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PROCEDE D’OBTENTION DE SOLVANTS HYDROCARBONES DE
TEMPERATURE D’EBULLITION SUPERIEURE A 300°C ET DE POINT
D’ECOULEMENT INFERIEUR OU EGAL A -25°C

La présente invention a pour objet un procédé d’obtention de solvants
hydrocarbonés dépourvus de composés aromatiques et de soufre, de température
d’ébullition supérieure a 300°C et dont le point d’écoulement est fortement abaissé
jusqu’a — 25°C et moins. Ce procédé est particulierement adapté au traitement de
coupes gazoles obtenues par distillation et raffinage du pétrole brut. La présente
invention concerne également le dispositif de mise en ceuvre du procédé, les produits
obtenus par le procédé et enfin l'application comme solvant des dits produits,
notamment dans des environnements froids nécessitant un point d’écoulement trés bas.
Ces solvants sont utilisables comme fluides de forage, lubrifiants pour l'industrie y
compris automobile, le travail des métaux, comme entrant dans la composition de
produits phytosanitaires, des encres et des huiles d’extension pour les mastics et les
joints, et comme abaisseurs de viscosité pour formulations a base de résine et de pates
a base de polychlorure de vinyle (PVC).

La nature chimique et la composition des fluides connus de 'homme du métier
varient considérablement selon I'application envisagée et la matiére d’origine des
produits. Ainsi, certains sont d’origine pétroliére, d’autres sont issus de la chimie par
polymérisation et/ou oligomérisation d’oléfines. Pour les produits d’origine pétroliere |,
l'intervalle de distillation mesuré par TASTM D-86 ou ASTM D 2887 (choix selon le point
initial ou final d’ébullition demandé en dessous de 270 °C ou au-dessus ou 400°C), le
point d’écoulement mesuré par ’TASTM D 5950 (en référence a ’ASTM D97 3-points), la
viscosité, la densité, les teneurs en soufre et en aromatiques, la densité, le point
d'aniline mesuré par ASTM D-611, le mode de production de ces hydrocarbures,
notamment la nature de la matieére premiére distillée en coupes, et le point éclair
constituent des caractéristiques importantes qui permettent de les distinguer et

d’adapter ces produits aux différentes applications envisagées.
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Ces fluides hydrocarbonés ont souvent des gammes de points d'ébullition étroites
entre le Point initial d’ébullition (IBP) et le Point final d’ébullition (FBP). Ces gammes
sont choisies en fonction de l'application envisagée. L’étroitesse de celles-ci permet de
disposer d'un point d’'inflammation et/ou point éclair précis, paramétres importants pour
des raisons de sécurité. Une gamme de coupe étroite permet en outre d’obtenir une
viscosité mieux définie, une stabilitt améliorée de celle-ci et des caractéristiques
d'évaporation adaptées aux applications nécessitant une étape de séchage de durée
contrdlée: elle favorise €galement I'obtention de coupes hydrocarbonées de tension de
surface mieux définie, dont le point d'aniline et le pouvoir solvant sont plus précis.
Cependant ce ne sont pas toujours les seules a prendre en compte, d’autres pouvant
étre prioritaires selon les applications visées.

Pour étre appliqués comme solvants dans différentes applications, ces fluides
doivent étre purifies. La purification consiste typiquement en eétapes d’hydrodésulfuration
(et/ou hydrocraquage) et/ou d’hydrogénation pour réduire la teneur en soufre, la teneur
en azote et/ou éliminer les hydrocarbures aromatiques, les oléfines et/ou cycles non
saturés en les transformant en naphtenes. Les fluides hydrocarbonés ainsi purifies sont
majoritairement aliphatiques, ils contiennent des paraffines normales, des isoparaffines
et des naphténes. Pour ce type de fluide déaromatisé, le produit hydrocarboné qui a été
désulfuré et/ou déazoté, puis fractionné, peut étre hydrogéné pour saturer la totalité des
hydrocarbures aromatiques qui sont présents. L'hydrogénation peut aussi étre réalisée
avant le fractionnement final.

Les utilisateurs ont d’abord recherché essentiellement des fluides hydrocarbonés
contenant de faibles concentrations en hydrocarbures aromatiques et des teneurs en
soufre extrémement faibles, dont les coupes ont des points initiaux d’ébullition plus
elevés pour tenir compte des conditions environnementales ou de sécurite.

Il est possible de traiter des gazoles issus de distillation directe dont le point final
d’ébullition (FBP) est de 320°C pour obtenir des produits déaromatisés de point
d’écoulement inférieur ou égal a 0°C. Le traitement de coupes de distillation de points
finaux d'ébullition plus élevés, par exemple supérieurs a 350°C est tout aussi facile mais
ne permet pas d’atteindre des points d’écoulement suffisamment bas dans la coupe

lourde supérieure a 330°C aprés déaromatisation. En outre, la teneur en hydrocarbures
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aromatiques, notamment en polyaromatiques, est plus élevée. La présence de tels
composés dans les hydrocarbures a des effets nocifs sur les catalyseurs
d'hydrogénation dont la durée de vie est raccourcie et la performance limitée. Parfois,
un traitement complémentaire d’hydrogénation est nécessaire pour diminuer encore la
teneur en soufre de ces produits. Ainsi, le traitement de ces coupes gréve notablement
'économie des procédés d’hydrogénation en augmentant considérablement la
consommation d’hydrogene et les colts de renouvellement du catalyseur qui se
désactive rapidement.

Maintenant, ces fluides hydrocarbonés doivent en outre présenter un bon
compromis entre une viscosité élevée et de bonnes propriétés a froid, c’est-a-dire un
point d’écoulement trés bas, par exemple inférieur a -25°C et méme inférieur a -30°C,
un pouvoir solvant eleve, notamment pour 'application encre d’'imprimerie nécessitant la
dissolution de résines, mais aussi des composés visqueux ou solides entrant dans la
composition des fluides de forage. Ces fluides hydrocarbonés utilisés comme huiles
d’extension pour la fabrication des mastics a base de silicone doivent également
présenter une bonne compatibilité avec les polymeéres siliconés et aussi le pouvoir
d’abaisser la viscosité de certains polyméres comme les PVC lorsqu’ils sont utilisés
dans la fabrication des pates PVC ou Plastisols. Ces fluides hydrocarbonés entrant
également dans la composition de produits phytosanitaires doivent de méme présenter
une viscosité et un degré de pureté compatibles avec les contraintes de toxicité et de
phytotoxicité qu'implique cet usage.

