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Procédé d’hydrocraquage de paraffines issues du procédé Fischer-Tropsch a I'aide de catalyseurs a
base de zéolithe H-Y.

Procédé d’hydrocraquage de charges issues du procédé Fischer-Tropsch dans lequel :

a) on fait réagir de 10 hydrogéne avec la charge au contact d’'un catalyseur 1 dans une premiére zone
de réaction, ledit catalyseur 1 comprenant au moins une matrice & base d’alumine et au moins un
composant d’hydrodéshydrogénation.

b) on met l'effluent issu de la premiére zone de réaction au contact d’'un catalyseur 2 dans une
seconde zone de réaction, ledit catalyseur 2 comprenant :

— de 20 a 97% en poids d’au moins une matrice

— de 3 a 80% en poids d'au moins une zéolithe Y sous forme hydrogéne, ladite zéolithe étant
caractérisée par un rapport molaire SiO,/Al,O; supérieur a 4,5 ; une teneur en sodium inférieure a 1% en
poids déterminée sur la zéolithe calcinée a 1100°C ; un paramétre cristallin a, de la maille élémentaire
infzérie1ure a 24,70.1071° m; une surface spécifique déterminée par la méthode BET supérieure a 400
m2.g-".

— au moins un composant d’hydro-deshydrogénation.
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La présente invention concerne un procédé de conversion de paraffines issues du procédé Fischer-
Tropsch. En particulier, elle utilise des catalyseurs zéolithiques bifonctionnels pour I’hydrocraquage des pa-
raffines issues du procédé Fischer-Tropsch permettant I'obtention de produits hautement valorisables tels que
kéroséne, gas-oil et surtout huiles de base.

La présente invention concerne un procédé de conversion de paraffines issues du procédé Fischer-
Tropsch utilisant un catalyseur bifonctionnel contenant une zéolithe de type faujasite pouvant étre spécialement
modifiée, dispersée dans une matrice généralement a base d’alumine, de silice, de silice-alumine, d’alumine-
oxyde de bore, de magnésie, de silice-magnésie, de zircone, d’oxyde de titane ou a base d’une combinaison
de deux au moins des oxydes précédents, ou encore a base d’une argile, ou d’'une combinaison des oxydes
précédents avec de I'argile. Cette matrice a notamment pour réle d’aider a mettre en forme la zéolithe, autre-
ment dit a la produire sous forme d’agglomérats, billes, extrudés, pastilles etc., qui pourront étre placés dans
un réacteur industriel. La proportion de matrice dans le catalyseur est comprise entre 20 et 97% en poids et
de préférence entre 50 et 97% en poids.

Dans le procédé Fischer-Tropsch, le gaz de synthése (CO+H,) est transformé catalytiquement en produits
oxygénés et en hydrocarbures, essentiellement linéaires, sous forme gazeuse, liquide ou solide. Ces produits
sont exempts d'impuretés hétéroatomiques telles que par exemple le soufre, 'azote ou des métaux. Cepen-
dant, ces produits ne peuvent étre utilisés tels quels notamment a cause de leurs propriétés de tenue a froid
peu compatibles avec les utilisations habituelles des coupes pétroliéres. Par exemple, le point d’écoulement
d'un hydrocarbure linéaire contenant 20 atomes de carbone par molécule (température d’ébullition égale a
344°C environ c’est-a-dire comprise dans la coupe gas-oil) est de +37°C environ alors que les spécifications
douaniéres exigent un point d’écoulement inférieur a -7°C pour les gas-oils commerciaux. Ces hydrocarbures
issus du procédé Fischer-Tropsch doivent alors étre transformés en produits plus valorisables tels que kéro-
séne et gas-oil aprés avoir subi des réactions catalytiques d’hydrocraquage.

