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Résumé
Ce travail s’inscrit dans un cadre global d’une nouvelle technologie connue sous
le non d’intensification et miniaturisation des procédés chimiques. Dans un cas
particulier, nous avons abordé le sujet du raffinage du pétrole par un procédé
non conventionnelle qui est d'une maniére générale un procédé de séparation
facile de fractions d'hydrocarbures plus légéres des fractions plus lourdes de
pétrole brut en utilisant des procédés de barbotage et / ou de distillation inverse
"micro-raffinerie’ avec une taille et d'une conformation qui permettent au (x)
module (s) d'étre installé (s) et transporté dans des zones éloignées. Dans un
premier temps, le procédé conventionnel (Station de Mareb) a été modélisé et
validé par un software de génie chimique tel que HYSYS. Puis en se basant sur
la situation actuelle de I’Yémen et son besoin en fractions légéres
d’hydrocarbures qui est I’origine principale de carburants, puisque ce dernier
est une substance vitale pour toutes les provinces de Yémen, un procédé de
barbotage et / ou de distillation inverse a été étudier et proposé pour les zones
de I’Yémen afin de le valoriser et le refléter ultérieurement via wun travail
d’engineering et design en tenant compte les propriétés techniques de chaque

champs pétrolier.

Mot de clé : I’intensification _ Miniaturisation _ Miceo-raffinerie _ Naphta
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INTRODUCTION GENERALE

INTRODUCTION GENERALE

De nombreuses technologies sont connues pour le traitement de pétrole brut extrait de
sources souterraines. Typiquement, I'huile extraite d'un réservoir est expédiée aux
raffineries pour raffinage. La méthode de raffinage la plus populaire est peut-étre le
craquage thermique. Le craquage thermique convertit les hydrocarbures de masse
moléculaire élevée (fractions lourdes) en molécules d'hydrocarbures de poids

moléculaire inférieur (fractions légéres).

En outre, il est souvent utilisé comme moyen pour séparer les fractions d’hydrocarbures
nouvellement formulées sur la base de leur point d'ébullition. Cependant, les
inconvénients comprennent un co(t financier élevé (équipement mécanique spécialise)
et les conditions dangereuses (températures et pressions élevées) dans lesquelles ces
processus fonctionnent. Ainsi, ce type de traitement est généralement effectué de

maniere sensiblement éloignée de la source de la charge.

Dans le contexte actuel du développement durable, I’intensification des procédés
devient plus en plus importante. L’intensification des procédé a objectif d’aboutir a
de nouvelles technologies et de nouveaux équipements aussi bien que de nouvelles

méthodes et procédures de conception de procédé.

Cette these concerne un tel procédé : procédés de barbotage et / ou de distillation
inverse ""'micro-raffinerie’ d'une charge d'alimentation de pétrole brut dans lequel la
distillation inverse. Ce nouveau procédé s’inscrit donc clairement dans 1’évolution
actuelle des procédés vers la conception des appareils multifonctionnels et

I’intensification des procédés.

La présentation de ce travail est articulée autour de quatre chapitres.
Le Chapitre | est dédié a I’analyse et la composition des fractions légéres de pétrole
brut, qui sont les fractions choisie pour la démonstration de la méthode de la conception

de la distillation inverse en présence de barbotage.

Le Chapitre Il est consacré a une analyse bibliographique pour présenter 1’état
de I’art sur le principe de I’intensification des procédés est présenté ainsi que celui des

micro-distillations.

L’intérét de la micro-distillation  par rapport aux procédés conventionnel sest

brievement rappele ainsi que les contraintes et les éléments de la technologie.
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Le chapitre Il est consacré a la simulation et validation de la distillation
conventionnelle existante de 1'unit¢é de Mareb (Yémen) afin d’utiliser le modéele

ultérieurement pour simuler les autres procédes intensifs comme la distillation réactive.

Dans le chapitre 1V cette nouvelle méthode de conception de la distillation inverse avec
barbotage est étudiée en détaille et proposée pour les zones ou les champs pétroliers

¢loignées de 1I’Yémen afin de satisfaire les besoins en mati¢re de carburants.

Enfin les conclusions générales et les perspectives d’études qui peuvent en étre tirées.