Il est également connu d’obtenir ces fluides a partir de composés issus de la
distillation sous vide, notamment de gazoles sous vide ou vapocraqués qui peuvent
alors étre soumis a d’autres procédés comme le craquage catalytique couplé a une
hydrogénation (hydrodésulfuration, hydrodéaromatisation) comme il est décrit dans le
brevet EP1447437 ou encore par hydrocraquage couplé a une hydrogénation, tels que
décrits dans les brevets WOO03/074634 et WO03/074635. Ces procédés
d'hydrocraquage ou de craquage catalytique favorisent la concentration d’aromatiques,
notamment d’aromatiques polycycliques dans les coupes 200 a 450°C en sortie de ces
uniteés, ces aromatiques se ftransformant en naphténes, plus particulierement en

naphténes polycycliques trés concentrés, par hydrogénation du cycle aromatique.
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Cependant, les exigences en nouveaux fluides moins toxiques ou moins volatils
de viscosité moderéement élevée a conduit la demanderesse a utiliser comme fluides
des hydrocarbures déparaffinés pour ses applications solvants comme il est décrit dans
la demande de brevet W02010/103245. Ces fluides sont obtenus a partir d'unités
d’hydrodéparaffinage de différentes coupes gazoles issues d’autres unités de raffinage
et de les distiller pour en faire des fluides hydrodéparaffinés aux intervalles de coupe
appropriés, éventuellement aprés leur avoir fait subir des traitements de purification en
vue de lélimination du soufre et des hydrocarbures aromatiques. Ces fluides
hydrodéparaffinés doivent satisfaire les mémes caractéristiques de pureté que ceux
requis pour les produits issus du pétrole brut comme la teneur en soufre mesurée par
ASTM D5453 inférieure a 10 ppm, et une faible concentration en composés
aromatiques, bien moins que 300 ppm. En outre ses caractéristiques sont identiques
sinon meilleures que celles des produits issus du pétrole. Ces produits présentent un
point final d’ébullition (FBP) supérieur a 300°C.

Cependant, tous les critéres ne sont pas satisfaits sur toutes les coupes et en
particulier sur les coupes de température initiale d’ébullition (IBP) supérieure a 300°C.
En effet, bien que satisfaisant aux caractéristiques de teneur en soufre, de point éclair,
d’aromatiques et de point d’aniline, ces coupes présentent un point d’écoulement trés
élevé souvent supérieur a -10°C, et méme a 0°C ce qui les rend inutilisables dans un
environnement froid a des températures inférieures a -25°C, et méme inférieures a -
30°C. Ces coupes sont particulierement recherchées pour les applications forage,
encres et dans les matériaux type mastic.

Pour résoudre ce probléme, la Demanderesse a décidé de mettre en ceuvre un
procédé d’hydrodéparaffinage particulier consistant a améliorer le point d’écoulement de
des coupes de température d’ébullition initiale (IBP) supérieure ou égale a 300°C
déterminée par 'ASTM D 86, indépendamment des autres coupes.

Parmi les procédés d’hydrodéparaffinage, il existe deux procédés I'un favorisant
la transformation des paraffines en isoparaffines par un procédé trés isomérisant avec
trés peu de craquage des paraffines normales et I'autre basé sur le craquage doux des
hydrocarbures traités, en particulier des paraffines normales.
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Le procédé d’hydrodéparaffinage favorisant I'isomérisation des oléfines se fait en
présence d’'un catalyseur d’isomérisation a base de zéolithe, par exemple une ZSM5
supportant des métaux de transition ou une ZSM48 supportant des métaux de type
platine/palladium a une tempeérature variant de 200 a 500°C sous une pression
d’hydrogéne variant de 25 a 200 bars. Le traitement d’hydrofinissage est obtenu
également sous pression d’hydrogéne en présence d’'un catalyseur sur base d’oxydes
meétalliques supportant du nickel, du molybdéne, du cobalt, du palladium, du tungsténe
et des couples de ces metaux.

Ces procédés d’hydrodéparaffinage trés poussés sont utilisés pour la préparation
de Diesel ou d’huiles hydrodéparaffinées a partir de coupes hydrocarbonées lourdes
issues de l'unité de craquage catalytique des distillats sous-vide (craquage catalytique
fluidisé (FCC (Fluid Catalytic Cracking)), telles que les coupes d'huiles légéres de
recyclage (LCO (Light Cycle QOil) ou de résidus du pétrole (slurry) ou encore de gazoles
hydrocragquées permettant d’abaisser les points d’écoulement, sans pour autant atteindre
des points d'écoulement inférieurs a -25°C, notamment sur les coupes au-dela de 300°C
comme ceux décrits par exemple dans les demandes de brevets et brevets
W0O2009/154324, WO2009/011479, EP665283, US6517704 ou encore US6340430. On
notera que ces traitements sont réalisés sur des coupes larges d’intervalles de coupe
correspondant aux grades huiles et Diesel classiques, désirés. On obtient des coupes
hydrocarbonées dites naphténiques mais dont la teneur en aromatiques est supérieure
a 0,1% en poids, voire supérieure a 10% en poids (selon la méthode analytique 1IP391 :
determination par HPLC). Le traitement dit « d’hydrofinissage » utilisé aprés
I'hydrodéparaffinage ne permet pas de convertir ces aromatiques en naphtenes. Dans
ces procédés, I'hydrodéparaffinage « isomérisant » en présence de catalyseurs a base
de platine/palladium sur support zeolithique/alumine est préeféré a I’hydrodéparaffinage
avec craquage.

Le procédé d’hydrodéparaffinage favorisant le craguage doux des paraffines
normales a chaines longues présentes dans la charge, est décrit dans les brevets
US4781906, US4842717 et US5997727. 1l vise I'abaissement comme l'autre procédé,
du point d’écoulement des gazoles par traitement de la totalité de la coupe gazole en

présence d’un catalyseur a base de silicalites supportant éventuellement du nickel et/ou
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un couple nickel/tungsténe sous hydrogéne a une température variant de 350 a 450°C
et sous une pression de 1 a 80 bars. Ce procédé a été en particulier appliqué sur une
coupe gazole de température d’ébullition supérieure a 300°C mais pour un intervalle de
coupe excédent 100°C et l'abaissement du point d’écoulement n'a pas permis
d’atteindre une température inférieure ou égale a -25°C, le point d’écoulement
avoisinant seulement 0°C.

La présente invention vise [I'abaissement du point d’écoulement a une
température inférieure ou égale a -25°C, pour les solvants issus de coupes gazoles
(GO) de point d’ébullition initial supérieur ou égal a 300°C selon la norme ASTM D 86,
par la mise en ceuvre d’'un procédé permettant de fagon intégrée de produire des
solvants déaromatisés de température d‘ébullition supérieure a 300°C, de moins de
100°C d’intervalle de coupe et contenant moins de 500 ppm d’aromatiques, désulfurés a
moins de 10 ppm de soufre et dont le pouvoir solvant mesuré par son point d’aniline est
amelioré. L’invention vise également I'intégration du dit procédé dans un procédé de
préparation de toutes les coupes utilisables comme solvant, de température d’ébullition
comprise entre 200 et 500°C et d’'intervalle de coupe inférieur a 100°C.

Dans la présente description de l'invention, les températures d’ébullition, points
initiaux et finaux de distillation des coupes, sont mesurées selon la norme ASTM D 86.

