déshydrogénation. [20]

l1l.4 Analyse cinétique des réactions chimiques

I11.4.1 Effet de la pression partielle de I’hydrogéne

Les basses pressions favorisent toutes les réactions souhaitables et réduisent le
craquage. Pour compenser l'effet négatif des basses pressions sur le cokage, une
unité de reformage a basse pression exige une régénération continue du catalyseur.

A basse pression : la vitesse de craquage s'en trouve réduite et la vitesse de
déshydrocyclisation augmentée, ainsi que la vitesse de cokage. [14]
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déshydrogé&nation

isomérisation
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craguage -

log v [V déshydrogénation)
|

PH2(bar)

U 1 1 1 1
0 10 20 30 40 50

Figure 111.4 : Vitesse des diverses réactions en fonction de la pression
d'hydrogene

[11.4.2 Effet de la température

Une augmentation de la température favorise la cinétique de déshydrogénation,
d’isomérisation, de déshydrocyclisation mais accélére encore davantage les
réactions de dégradation (craquage, cokage).

Par conséquent, une augmentation de température conduit a une augmentation de
I'indice d'octane associée a une diminution du rendement du reformat. Donc il faut
toutefois une augmentation de température modérée pendant la vie du catalyseur
pour maintenir son activité et par conséquent pour obtenir I'indice d'octane du
produit. [14]

E(kJ-mol{exp (-1)) | 84Déshydrogénation

- 42Hydrogénation

105isomeérisation

x
= 105 185 Craquage
o
-l
\ e 145 déshydrocyclisation
145
145\ 145 Cokage
1 I
0 510 450 T(=C)

Figure 111.5 : Influence de la température sur les vitesses de réaction
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[11.4.3 Effet sur le nombre d'atomes de carbone

La déshydrocyclisation des paraffines en C6 pour donner du benzene est plus
difficile que celle de la paraffine en C7 pour donner du toluéne, qui est elle-méme
plus difficile que celle de la paraffine en C8 pour donner des xylénes. Par
conséquent, la fraction qui convient le mieux pour alimenter un procédé de
reformage est la fraction C7-C10. [14]

ELATIWE RATE OF DESHYDROCYCLIZATION OF Crn HE2n + & WS C

CRACKIMNG

CRACKING

g VAV

V7 DEHTIROCYGCLIZA

x ] Lo

HEER OF CARBON ATOMS

Figure 111.6 : les vitesses de déshydrocyclisation et de craquage en fonction
du nombre d'atomes de carbone

[11.5 Conclusion

D'apres l'analyse qui précede, il est possible de formuler les conclusions suivantes
[14]:

» Les réactions de déshydrogénation sont trés rapides, d'environ un ordre de
grandeur plus rapides que les autres réactions.

» Les basses pressions favorisent toutes les réactions souhaitables et réduisent
le craquage. Pour compenser I'effet négatif des basses pressions sur le
cokage, une unité de reformage a basse pression exige une régénération
continue du catalyseur.

» Une augmentation de la température favorise la cinétique de
déshydrogénation, d'isomeérisation, de déshydrocyclisation, mais accélere
encore davantage les réactions de dégradation (craguage, cokage). Par
conséquent, une augmentation de température conduit a une augmentation
de l'indice d'octane associée a une diminution du rendement du reformat.

» Les vitesses de réaction aussi importantes que la déshydrocyclisation des
paraffines augmentent notablement avec le nombre d'atomes de carbone. La
cyclisation est plus rapide pour la paraffine en C8 que pour celle en C7, et
plus rapide pour la paraffine en C7 que pour celle en C6. Par conséquent, la
fraction C7 - C10 est la charge qui convient le mieux.
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Les variables du procédé sont :

>

YV VYV V

>

Pression,

Température,

Vitesse spatiale,

Pression partielle d’hydrogéene ou taux de recyclage H2/HC,
Qualité de charge d'alimentation,

Teneur en coke du catalyseur usé a la sortie du dernier réacteur.

Les grandeurs ci-dessus sont des variables indépendantes.

IV.1 Pression
La pression partielle d’hydrogéne est la variable de base du fait de son effet intrinséque
sur les vitesses de réaction.

Toutes les réactions de production d'’hydrogene, a savoir déshydrogénation et
déshydrocyclisation, sont augmentées a basse pression.

Plus la pression est faible, plus les rendements sont élevés a la fois pour le reformat
et pour I'hydrogene, pour un indice d'octane donné. C'est pour cela que l'on réduit la
chute de pression dans l'unité et que I'on recherche la pression de fonctionnement la
plus faible possible. Cependant, les basses pressions augmentent la cokéfaction. [14]

Réformat
Durée de vie de catalyseur

Taux de recyclage

Coke

Gaz |
10 - 40 P atm
PH:>

-
=

Figure IV.1: Influence de la pression

V.2 Température
La température est la variable la plus commandé, un réglage de la température est
nécessaire seulement dans les cas suivants :

Pour modifier I'indice d'octane du reformat.

Pour traiter une quantité de charge différente.

Pour traiter une qualité de charge différente.

Pour compenser une perte d'activité passagere due a un empoisonnement
temporaire.

Pour compenser le vieillissement du catalyseur constaté au bout de
plusieurs années.
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Une augmentation de la température en entrée du réacteur entraine :

» Une augmentation de la conversion des composés non aromatiques de
l'alimentation, principalement des paraffines, du fait que la réaction
d'hydrocraquage est davantage favorisée que la cyclisation des paraffines, le
résultat final est le suivant :

¢ Une augmentation de l'indice d'octane, mais une diminution de la production
de reformat.

e Une augmentation du dép6t de coke, compensée par une augmentation de
la circulation de catalyseur pour maintenir au méme niveau la teneur en coke
du catalyseur. [14]

n Activité du
Catalyseur
NO

Réformant Gaz

Coke

T°C

Figure IV.2 : Influence de la température

IV.3 Vitesse spatiale

La vitesse spatiale est la quantité de charge d'alimentation liquide, exprimée en masse
(ou en volume) qui est traitée par heure, divisée par la quantité de catalyseur dans les
réacteurs.

L’augmentation de sévérité due a I'accroissement du temps de contact a pour effet
d’améliorer le NO, de diminuer le rendement et d’augmenter la production de légers
tout en favorisant le cokage. Son effet est donc qualitativement identique a celui de la
température et le langage cinétique correct consiste a dire que : [14]

V déshydrogénation >>V isomérisation >V hydrocraquage >V déshydrocyclisation.

V.4 Ratio H2/HC et pression partielle de H2
Le ratio H2/HC est le ratio d’hydrogene pur dans le gaz de recyclage (en mole/heure)
sur le débit d'alimentation (en mole/heure).

La pression partielle d’'hydrogéne est liée au ratio H2/HC. Du fait de la faible flexibilité
de la pression totale dans la pratigue, la pression partielle d'hydrogéene est
essentiellement réglée par le flux de recyclage.
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L'hydrogene de recyclage est nécessaire a I'opération de reformage pour des raisons
de stabilité du catalyseur. Il a pour effet de balayer les produits de réaction et les
matériaux condensables du catalyseur et de fournir au catalyseur de I'hydrogene
immédiatement disponible.

Une augmentation du ratio H2/HC entraine le naphta a travers les réacteurs a une plus
grande vitesse et fournit une dissipation thermique plus importante pour la réaction
endothermique. Il en résulte en définitive une plus grande stabilité.

Un ratio H2/HC plus faible diminue la pression partielle d'hydrogéne et augmente la
formation de coke. Sur la plage de fonctionnement typique, le ratio H2/HC a peu
d'influence sur la qualité ou le rendement de la production. [14]

IV.5 Qualité de I'alimentation
IV.5.1 Plage de distillation

Les fractions lIégéres ont une faible teneur en naphténes et en aromatiques et, par
conséquent, une forte teneur en paraffines C6. La cyclisation des paraffines C6 en
aromatiques est plus difficile que la cyclisation des paraffines C7 ou C8.

Par conséquent, pour un indice d'octane donné, plus la charge d'alimentation est
Iégere, plus la sévérité requise est élevée ou, inversement, a sévérité constante, un
bas point d'ébullition initial conduit a de faibles rendements de production en
aromatiques et en hydrogéne.

Les fractions lourdes ont une forte teneur en naphténes et en aromatiques. Par
conséquent, elles ont besoin d'une sévérité moindre pour obtenir de bons rendements.
Cependant ces fractions contiennent aussi des composés polycycliques qui
produisent un dépét de coke important sur le catalyseur.

Un point final d'ébullition élevé de la charge d'alimentation est favorable jusqu'a un
certain point, et représente un facteur négatif au-dela. Généralement, il n'est pas
recommandé d'avoir un point final d'ébullition supérieur a 180 °C.

IV.5.2 Composition Chimique

La composition chimique détaillée de la charge d'alimentation est déterminée par
chromatographie en phase gazeuse. Cette analyse est nécessaire pour prévoir la
production d'aromatiques et d'hydrogene, ainsi que la sévérité de |'opération.

Méme si cela ne suffit pas pour une prédiction compléte, il s'est averé tres utile de
disposer d'un indice de caractérisation des charges d'alimentation lié a la teneur en
aromatiques effective et probable de la charge. Il a été longtemps fait usage de N +
2A (N et A étant le pourcentage en volume de naphténes et d'aromatiques dans la
charge).

Plus cet indice est élevé, plus la sévérité d'opération est faible, a spécifications de
produit égales. Plus cet indice est faible (c'est-a-dire plus la teneur en paraffines est
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élevée), plus la sévérité d'opération est élevée, a spécifications de produit égales, a
mesure que la déshydrocyclisation des paraffines devient importante.