CHAPITRE I : LES FRACTIONS
LEGERES DE PETROLE BRUT



Chapitre | les fractions légéres de pétrole brut

Introduction

Les hydrocarbures sont les principaux constituants du pétrole brut, et représentent
jusqu'a 97% de la masse totale. [1] Ce sont des structures paraffiniques, naphténiques ou
aromatiques allant des molécules gazeuses légeres (alcanes en C;-C,4) aux cires lourdes
ou a la matiere asphalténique. Les restes sont des composés organiques de soufre,
d'azote et d'oxygene, ainsi que de I'eau, du sel et un certain nombre de constituants
contenant du métal tels que le vanadium, le nickel et le sodium. Bien que les
concentrations élémentaires de carbone et d’hydrogéne ne varient que légérement dans
des limites étroites, généralement de 82 a 87% en poids et de 10 a 14% en poids, les
concentrations individuelles des différents composés qui déterminent les propriétés

physiques varient fortement et dépend de I'origine du pétrole

Le naphta & gamme étendue est la fraction du pétrole brut bouillant entre 30 "C et 200
'C, et constitue typiquement 15 & 30% en poids du pétrole brut. Cela inclut les
hydrocarbures allant de Cs a Cy, du soufre et de petites quantités d'azote. Les composés
contenant du métal ne sont généralement pas présents. Le naphta obtenu directement a
partir de la colonne de distillation de brut atmosphérique est appelé "straight run" (SR).
Cependant, le naphta est également produit pendant le traitement de parties plus lourdes
de I'huile brute (par exemple, le craquage catalytique, le naphta de viscoréduction et le
naphta de cokéfaction). Contrairement aux flux de distillation directe ces naphtas
contiennent également des hydrocarbures oléfiniques. Le naphta léger est la fraction
bouillant de 30 "C & 90 'C, contenant les hydrocarbures Cs et Cg. Le naphta lourd est la
fraction bouillant de 90 'C & 200 "C. Le terme «naphte moyen» est parfois utilisé pour la
fraction de cette coupe lourde qui bout en dessous de 150 'C et comprend

principalement des hydrocarbures en C7-C. .[7]

1.1 Composition des pétroles bruts et Tles produits pétroliers

Les petroles bruts ont des caractéristiques physiques et chimiques trés variables d'un

champ de production a un autre et méme a l'intérieur du méme gisement.

La caractérisation la plus grossiéere, mais néanmoins lourde de conséquences
économiques, est la classification en pétroles "lourds et légers". Etant essentiellement
constitué de molécules hydrocarbonées, la densité d'un pétrole sera d'autant plus faible
que son rapport atomique H/C sera grand. C'est ainsi que la densité des divers pétroles

bruts va de 0,7 a 1, cette densité pouvant souvent se rencontrer exprimée en degré API
3
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(American Petroleum Institute) lequel varie alors de 70 a 5. 1l est clair, comme nous le

verrons, que cette densité variable reflete des compositions en familles chimiques elles-

mémes trés différentes.[3]

La figurel : illustre la diversité des produits tirés du pétrole classés en fonction de leur
intervalle de distillation et du nombre moyen d'atomes de carbone qui les composent.
D'un pétrole a l'autre, les proportions des différentes fractions recueillies sont trés
variables. Si on examine la fraction essence (une des plus valorisables
économiquement). Toutes ces différences entrainent des conditions de production, de
transport, de stockage et de raffinage adaptées au pétrole et aux produits qui en dérivent,

d'ou la nécessité d'une connaissance la plus exacte possible de leur composition.
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Figure 1.1: principaux produits pétroliers, intervalles de température d'ébullition et de

nombre d‘atomes de carbone (Source: ENSPM-FI)

1.2 Analyse de la composition du Naphta

Le naphta (souvent appelé Naft dans la littérature plus ancienne) est en fait un terme
générique appliqué a une fraction raffinée, partiellement raffinée ou non raffinée. Au
sens strict du terme, au moins 10% du matériau doit distiller au-dessous de 175°C et au

moins 95% du matériau doit distiller en dessous de 240°C (465 F) sous distillation
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standardisée conditions (ASTM D86). Il est généralement utilisé comme préecurseur de
I'essence (ressemble a I'essence en termes d'intervalle d'ébullition et de nombre de

carbone) ou d'une variété de solvants.

Le terme solvant pétrolier décrit les fractions d’hydrocarbures liquides obtenues a partir
du pétrole et utilisées dans des procédes industriels et des formulations. Ces fractions
sont également appelées naphta ou naphte industriel. Par définition, les solvants obtenus
dans l'industrie pétrochimique tels que les alcools, les éthers et analogues. Une
raffinerie est capable de produire des hydrocarbures d'un degré de pureté élevé et, a
I'neure actuelle, des solvants pétroliers sont disponibles couvrant une large gamme de

propriétés de solvant, y compris les qualités volatiles et a haut point d'ébullition.