Les catalyseurs utilisés en hydrocraquage sont tous du type bifonctionnels associant une fonction acide
a une fonction hydrogénante. La fonction acide est apportée par des supports de grandes surfaces (généra-
lement, 150 a 800 m2.g-") présentant une acidité superficielle, telles que les alumines halogénées (chlorées
ou fluorées notamment) , les combinaisons d’oxydes de bore et d’aluminium, les silices-alumines amorphes
et les zéolithes. La fonction hydrogénante est apportée soit par un ou plusieurs métaux du groupe Vil de la
classification périodique des éléments, tels que fer, cobalt, nickel, ruthénium, rhodium, palladium osmium, iri-
dium et platine, soit par une association d’au moins un métal du groupe VI de la classification périodique tels
que chrome, molybdéne et tungsténe et d’au moins un métal du groupe VIILI.

L’équilibre entre les deux fonctions acide et hydrogénante est le paramétre fondamental qui régit I'activité
et la sélectivité du catalyseur. Une fonction acide faible et une fonction hydrogénante forte donnent des cata-
lyseurs peu actifs et sélectifs envers I'isomérisation alors qu’une fonction acide forte et une fonction hydrogé-
nante faible donnent des catalyseurs trés actifs et sélectifs envers le craquage. Il est donc possible, en choi-
sissant judicieusement chacune des fonctions d’ajuster le couple activité/sélectivité du catalyseur.

Parmi les supports acides, on trouve par ordre d’acidité croissante les alumines, les alumines halogénées,
les silices-alumines amorphes et les zéolithes.

Le brevet EP-A.147873 décrit un catalyseur comprenant un élément du groupe VIl sur un supportlors d’un
procédé réalisant la réaction de synthése Fischer-Tropsch puis I'hydrocraquage. La demande de brevet
EP.B.356560 décrit la préparation d’'une zéolithe Y trés spécifique qui peut étre utilisée dans un catalyseur de
la réaction Fischer-Tropsch ou dans un catalyseur d’hydrocraquage.

Le catalyseur de la présente invention renferme une zéolithe Y de structure faujasite (Zeolite Molecular
Sieves Structure, chemistry and use, D.W. Breck, J. Willey and Sons, 1973). Parmi les zéolithes Y que I'on
peut utiliser, on emploiera de préférence une zéolithe Y stabilisée, couramment appelée ultrastable ou USY,
soit sous forme partiellement échangée avec des cations de terres rares de numéro atomique 57 a 71 inclus
de fagon a ce que sa teneur en terres rares exprimée en % poids d’oxydes de terres rares soit inférieure a
10% en poids, de préférence inférieure a 6% en poids, soit sous forme hydrogéne.

Les importants travaux de recherche effectués parle demandeur sur de nombreuses zéolithes I’ont conduit
a découvrir que, de fagon surprenante, l'utilisation d’un catalyseur comprenant une zéolithe Y permet de
convertir les charges issues du procédé Fischer-Tropsch pour obtenir des produits plus valorisables.

La zéolithe utilisée dans le catalyseur de la présente invention est de préférence une zéolithe acide HY
caractérisée par différentes spécifications : un rapport molaire SiO,/Al,03 supérieur a 4.5 et de préférence
compris entre 8 et 70; une teneur en sodium inférieure a 1% en poids et de préférence inférieure & 0.5% en
poids, déterminée sur la zéolithe calcinée a 1100°C; un paramétre cristallin a, de la maille élementaire inférieur
a24.70 x 10-19 métre et de préférence compris entre 24.24 x 10-19 métre et 24.55 x 10-1° métre; une surface
spécifique déterminée par la méthode B.E.T. supérieure a 400m2?/g et de préférence supérieure a 550m2/g.