La présente invention a donc pour objet un procédé d’obtention de solvants
hydrocarbonés de teneur en soufre inférieure a 10 ppm, de teneur en aromatiques
inférieure a 500 ppm, de température d’ébullition initiale supérieure ou égale a 300°C et
de température d’ébullition finale inférieure ou égale a 500°C, déterminées selon la
norme ASTM D86, pour un intervalle de coupe d’au plus 100°C, et de point
d’écoulement inférieur a -25°C selon la norme ASTM D5950 comprenant les étapes :

- de déparaffinage d’une coupe hydrocarbonée de température d’ébullition initiale
supérieure a 300°C issue de la distillation d’une coupe gazole obtenue par tous
procédés de raffinage de pétrole brut, et récupération de tout ou partie de I'effluent
déparaffing,

- d’hydrodéaromatisation de tout ou partie de I'effluent déparaffing, en présence
d’un catalyseur comprenant du nickel sur base alumine, a une pression variant de 60 a

200 bars et une température variant de 80 a 250°C, le dit effluent déparaffiné étant
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eventuellement et préalablement desulfuré si sa teneur en soufre est supérieure a 15
ppm,

- de récupération de la coupe déparaffinée, éventuellement désulfurée, et
dearomatisée,

- de distillation en coupes étroites de la dite coupe déparaffinée, éventuellement
désulfurée, et déaromatisee,

- et enfin de récupération d’au moins une coupe 300°C+ de point d’écoulement
inférieur a -25°C utilisable comme solvant, cette coupe présentant un intervalle de
distillation inférieur a 100°C.

On entend par coupe 300°C+, les coupes distillant au-dela de 300°C selon la
norme ASTM D 86.

Un tel procédé présente I'avantage de préparer des coupes hydrocarbonées
lourdes de températures d’ébullition initiales supérieures a 300°C appelées coupes
300°C+, mais aussi de préparer concomitamment d’autres coupes de températures
d’ébullition initiales inférieures a 300°C repondant aux spécifications des solvants
hydrocarbonés sans aromatiques et sans soufre. Ce résultat est obtenu en intégrant des
procédes connus dans un enchainement nouveau permettant la séparation et le
mélange des flux avant et aprés traitement.

On entend par charge constituée par une coupe gazole obtenue par tous
procédés de raffinage, en particulier une coupe choisie parmi les gazoles de distillation
atmosphérique, les gazoles de distillation sous vide, les gazoles hydrocraqueés, les
gazoles de craquage catalytique, les gazoles de viscoréduction, les gazoles de cokage,
les gazoles issus de gaz de gisement, les gazoles désasphaltés, les gazoles issus de
I'hydrotraitement des coupes lourdes (Résidu Atmosphérique et gazole de distillation
sous vide ou VGO), les gazoles de teneur en soufre supérieure a 15 ppm étant
nécessairement désulfurés par hydrotraitement et/ou hydrocragquage avant traitement
selon le procede de linvention. On ne sortirait pas du cadre de linvention si cette
charge était issue de plusieurs coupes gazoles référencés dans |a liste ci-dessus.

La coupe hydrocarbonée de température d’ébullition supérieure ou égale a 300°C
est obtenue par séparation de la coupe gazole en deux coupes, une coupe légere (Cl)

de température finale d’ébullition inférieure a 300°C et au moins une coupe lourde (CL)
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de température initiale d’ébullition supérieure ou égale a 300°C, chaque coupe
présentant un intervalle de température d’ébullition entre 300°C et 500°C et un intervalle
de distillation de préférence inférieur a 85°C.

L’étape de déparaffinage traitant la dite coupe lourde (CL) comprend au moins
une premiére section de craquage doux en présence d’'un catalyseur a base de silicalite,
de rapport silice/alumine supérieur a 130, de préférence supérieur a 150, comprenant
de 0 a 10 % en poids d’au moins un métal du groupe VIII et éventuellement de 0 a 10%
en poids dun métal du groupe VI, et de préféerence une deuxiéme section
d’hydrogénation des oléfines en présence d'un catalyseur a base de silice, d’alumine
et/ou de silice/alumine comprenant de 0,1% a 10% en poids d’'un métal du groupe VIII
et de 0,1 & 20% d’un métal du groupe VI.

Afin de ne pas favoriser le cokage de la charge et des effluents produits, ni méme
lisomérisation des oléfines formées, I'étape de déparaffinage comprendra au moins
deux sections de craquage doux alternées avec de préférence deux sections
d’hydrogénation des oléfines formées au cours des dits craquages. La premiére section
de craquage permet de craquer les produits sans provoquer de formation de coke, la
section d’hydrogénation permettant de saturer des oléfines produites, sans réaction
secondaire d'isomérisation, la seconde section de craquage permet de continuer le
craquage tandis que la derniére section d’hydrogénation est une section de finition pour
la saturation des oléfines.

Plus spécifiquement, le catalyseur de déparaffinage est choisi parmi les silicalites
de rapport silice/alumine supérieur a 200, ces silicalites pouvant supporter du nickel seul
ou un couple nickel/tungsténe et en ce que le catalyseur d’hydrogénation d’oléfines est
une alumine supportant un couple métalliqgue choisi parmi les couples
cobalt/molybdeéne, nickel/tungstene, cobalt/tungsténe et nickel/molybdéne.

L'étape de déparaffinage est réalisée sous pression d’hydrogéne, a une
température variant de 150 a 450°C sous une pression totale variant de 10 a 400 bars,
de préférence a une température variant de 280 a 380°C et une pression variant de 20 a
200 bars.

L'effluent déparaffiné obtenu a I'étape de déparaffinage est envoyé a I'étape de

séparation supplémentaire placée avant I'étape d’hydrodéaromatisation. Cet effluent
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déparaffiné est séparé en au moins deux effluents, une coupe hydrocarbonée de C1 a
C4 (hydrocarbures comprenant de 1 a 4 carbones), et une coupe déparaffinée (ou CDP)
dont au moins une partie distille au-dessus de 300°C et présente un point d’écoulement
inférieur ou égal a -25°C. On ne sortirait pas du cadre de linvention, si les coupes
séparées étaient plus nombreuses et ne correspondaient pas exactement aux coupes
spécifiées ci-dessous.

De facon optionnelle selon le type de produit désiré, I'effluent déparaffiné peut
étre séparé en deux coupes, trois coupes ou quatre coupes déparaffinées ;

- une coupe hydrocarbonée de C1 a C4 et une coupe hydrocarbonée de plus de
5 atomes de carbone (ou C5+),

- ou une coupe hydrocarbonée de C1 a C4 et deux coupes hydrocarbonées, I'une
distillant de C5 a 150°C (ou C5-150 correspondant a une coupe essence) et l'autre
distillant au-dela de 150°C (ou 150°C+),

- ou une coupe hydrocarbonée de C1 a C4 et trois coupes hydrocarbonées, la
premiére distillant de C5 a 150°C (ou C5-150), la seconde distillant de 150 a 300°C (ou
150-300 correspondant a une coupe de gazole léger) et la troisieme distillant au-dela de
300°C (ou 300°C+),

En ce qui concerne la coupe 300°C+, il peut s’agir d’'une ou plusieurs coupes
distillant au-dela de 300°C (ou 300°C+),

En sortie de I'étape de séparation supplémentaire, la coupe déparaffinée de
température d’ébullition initiale la plus élevée issue de I'effluent deparaffiné est envoyée
a l'étape d’hydrodeéaromatisation, celle-ci comprenant une ou plusieurs sections
d’hydrodéaromatisation.