IV.5.3 Impuretés de la charge
L'activité du catalyseur peut étre réduite de manieére temporaire ou permanente par
les poisons contenus dans la charge d'alimentation. [14]

Composant Max. admissible (en masse)
Soufre (sous forme d'élément 0,5 ppm max
soufre)
Azote organique (sous forme 0,5 ppm max
d'élément azote)
Eau ou produits oxygéneés 5 ppm max
Chlore 0,5 ppm max
Fluor 0,5 ppm max
Arsenic 5 ppb max
Plomb 5 ppb max
Cuivre < limite de détection
Mercure 1 ppb max
Fer < limite de détection

Tableau IV.1: Impuretés maximales admissibles (en masse) dans la charge
d'alimentation.

IV.6 Rapport Eau-Chlore

L’un des facteurs les plus critiques est I'environnement eau-chlorure du catalyseur.
Tandis que I'équilibre eau-chlorure est importante sur tous les catalyseurs de platine,
il est plus particulierement important sur les catalyseurs bimétalliques. Les catalyseurs
bimétalliques fonctionnent généralement a un niveau plus bas de la teneur en eau du
gaz de recyclage pour optimiser le rendement et la stabilité du catalyseur. Cela induit
une réponse lente de l'unité aux variations du taux d’injection de chlore, ainsi qu aux
ajustements suite a des perturbations.

Bien qu'une quantité trop importante d'eau dans le recyclage (supérieure a 30 ppm
en vol.) soit néfaste pour le catalyseur, il est également admis qu'un peu d'eau (de 15
a 25 ppm en vol.) soit nécessaire pour activer la fonction acide du catalyseur.

Dans une unité Octanizing, la quantité d'eau produite lors de la phase de réduction
est normalement de 15 a 25 ppm en vol. dans le recyclage, Un analyseur d'humidité
en ligne permet de contréler cette valeur.
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Du chlore est injecté lors de la phase d'oxychloration et son débit est réglé pour
correspondre a la plage recommandée de 0,9 % a 1,1 % en masse de chlore sur le
catalyseur.

L'injection de chlore dans la charge d'alimentation peut étre nécessaire dans

guelques cas comme par exemple apres un afflux d'eau anormal dans la charge, ou
si I'unité de régénération est arrétée. [14]

V.7 Résumé

Le Tableau suivant résume l'effet théorique sur la performance de I'unité de chaque
variable du procédeé.

Augmentation RONC Production Production Dépot de
de reformat de H2 coke

Pression

\
Température /v
\

Vitesse spatiale

Ratio H2/HC >

Qualité de A+085N

naphta /

Point d'ébullition

final el

Point d'ébullition

initial Pt

VNIV LY
NN TN
JINA/ /NS

Tableau 1V.2 : I'effet théorique sur la performance de I'unité de chaque variable du procédé
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V.1 Définition d’un catalyseur

Un catalyseur est généralement un solide poreux qui se présente sous forme de
batonnets ou de billes dont le réle est d’accélérer les transformations chimiques
recherchées dans le procédé. Il n'est pas consomme : soit il ne participe pas a la
réaction mais sa présence facilite la rupture des liaisons, soit il y participe mais est
régénéré a lafin, cependantil ne figure pas dans I'équation de la réaction qu’il catalyse.

Un catalyseur agit avec sa surface : les molécules de la charge se déposent sur la
surface ainsi que dans les pores et se transforment sur cette derniére. La composition
chimique du catalyseur doit étre adaptée aux transformations souhaitées ce qui
explique la diversité des formules catalytiques. Aussi, I'action d’'un catalyseur sur une
réaction s’appelle une catalyse. [21]

V.2 Propriétés mécaniques et physiques

Tout catalyseur industriel doit répondre de facon aussi parfaite que possible a la
définition fondamentale d’'un catalyseur a savoir : I'activité, la sélectivité et la stabilité.
[14]

V.2.1 L’activité

Elle exprime I'aptitude du catalyseur a augmenter la vitesse des réactions en jeu, elle
permet d’atteindre des taux de transformation acceptables dans des conditions aussi
économiques que possibles (basse pression, basse température, forte vitesse
spatiale).

V.2.2 La sélectivité

Exprime l'aptitude du catalyseur a favoriser des réactions souhaitables plutét que
d'autres, elle permet d’obtenir de bons rendements du produit désiré en limitant
I'intervention des réactions parasites.

V.2.3 La stabilité

Caractérise le fait que le catalyseur n’évolue que tres lentement au cours du temps,
elle est affectée par le dépét de coke, par son inhibition de I'acidité du catalyseur et la
diminution de la surface de contact métallique. Des traces de métal dans la charge
affectent également la stabilité de facon négative.

Enfin, méme si un catalyseur a toutes ces qualités, il doit encore satisfaire a I'exigence
suivante : étre le moins cher. [14]

V.3 Nature du Catalyseur de reformage catalytiqgue CR 401

Il est constitué par de I'alumine chlorée sur laquelle sont dispersés des métaux (platine,
rhénium ...), son prix est tres élevé et il faut utiliser environ 70 tonnes dans une unité
qui traite 100 t/h de charge.
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Le catalyseur de platine et d'étain & base d'alumine de grande pureté CR 401 sert au
reformage du naphta lourd. Ce catalyseur est fabriqué par Axens et il est disponible
sous forme sphérique.

CR 401 est un catalyseur de reformage bi-métallique, platine-étain, mis au point pour
produire une essence a haut indice d'octane a partir de naphta de distillation directe.
Il a été congu pour le procédé de reformage a régénération continue. [14]

Platine et étain sur sphéres d’alumine de pureté ¥ " Ou L o, >

élevée » o~ v e,

. =~ - . v ol r

Diameétre 1,8 mm 1S P Y% o PP e, ,"
Platine 0,3% en poids A~ "\ ;‘\‘. TY

N ; ) - - ) - ,v_ " ) 4

Perte au feu a 900 °C 1% en poids A T i

F Y | 4 . ’ / ’ v
Aire de surface 200 m2/g Y*r U UL 0wy e
Volume total des pores | 0,6 cm3/g . o e
Figure V.1 : lllustration du catalyseur CR401

Tableau V.1 : Les différentes propriétés du catalyseur CR401

V.4 Caractéristiques du catalyseur CCR

Les principales caractéristiques sont les suivantes : [14]

- Support d'alumine haute pureté présentant une forte résistance a l'attrition.

- Stabilité et sélectivité élevées du fait du platine associé a d'autres métaux
(Promoteurs).

- Régénérabilité élevée, idéale pour les opérations en continu.

- Forte rétention des chlorures.

- Haute résistance mécanique offrant une abrasion minimale lors du transfert du
catalyseur par les lifts entre les réacteurs.

L'association des qualités mentionnées ci-dessus et de la régénération en continu
procure les avantages suivants :

- Rendement de reformat élevé.
- Rendement d’hydrogene éleve.
- Coefficient en service éleve.

- Longue durée de vie.

- Faible stock de catalyseur.

- Faibles codts d'exploitation.
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V.5 Mécanisme du catalyseur CCR

L’activation des réactions est réalisée par des catalyseurs susceptibles de favoriser
aussi bien I'isomérisation et la cyclisation que la déshydrogénation. De ce fait, les
systémes catalytiques mis en ceuvre sont bifonctionnels métallique-acide. [14]

V.5.1 Fonction métallique et acide

Le catalyseur a une influence sur les vitesses de réaction par ses deux fonctions
différentes : métallique et acide, qui favorisent différents types de réaction.

- Les réactions de déshydrogénation et d’hydrogénation sont étendues par le métal
du catalyseur.

- Les réarrangements de structure moléculaire (de linéaire a cyclique, par exemple)
sont essentiellement catalysés par la fonction acide du support.

Du fait de son activité d'hydrogénation et de déshydrocyclisation élevée, le platine a
été sélectionné pour le métal de base du catalyseur.

Le support est de l'alumine de haute pureté (fonction acide) qui intervient
essentiellement pour la cyclisation des paraffines en aromatiques.

En bref, les principales réactions impliqguées dans les procédés de reformage sont
catalysées essentiellement soit par le support, soit par les fonctions métalliques,
comme indiqué ci-dessous :

Déshydrogénation — Fonction métallique
Déshydrocyclisation — Fonction métallique + acide
Isomérisation — Fonction acide
Hydrogénolyse — Fonction métallique
Hydrocraquage — Fonction métallique + acide

V.5.1.1 Fonction métallique

La majorité des catalyseurs industriels actuels utilise une phase active a base de
platine. La teneur en platine est inférieure a 1% massiques pour des raisons de codt.
Pour une activité catalytique maximale, le métal doit posséder une distribution
uniforme sur le support et il doit étre au-dessous de la taille maximale possible de
particules (la valeur effective est de l'ordre de 1.10-6 mm). Cette forte dispersion et
cette taille micrométrique des particules, résultant du procédé spécial de fabrication,
doivent étre maintenues durant la vie du catalyseur en mettant en place des conditions
de fonctionnement appropriées.

La force de la fonction métallique peut étre modifiée par I'addition d’'un second métal
tel que I'étain en proportions similaires au platine car globalement I'étain est utilisé
pour rendre le catalyseur au platine plus sélectif vers les réactions souhaitables en
limitant les réactions négatives.
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Une diminution des performances de la fonction métallique peut étre causée par :

- Un empoisonnement de la phase métallique

- Une altération de la phase métallique sur le support.

- Un frittage de la phase métallique durant la premiére étape de régénération
(combustion du coke), en raison des hautes températures locales et du haut
niveau de pression partielle de I'eau.

- Une réduction humide conduit également au frittage de la phase métallique.

V.5.1.2 Fonction acide

La fonction acide fournie par le support du catalyseur favorise les changements de
structure. L'alumine Gamma est couramment utilisée comme support présentant des
sites acides dans les procédés de reformage. Ce support se présente sous forme de
plaguettes avec différentes faces.