Les différentes caractéristiques sont mesurées par les méthodes précisées ci-apres :
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invention can very suitably be obtained, starting from a heavy carbonaceous material such as coal, or
starting from light hydrocarbons such as natural gas, by steam reforming or partial oxidation or a
combination of these processes. Since the H>/CO consumption ratio of the preferred cobalt catalysts is
about 2, in the process according to the invention, in those cases where the highest possible CO conversion
is aimed at, it is preferred to use H2/CO mixtures having a H2/CO molar ratio higher than 2. Very suitable
for carrying out the first step of the present process is a feed which can be obtained in the steam reforming
of natural gas, which yields H>/CO mixtures having a H>/CO molar ratio of about 3, as is well-known. If the
feed for the first step of the process of the invention available is a H2/CO mixture having a H2/CO molar
ratio of 2 or less, then the H>/CO molar ratio of said feed can be increased preparatory to contacting the
feed with the cobalt catalysts. Such an increase of the H>/CO molar ratio may be brought about by, inter
alia, addition of hydrogen, removal of carbon monoxide, mixing with a hydrogen-rich H,/CO mixture or by
subjecting the low-hydrogen feed to the CO-shift reaction. Optionally the CO-shift reaction can be carried
out in situ by addition in the first step of the process of a physical mixture of a CO-shift catalyst and the
cobalt catalyst. It is also possible to subject low-hydrogen synthesis gases to the process according to the
invention without raising their H2/CO molar ratios. Unconverted hydrogen and carbon monoxide remaining in
the effluent of the first step may be recirculated to once again contact the catalyst. In this way, the gas
contacting the catalyst may have a H>/CO ratio substantially lower than that of the feed gas.

The first step of the present process is followed by a second step in which at least part of the heavy
paraffins-containing hydrocarbon mixture produced in the first step is hydrocracked and isomerized. In the
second step a catalyst is used which preferably contains a catalytically active metal component. This metal
component can be deposited on any acid carrier having cracking and isomerization activity, for example a
chlorided alumina or zeolitic carrier. A zeolitic carrier is preferred.

The catalyst used in the second step of the process according to the invention may contain as
catalytically active metal components one or more metals selected from Groups VIB, VIIB and/or VI of the
Periodic System. Examples of such metals are molybdenum, tungsten, rhenium, the metals of the iron
group and the metals of the platinum and palladium groups. Catalysts with a noble metal as catalytically
active metal component generally contain 0.05-5 parts by weight and preferably 0.1-2 parts by weight of
metal per 100 parts by weight of carrier material. Very suitable noble metals are palladium and platinum.
Catalysts with a non-noble metal or a combination of non-noble metals as catalytically active metal
component generally contain 0.1-35 parts by weight of metal or combination of metals per 100 parts by
weight of carrier material. Very suitable hydrocracking catalysts contain a combination of 0.5-20 parts by
weight and in particular 1-10 parts by weight of a non-noble metal of Group VIII and 1-30 parts by weight
and in particular 2-20 parts by weight of a metal of Group VIB and/or VIIB per 100 parts by weight of carrier
material. Particularly suitable metal combinations are combinations of nickel and/or cobalt with tungsten
and/or molybdenum and/or rhenium. Likewise very suitable as hydrocracking catalysts are catalysts which
contain 0.1-35 parts by weight and in particular 1-15 parts by weight of nickel per 100 parts by weight of
carrier material.

If the present hydrocracking catalysts contain a non-noble metal or combination of non-noble metals as
catalytically active metal component, they are preferably used in their sulphidic form. The conversion of the
hydrocracking catalysts to their sulphidic form can very suitably be carried out by contacting the catalysts
at a temperature below 500 ° C with a mixture of hydrogen and hydrogen sulphide in a volume ratio of 5:1
to 15:1. The conversion of the catalysts into the sulphidic form may also be carried out by adding to the
feed, under reaction conditions, sulphur compounds in a quantity of from 10 ppmw to 5% by weight and in
particular in a quantity of from 100 ppmw to 2.5% by weight.

The isomerization/hydrocracking step (b) of the present process is preferably carried out using a
catalyst comprising a zeolite having a pore diameter in the range from 0.5 to 1.0 um. The silica:alumina
ratio of the zeolite is preferably in the range from 5 to 200.

Very suitable zeolites for this purpose are zeolite Y, mordenite, zeolite 8 and ZSM-20.