Par exemple, si l'effluent déparaffiné est séparé en deux coupes seulement, la
coupe hydrocarbonée de plus de 5 atomes de carbone (ou C5+) est envoyée a I'étape
d’hydrodéaromatisation. Si I'effluent déparaffiné est séparé en trois coupes, la coupe
distillant au-dela de 150°C (ou 150°C+) est envoyée a I'étape d’hydrodéaromatisation.
Enfin, si I'effluent déparaffiné est séparé en quatre coupes, c’est la coupe distillant au-
dela de 300°C (ou 300°C+) qui est envoyée a I'étape d’hydrodéaromatisation.
Eventuellement, la coupe légére (Cl) issue de la séparation de la coupe gazole en deux
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coupes est mélangée en tout ou partie a la coupe déparaffinée envoyée a I'étape
d’hydrodéaromatisation.

Cependant, dans une variante du dit procédé, les coupes (C5-150) et (150-300)
pourraient étre déaromatisées dans l'unité d’hydroaromatisation seules ou en mélange
avec tout ou partie des autres coupes séparées dans la dite étape de séparation
supplémentaire.

Dans une variante du procédé selon l'invention, la coupe lourde (CL) issue de la
séparation de la coupe gazole en au moins deux coupes peut étre envoyée pour une
partie au moins a I'étape de déparaffinage, 'autre partie étant mélangée a la coupe
déparaffinée récupérée a la sortie de I'étape de séparation de l'effluent déparaffiné et
envoyeée a I'etape d’hydrodéaromatisation. Cette variante permet notamment d’ajuster la
température du point d’écoulement de la dite coupe. De préférence, la totalite de la
coupe lourde (CL) est envoyée a I'étape de déparaffinage.

En sortie de la derniére étape de distillation atmosphérique, la coupe 300°C+ de
point d’écoulement inférieur a -25°C est récupérée en totalité pour les applications
envisagées ou au moins partiellement, une partie au moins pouvant étre recyclée dans
la coupe déparaffinée envoyée a I'étape d’hydrodéaromatisation, ce recycle permettant
avantageusement de diminuer encore la teneur en aromatiques de cette coupe.

Dans un mode de réalisation du procédé de [linvention, les étapes de
déparaffinage et hydrodéaromatisation sont réalisées dans une méme capacité ou dans
des capacités différentes. De préférence, ces étapes sont conduites a la méme pression
variant de 60 a 200 bars sous atmosphére d’hydrogéne, a une température variant de
150 a 450°C, de préférence variant de 280 a 380°C pour I'étape de déparaffinage et a
une température variant de 80 a 250°C pour I'étape d’hydrodéaromatisation, la
température de I'effluent déparaffiné étant ajustée avant I'étape d’hydrodéaromatisation
par injection d’au moins un composé liquide ou gazeux de température inférieure d’au
moins 50°C a celle de I'effluent déparaffine.

Pour cet ajustement de la température, le composé liquide ou gazeux est choisi
parmi I'hydrogéne, la coupe légére (Cl) issue de température d’ébullition inférieure a
300°C et la coupe 300°C+ de point d’écoulement inférieur a -25°C récupérée aprés

distillation des effluents deparaffinés, éventuellement désulfurés, et déaromatisés.
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Un deuxiéme objet de I'invention est le dispositif de mise en ceuvre du procédé
comprenant :

- une unité de séparation (DF) en communication avec un réacteur de
déparaffinage (R1) ;

- un réacteur de déparaffinage (R1) comportant au moins deux lits catalytiques
pour la section de craquage doux (S1) et pour la section d’hydrogénation des oléfines
(S2), ledit réacteur de déparaffinage étant alimenté par une coupe hydrocarbonée de
tempeérature d’ébullition supérieure a 300°C (ou 300°C+) issue de l'unite de séparation
(DF) en deux coupes 150°-300°C (ou 150-300) et 300°C+ par distillation d’'une coupe
gazole issue de tous procédés de raffinage du pétrole brut ;

- au moins un reacteur d’hydrodéaromatisation (R2) en communication avec
d'une part le réacteur de déparaffinage (R1) et d'autre part au moins une tour de
distillation atmosphérique (DA1),

- au moins une tour de distillation atmosphérique (DA1).

Dans un mode préféré, la coupe 300°C+ est issue d’'une capacité de séparation
(DF) disposée en amont du réacteur de déparaffinage (R1) séparant une coupe gazole
issue de tous procédés de raffinage du pétrole brut, en deux coupes 150°-300°C (ou
150-300) et 300°C+.

Dans un mode préeferé, le dispositif selon I'invention comprend une unité de
séparation en deux coupes ou plus (DA2) disposée sur la conduite de sortie des
effluents issus du réacteur de déparaffinage (R1).

Par exemple, I'effluent déparaffiné peut étre distillé dans l'unité de distillation DA2
en deux coupes, trois coupes ou quatre coupes déparaffinées ;

- une coupe hydrocarbonée de C1 a C4 et une coupe hydrocarbonée de plus de
5 atomes de carbone (ou C5+),

- ou une coupe hydrocarbonée de C1 a C4 et deux coupes hydrocarbonées, I'une
distillant de C5 a 150°C (ou C5-150) et l'autre distillant au-dela de 150°C (ou 150°C+)

-ou une coupe hydrocarbonée de C1 a C4 et trois coupes hydrocarbonées, la
premiére distillant de C5 a 150°C (ou C5-150), la seconde distillant de 150 a 300°C (ou
150-300) et la troisieme distillant au-dela de 300°C (ou 300°C+).
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Dans un mode particulier de linvention, les réacteurs de déparaffinage et
d’hydrodéaromatisation constituent un seul méme réacteur, les lits catalytiques étant
répartis en deux sections, la section de déparaffinage (SR1) et la section de
dearomatisation (SR2), ces deux sections étant séparées par une cavité (30) permettant
le mélange de I'efffluent déparaffiné avec les composés liquides ou gazeux destinés a
ajuster la température des effluents entrant dans la section de déaromatisation. Cette
cavité (30) peut étre vide ou remplie en tout ou partie par des matériaux inertes
favorisant le mélange des gaz et des liquides.

Ces effluents sont choisis de préférence parmi I'hydrogéne et/ou le recycle des
coupes Cl et/ou 300°C+ de point d’écoulement inférieur a -25°C récupérés aprés la tour
de distillation atmosphérique (DA1).