Il faut un certain niveau d'acidité du support de catalyseur pour promouvoir certaines
des réactions souhaitées (isomérisation, déshydrocyclisation), ce qui conduit par
conséquent a une maximisation des performances souhaitées (production de reformat,
rendements en hydrogéne ou en indice d'octane).

L'acidité du catalyseur dépend de la quantité de chlore fixée sur le catalyseur a la
fabrication. En fonctionnement, la teneur en chlore du catalyseur varie en fonction de
I'humidité du gaz de recyclage et de I'élution a I'eau du chlore, ce qui se produit surtout
pendant I'étape de combustion du coke, en raison de la formation d'eau de combustion.

C'est pourquoi ce niveau doit étre ajusté pendant I'oxychloration et maintenu dans une
plage comprise entre 0,9 % a 1,1 % en masse. [14]

V.6 Contaminants du catalyseur

Les contaminants du catalyseur sont classés en deux catégories : les poisons
temporaires (Parfois également appelés inhibiteurs) et les poisons permanents.

Les poisons temporaires sont ceux qui peuvent étre éliminés du catalyseur sans
couper l'installation et pour lesquels I'activité propre du catalyseur et sa sélectivité sont
rétablies une fois que le contaminant disparait. [14]

V.6.1 Les poisons temporaires

Les plus courants (inhibiteurs) de catalyseurs de reformage sont le soufre, l'azote
organique, les halogenes, I'eau et les composés organiques oxygéneés.

a) Le soufre

Le soufre est lI'impureté la plus courante que I'on puisse trouver dans la charge d'une
unité de reformage. La concentration maximale admissible est de 0,5 ppm en masse
pour S.
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Dans la mesure du possible, un fonctionnement a faible teneur en soufre procurera au
catalyseur une stabilité et une sélectivité supplémentaires. [14]

- Effet de la contamination au soufre :
La contamination réaction au soufre inhibe la fonction métallique du catalyseur. Cela

se traduit par :

- Une diminution des rendements d'hydrogene.

- Une diminution de la pureté de recyclage.

- Une augmentation de I'hydrocraquage (augmentation du rendement de
production de GPL).

- Une réduction des chutes de température dans les réacteurs, notamment
Dans le premier, et parfois une augmentation de la chute de température a
Travers le deuxiéme réacteur.

- Une augmentation de la vitesse de cokage.

b) L’azote

L'azote est moins frequemment présent que le soufre dans la charge de reformage et
rarement présent dans le naphta de distillation directe, I'azote est une impureté
habituelle du naphta de craquage. La concentration maximale admissible dans la
charge est de 0,5 ppm en masse, exprimé sous forme d'azote organique.

- Effet de la contamination a 'azote :
La contamination & l'azote réduit la fonction acide et se traduit par :

- Une diminution de l'indice d'octane.
- Une légere diminution de production d'hydrogene.
- Une réduction de la chute de température dans le réacteur.

c) Eau et composés organiques oxygenés

Les composés organigues oxygenés (méthanol, MTBE, TAME, phénol, etc.) sont
transformés en eau aux conditions de fonctionnement des réacteurs.

L'eau n'est pas vraiment un poison car il est nécessaire de disposer d'une certaine
guantité d'eau pour activer la fonction acide du catalyseur. Cependant, un excés d'eau
conduit & une diminution de l'activité du catalyseur et sa teneur maximale admissible
est de 4 ppm (en masse) dans la charge.

d) Halogénes (chlore, fluor)

La quantité maximale admissible dans la charge de l'unité est de 0,5 ppm en masse
pour chacun. [14]
- Effet du chlore, contamination par du fluor :
Les réactions d'hydrocraguage sont augmentées :
- Plus faible rendement de produit liquide de reformat.
- Rendements GPL et C1 plus éleveés.

- Indice d'octane légérement supérieur.
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- Diminution de la production d'hydrogene.

V.6.2 Les poisons permanents

Les poisons permanents sont ceux qui induisent une perte d'activité qui ne peut pas
étre compensée, méme avec une régénération, si grave que le catalyseur doit étre
remplacé.

Pour les catalyseurs conventionnels a lit fixe ainsi que pour les catalyseurs régénéres
en continu, les principaux poisons permanents sont I'arsenic, le plomb, le cuivre, le fer,
le nickel, le chrome, le mercure, le sodium et le potassium. [14]

Poisons Niveau max (en masse) | Source

Arsenic 5 ppb max Naphtas de craquage
Plomb 5 ppb max Rejets recyclés
Cuivre < Limite de détection Corrosion

Mercure 1 ppb max Naphta-condensats

Tableau V.2 : Le niveau de masse maximum admissible selon les poisons et leurs sources

- Effet de la contamination par des métaux :
La contamination par des métaux se caractérise par :

- Une baisse extréme du AT dans le premier réacteur, associée a une
augmentation du AT dans le deuxiéme réacteur.

- Une diminution de l'indice d'octane.

- Une augmentation du rendement de produit liquide.

- Diminution de la production d'hydrogéene.

V.6.3 Coke

Il est un poison temporaire dans la mesure ou son effet négatif est réversible par
régénération. Il se dispose sur le catalyseur et du fait de son importance capitale dans
les unités de reformage catalytique, la formation de coke est traitée a part. [14]

V.7 Circulation du catalyseur

La circulation du catalyseur est assurée en continu au moyen d'un systeme de lift de
gaz qui achemine le catalyseur du fond du régénérateur vers le haut du premier
réacteur, puis du fond de chaque réacteur vers le haut du réacteur suivant, et enfin du
fond du dernier réacteur vers le haut du régénérateur. Le catalyseur s'écoule vers le
bas par gravité a travers chaque lit de réacteur. Il fait appel a deux gaz de lift : [14]

L'azote gazeux pour :

- Lift 1, entre le régénérateur et le premier réacteur.
- Lift 5, entre le quatriéme réacteur et le régénérateur.
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Du gaz riche en hydrogene dans la section de réaction, a savoir :

- Lift 2, entre le premier et le deuxiéme réacteur.
- Lift 3, entre le deuxiéme et le troisieme réacteur.
- Lift 4, entre le troisieme et le quatrieme réacteur.

V.8 Régénération du catalyseur

Afin d'obtenir une bonne régénération de l'unité de reformage catalytique, les
opérations suivantes sont effectuées en continu dans l'unité de reformage CCR : [14]

=

Combustion du coke
Oxychloration du catalyseur
Calcination du catalyseur

Refroidissement du catalyseur

o &~ 0N

Réduction du catalyseur.

Les trois premieres étapes sont effectuées dans le régénérateur, la quatrieme étape
dans la premiére trémie inférieure et la derniére étape dans la chambre de réduction.
Cette opération s’effectue en continu et est destinée a assainir le catalyseur cokéfié et
usé en amont.

Régénération

>

Catalyseur cokéfié Catalyseur régénéré

Figure V.2 : lllustration du catalyseur cokéfié et apres régénération

V.8.1 Boucle de régénération

Les conditions de fonctionnement de la boucle de régénération sont liées a la quantité
de coke déposée sur le catalyseur et a la quantité de catalyseur qui circule.

Lorsque les conditions de fonctionnement sont stables, le niveau de coke du
catalyseur usé doit de préférence étre maintenu entre 4 et 6 % en masse, en fonction
de la capacité de l'unité, de la sévérité requise et de la qualité de la charge
d'alimentation. Ceci s'obtient par un réglage de la vitesse de circulation du catalyseur.
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Le débit du catalyseur ne doit donc, a priori, pas dépasser la capacité de design de la
circulation.

Une augmentation du dépot de coke sur le catalyseur usé ou une augmentation de
circulation du catalyseur peut conduire a une augmentation prohibitive de la
température dans la zone de combustion. En pareil cas, du fait que la température est
liée & O2 dans la zone de combustion ce qui conduit a une augmentation du débit de
gaz de régénération. Il faut également veiller a conserver Oz > 0,2 % en vol a la sortie
de la deuxieme zone de combustion, pour étre sar qu'il se produit une combustion
compléte du coke dans la deuxieme zone de combustion.

La quantité d'air envoyée vers la zone de calcination doit étre supérieure (ou égale) a
la quantité envoyée a la deuxiéme zone de combustion. [14]

Catalyseur cokéfié

Gaz de combustion l

.| Premiére zZone de
combustion

¥

-

. Deuxiéme zone de
) combustion
Air
Gaz de
régénération p L 4
Oxychloration
. o .
Gaz de Calcination Injection d agent
P chlonidnque et eau
> Calcination ]7
Gaz d’Oxychloration

L

Catalyseur régenére

Figure V.3 : Schéma récapitulatif de la répartition des gaz selon les zones de la
régénération
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Chapitre VI Calcul de 'unité et interprétation des résultats
V1.1 Données de calcul
Propriétés ASSAY 48/99
Distillation ASTMD86 estimé (°c)

10% 108

50% 126

Cas design 70% 138
Masse volumique a 15 °c (kg/l) 0,7394
Masse moléculaire (kg/kmol) 114,58

Teneur en paraffines % masse 68,25

Teneur en naphtenes % masse 25,62

Teneur en aromatiques % masse 6,15

Propriétés ASSAY 48/99
Distillation ASTMD86 estimé (°c)

Point initial d’ébullition 96,6
10% 107 ,6
50% 1245
Cas réel 70% 137,5
90% 155,6
Point final d’ébullition 174,3
Masse volumique a 15 °c (kg/l) 0,7275

Masse moléculaire (kg/kmol) 101
Teneur en paraffines % masse 53,99
Teneur en naphtenes % masse 34,98
Teneur en aromatiques % masse 11,01