Both the natural and the synthetic zeolites often contain a certain quantity of alkali-metal ions. In order
to make the zeolites more suitable for use as carrier material for catalysts in hydrocarbon-conversion
processes, it is preferred to replace at least part of the alkali-metal ions present therein by other cations, in
particular by hydrogen ions and/or ammonium ions and/or ions of the rare-earth metals. For use as carrier
for catalysts in the hydrocarbon conversion process of step (b), the preference is for zeolites with an alkali-
metal content of less than 1% by weight, in particular of less than 0.1% by weight.

The metals can be applied to the zeolite in any conventional manner such as by impregnation,
percolation or ion exchange. After the catalytically active metal components have been applied to the
carrier, the catalyst is usually dried and subsequently calcined. Hydroconversion catalysts are usually
employed in the form of particles with a diameter of 0.5-5 mm. However, zeolites suitable for use as carrier
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issues du procédé Fischer-Tropsch dans les conditions suivantes : on fait réagir de I'hydrogéne avec la charge
au contact d’'un catalyseur 1 contenu dans le réacteur R1 (ou premiére zone de réaction R1) dont le réle est
d’éliminer les molécules hydrocarbonées insaturées et oxygénées produites lors de la synthése Fischer-
Tropsch. L'effluent issu du réacteur R1 est mis au contact d’'un second catalyseur 2 contenu dans le réacteur
R2 (ou deuxiéme zone de réaction R2) dont le réle est d’assurer la réaction d’hydrocraquage. L'effluent issu
du réacteur 2 est fractionné en différentes coupes pétroliéres classiques telles que gaz, essence légére, es-
sence lourde, kéroséne, gas-oil et "résidu"; la fraction appelée "résidu" représente la fraction la plus lourde ob-
tenue lors du fractionnement. Le choix des températures lors de I'étape de fractionnement des effluents issus
du réacteur 2 peut varier trés fortement en fonction des besoins spécifiques du raffineur. L’ajustement de la
température de réaction permet d’obtenir des rendements variables de chaque coupe.

Diverses modifications peuvent étre faites. Il est possible de recycler au réacteur 1 ou de préférence au
réacteur 2 I'une au moins de ces fractions; si un seul réacteur comprenant les deux catalyseurs est utilisé c’est
adire siun seul réacteur comprend les deux zones de réaction, il est possible de recycler a I'entrée du réacteur.
Enfin, il est possible de n’utiliser que le réacteur 2 si les teneurs en produits non saturés de la charge n’entrai-
nent pas une désactivation trop importante du systéme catalytique. La fraction appelée "résidu" peut également
subir des opérations de déparaffinage afin de récupérer de I'huile de base.

L’utilisation d’un tel procédé présente plusieurs caractéristiques :
- le but principal recherché est la conversion hydrocraquante de la charge c’est-a-dire la transformation
de la charge en produits plus Iégers. Cette conversion hydrocraquante est souvent comprise entre 20 et
100% en poids et de préférence entre 25 et 98% en poids.
- la pression partielle d’hydrogéne est comprise entre 5 et 200 bars et de préférence entre 30 et 150 bars.
- les conditions opératoires sont, au niveau de la zone R2, une Vitesse Volumique Horaire (VVH) comprise
entre 0.2 et 10 M3 de charge/m3 de catalyseur/heure et de préférence entre 0.3 et 2, une température de
réaction comprise entre 150°C et 450°C et de préférence entre 250°C et 420°C. Les conditions opératoires
appliquées au niveau de lazone R1 peuvent étre trés variables suivantla charge et ont pour but de diminuer
les concentrations en composés insaturés et/ou hétéroatomiques a des valeurs convenables. Dans ces
conditions opératoires, la durée de cycle du systéme catalytique est d’au moins un an et de préférence
égale a 2 ans et la désactivation du catalyseur, c’est-a-dire I'augmentation de température que doit subir
le systéme catalytique pour que la conversion soit constante, est inférieure a 5°C/mois et de préférence
inférieure a 2.5°C/mois.