Un troisieme objet de l'invention est la coupe 300°C+ obtenue selon le procédé
de linvention, de point d’écoulement inférieur a -25°C de point initial d’ébullition
supérieur a 300°C et de température finale d’ébullition inférieure ou égale a 500°C,
d’intervalle de coupe inférieur a 100°C, de teneur en soufre inférieure a 10 ppm et de
teneur en aromatiques inférieure a 500 ppm et qui contient plus de 30% en poids de
composés naphténiques et moins de 10% en poids de normales paraffines, de
préférence moins de 5% en poids. Les composés mononaphténiques représentent plus
de 20% du poids des composés naphténiques.

De préférence, cette coupe présente un intervalle de coupe inférieur ou égal a
85°C, de préféerence une teneur en soufre inférieure a Sppm et une teneur en
aromatiques inférieure a 300 ppm, ces préférences pouvant étre atteintes
indépendamment les unes des autres ou en combinaison.

Bien entendu par coupe 300°C+ récupérée on entend une ou plusieurs coupes
300°C+, de température d’ébullition comprises entre 300°C et 450°C et de largeur de
coupe inférieure ou égale a 75°C, de préférence inférieure a 65°C.

Ces ou cette coupe(s) 300°C+ présentent un point d’écoulement inférieur a -30°C,
une viscositeé cinematique a 40°C inférieure ou égale a 15 mm2/g, de préférence variant
de 5 a 10 mm2/g et un point d’aniline inférieur a 120°C, de préférence inférieur a 100°C,

ces caractéristiques pouvant étre atteintes seules ou en combinaison.
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Ces ou cette coupe(s) 300°C+ comprennent moins de 35% en poids
d’hydrocarbures ayant une longueur de chaine supérieure a 22 atomes de carbone, et
plus de 65% en poids d’hydrocarbures ayant une longueur de chaine inférieure a 22
atomes de carbone.

De préférence, la coupe 300°C+ présente un point d'écoulement inférieur ou égal
a -40°C.

Dans un mode de réalisation, la coupe 300°C+ présente un point initial
d’ébullition supérieur ou €gal a 330°C.

Dans un mode de réalisation, la coupe 300°C+ présente un pourcentage de
naphténes polycycliques inférieur a 20%, de préférence inférieur a 10%.

Un quatrieme objet de I'invention est l'utilisation de la (ou des) coupe(s) 300°C+
comme solvant dans les applications phytosanitaires, encres et mastic ou encore
comme fluide pour le travail des métaux. Ces applications nécessitent des points
d’écoulements bas tout en présentant des qualités de pureté et de caractére non VOC
(ou volatil organic compounds en frangais composés organiques volatiles) important
pour des utilisations en milieux domestiques.

Pour décrire linvention de fagon plus précise, des figures représentant les
différentes formes de mise en ceuvre de l'invention sont données en appui a la présente
description.

La figure 1 représente le dispositif de linvention pour lequel deux réacteurs
séparés (R1) et (R2) sont représentés respectivement pour les étapes de déparaffinage
et de déaromatisatrion.

La figure 2 représente le dispositif de I'invention pour lequel un seul réacteur est
represente renfermant deux sections distinctes, (SR1) et (SR2) respectivement pour les
etapes de deparaffinage et de déaromatisatrion, une cavité (30) séparant ces dites
sections.

La figure 3 représente les sections de craguage doux et d’hydrotraitement
contenues dans le réacteur de déparaffinage R1 ou SR1 dans les figures 1 et 2.

Dans la figure 1, une charge de gazole (GO) issue de tous procédés de raffinage
du pétrole brut est introduite par la conduite (10) dans le séparateur permettant une

distillation fractionnée DF référencé (1) ou elle est séparée en deux coupes, une coupe
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légere (Cl) évacuée de DF parla conduite (12) et une coupe lourde CL évacuée de DF
par la conduite (11).

Cette coupe lourde CL est envoyee dans le réacteur de deparaffinage R1
référencé (2) alimenté en paralléle par de I'hydrogéne arrivant par les conduites (31),
puis (32). La totalité de I'effluent déparaffiné est dirigée par la conduite (14) dans une
unité de distillation atmosphérique DA2 réferencée (5). Deux, trois ou quatre effluents
sont distillés selon le choix de valorisation envisagé, seule la coupe déparaffinée CDP
évacuée par la conduite (15) est envoyée a I'étape de déaromatisation.

Par exemple, I'effluent déparaffiné peut étre distillé dans I'unité de distillation DA2
en deux coupes, trois coupes ou quatre coupes déparaffinées ;

- une coupe hydrocarbonée de C1 a C4 encore appelée "fuel gas" évacuée par la
conduite (21) et une coupe hydrocarbonée de plus de 5 atomes de carbone (ou C5+)
évacuée par la conduite (15) vers le réacteur R2 de déaromatisation référencé (3),

- ou une coupe hydrocarbonée de C1 a C4 évacuée par la conduite (21) et deux
coupes hydrocarbonées, I'une distillant de C5 a 150°C (ou C5-150) évacuée par la
conduite (22) et l'autre distillant au-dela de 150°C (ou 150°C+) évacuée par la conduite
(15) vers le réacteur R2 de déaromatisation référenceé (3),

- ou une coupe hydrocarbonée de C1 a C4 évacuée par la conduite (21) et trois
coupes hydrocarbonées, la premiere distillant de C5 a 150°C (ou C5-150) évacuée par
la conduite (22), la seconde distillant de 150 a 300°C (ou 150-300) évacuée par la
conduite (23) et la troisiéme distillant au-dela de 300°C (ou 300°C+ évacuee par la
conduite (15) vers le réacteur R2 de déaromatisation référenceé (3).

La coupe CDP évacuée par la conduite (15) est envoyée par la conduite (16)
dans le réacteur R2 référenceé (3) alimenté paralléelement par de I'hydrogéne issu de la
conduite (31) via la conduite (33).

L'effluent déparaffiné et déaromatisé est récupéré en sortie du réacteur R2 (3)
par la conduite (17) et dirigé vers une unité de distillation DA1 reférencée (4) pour y étre
distillé en au moins quatre coupes :

- la (oules) coupes 300°C+ récupérées via la conduite (18),

- la coupe (150-300) évacuée par la conduite (27),

- la coupe (C5-150) évacuée par la conduite (26),
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- etla coupe C1-C4 ou "fuel gas" évacuée par la conduite (25).

Dans un certain mode de mise en ceuvre, la coupe légére récupérée par la
conduite (12) en sortie du séparateur DF (1) peut étre introduite en tout ou partie via la
conduite (24) dans I'effluent CDP avant son entrée dans le réacteur R2 (3).

En outre, les coupes (C5-150) en sortie des distillations DA1 et DA2 peuvent étre
avantageusement mélangées de méme que les coupes (150-300) avec tout ou partie de
la coupe légére Cl dans la conduite (12) puis en sortie de la distillation DA1 (4).

Dans certains modes préféres, la coupe lourde CL en sortie du separateur DF
(11) n’est envoyée que partiellement vers le réacteur R1 (2), une partie de la dite coupe
envoyée par la conduite (20) étant mélangée avec I'effluent déparaffiné CDP.