Tableau VI.1 : caractéristiques de la charge CCR
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Propriétés ASSAY 48/99
Distillation ASTMD86 estimé (°c)
10% 101,6
50% 131,6
Cas
design 70% 149
Masse volumique a 15 °c (kg/l) 0,8205
Masse moléculaire (kg/kmol) 103,24
Teneur en paraffines % masse 22,2
Teneur en naphtenes % masse 0,47
Teneur en aromatiques % masse 77,33
Propriétés ASSAY 48/99
Distillation ASTMD86 estimé (°c)
10% 93,1
50% 135,7
70% 151,6
Cas reel Masse volumique a 15 °c (kg/l) 0,8211
Masse moléculaire (kg/kmol) 100,2
Teneur en paraffines % masse 16,75
Teneur en naphtenes % masse 6,03
Teneur en aromatiques % masse 77,20

Tableau V1.2 : Caractéristiques du reformat
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Cas design Cas réel
Débit massique (kg/h) 82500 74205
Charge
Température (°C) 526,7 516
Température d’entrée (°C) 526,7 516
Reacteurl , —
520-R-001 Température de sortie (°C) 405,7 405,6
Pression (bar) 4,75 4,58
Reacteur2 Température d’entrée (°C) 526,7 516
520-R-002 .
Température de sortie (°C) 444.6 448,9
Pression (bar) 4,30 4,33
Reacteur3 Température d’entrée (°C) 526,7 516
520-R-003 _ :
Tempeérature de sortie (°C) 463,1 464,9
Pression (bar) 3,75 4,10
Reacteur4 Température d’entrée (°C) 526,7 516
520-R-004 .
Température de sortie (°C) 476,3 473,4
Pression (bar) 3,30 3,84
Reformat Débit massique (kg/h) 72352 65688

Tableau V1.3 : conditions opératoires
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VI.2 Bilan matiére

VI.2.1. Calcul des taux de conversion

Pour effectuer le calcul, il est nécessaire de connaitre le PONA de la charge et du
reformat, cette composition est donnée dans le tableau V1.4

Le tableau V1.4 représente la composition en paraffines, naphtenes et aromatiques
dans la charge et dans le reformat.

% massique Débit massique
P N A Kg/h
Cas Charge 68.25 25.62 6.15 82500
Design

Reformat 22.2 0.45 77.33 72352
Cas Charge 53.99 34.98 11.01 74205
Réel

Reformat 16.75 6.05 77.20 65688

Tableau V1.4 : Composition en paraffines, naphténes, et aromatiques (PONA) dans la
charge et dans le reformat

VI.2.1.1 Taux de conversion des familles d’hydrocarbures dans les quatre
réacteurs de I'unité octanizing

VI.2.1.1.a) Taux de conversion total des familles d’hydrocarbures lors du
reformage de la charge en reformat (Ttotal)

Le taux de conversion total des familles d’hydrocarbure est donné par les formules
suivantes :

T total p = (AP /P charge )* 100
T total N = (AN /N charge )* 100

T total A = (AA/Areformat )* 100

Avec :

AP : le débit massique des paraffines transformées
AN : le débit massique des naphtenes transformées.
AA : le débit massique des aromatiques transformeés.

Pcharge , Ncharge, Acharge : l€S débits massiques des familles d’hydrocarbures dans la
charge.
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Préformat , Nréformat, Aréformat : 1€S débits massiques d’hydrocarbures dans le reformat.

Les résultats sont regroupés dans le tableau VI.5 :

Débit massique (kg/h) Taux de conversion total (%)

AP AN AA Ttotal P Ttotal N Ttotal A

Cas design | 40244,11 | 20796,45 | 50876,05 | 71,47 98,39 90,93

Cas réeel 29060,54 | 21995,94 | 42541,16 | 72,54 84,74 83,89

Tableau VI.5 : Taux de conversion total des familles d’hydrocarbures

VI.2.1.1.b) Taux de conversion des familles d’hydrocarbures dans chaque
réacteur

» Taux de conversion des paraffines dans chaque réacteur :

Le taux de conversion en paraffines dans chaque réacteur est donné par les
formules suivantes :

TP1:(

) * Ttotal p

AToTAL

Avec :
Tp1, Tpo, Tps , Tpy - taux de conversion en paraffines dans chaque réacteur.

AT, , AT, , AT, , AT, : la différence de température entre chaque entrée et sortie du
réacteur.

AroraL - la somme des différences de température dans chaque réacteur.

Les résultats sont regroupés dans le tableau V1.6 :
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°C % massique
AT1 | AT2 | AT3 | AT4 | ATt | Tr1 Tpr2 Trs !
Casdesign | 121 |82,1 |63,6 |50,4| 317,1 |27,27| 185 | 14,33 | 11,35
Cas réel 1104 | 67,1 | 51,1426 | 2712 |29,53|17,95| 13,67 | 11,39
Tableau VI.6 : Taux de conversion en paraffines dans chaque réacteur
» Taux de conversion des naphténes dans chaque réacteur :
Le taux de conversion en naphténes dans chaque réacteur est donné par les
formules suivantes :
AN
Ty = (ArorlAL ) * Trotarn
AN
Ty, = (ATOTZL ) * Trotarn
AN
Tz = (ATOT:;L ) * Trotarn
AN
Tyna = (ATOT:L ) * Trotarn
Tn1, Ty2, Ths » Tya - taux de conversion en naphténes dans chaque réacteur.
Les résultats sont regroupés dans le tableau V1.7 :
°C % massique
AT1 | AT2 | AT3 | AT4 | ATtwta | TN T N2 T N3 T Na
Cas design | 121 |82,1 |63,6 50,4 | 317,1 |37,54| 2547 | 19,73 | 15,63
Cas réel 110,4| 67,1 | 51,1426 | 2712 | 34,5 |20,97 | 15,97 | 13,31
Tableau V1.7 : Taux de conversion en naphténes dans chaque réacteur

54



Chapitre VI Calcul de 'unité et interprétation des résultats

» Taux de conversion des aromatiques dans chaque réacteur :

Le taux de conversion en aromatiques dans chaque réacteur est donné par les
formules suivantes :

AAq

Ty = (A ) * Ttotal A
TOTAL

Ty, = (A ) * Tiotal a
TOTAL
AAs

Tys = (A ) * Ttotal A
TOTAL

Tyy = (A ) * Tiotal a
TOTAL

Tu1, Taz, Tas , Ty @ taux de conversion en aromatiques dans chaque réacteur.

Les résultats sont regroupés dans le tableau VI.8 :

°C % massique

AT1 | AT2 | AT3 | AT4 AT'total Ta1 T a2 T a3 T a4

Casdesign | 121 |82,1 (63,6 |50,4| 317,1 |34,70| 23,54 | 18,23 | 14,45

Cas réel 110,4| 67,1 | 51,1 42,6 | 2712 |34,15| 20,76 | 15,80 | 13,18

Tableau V1.8 : Taux de conversion en aromatiques dans chaque réacteur

VI.2.1.2 Matiere premiere non transformée des familles d’hydrocarbures dans
chaque réacteur

VI.2.1.2.a) Matiéere premiere non transformée des paraffines dans chaque
réacteur

La matiére premiére non transformée des paraffines dans chaque réacteur est
donnée par les formules suivantes :

Prontr1 = Pcharge . (1= Tp1)

Prontr2 =Pcharge . (1- Tp1-Tp2)

Prontr3 =Pcharge . (1-Tp1-Tp2 - Tp3)
Prontra =Pcharge . (1- Tp1-Tp2-Tpa - Tpa)
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Avec :

Pnontr 1, Pnontr 2, Prontr3, Pnontr4 : Les débits massiques des matiéres premiéres non
transformées des paraffines dans chaque réacteur.

Pcharge : Le débit massique des paraffines dans la charge.

Les résultats sont regroupés dans le tableau V.9 :

%massigue Débit massique (kg/h)
Tr1 Tr2 Trs Tra Pnontr 2 Pnontr 2 Pnontr 3 Pnontr 4 Pcharge
Cas 27,27 | 18,5 14,33 11,35 | 40951,53 | 30534,87 | 22466,19 | 16075,43 | 56306,25
design
Cas 29,53 | 17,95 13,67 11,39 28232,60 | 21041,24 | 15569,58 | 11001,38 | 40063,28
réel
Tableau VI.9 : Matiere premiére non transformée des paraffines dans chaque réacteur

VI.2.1.2.b) Matiere premiere non transformée des naphtenes dans chaque

réacteur

La matiére premiére non transformée des naphténes dans chaque réacteur est
donnée par les formules suivantes :

Nnontr 1 = Ncharge .

NnontrZ = Ncharge .

Nnontr3 = Ncharge

Nnontr4 = Ncharge

Avec :

(1- Tn1)

(1- Tn1- Tn2)

C(1- Tni-Trn2-Tns)

o (1-Tna- Tn2-Tnz=Tna)

Nnontr1 , Nnontr2 , Nnontr3 , Nnontr4 : Les débits massiques des matieres premiéres
non transformées des naphténes dans chaque réacteur.