- les distillats moyens et les huiles de base obtenus grace au procédé de I'invention présentent de trés

bonnes caractéristiques, du fait de leur caractére trés paraffinique. Par exemple, il est possible d’obtenir

une coupe kéroséne d’intervalle de distillation compris entre 150°C et 250°C ayant un point de fumée su-
périeur a 50 millimétres, une coupe gas-oil d’intervalle de distillation compris entre 250°c et 380°C d’indice
de cétane égal ou supérieur a 65; le VI de I'huile obtenue, aprés déparaffinage au solvant MEK/toluéne
de la coupe 3807, est égal ou supérieur a 135 et le point d’écoulement obtenu est inférieur ou égal & -12°C.

Le rendement en huile par rapport au résidu dépend de la conversion globale de la charge. Dans le cas

du catalyseur zéolithique, ce rendement est compris entre 5 et 70% en poids environ et de préférence entre

10 et 60% en poids.

Le catalyseur 1 de la premiére étape est constitué d’'une matrice a base d’alumine, de préférence ne conte-
nant pas de zéolithe, et d’au moins un métal ayant une fonction hydrodéshydrogénante. Ladite matrice peut
également renfermer de la silice-alumine, de I'oxyde de bore, de lamagnésie, de la zircone, de I'oxyde de titane,
de l'argile ou une combinaison de ces oxydes. La fonction hydro-déshydrogénante est assurée par au moins
un métal ou composé de métal du groupe VIII tels que le nickel et le cobalt notamment. On peut utiliser une
combinaison d’au moins un métal ou composé de métal du groupe VI (notamment le molybdéne ou le tungs-
téne) et d’au moins un métal ou composé de métal du groupe VIl (notamment le cobalt ou le nickel). La concen-
tration totale en métaux des groupes VI et VIII, exprimée en oxydes de métaux, est comprise entre 5 et 40%
en poids et de préférence entre 7 et 30% en poids et le rapport pondéral exprimé en oxyde métallique métal
(ou métaux) du groupe VI sur métal (ou métaux) du groupe VIl est compris entre 1.25 et 20 et de préférence
entre 2 et 10. De plus, ce catalyseur peut contenir du phosphore. La teneur en phosphore, exprimée en concen-
tration en oxyde de phosphore P,Os, sera inférieure a 15% en poids et de préférence inférieure a 10% en poids.

Le catalyseur contenu dans le réateur R2 est le catalyseur décrit dans la partie principale du texte. Il
comprend notamment au moins une zéolithe HY caractérisée par un rapport molaire SiO,/Al,O3 supérieur a
4.5 et de préférence compris entre 8 et 70; une teneur en sodium inférieure a 1% en poids et de préférence
inférieure a 0.5% en poids déterminée sur la zéolithe calcinée a 1100°C; un paramétre cristallin a, de la maille
élementaire inférieur & 24.70 x 10-1° métre et de préférence compris entre 24.24 x 10-1°0 métre et 24.55 x
10-19 metre; une surface spécifique déterminée par la méthode B.E.T. supérieure 2 400m2.g-" et de préférence
supérieure a 550mz2.g-".
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Les exemples présentés ci-apres illustrent les caractéristiques de la présente invention sans toutefois en
limiter la portée.

Exemple 1

Préparation du catalyseur A (non conforme a I'invention)

Le gel d’alumine utilisé est fourni par la société Condéa sous le référence SB3. Aprés malaxage, la pate
obtenue est extrudée a travers une filiére de diamétre 1.4mm. Les extrudés sont calcinés puis imprégnés a
sec par une solution d’'un mélange d’heptamolybdate d’ammonium, de nitrate de nickel et d’acide orthophos-
phorique, et enfin calcinés sous air a 550°C. Les teneurs pondérales, exprimées en oxydes actifs, sont les sui-
vantes (par rapport au catalyseur):

2.5% en poids d’oxyde de phosphore P20s
15% en poids d’oxyde de molybdéne MoOa
5% en poids d’oxyde de nickel Nio

Exemple 2

Préparation du catalyseur B (conforme a I'invention)