De méme, si la teneur en aromatiques est trop élevée dans la coupe 300°C+ ou
que la viscosité de l'effluent CDP est insuffisante, une partie de la coupe 300°C+ en
sortie de la distillation DA1 (4) est recyclée via la conduite (28) dans la conduite (16)
dirigeant l'effluent CDP dans le réacteur R2 (3).

La figure 2 se différencie de la figure 1 en ce quun seul réacteur (5) est
représenté pour les étapes de déparaffinage et de déaromatisation contenant deux
sections, une de déparaffinage SR1 référencée (2) et une section de déaromatisation
SR2 référencée (3) ces deux sections étant séparées par une cavité (30). Dans cette
figure, une charge de gazole (GO) issue de tous procédés de raffinage du pétrole brut
est introduite par la conduite (10) dans le séparateur DF référencé (1) ou elle est
séparée en deux coupes, une coupe légére (Cl) évacuée de DF (1) par la conduite (12)
et une coupe lourde CL évacuée de DF (1) par la conduite (11).

La coupe lourde CL est envoyée dans la section SR1 (2) du réacteur (5) alimenté
en paralléle par de I'’hydrogéne arrivant par les conduites (31), puis (32) pour y étre
deparaffinée. Toute la coupe déparaffinée est envoyée vers la section SR2 (3),
éventuellement aprés avoir été mélangée dans la cavité (30) séparant les deux sections
avec de I'hydrogene complémentaire arrivant par la conduite (33). Cette injection
d’hydrogéne est utile a la réaction de déaromatisation mais a aussi pour fonction
d’ajuster la température d’entrée de la charge ou coupe déparaffinée dans la section
SR2 (3) par trempe (ou quench) permettant d’abaisser la température en entrée de la
section SR2 (3).
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Dans un mode particulier de l'invention, il est également possible d’injecter tout
ou partie de la coupe légére (Cl) via la conduite (24) dans la cavité (30) pour étre
déaromatisée comme la coupe lourde (CL) déparaffinée. La quantité d’hydrogéne sera
ajustée en conséquence ainsi que la température d’entrée dans la section SR2 (3).

Comme dans la figure 1, 'effluent déparaffiné et déaromatisé est récupéré en
sortie du réacteur (5) par la conduite (17) et dirigé vers une unité de distillation DA1

référencée (4) pour y étre distillé en au moins quatre coupes :

la (ou les) coupes 300°C+ récupérees via la conduite (18),

la coupe (150-300) évacuée par la conduite (27),

la coupe (C5-150) évacuée par la conduite (26),

et la coupe C1-C4 ou "fuel gas" évacuée par la conduite (25).

De méme, si la teneur en aromatiques est trop élevée dans la (ou les) coupe(s)
300°C+, une partie de la coupe 300°C+ en sortie de la distillation DA1 (4) est recyclée
via la conduite (28) dans la cavité (30) du réacteur (5) pour y étre une nouvelle fois
dearomatisée dans la section SR2 du dit réacteur (5).

La figure 3 représente une coupe du réacteur de déparaffinage (2) de la figure 1
ou de la section de déparaffinage SR1(2) du réacteur (5). Cette coupe présente la
répartition en couches des catalyseurs de déparaffinage (S1) et d’hydrotraitement (S2).
S1 est préférablement choisi parmi les catalyseurs d’hydrodéparaffinage a craquage
doux, sur base silicalite supportant éventuellement du nickel et éventuellement du
tungstéene comme le KF1102 commercialisé par la societé ALBEMARLE. S2 est un
catalyseur d’hydrotraitement classique sur base d'un support d’oxyde métallique,
alumine, silice, silice/alumine supportant des métaux du groupe (VIIl), de type nickel,
cobalt, molybdéne, tungsténe, de préférence des couples de type nickel/molybdéene,
nickel/cobalt et cobalt/molybdéne. S2 peut étre du KF647 vendu également par
ALBEMARLE. Dans un mode prefére de l'invention, la premiére et la troisieme couches
sont remplies de catalyseur S1 de déparaffinage et constituent les plus gros volumes
(31% et 46% volume), Les deuxiéme et quatrieme couches ne sont remplies que de S2
occupant chacune un volume de 11,5 %. Dans cette figure 3, la coupe lourde (CL) a
déparaffiner est introduite dans le réacteur (2) de la figure 1 par la conduite (13),
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’hydrogéne est injecté par la conduite (32) et I'effluent déparaffiné est récupéré par la
conduite (14).

Les performances de la présente invention vont étre maintenant illustrées dans la
suite de la présente description, mais ces exemples ne viseront pas a en limiter la

portée.

EXEMPLE 1

Le présent exemple décrit la préparation d’une coupe déparaffinée et
déaromatisée selon l'invention, de température initiale d’ébullition supérieure a 300°C
et dont le point d’écoulement est inférieur a -30°C.

On opére comme decrit dans la figure 1 en utilisant dans le réacteur de
déparaffinage (2) les catalyseurs décrits ci-dessus pour la figure 3. Dans le réacteur de
dearomatisation, on utilise un catalyseur nickel sur alumine, la quantité de nickel étant
supérieure a 10% en poids et la surface spécifique étant supérieure a 140mm2/g.

La température de réaction dans le réacteur de déparaffinage est de 305 °C
sous une pression de 30 barg, avec une Vitesse Volume Horaire (VVH) définie
correspondant au ratio débit de volume de charge (m3/h) sur volume de catalyseur
(m3/h) de 1h™ et une couverture d’hydrogéne de 250 NI (NL : litre normal) d’hydrogéne
par litre de charge hydrocarbonée. Dans le réacteur de déaromatisation, la température
est de 245 °C, sous une pression de 160 barg, une couverture d’hydrogéne de 250 NI
d’hydrogéne par litre de charge hydrocarbonée et un vwh de 0,4 h™'. Les caractéristiques
des produits depuis le début a la fin de la chaine de réaction sont données dans le

tableau 1 ci-aprés.
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TABLEAU 1
Coupe 300°C+
Caracteristiques GO avant DF Apres R2 et
Avant R1 (2) Apres DA2
DA1
% poids
. 17,5 9,8 13,8 127ppm
Aromatiques
% poids n-
21,5 27,7 6,3 4,5
paraffines
% poids
35 38,4 42,7 47 1
Isoparaffines
% poids Naphténes
25,8 24,1 34,4 48,3
totaux
% poids
20,8 23,2 - 3578
mononaphtenes
% poids oléfines
ASTM D2710
0,52 0,35 0,7 <0,05
(9Br2/100g
echantillon)
% poids
<0,09 0 <0,1 <0,1
Satures<C9
Viscosité a 40°C
(mm?/g), ASTM 4,5 7,7 8,7 8,7
D445
Soufre (ppm
(ppm) 2 2,4 3,9 <1
ASTM D5453
Azote m) par
. (?p P <0,5 <0,5 <0,5 <0,5
chemiluminescence
Coupe distillation
(°C) 236-365 296,8- 369,3 327,9-371,4 314-367,3

ASTM D86
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Point d’écoulement
(°C) ASTM D5950
en reférence a -4 +12 -40 -40
D97 (3-points)

Point d’aniline (°C)

98,7
ASTM D-611 - - -

On constate donc que par le procédé de linvention, on obtient des fluides
hydrocarbonés dépourvus d’aromatiques et de tous types de polluants, utilisables
comme solvant, de coupe de distillation supérieure a 300°C et dont le point
d’écoulement est bien inférieur a -30°C. On notera que la quantité en naphténes est treés
supérieure a 40% en poids dans ces hydrocarbures, la quantité en mononaphténes
étant trés supérieure a 20% en poids. Les dits polluants correspondent notamment aux

oléfines, aux composés soufrés et aux composés azotés.