Ncharge : Le débit massique des naphténes dans la charge

Les résultats sont regroupés dans le tableau VI.10 :

%massique Débit massique (kg/h)
L T2 Tns Tna Nnontr 1 Nnontr 2 Nnontr 3 Nnontr 4 Ncharge
Cas 37,54 25,47 19,73 15,63 13201,86 | 7818,39 | 3648,16 | 344,52 21136,5
design
Cas 34,50 20,97 15,97 13,31 17001,77 | 11558,6 | 7413,29 | 3958,43 | 25956,9
réel

Tableau VI.10 : Matiére premiéere non transformée des naphténes dans chaque réacteur
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VI.2.1.2.c) Matiére premiere non transformée des aromatiques dans chaque

réacteur

La matiére premiére non transformée des aromatiques dans chaque réacteur est

donnée par les formules suivantes :

Anontr 1 = Acharge . ( 1- TAl)

AnontrZ = Acharge . ( 1- TAl - TA2 )

Anontr3 =Acharge . (1- Tar - Ta2 - Tasz)

Anontra =Acharge. (1- Ta1 - Taz - Taz -Taa)

Avec :

Anontr1 , Anontr2 , Anontr3 , Anontr4 : Les débits massiques des matieres premiéres
non transformées des aromatiques dans chaque réacteur

Acharge : Le débit massique des aromatiques dans la charge

Les résultats sont regroupés dans le tableau VI.11 :

%massique

Débit massique (kg/h)

réel

Tal Tas Tas Tha Anontr 1 Anontr 1 Anontr 1 Anontr 1 Acharge
Cas 34,70 | 23,54 18,23 14,45 3313,16 | 2118,80 | 1193,85 | 460,70 5073,75
design
Cas 34,15 | 20,76 15,80 13,18 5379,93 | 3683,84 | 2392,98 | 1316,18 | 8169,97

Tableau VI.11 : Matiere premiére non transformée des aromatiques dans chaque réacteur

VI.2.1.3 Matiére premiére non transformée dans chaque réacteur

Elle est donnée par les formules suivantes :

MP1 = Pnontr1 +Nnontr1 + Anontr1
MP2 = Pnontr2 +Nnontr2 + Anontr2
MP3 = Pnontr3 +Nnontr3 + Anontr3
MP4 = Pnontr4 +Nnontr4 + Anontr4

Avec :

MP1, MP2, MP3, MP4 : les débits massiques des matiéres premieres don transformées

dans chaque réacteur

Les résultats sont regroupés dans le tableau VI.12 :
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Débit massique (kg/h)
MP1 MP2 MP3 MP4
Cas 57466,55 40472,06 27308,2 16880,65
design
C,asl. 50614,3 36286,68 25370,85 16275,99
rée

Tableau VI.12 : Matiere premiére non transformée dans chaque réacteur

La Figure V1.1 représente la matiére premiere non transformée dans chaque
réacteur

80000
70000
60000
50000

40000
30000
20000
0

1 2 3 4

M cas design M cas réel

Figure V1.1 : Matiére premiere non transformée dans chaque réacteur

VI.2.1.4 Taux de conversion dans chaque réacteur

Le taux de conversion dans chaque réacteur est donné par les formules suivantes :

Tr1=1— ( MP1/ Gcharge )

Tre=1—Tri— ( MP2/ Geharge)

Trza=1— Tr1i— Tr2— ( MP3/ Gcharge )

Tra=1—Tr1i— Tr2— Tra— ( MP4 / Geharge )

Avec :

Tr1, Tr2, Tr3, Tra : taux de conversion dans chaque réacteur.
Gcharge : le débit massique de la charge

Les résultats sont regroupés dans le tableau VI.13 :
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% massique
Tr1 Tr2 Tr3 Tra
Cas 30,34 20,60 15,96 12,64
design
Cas 31,79 19,31 14,71 12,26
réel

Tableau VI.13 : Taux de conversion dans chaque réacteur

La Figure V1.2 représente le taux de conversion dans chaque réacteur :

100
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60
40

20

1 2 3 4
M cas design M cas réel

Figure V1.2 : Taux de conversion dans chaque réacteur

VI.2.2 Quantité des produits sortants dans chaque réacteur

VI.2.2.1 Quantité du reformat dans chaque réacteur

La quantité du reformat dans chaque réacteur est donnée par les formules
suivantes :

R1=Tr1. Gcharge

R2= (Tr2. MP1) +R1

R3= (Trs. MP2) +R2

R4= (Tra. MP3) +R3

Avec :

R1, R2, R3, R4 : les débits massiques du reformat dans chaque réacteur

Les résultats sont regroupés dans le Tableau VI.14 :
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Débit massique (kg/h)

R1 R2 Rs R4
Cas 25030,5 36868,61 43327,95 46779,70
design
Cas 23589,77 33363,40 38700,73 41811,20
réel

Tableau VI.14 : Quantité du reformat dans chaque réacteur

La Figure V1.3 représente la quantité du reformat dans chaque réacteur

1 2 3 4

50000
45000
40000
35000
30000
25000
20000
15000
10000
5000
0

M cas design M cas réel

Figure VI.3 : Quantité du reformat dans chaque réacteur

VI.2.2.2 Quantité du gaz formé dans chaque réacteur

La quantité du gaz formé dans chaque réacteur est donnée par les formules

suivantes :

01 = Geharge — (MP1+R1)
02 = Geharge — (MP2+R2)
03 = Gcharge — (MP3+R3)
g4 = Gcharge — (MP4+Ra)

Avec :

01, 02, g3, g4 : les débits massiques du gaz formé dans chaque réacteur

Les résultats sont regroupés dans le tableau VI.15 :
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Débit massique (kg/h)
01 g2 g3 ga
Cas 2 ;95 5159,33 11863,85 18839,65
design
C'asI 0,93 4557,92 10133,42 16117,81
rée

Tableau VI.15 : Quantité du gaz formé dans chaque réacteur

La Figure V1.4 représente la quantité du gaz formé dans chaque réacteur

20000

15000

10000
o -
A
0
1 2 3 4

M cas design M cas réel

Figure V1.4 : Quantité du gaz formé dans chaque réacteur

VI1.2.3 Bilan matiere dans chaque réacteur

Les résultats finals sont regroupés dans les tableaux suivants (pour chaque
réacteur) :
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VI.2.3.1 Bilan matiere du premier réacteur (520-R-001)

Produits Débit massique (kg/h) % masse
Charge 82500 100
Entrée ™54z Circulant 10239 :
Total 92739 100
Matiere premiére 57466.55 69,65
Cas Design non transformée
Reformat 25030.5 30,34
Sortie Gaz formé 2.95 0,01
Gaz Circulant 10239 -
Total 92739 100
Produits Débit massique (kg/h) % masse
Charge 74205 100
Entrée
Gaz Circulant 37000 -
Total 111205 100
Cas réel
Matiére premiére 50614.3 68,20
non transformée
, Reformat 23589.77 31,79
Sortie
Gaz formé 0.93 0,01
Gaz Circulant 37000 -
Total 111205 100

Tableau VI.16 : Bilan matiére du premier réacteur
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VI.2.3.2 Bilan matiere du 2eme réacteur (520-R-002)

Produits Débit massique (kg/h) % masse
Matiére premiere 57466,55 69,65
non transformée
Entrée Reformat 25030,5 30,34
Gaz formé 2,95 0,01
Gaz Circulant 10239 -
Total 92739 100
Cas Design Matiére premiére 40472,06 49,05
non transformée
Reformat 36868,61 44,69
. Gaz formé 5153,33 6,26
Sortie
Gaz Circulant 10239 -
Total 92739 100
Produits Débit massique (kg/h) % masse
Matiére premiére 50614,3 68,20
non transformée
Entrée Reformat 23589,77 31,79
Gaz formé 0,93 0,01
Cas réel Gaz Circulant 37000 -
Total 111205 100
Matiére premiére 36283,68 48,89
non transformée
) Reformat 33363,40 44,96
Sortie
Gaz formé 4557,92 6,15
Gaz Circulant 37000 -
Total 111205 100

Tableau VI.17 : Bilan matiére du 2éme réacteur
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VI.2.3.3 Bilan matiere du 3eme réacteur (520-R-003)

Produits Débit massique (kg/h) % masse
Matiére premiere 40472,06 49,05
non transformée
. Reformat 36868,61 44,69
Entréee
Gaz formé 5159,33 6,26
Gaz Circulant 10239 -
Total 92739 100
Cas Design Matiere premiere 27308,20 33,10
non transformée
Reformat 43327,95 52,51
. Gaz formé 11863,85 14,39
Sortie
Gaz Circulant 10239 -
Total 92739 100
Produits Débit massique (kg/h) % masse
Matiére premiere 36283,68 48,89
non transformée
Entrée Reformat 33363,40 44,96
Gaz formé 4557,92 6,15
Cas reel Gaz Circulant 37000 3
Total 111205 100
Matiére premiere 25370,85 34,19
non transformée
, Reformat 38700,73 52,15
Sortie
Gaz formé 10133,42 13,66
Gaz Circulant 37000 -
Total 111205 100

Tableau VI.18 : Bilan matiére du 3eéme réacteur
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VI.2.3.4 Bilan matiere du 4eme réacteur (520-R-004)

Produits Débit massique (kg/h) % masse
Matiére premiere 27308,20 49,05
non transformée
Entrée Reformat 43327,95 52,51
Gaz formé 11863,85 14,39
Gaz Circulant 10239 -
Total 92739 100
Cas Design Matiére premiére 16880,65 20,46
non transformée
Reformat 46779,70 56,70
. Gaz formé 18839,65 22,84
Sortie
Gaz Circulant 10239 -
Total 92739 100
Produits Débit massique (kg/h) % masse
Matiére premiére 25370,85 34,19
non transformée
Entrée Reformat 38700,73 52,15
Gaz formé 10133,42 13,66
Cas reel Gaz Circulant 37000 -
Total 111205 100
Matiére premiére 16275,99 21,93
non transformée
) Reformat 41811,20 56,35
Sortie
Gaz formé 16117,81 21,72
Gaz Circulant 37000 -

Tableau VI1.19 : Bilan matiére du 4éme réacteur
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VI.3 Bilan thermique
VI.3.1 Calcul des enthalpies

On calcul les enthalpies de 'ensemble des effluents de la section réactionnelle a
savoir : la charge, le reformat, le gaz de recyclage et le gaz formé.