On utilise une zéolithe HY de formule H AlO, (SiO,); 3 fournie par la société Contéka sous la référence
CBV500. Cette zéolithe dont les caractéristiques sont :

rapport SiO,/Al,03; molaire 6.6
parameétre cristallin 24.55 x 10-19 métre
surface spécifique 690 m2/g

estmalaxée avec de I'alumine de type SB3 fournie par la société Condéa. La pate malaxée est ensuite extrudée
a travers une filiere de diameétre 1.4 min. Les extrudés sont ensuite calcinés puis imprégnés a sec par une so-
lution d’'un mélange d’heptamolybdate d’ammonium, de nitrate de nickel et d’acide orthophosphorique, et enfin
calcinés sous air a 550°C. Les teneurs pondérales, exprimées en oxydes actifs, sont les suivantes (par rapport
au catalyseur):

2.5% en poids d’oxyde de phosphore P20s
15% en poids d’oxyde de molybdéne MoOas
5% en poids d’oxyde de nickel Nio

Exemple 3

Préparation du catalyseur C (conforme a l'invention)

La zéolithe NaY est soumise & deux échanges dans des solutions de chlorure d’ammonium de fagon a ce
que le taux de sodium soit de 2.6% en poids. Le produit est ensuite introduit dans un four froid et calciné sous
air jusqu'a 400°C. A cette température, on introduit dans I'atmosphére de calcination un débit d’eau corres-
pondant, aprés vaporisation, a une pression partielle de 50.7 kPa. La température est alors portée a 565°C
pendant deux heures. Le produit est ensuite soumis & un échange avec une solution de chlorure d’ammonium
suivie d’'un traitement acide trés ménagé aux conditions suivantes : volume d’acide chlorhydrique 0.4 N sur
poids de solide de 10, durée de 3 heures. Le taux de sodium baisse alors jusqu’a 0.6% en poids, le rapport
SiO,/Al,O; est de 7.2. Ce produit est alors soumis a une calcination brutale en atmosphére statique a 780°C
pendant 3 heures, puis a nouveau repris en solution acide par de I'acide chlorhydrique de normalité 2 et un
rapport volume de solution sur poids de zéolithe de 10. Le paramétre cristallin est de 24.28 x 10-1° métre, la
surface spécifique de 825m2/g, la capacité de reprise en eau estde 11.7, la capacité de reprise en ions sodium
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est de 1.0 exprimée en poids de sodium pour 100 grammes de zéolithe désaluminée.

La zéolithe ainsi obtenue est malaxée avec de I'alumine de type SB3 fournie par la société Condéa. La pate
malaxée est ensuite extrudée a travers une filiére de diameétre 1.4 mm. Les extrudés sont ensuite calcinés puis
imprégnés a sec par une solution d’'un mélange d’heptamolybdate d’ammonium, de nitrate de nickel et d’acide
orthophosphorique, et enfin calcinés sous air & 550°C. Les teneurs pondérales, exprimées en oxydes actifs,
sont les suivantes (par rapport au catalyseur):

2.5% en poids d’oxyde de phosphore P20s

15% en poids d’oxyde de molybdéne MoOs

5% en poids d’oxyde de nickel Nio

Exemple 4

Préparation du catalyseur D (non conforme a I'invention)

on utilise une silice-alumine préparée au laboratoire contenant 25% en poids de SiO, et 75% en poids de
Al,O3. On ajoute 3% en poids d’acide nitrique pur & 67% par rapport au poids sec de poudre de silice-alumine
afin d’obtenir la peptisation de la poudre. Aprés malaxage, la pate obtenue est extrudée a travers une filiére
de diamétre 1.4mm. Les extrudés sont calcinés puis imprégnés a sec par une solution d’'un sel de chlorure de
platine tétramine Pt(NH3)4Cl, et enfin calcinés sous air & 550°C. La teneur en platine du catalyseur final est de
0.6% en poids.