EXEMPLE 2

Le présent exemple compare les caractéristiques des produits obtenus dans
'exemple 1 référencé X avec celles des produits obtenus a partir d’hydrodéparaffinage
majoritairement isomérisant de coupes gazoles ou un gazole hydrocraqué et
hydrodéaromatisé. Ces produits issus de l'art antérieur sont référencés respectivement
T1etT2.

Les caractéristiques comparées sont données dans le tableau 2 ci-aprés.




WO 2014/090757 PCT/EP2013/075989

20

TABLEAU 2

Caractéristiques X T T2

m en poids des
PP p. 127 264 70
aromatiques

% poids n-
4,5 0,1 16
paraffines

% poids
| 47,1 74,2 59,9
Isoparaffines

% poids Naphténes
48,3 24.8 24,1
totaux

% poids
35,8 18,9 22,4
mononaphtenes

Soufre (ppm) par

<1 <1 <1
méthode UV

Viscosité a 40°C
(mm?g), ASTM

8,7 10,3 6,1
D445

Coupe distillation

314-367 334-378 305-347
(°C), ASTM D86

Point d’écoulement
(°C), ASTM D5950
en référence a D97 -40 -35 0

(3-points)

Point d’aniline (°C),

98,7 108 101
ASTM D611

On notera que le déparaffinage permet de diminuer le point d’écoulement de la
coupe de point d’ébullition supérieure a 300°C a moins de -30°C. On notera que

comparativement entre les coupes X et T1, la teneur en mononaphténes est tres
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différente, pour X celle-ci étant supérieur a 20% et méme supérieure a 30% en poids
tandis qu’elle reste trés inférieure a 20% en poids pour T1. La réduction du point

d'aniline pour la coupe X indique une amélioration du pouvoir solvant.
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REVENDICATIONS

1. Procédé d’obtention de solvants hydrocarbonés de teneur en soufre inférieure
a 10 ppm, de teneur en aromatiques inférieure a 500 ppm, de température d’ébullition
initiale supérieure ou égale a 300°C et de température d’ébullition finale inférieure ou
égale a 500°C, déterminées selon la norme ASTM D86, pour un intervalle de coupe
d’au plus 100°C, et de point d’écoulement inférieur a -25°C selon la norme ASTM
D5950 comprenant les étapes :

- de déparaffinage (2) d’'une coupe hydrocarbonée de température d’ébullition
supérieure a 300°C issue de la distillation d’une coupe gazole obtenue par tous
procédés de raffinage de pétrole brut, et récupération de tout ou partie de I'effluent
déparaffiné (14),

- d’hydrodéaromatisation (3) de tout ou partie de l'effluent déparaffiné, en
présence d'un catalyseur comprenant du nickel sur base alumine, a une pression
variant de 60 a 200 bars et une température variant 80 et 250°C, le dit effluent
deparaffiné étant prealablement désulfuré si sa teneur en soufre est supérieure 15 ppm,

- de récupération de la coupe déparaffinée, éventuellement désulfurée, et
déaromatisee,

- de distillation (DA1) en coupes de la dite coupe déparaffinée et déaromatisée,

- et enfin de récupération d’au moins une coupe 300°C+ de point d’écoulement
inferieur a -25°C utilisable comme solvant, cette coupe présentant un intervalle de
distillation inférieur a 100°C.

2. Procédé selon la revendication 1 caractérisé en ce que la coupe gazole
obtenue par tous procédés de raffinage est choisie parmi les gazoles de distillation
atmosphériques, les gazoles de distillation sous vide, les gazoles hydrocraqués, les
gazoles de craquage catalytique, les gazoles de viscoréduction , les gazoles de cokage
et les gazoles désasphaltés, les gazoles de teneur en soufre supérieure a 15 ppm étant
deésulfurés par hydrotraitement et/ou hydrocraquage.

3. Procede selon I'une des revendication 1 a 2 caractérisé en ce que la coupe
hydrocarbonée de température d’ébullition supérieure ou égale a 300°C est obtenue par

séparation (DF) de la coupe gazole en deux coupes, une coupe légére (Cl) de
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température d’ébullition inférieure a 300°C et au moins une coupe lourde (CL) de
température d’ébullition initiale et finale supérieures ou égale a 300°C.

4. Procédé selon 'une des revendications 1 a 3 caractérisé ce que I'étape de
déparaffinage comprend au moins une premiéere section de craquage doux en présence
d'un catalyseur a base de silicalite, de rapport silice-alumine supérieur a 130,
comprenant de 0 a 10% en poids d’au moins un métal du groupe VIII, et éventuellement
de 0 a 10% en poids d’'un métal du groupe VI, et de préférenceune deuxiéme section
d’hydrogénation des oléfines en présence d'un catalyseur a base de silice, alumine
et/ou de silice/alumine comprenant de 0,1% a 10% en poids d’'un métal du groupe VIl
et de 0,1 & 20% d’un métal du groupe VI.

5. Procédé selon la revendication 4 caractérisé en ce que I'étape de
déparaffinage comprend au moins deux sections de craquage doux (S1) alternées avec
de préférence deux sections d’hydrogénation (S2) des oléfines.

6. Procédé selon les revendications 4 et 5 caractérisé en ce que le catalyseur de
déparaffinage est choisi parmi les silicalites de rapport silice/alumine supérieur a 200,
ces silicalites supportant du nickel seul ou un couple nickel/tungsténe et en ce que le
catalyseur d’hydrogénation d’oléfines est une alumine supportant un couple métallique
choisi parmi les couples cobalt/molybdéne, nickel/tungsténe, cobalt/tungsténe et
nickel/molybdéne.

7. Procédé selon 'une des revendications 4 a 6 caractérisé en ce que I'étape de
déparaffinage est obtenue sous pression d’hydrogéne, a une température variant de
150 a 450°C sous une pression totale variant de 10 a 400 bars, de préférence a une
température variant de 280 a 380°C et une pression variant de 20 a 200 bars.