VI.3.1.1 Enthalpie de la charge (phase vapeur)

Pour déterminer I'enthalpie de la charge, on doit calculer les paramétres critiques a

savoir la température et la pression.
» Température critique
La valeur de la température critique est déterminée par la formule suivante :
Tc=1,05Tm+ 160
Avec :
Tm : température moyenne d’ébullition a 50% distillé d’aprés 'ASTM de la charge
Tc : température critique de la charge
» Pression critique
La pression critique est déterminée d’apres la relation :
Pc=C.Tc/ M
Avec :
Pc: la pression critique de la charge
M : masse moléculaire moyenne de la charge
C : constante caractérisant le type d’hydrocarbures, a savoir que pour :

» Les paraffines: C=5;5.5
» Les naphténes: C =6

La constante C est déterminée par la relation suivante :
C =5,33 +0,855.(T70% - T10%) / 70 — 10
Avec :
T70% : température d’ébullition a 70% distillé d’aprés 'ASTM de la charge
T10% : température d’ébullition a 10% distillé d’aprés 'ASTM de la charge

Les résultats sont regroupés dans le tableau V1.20 :
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°C °K Kg/Kmol Bar
Tm T10% T70% Tc C M Pc
Cas 126 108 138 565,8 5,758 114,58 28,43
design
Casréel | 1245 | 107,6 | 1375 | 564,23 5,756 101 32,16

Tableau VI.20 : Parametres critique de la charge

Connaissant les parametres critiques, on peut connaitre les parametres réduits.

» Température réduite :

Avec :

Te=T/Te

T : la température de la charge.

Tr: la température réduite de la charge.

» Pression réduite :

Pr = P/Pc

Avec :

P : la pression de service de l'unité.

Pr: la pression réduite de la charge.

Les résultats sont regroupés dans le tableau VI.21 :

°C °K Bar
T Te Tr P Pc Pr
Cas 526,7 565,8 1,41 4,75 28,43 0,17
design
Cas réel 516 564,23 1,40 4,58 32,16 0,14

Tableau VI.21 : Paramétres réduits de la charge

Pour déterminer I'enthalpie de la charge a I'état vapeur (cas design), on choisit deux
températures :

a) T1=526,7°C etP =1atm

Hiatm = a (4-d15) -73,8

O =50,2 + 0,109T1 + 0,00014 (T1)?
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Ol = 50,2 +0,109(526,7) + 0,00014 (526,7)2

a =146,45
H1atm = 146,45 (4-0,7394) -73.8
Hiatm = 403,71 kcal/kg
Pour: T1 =526,7°C etP =4,75 atm
Ha,75atm = Hiatm - IAHI
IAHI : correction de I'enthalpie pour une pression élevée
IAHI = (-4,4.T.P)) | (M.T:3)
AH =-4,4 . (526,7+273,3) . 0,17 / 114,58. (1,41)3
AH = 1,86 kcal/kg
Ha, 75atm = 403,71 — 1,86
Ha,75atm =401,85 kcal/kg
b) T.=405,7°C etP=1atm
H1iatm = o (4-d15) -73,8
a=117,46
H1atm = 309,19 kcal/kg
Pour: T2=405,7°C etP =4,75 atm
Ha,75atm = Hiatm - IAHI
AH = 1,58 kcal/kg
Ha,75atm = 309,19 — 1,58

Ha,75atm = 307,61 kcal/kg

A l'aide des deux températures de calcul et les enthalpies correspondantes, on trace
le graphe H=f(T)
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ENTHALPIE DE LA CHARGE (CAS DESIGN)
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Figure VL5 : Enthalpie de la charge en fonction de la température (cas design)

Pour déterminer I'enthalpie de la charge a I'état vapeur (cas réel), on choisit deux
températures :

a) T1=516°C etP=1atm
Hiatm = a (4-d1s) -73,8
Ol = 50,2 + 0,109T + 0,00014 (T )2

0l = 50,2 +0,109(516) + 0,00014 (516)?

QL =143,72
H1iatm = 143,72 (4-0,7275) -73.8
H1atm = 396,52 kcal/kg
Pour: T1 =516°C etP =458 atm
Ha,75atm = Hiatm - IAHI
IAHI : correction de I'enthalpie pour une pression élevée
AH = 1,76 kcal/kg
Ha,750tm = 396,52 — 1,76
Ha 75atm =394,76 kcal/kg
b) T2=405,6°C etP =1 atm
Hiatm = a (4-d1s) -73,8
o=117,44
Hiatm = 310,52 kcal/kg
Pour: T2 =405,6°C etP =4,75 atm
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Ha,75atm = Hiatm - IAHI
AH = 1,51 kcal/kg
Ha,75atm = 310,52 — 1,58
Ha,75atm =309,01 kcal/kg
A I'aide des deux températures de calcul et les enthalpies correspondantes, on trace

le graphe H=f(T)

ENTHALPIE DE LA CHARGE (cas réel)
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460 480 500 520
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420 440

Figure V1.6 : Enthalpie de la charge en fonction de la température (cas réel)

VI.3.1.2 Enthalpie du reformat

On refait les mémes opérations exercées sur la charge pour calculer les paramétres
critiques du reformat :

Les résultats sont regroupés dans le tableau VI.22:

°C °K Kg/Kmol Bar
Tm T10% T70% Tc C M Pc
Cas 131,6 | 101,6 149 571,68 6,01 103,24 33,28
design
Casréel | 1357 | 93,1 | 151,6 | 570,74 6,16 100,2 35,09

Tableau VI.22 : Parametres critiques du reformat

Connaissant les parametres critiques, on peut connaitre les parameétres réduits :

Les résultats sont regroupés dans le tableau VI.23:
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°C °K Bar
T Te Tr P Pc Pr
Cas 526,7 571,68 1,39 4,75 33,28 0,14
design
Cas réel 516 570,74 1,38 4,58 35,09 0,13

Tableau VI.23 : Parametres réduits du reformat

Pour déterminer I'enthalpie du reformat a I'état vapeur (cas design), on choisit deux
températures :

a) T1=526,7°C etP=1atm
Hiatm = a (4-d1s) -73,8
Ol = 50,2 + 0,109T; + 0,00014 (T )2

Ol = 50,2 + 0,109(526,7) + 0,00014 (526,7)>

o =146,45
H1iatm = 146,45 (4-0,8205) -73.8
H1atm = 391,83 kcal/kg
Pour: T1=526,7°C etP =4,75 atm
Ha,75atm = H1atm - I1AHI
IAHI : correction de I'enthalpie pour une pression élevée
IAHI = (-4,4.T.Py) | (M.T:3)
AH = -4,4 . (526,7+273,3) . 0,14 / 103,24. (1,39)3
AH = 1,78 kcal/kg
Ha,75atm = 391,83—- 1,78
Ha 75atm =390,05 kcal/kg
b) T2=405,7°C etP =1 atm
H1iatm = a (4-d1s) -73,8
o =117,46
H1atm = 299,66 kcal/kg
Pour: T2 =405,7°C etP =4,75 atm

Ha,75atm = H1atm - IAHI
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AH = 1,51 kcal/kg
Ha,75atm = 299,66 — 1,51
Hs,75atm =298,15 kcaI/kg

A I'aide des deux températures de calcul et les enthalpies correspondantes, on trace
le graphe H=f(T) :

Enthalpie du reformat (cas design)
400
350

300

H(kcal/kg)

250

200
400 420 440 460 480 500 520 540
T(°C)
Figure V1.7 : Enthalpie du reformat en fonction de la température (cas design)

Pour déterminer I'enthalpie du reformat a I'état vapeur (cas réel), on choisit deux
températures :

a) T1=516°C etP =1atm
Hiatm = o (4-d1s) -73,8
O =143,72
Hiatm = 143,72 (4-0,8211) -73.8
H1atm = 383,07 kcal/kg
Pour: T1 =516°C etP =4,58 atm
Ha,75atm = Hiatm - IAHI
AH = 1,72 kcallkg
Hs,75atm = 383,07 — 1,72
Ha 75atm = 381,35 kcal/kg
b) T2=405,6°C etP =1 atm

Hiatm = a (4-d15) -73,8
a=117,44

Hiatm = 299,53 kcal/kg




Chapitre VI Calcul de 'unité et interprétation des résultats

Pour: T2 =405,6°C etP =4,75 atm
Ha,75atm = H1atm - I1AHI

AH = 1,48 kcal/kg

Ha 750tm = 299,53 — 1,48

Ha,75atm =298,05 kcal/kg

A l'aide des deux températures de calcul et les enthalpies correspondantes, on trace
le graphe H=f(T)

Enthalpie du reformat (cas réel)
400
350

300

H(kcal/kg)

250

200
400 420 440 460 480 500 520 540

T(°C)

Figure VI.8 : Enthalpie du reformat en fonction de la température (cas réel)

VI.3.1.3 Enthalpie du gaz circulant
L’enthalpie du gaz circulant est donnée par I'équation suivante :

He= X H, (O). y;
Avec :
H.: Enthalpie du gaz circulant dans les conditions d’utilisation (T, P)
H; (t): Enthalpie du constituant « i » dans le gaz circulant

y; : Concentration massique du constituant « i » dans le gaz circulant

Les résultats sont regroupés dans le tableau VI.24:
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Constituant Yi(% T=526,7 °C T=405,7 °C

masse) Hi Hi.yi Hi Hi.yi

Hydrogéne 28,655 |2769,41| 793,85 | 2342,34 671,50
Méthane 4,534 747,34 33,85 571,95 25,93
Ethane 9,044 686,64 62,01 524,49 47,43
Propane 11,380 675,08 | 76,82 517,51 58,89
deC;Sn lsobutane | 15,001 | 669,68 | 100,46 | 51503 | 77,26
n-butane 17,420 664,75 | 115,80 510,85 88,99
Isopentane 9,133 665,79 60,81 513,25 46,87
n-pentane 4,863 658,62 32,03 506,81 24,65