Example 5

Evaluation des catalyseurs A, B, C et D dans un test d’hydrocraquage sans recyclage de la fraction "résidu"

Les catalyseurs dont les préparations sont décrites aux exemples précédents sont utilisés dans les condi-
tions de I'hydrocraquage sur une charge de paraffines issues de la synthése Fischer-Tropsch dont les princi-
pales caractéristiques sont les suivantes :

point initial 114°C
point 10% 285°C
point 50% 473°C
point 90% 534°C
point final 602°C
point d’écoulement +67°C
densité (20/4) 0.825

L’'unité de test catalytique comprend un seul réacteur en lit fixe, a circulation ascendante de la charge ("up-
flow"), dans lequel est introduit 80 ml de catalyseur. Les catalyseurs A, B et C sont sulfurés par un mélange
n-hexane/DMDS+aniline jusqu’a 320°C. Le catalyseur D subit une réduction sous hydrogéne in-situ dans le
réacteur. La pression totale est de 5 MPa, le débit d’hydrogéne est de 1000 litres d’hydrogéne gazeux par litre
de charge injectée, la vitesse volumique horaire est de 0.5.

Les performances catalytiques sont exprimées par la température qui permet d’atteindre un niveau de
conversion nette de 50% et par la sélectivité brute. Ces performances catalytiques sont mesurées sur le ca-
talyseur aprés qu’une période de stabilisation, généralement au moins 48 heures, ait été respectée.

La conversion nette CN est prise égale a :

% poids380,;1uenis) — (% poids380 g0
CN = (%p 171 :). ( P_ harge) *100
100 - (% poids380 44,00 )

La sélectivité brute SB est prise égale a:
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0ids 150/ 380 ;4 1uents
SB= p - - SR 1100
poids380 ;44 1uents

N° exemple teneur paramétre cris- [T (°C) SB
en tallin (50%CN) | (50%CN)

zéolithe ( x 107*° nmétre)

(%¥poids)
1 0 / 446 92.2
2 20 24.55 341 61.5
3 20 24.28 350 71.4
4 0 / 423 91.5

Dans le cas de I'exemple 3, on obtient, par déparaffinage, un rendement de 32% en poids d’huile par rap-
port au résidu, ladite huile ayant un VI de 152.

L'utilisation d’'une telle zéolithe permet de diminuer la température de conversion nette CN d’une fagon
substantielle puisqu’un gain de 100°C environ est observé entre le catalyseur sans zéolithe (catalyseur de
'exemple 1) et les catalyseurs en contenant (catalyseurs des exemples 2 et 3). De méme, un gain de 78°C
environ est observé entre le catalyseur a base de silice-alumine (catalyseur de 'exemple 4) et les catalyseurs
en contenant (catalyseurs des exemples 2 et 3).

Par rapport a une zéolithe n’ayant pas subi de désalumination poussée comme celle de I'exemple 2, I'uti-
lisation d’une zéolithe désaluminée telle que celle utilisée dans I'exemple 3 permet d’améliorer d’'une fagon net-
te la sélectivité.

D’une fagon générale, la sélectivité varie fortement avec la conversion. La sélectivité est d’autant plus éle-
vée que la conversion est faible.

Exemple 6 : Evaluation des catalyseurs A, B,C et D dans un test d’hydrocraquage avec recyclage de la frac-
tion "résidu"

La charge et les conditions de tests sont identiques a celles de I'exemple 5. L'utilisation du recyclage de
la fraction 380%, a I'entrée du réacteur, permet d’obtenir une conversion totale de la charge. Dans ce cas, on
utilise le terme de conversion par passe qui représente la conversion effectivement réalisée au niveau du ca-
talyseur.

La conversion par passe CP est prise égale a :

P = (pOidS 380_efﬂuents) %
(poids 380 sharge) + (POIdS 380 sharge)
La sélectivité brute SB est prise égale a :

100

0ids 150/380,; iuents
sp=[ B ——effleens 1y ) 00
p01d5380e”luents
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N° exemple teneur paranmetre T (°C) SB
en zéoli- | cristallin (50%CP) (50%CP)
the ( Xx 10_,0o m
(%poids) etre)
1 0 / 447 89.2
2 20 24.55 332 56.0
3 20 24.28 345 67.5
4 0 / 428 87.4

Comme dans le cas de I'exemple 5, I'utilisation d’'une zéolithe permet de diminuer la température d’iso-
conversion d’'une fagon substantielle. Par rapport a une zéolithe n’ayant pas subi de désalumination poussée
comme celle de I'exemple 2, I'utilisation d’'une zéolithe désaluminée telle que celle utilisée dans I'exemple 3
permet d’améliorer d’'une fagon trés nette la sélectivité.