8. Procédé selon I'une des revendications précédentes caractérisé en ce que
I'effluent déeparaffiné envoyé dans une éetape de séparation (DA2) avant d’atteindre
I'étape d’hydrodéaromatisation, est séparé en au moins deux effluents, une coupe
hydrocarbonée de C1 a C4 (21), et au moins une coupe déparaffinée (15) dont une
partie distillant au-dessus de 300°C présente un point d’écoulement inférieur ou égal a -
25°C.
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9. Procédé selon I'une des revendications précédentes caractérisé en ce que
leffluent déparaffiné est séparé en deux coupes, trois coupes ou quatre coupes
déparaffinées ;

- une coupe hydrocarbonée de C1 a C4 (21) et une coupe hydrocarbonée de plus
de 5 atomes de carbone (ou C5+) (15),

- ou une coupe hydrocarbonée de C1 a C4 (21) et deux coupes hydrocarbonées,
'une distillant de C5 a 150°C (ou C5-150) (22) et l'autre distillant au-dela de 150°C (ou
150°C+) (15)

-ou une coupe hydrocarbonée de C1 a C4 (21) et trois coupes hydrocarbonées,
la premiére distillant de C5 a 150°C (ou C5-150) (22), la seconde distillant de 150 a
300°C (ou 150-300) (23) et la troisieme distillant au-dela de 300°C (ou 300°C+) (15).

10. Procédé selon I'une des revendications précédentes caractérisée en ce que
la coupe déparaffinée de température de distillation initiale la plus élevée issue de
I'effluent déparaffiné est envoyée a I'étape d’hydrodéaromatisation, celle-ci comprenant
une ou plusieurs sections d’hydrodéaromatisation.

11. Procédé selon 'une des revendications 3 a 10 caractérisé en ce que la coupe
légere (Cl) issue de la séparation de la coupe gazole en deux coupes est mélangée (24)
en tout ou partie a la coupe déparaffinée (CDP) envoyée a [Iétape
d’hydrodéaromatisation.

12. Procédé selon l'une des revendications 3 a 10, caractérisé en ce que la
coupe lourde (CL) issue de la séparation de la coupe gazole en au moins deux coupes
est envoyée pour une partie au moins, a I'étape de déparaffinage l'autre partie étant
meélangée (20) a la coupe déparaffinée récupérée a la sortie de I'étape de séparation de
I'effluent déparaffiné et envoyée a I'etape d’hydrodéaromatisation.

13. Procédé selon I'une des revendications précedentes, caracterisé en ce que la
coupe 300°C+ de point d’écoulement inférieur a -25°C récupérée aprés la derniére
étape de distillation atmosphérique est récupérée en totalité ou partiellement en
recyclant (28) au moins une partie dans la coupe déparaffinée envoyée a |'étape
d’hydrodéaromatisation.

14. Procédé selon l'une des revendications 1 a 7 caractérisé en ce que les

étapes de déparaffinage et hydrodéaromatisation sont conduites a la méme pression
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variant de 60 a 200 bars sous hydrogéne, a une température variant de 150 a 450°C, de
préférence variant de 280 a 380°C pour I'étape de déparaffinage et a une température
variant de 80 a 250°C pour I'étape d’hydrodéaromatisation , la température de I'effluent
déparaffiné étant ajustée avant I'étape d’hydrodéaromatisation par injection (33) d’au
moins un compose liquide ou gazeux de tempeérature inférieure d’au moins 50°C a celle
de l'effluent déparaffiné.

15. Procédé selon la revendication 14 caractérisé en ce que le composé liquide
ou gazeux est choisi parmi I'hydrogene, la coupe legére (Cl) issue de tempeérature
d’ébullition inférieure a 300°C et la coupe 300°C+ de point d’écoulement inférieur a -
25°C récuperée apres distillation des effluents déparaffinés, éventuellement désulfurés
et déaromatises.

16. Procédé selon l'une des revendications 1 a 15, caractérisé en ce que les
étapes de déparaffinage et d’hydrodéaromatisation sont réalisées dans un méme
réacteur, les lits catalytiques étant séparés par une cavité (30) permettant le mélange de
'effluent déparaffiné avec les composés liquides ou gazeux, hydrogéne ou recycle des
coupes Cl (24) et 300°C+ de point d’écoulement inférieur a -25°C récupérée (28) aprés
la tour de distillation atmosphérique (DA1).

17. Dispositif de mise en ceuvre du procédé selon 'une des revendications 1 a 16
comprenant :

- une unité de séparation (DF) en communication avec un réacteur de
déparaffinage (R1) ;

- un réacteur de déparaffinage (R1) comportant au moins deux lits catalytiques
pour la section de craquage doux (S1) et pour la section d’hydrogénation des oléfines
(S2), ledit réacteur de déparaffinage étant alimenté par une coupe hydrocarbonée de
température d’ebullition supérieure a 300°C (ou 300°C+) issue de l'unitée de séparation
(DF) en deux coupes 150°-300°C (ou 150-300) et 300°C+ par distillation d’'une coupe
gazole issue de tous procédés de raffinage du pétrole brut ;

- au moins un reacteur d’hydrodéaromatisation (R2) en communication avec
d'une part le réacteur de déparaffinage (R1) et d'autre part au moins une tour de
distillation atmosphérique (DA1),

- au moins une tour de distillation atmosphérique (DA1).
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18. Dispositif selon la revendication 17 caractérisé en ce qu'’il comprend une unité
de séparation en deux coupes ou plus (DA2) disposée sur la conduite de sortie des
effluents déparaffinés issus du réacteur de déparaffinage (R1).

19. Coupe (300°C+) de point d’écoulement inférieur a -25°C, de point initial
d’ébullition supérieur a 300°C et de température finale d’ébullition inférieure ou égale a
500°C, d'intervalle de coupe inférieur a 100°C, de teneur en soufre inférieure a 10 ppm
et de teneur en aromatiques inférieure a 500 ppm obtenue par le procédé selon l'une
des revendications 1 a 16 caractérisée en ce qu’elle contient plus de 30% en poids de
composés naphténiques, et moins de 10% en poids de normales paraffines, les
composés mononaphténiques représentant plus de 20% du poids des composés
naphténiques.

20. Coupe selon la revendication 19, comprenant moins de 5% en poids de
normales paraffines.

21. Coupe selon la revendication 19 ou 20 caractérisée en ce que le point
d’écoulement est inférieur a -30°C, la viscosité cinématique a 40°C est inférieure ou
égale a 15 mm2/g, de préférence variant de 5 a 10 mm2/g et le point d’aniline est
inférieur a 120°C.

22. Coupe selon l'une des revendications 19 a 21, caractérisée en ce qu'elle
comprend moins de 35% en poids d’hydrocarbures ayant une longueur de chaine
supérieure a 22 atomes de carbone, et plus de 65% en poids d’hydrocarbures ayant une
longueur de chaine inférieure a 22 atomes de carbone.

23. Utilisation de la coupe selon l'une des revendications 19 a 22, comme
solvant dans les applications phytosanitaires, encres et mastic ou encore comme fluide

pour le travail des métaux.

FEUILLE DE REMPLACEMENT (REGLE 26)