La somme 100,00 - 1275,63 - 1041,52

Constituant Yi(% T=516 °C T=405,6 °C

masse) Hi Hi.yi Hi Hi.yi

Hydrogene 29,787 2731,64 | 813,67 | 2341,93 697,59
Méthane 4,897 731,83 35,84 571,76 27,99
Ethane 12,635 672,30 84,95 524,36 66,25
Propane 18,276 661,25 | 120,85 | 517,38 94,56
Cas réel Isobutane 11,928 656,01 78,25 514,92 61,42
n-butane 10,612 651,17 69,10 510,72 57,20
Isopentane 7,906 652,31 51,57 513,20 40,57
n-pentane 3,959 645,25 25,55 506,68 20,06

La somme 100,00 - 1279,78 - 1062,64

Tableau VI.24 : Enthalpie du gaz circulant

A l'aide des températures de calcul et des enthalpie correspondantes on trace le
graphe H=f(t)

La Figure V1.9 représente I'enthalpie du gaz circulant en fonction de la température

(cas design) :
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Enthalpie du gaz circulant (cas design)

1300
1250
1200
1150

H (kcal/kg)

1100
1050

1000

400 420 440 460 480 500 520 540

T(°C)
Figure V1.9 : Enthalpie du gaz circulant en fonction de la température (cas design)

La Figure VI.10 représente I'enthalpie du gaz circulant en fonction de la température
(cas reel) :

Enthalpie du gaz circulant (cas réel)

1300
1250
1200
1150
1100
1050

1000
400 420 440 460 480 500

T(°C)

H (kcal/kg)

520 540

Figure VI.10 : Enthalpie du gaz circulant en fonction de la température (cas réel)

VI.3.1.4 Enthalpie du gaz formé
L’enthalpie du gaz formé est donnée par I'équation suivante :

He= X H; (). y;
Avec :
H.: Enthalpie du gaz formé dans les conditions d’utilisation (T, P)
H; (t): Enthalpie du constituant « i » dans le gaz formé
y; : Concentration massique du constituant « i » dans le gaz formeé

Vu que le gaz circulant et le gaz formé ont la méme composition,ils auront les
mémes enthalpies donc les mémes graphes et les mémes tableaux pour les deux

cas.
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VI.3.2 Bilan thermique dans chaque réacteur

VI1.3.2.1 Bilan thermique du premier réacteur (520-R-001)

Produits Débit Température | Enthalpie | Quantité de
massique (c) (Kcal/Kg) chaleur
Entrée (Kg/h) (Kcal/h)
Charge 82500 526.7 401.85 33152625
Gaz recyclé 10239 526.7 1275.63 | 13061175.57
Total 92739 - - 46213800.57
Matiere
premiere 57466.55 405.7 307.61 17677285.45
non
Cas design Sortie transformée
Reformat 25030.5 405.7 298.15 7462843.58
Gaz formé 2.95 405.7 1041.52 3072.48
Gaz recyclé 10239 405.7 1041.52 | 10664123.28
Total 92739 - - 35807324.79
Produits Débit Température | Enthalpie | Quantité de
massique (€ (Kcal/Kg) chaleur
(Kg/h) (Kcal/h)
Entrée Charge 74205 516 394.76 29293165.8
Gaz recyclé 37000 516 1279.78 47351860
Total 111205 - - 76645025.8
Matiere
Cas réel premiére 50614.3 405.6 309.01 | 15640324.84
non
transformée
Sortie Reformat 23589.77 405.6 298.05 7030930.95
Gaz formé 0.93 405.6 1062.64 988.25
Gaz recyclé 37000 405.6 1062.64 39317680
Total 111205 - - 61989924.05

Tableau VI.25 : Bilan thermique du premier réacteur
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VI.3.2.2 Bilan thermique du 2éme réacteur (520-R-002)

Produits Débit Température | Enthalpie | Quantité de
massique (c) (Kcal/Kg) chaleur
(Kg/h) (Kcal/h)
Matiere 57466.55 526.7 401.85 23092933.12
Entrée premiére
Reformat 25030.5 526.7 390.05 9763146.53
Gaz formé 2.95 526.7 1275.63 3763.11
Gaz recyclé 10239 526.7 1275.63 | 13061175.57
Cas design Total 92739 - - 45921018.33
Matiere
premiére 40472.06 444.6 337.91 13675913.79
non
transformée
Sortie Reformat 36868.61 444.6 327.70 12081843.5
Gaz formé 5159.33 444.6 1117.08 5763384.35
Gaz recyclé 10239 444.6 1117.08 | 11437782.12
Total 92739 - - 42958923.76
Produits Débit Température | Enthalpie | Quantité de
massique (€ (Kcal/Kg) chaleur
(Kg/h) (Kcal/h)
Matiere
Entrée premiére 50614.3 516 394.76 19980501.07
non
transformée
Reformat 23589.77 516 381.35 8995958.79
Cas réel Gaz formé 0.93 516 1279.78 1190.19
Gaz recyclé 37000 516 1279.78 47351860
Total 111205 - - 76329510.05
Matiere
premiére 36283.68 448.9 342.64 12432240.12
non
Sortie transformée
Reformat 33363.40 448.9 330.72 11033943.65
Gaz formé 4557.92 448.9 1139.84 5195299.53
Gaz recyclé 37000 448.9 1139.84 42174080
Total 111205 - - 70835563.3

Tableau VI.26 : Bilan thermique du 2éme réacteur
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VI.3.2.3 Bilan thermique du 3éme réacteur (520-R-003)

Produits Débit Température | Enthalpie | Quantité de
massique (c) (Kcal/Kg) chaleur
(Kg/h) (Kcal/h)
Entrée Matiere 40472.06 526.7 401.85 16263697.31
premiere
Reformat 36868.61 526.7 390.05 14397192.21
Gaz formé 5159.33 526.7 1275.63 6581396.13
Gaz recyclé 10239 526.7 1275.63 | 13061175.57
Total 92739 - 50303461.22
Matiere
Cas design premiére 27308.20 463.1 352.32 9621225.02
non
Sortie transformée
Reformat 43327.95 463.1 341.75 01807326.91
Gaz formé 11863.85 463.1 1152.79 | 13676527.64
Gaz recyclé 10239 463.1 1152.79 | 11803416.81
Total 92739 - - 49908496.38
Produits Débit Température | Enthalpie | Quantité de
massique (€ (Kcal/Kg) chaleur
(Kg/h) (Kcal/h)
Matiere
Entrée premiére
non 36283.68 516 394.76 14323345.52
transformée
Reformat 33363.40 516 381.35 12723132.59
Gaz formé 4557.92 516 1279.78 5833134.85
Gaz recyclé 37000 516 1279.78 47351860
Cas reel Total 111205 - - | 80231472.96
Matiere
premiere 25370.85 464.9 355..07 9008427.71
non
Sortie transformée
Reformat 38700.73 464.9 342.80 13266610.24
Gaz formé 10133.42 464.9 1171.20 11868261.5
Gaz recyclé 37000 464.9 1171.20 43334400
Total 111205 - - 77477699.45

Tableau VI.27 : Bilan thermique du 3éme réacteur
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VI.3.2.4 Bilan thermique du 4éme réacteur (520-R-004)

Produits Débit Température | Enthalpie | Quantité de
massique (c) (Kcal/Kg) chaleur
(Kg/h) (Kcal/h)
Entrée Matiere 27308.20 526.7 401.85 10973800.17
premiere
Reformat 43327.95 526.7 390.05 16900066.90
Gaz formé 11863.85 526.7 1275.63 | 15133882.98
Gaz recyclé 10239 526.7 1275.63 | 13061175.57
Cas design Total 92739 - - 56068925.62
Matiére
premiere 16880.65 476.3 354.12 5977775.77
non
transformée
Sortie Reformat 46779.70 476.3 343.63 16074908.31
Gaz formé 18839.65 476.3 1158.27 | 21821401.41
Gaz recyclé 10239 476.3 1158.27 | 11859526.53
Total 92739 - - 55733612.02
Produits Débit Température | Enthalpie | Quantité de
massique (€ (Kcal/Kg) chaleur
(Kg/h) (Kcal/h)
Matiére
premiere
Entrée non 25370.85 516 394.76 10015396.75
transformée
Reformat 38700.73 516 381.35 14758523.39
Gaz formé 10133.42 516 1279.78 | 12968548.25
Cas réel Gaz recyclé 37000 516 1279.78 47351860
Total 111205 - - | 85094328.39
Matiére
premiére 16275.99 473.4 361.67 5886537.30
non
transformée
Sortie Reformat 41811.20 473.4 349.21 14600889.15
Gaz formé 16117.81 473.4 1187.86 19145701.79
Gaz recyclé 37000 473.4 1187.86 43950820
Total 111205 - - 83583948.94

Tableau VI.28 : Bilan thermique du 4éme réacteur
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V1.4 Interprétation des résultats

VI.4.1 Taux de conversion dans chaque réacteur

D’aprés la figure VI.2 on remarque que le taux de conversion dans chaque réacteur
pour le cas design est légerement supérieur a celui du cas réel qui peut étre expliqué
par le taux de conversion des familles d’hydrocarbures dans tous les réacteurs sauf
le premier, cette exception est due au taux de conversion des paraffines dans le
premier réacteur.

VI.4.2 Quantité du reformat dans chaque réacteur

La figure VI.3 confirme que le débit massique du réformat dans chaque réacteur pour
le cas design est toujours supérieur a celui du cas réel. L'accroissement du débit
massique du reformat est di a la conversion continue des familles d’hydrocarbures
(déshydrogénation des naphténes en aromatiques et la déshydrocyclisation des
paraffines).