Revendications

1) Procédé d’hydrocraquage de charges issues du procédé Fischer-Tropsch dans lequel :

a) on fait réagir de I'hydrogéne avec la charge au contact d’'un catalyseur 1 dans une premiére zone de

réaction, ledit catalyseur 1 comprenant au moins une matrice a base d’alumine et au moins un composant

d’hydrodéshydrogénation

b) on met I'effluent issu de la premiére zone de réaction au contact d’un catalyseur 2 dans une seconde

zone de réaction, ledit catalyseur 2 comprenant :

- de 20 a 97% en poids d’au moins une matrice,

- de 3 4 80% en poids d’au moins une zéolithe Y sous forme hydrogéne, ladite zéolithe étant caracté-
risée par un rapport molaire SiO,/Al,03 supérieur & 4,5; une teneur en sodium inférieure & 1% en poids
déterminée sur la zéolithe calcinée a 1100°C; un paramétre cristallin a, de la maille élémentaire infé-
rieure a 24,70.10-1° m; une surface spécifique déterminée par la méthode BET supérieure 2 400 m2.g-".
- au moins un composant d’hydro-déshydrogénation.

2) Procédé selon la revendication 1 dans lequel la zéolithe Y est caractérisée par un rapport molaire
SiO,/Al,05 compris entre 8 et 70; une teneur en sodium inférieure a 0,5% en poids déterminée sur la zéolithe
calcinée a 1100°C; un paramétre cristallin a, de la maille élémentaire compris entre 24,24.10-19 et
24,55.10-19 m; une surface spécifique déterminée par la méthode BET supérieure a 550 m2.g-".

3) Procédé selon 'une des revendications 1 et 2 dans lequel le composant d’hydro-deshydrogénation est
la combinaison d’au moins un métal ou composé de métal du groupe VIl et d’au moins un métal ou composé
de métal du groupe VI de la classification périodique des éléments.

4) Procédé selon la revendication 3 dans lequel, dans le cas du composant de I'étape b), on emploie entre
5 et 40% en poids de composés métalliques (par rapport au catalyseur fini), le rapport pondéral (exprimé en
oxydes métalliques) métaux du groupe VIII sur métaux du groupe VI étant compris entre 0,05 et 0,8, et, dans
le cas du composant de I'étape a), on emploie entre 5 et 40% en poids de composés métalliques (par rapport
au catalyseur fini), le rapport pondéral (exprimé en oxydes métalliques) métaux du groupe VIl sur métaux du
groupe VI étant compris entre 1,25 et 20.

5) Procédé selon I'une des revendications 1 et 2 dans lequel le composant d’hydro-deshydrogénation est
au moins un métal ou composé de métal du groupe VIl de la classification périodique des éléments.

6) Procédé selon la revendication 5 dans lequel, dans le cas du composant de I'étape b), la concentration
en métal du groupe VIII, exprimée en poids par rapport au catalyseur fini, est comprise entre 0,01 et 5% dans
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le cas d’'un métal noble et entre 0,01 et 15% en poids dans le cas d’un métal non noble.

7) Procédé selon I'une des revendications 1 & 6 dans lequel le composant d’hydro-deshydrogénation
comprend en outre du phosphore.

8) Procédé selon la revendication 7 dans lequel la teneur en phosphore, exprimée en poids d’oxyde de
phosphore P,O5 par rapport au catalyseur fini, est inférieure a 15%.

9) Procédé selon I'une des revendications 1 a 8 dans lequel on effectue un recyclage d’au moins une des
fractions de I'effluent issu de la seconde zone de réaction a I'entrée d’'une des zones de réaction.

10) Procédé selon la revendication 9 dans lequel le recyclage s’effectue a I'entrée de la seconde zone de
réaction.
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