VI.4.3 Quantité du gaz formé

La figure VI.4 montre une augmentation du débit massique du gaz formé dans chaque
réacteur, Cette augmentation peut étre expliquée par les réactions qui produisent du
gaz (déshydrogénation des naphtenes et la déshydrocyclisation des paraffines,
hydrocraguage).

VI.4.4 Bilan matiére

Les bilans matiéres dans chaque réacteur pour chaque cas, ont été effectués selon
I'équation suivante :

Débit d’entrée = Débit de sortie

Z Mmie =Z mis

VI1.4.5 Bilan thermique

Les bilans thermiques dans chaque réacteur pour chaque cas, ont été effectués selon
les équations suivantes :

- L’enthalpie pour chaque constituant est calculée par la formule suivante :
Hi= Cpi . Ti

- La quantité de chaleur pour chaque constituant est calculée par la formule suivante :
Qi=mi.Hi

- La quantité de chaleur a I'entrée de chaque réacteur est calculée par la formule
suivante :

Qe: Z Qie
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- La quantité de chaleur a la sortie de chaque réacteur est calculée par la formule
suivante :

QS = Z Qis
-L’enthalpie de la réaction dans chaque réacteur est calculée comme suit :

AH:AQ/mp:(Qe—QS)/mp

VI.4.5.1 Enthalpie de la réaction dans chaque réacteur

e Premier réacteur (520-R-001)

Cas design :

AQ = Qe — Qs=10406475,78 kcal/h

AH = 415,702 kcal/kg

Cas réeel :

AQ = Qe — Qs = 14655101,75 kcal/h

AH = 621,224 kcal/kg

- Dans le premier réacteur, les principales réactions sont endothermiques
(déshydrogénation des naphténes)

e Deuxieme réacteur (520-R-002)

Cas design :

AQ = Qe — Qs =2962094,57 kcal/h

AH = 174,297 kcal/kg

Cas réel :

AQ = Qe — Qs =5493946,75 kcal/h

AH = 383,371 kcal/kg

- Dans le 2éme réacteur, les principales réactions sont endothermiques
(déshydrogénation des naphténes, isomérisation)

- La diminution de I'enthalpie est due a la présence de la réaction exothermique
(isomérisation)

e Troisieme réacteur (520-R-003) :
Cas design :

AQ = Qe — Qs = 394964,84 kcal/h

AH = 30,004 kcal/kg
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Cas réel:
AQ = Qe — Qs=2753773,51 kcal/h
AH = 252,343 kcallkg

- Dans le troisieme réacteur, les principales réactions sont endothermiques
(déshydrocyclisation, craquage)

- La diminution de I'enthalpie est due a la présence de la réaction exothermique
(craquage)

e Quatrieme réacteur (520-R-004) :
Cas design :

AQ = Qe — Qs = 335313,6 kcal/h

AH = 32,156 kcal/kg

Cas réel :

AQ = Qe — Qs = 1510380,15 kcal/h

AH = 166,069 kcal/kg

- Dans le quatrieme réacteur, les principales réactions sont endothermiques
(déshydrocyclisation, craquage).

- La diminution de I'enthalpie est due a la présence de la réaction exothermique
(craquage)
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Conclusion générale

Notre projet de fin d’étude a été consacré a I'’étude de la performance de l'unité du
reformage a régénération catalytique en continue CCR de la raffinerie d’Alger dans
le but de produire un reformat a haut indice d’octane ainsi qu’un gaz riche en
hydrogéne.

L’étude de ce projet a mené aux remarques suivantes :

- Le rendement en reformat pour un indice d’octane égale 102 est de 87.69 % dans
le cas design et pour le cas réel, le rendement en reformat pour un indice d’octane
égale 101 est de 88.52%, ce petit écart est di aux conditions de fonctionnement de
sévérité élevée (haute température et faible pression), car dans ces conditions
l'indice d’octane augmente mais la production de reformat diminue Iégerement.

- Le rendement en gaz pour le cas design est de 12.31% et pour le cas réel est de
11.48%.

- Les valeurs obtenues du cas design et du cas réel sont trés proches donc on peut
déduire que 'unité a une bonne performance.

D’apres les résultats obtenus suite aux différents calculs effectués, nous permet de
conclure que les hautes performances de l'unité de reformage a régénération
catalytique en continu sont essentiellement dues aux fonctionnement a basse
pression associé aux températures élevées, ce qui permet de produire un reformat a
haut niveau de qualité et de rendement.
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TABLEAU 1113
CHALEURS SPECIFIQUES A PRESSION COMSTANTE (2)
Cp—a+bT+eT*+dT? (calimole . °K)

Hydrocarbures
INTERWVALLE
a b1 | e.aue d.10° DE TEMPERATURE
MéEthame ... ... .- oo R 4,75 1.2 0,303 — 263 273-1500°K
Ethame ........c c-vvoocooncsasnans 1,648 4,124 - 1,53 1.74
ProOpame . .. ...oerceeecaaanasasen-- — 0,966 7279 3,765 7 .68
O = 1 0,945 8,873 — 4,38 8.36
IEObURANE | .o e e — 1.89 9,936 — 5,485 11.92
r-Pentanme. ... . 0 s e e s s a e 1,618 10.85 — 5,365 10,10
Isopentana . . .. — 2,273 12,434 — 7,087 15,86
Méopentane . .. — 3868 13,3056 — BO18 83
n-Hexana . . 1,657 1319 — B,EB44 13,78
Ethylme . .. ... .. nrmreronnaanaus 0,544 3.735 — 1,883 4,22
Propyl&ne 0,753 5,691 — 2.9, 5. 88
1-Butédne — 024 B8.65% — 511 12,07
lsobutédne . ... 1.65 7002 — 3.981 8,02
Butdne-Z-cff . .. ... .o 1.778 8,078 — 4,074 7.89
Butémne-2-frans - 2,34 J.22 — 3,403 &07
Cyclopropane . . ... ... ...conrneon- — B4831 8,206 — 5,577 16,61
Cyclopantdme . .. ... ..o iaaaaan- — 12,957 13,087 7.447 16,41
Methylcyclopentans - ... .. e — 12114 15,38 — B9i5 20,03
Cyclohexane . . .. cuanmaamea o — 15,835 16.454 — 9,203 189,27
Méathyloyclohexane . . . ... .. ... ... — 15,07 18,972 — 10,989 24,09
BenNz&NE . .. .. out e i aan — B.656 11,678 — 7.54 18,64
Toludne . ... ...oooaooo. — B.213 13,367 — B.23 19,2
Ethylbenzéne .. .. ... ... ... — 8,398 15,935 — 10,003 23,95
SEPREIE . . o — 65,968 14,354 — 9,15 22,03
CUMBNE | ... e e e — 9,452 18,686 — 11,869 28.8
o-Myldme .o e — 3,789 14,291 — 8,354 18,8
m-yldne L . — B.533 14,205 — 8,831 20,05
peMylEmE Lo e — 5,334 14,22 — 7,984 17.03
B = = 521 2.2008 — 1,659 4.349
MEthylactyldne ... oo L 4.21 4,073 — 2,152 4,713
Diméthylacétyléne . ... ... ... ... ... 3.54 5,838 — 2,76 4,974 |
Propadiéne 243 1 4,693 — 273 6,484
Butadigéne-1-3 — 1.29 8,35 5,582 14,24
Isopréne . ... .. — 0,44 10,418 6,762 16,93
Annexe 01 : Chaleur spécifique des hydrocarbures
Substances minérales
INTERVALLE
. b.10% e 107 d-10°° | pg TEMPERATURE
PZODE & oiiuiinnnaeceecannnian e 6,503 — 3,753 19,3 — 6.861 27318000 K
Oxygéna ... .. T 6,085 36,31 - 17,08 3,133 273-18005K
1 T 2,713 4,097 11,47 A, 606 272 1 200K
Hydrogane ... .. e e aaaaas 6,952 — 4,576 9,563 — 2,079 273-1800°K
Dxyde de carbone .. ... ... ; 6.728 4,001 12.83 — 5307 273-1800°K
Gaz carbonigue ... ... . 5,316 142,85 — BH3iG2 17,684 273-18000K
Wapaar d7 83U .o .. 1.7 4,69 2521 — B.587 273-18000K
Soufre biatomique S, ... 0 6,499 52,98 — 38,88 9,52 | 273-1800°K
Anhydride sulfureus 504, ... ... ... . 6,157 1384 — 91,03 20,57 273-1800°K
Anhydride sulfurique 50y .. .. ... 338 3483 — 2675 77.44 273-1500°K
HaS ... ... ... P 7.07 31.28 13,64 — 7.8B87 273-1800°K
Sulfure de catbome ..o L oL 7.39 148.9 —108,6 27.6 273-1800°K
Owysulfure de carbone . ... L. 6,222 153.6 — 1058 25,6 273-1800°K
B.11%9 oE, B — 41,58 85,797 D73 000K
65,8214 57,095 — 51,07 115,47 273-1500=K
8,051 24,62 - 21,28 6,406 273-1500°K
8,504 13,135 — 10,G04 3,126 273-18009K
7.201 11,78 15,76 — 3,76 273 2000°K
7,244 — 18,2 .7 — 10,36 273-1500°K
7169 | 16,04 43,14 11.61 273-1500°K
6,702 4. 546 12,16 — 4,813 273-1900°K
6,461 23,58 —  71.706 08729
5,758 140,04 — @s.,08 26,38
5,48 136,5 — Baa 18.8
7.9 4146 —27 0
Cyanogdng . .....coeeceeeas . 5,82 148,68 — B5,71 273-1500°K
Acide cyanhydrigue .. ... .. Ch e 6,34 83.75 — 26,11 273-1000=K

Annexe 02 : Chaleur spécifique des substances minérales
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