1.3 Composition de naphta

Le naphta contient des quantités variables de paraffines, d'oléfines, de constituants
naphténiques, et d'aromatiques et d'oléfines dans des proportions différentes en plus des
isoméres potentiels de paraffine qui existent dans I'intervalle d'ébullition du naphta. En
conséquence, le naphta se divise principalement en deux types principaux: (1) le naphta
aliphatique et (2) le naphta aromatique. Les deux types different de deux maniéres:
premierement, dans le type d'hydrocarbures constituant le solvant et, deuxiémement,

dans les méthodes utilisées pour leur fabrication.[9]

Les solvants aliphatiques sont composés d'hydrocarbures paraffiniques et de
cycloparaffines (naphténes) et peuvent étre obtenus directement a partir du pétrole brut
par distillation. Le deuxieme type de naphta contient des aromatiques, généralement du
benzeéne substitué par un groupe alkyl et est trés rarement obtenu a partir de pétrole en
tant que produit de distillation directe.[4]

I.4 Fabrication de Naphta

En genéral, le naphta peut étre préparé plusieurs méthodes, qui comprennent :

1. Le fractionnement de distillats de distillation directe, de craquage et de
reformage, ou méme le fractionnement du pétrole brut.

L’extraction par solvant.

L’hydrogénation de distillats craqués.

La polymérisation de composes insaturés (oléfines).

o b~ w0 N

Les procédés d'alkylation.
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En fait, le naphta peut étre une combinaison de flux de produits provenant de plus d'un

de ces processus.

La méthode la plus courante de préparation du naphta est la distillation. Selon la
conception de l'unité de distillation, une ou deux vapeurs de naphta peuvent étre

produites.

Un seul naphta avec un point final d'environ 205 ‘C (400 F) et similaire & I'essence de
distillation directe ou cette méme fraction divisée en un naphta léger et un naphte lourd.
Le point final du naphta léger varie en fonction de la subdivision ultérieure du naphta en
fractions d'ébullition plus étroites et peut étre de I'ordre de 120 'C (250 F).

Le naphte qui est soit naturellement inodore, soit a été traité jusqu'a ce qu'il soit

inodore, est subdivisé en plusieurs fractions dans la colonne de distillation fractionnée.

Un arrangement typique consiste en des colonnes de distillation fractionnée primaire et
secondaire et un extracteur. Le naphte lourd, par exemple, est chauffé par un appareil de
chauffage a vapeur (heater) et passé dans la tour principale, qui est généralement
utilisée sous vide. Le vide permet la vaporisation du naphta aux températures pouvant

étre obtenues du réchauffeur de vapeur.[5]
La tour primaire (distillation atmosphérique) sépare le naphte en trois parties:

1. Matériau a haut point d'ébullition qui est retiré comme produit de fond et envoyé
a une unité de craquage.

2. Un produit a flux latéral ayant une plage d'ébullition étroite qui, apres avoir
traversé le stripper, peut convenir pour le solvant aliphatique.

3. Un produit suspendu qui est envoyé a la tour secondaire (distillation sous vide)
ou le produit de téte de la tour principale (distillation atmosphérique) est divisé
en un produit de téte et un produit de fond dans la tour secondaire, qui
fonctionne sous un vide partiel avec de la vapeur injectée dans le fond de la tour
pour aider au fractionnement. Les produits de téte et de fond sont des solvants
aliphatiques, ou si I'alimentation de la tour primaire est du naphta léger au lieu
du naphta lourd, d'autres solvants aliphatiques de différentes plages d'ébullition

sont produits.[15]
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1.5 Propriétés et utilisations de naphta

Le naphta doit avoir un faible niveau d'odeur pour répondre aux spécifications
d'utilisation (Pandey et al 2004), ce qui est liées a la composition chimique, en général,
les hydrocarbures paraffiniques ont Il'odeur la plus douce et les hydrocarbures
aromatiques ont une odeur beaucoup plus forte. Le naphta contenant des proportions
plus élevées de constituants aromatiques peut étre jaune pale. Habituellement, le naphta
est incolore (blanc d'eau) et peut étre testé pour le niveau de contaminants (ASTM
D156, IP17).

Le naphta est utilisé comme carburant automobile, carburant pour moteur et jet-B (type
naphta). De maniére générale, le naphta est classé comme naphte Iéger et naphte lourd.
Le naphte Iéger est utilisé comme solvant de caoutchouc et comme diluant de laque,
tandis que le naphte lourd trouve son application comme solvant de vernis, naphte de

teinturerie et naphta de proprete.

Plus spécifiquement, le naphta est précieux pour les solvants en raison de son bon
pouvoir dissolvant. La gamme étendue de naphta disponible, allant du simple paraffine
ordinaire aux types tres aromatiques, et le degré variable de volatilité possible offrent
des produits adaptés a de nombreux usages (Boenheim, Pearson 1973 Hadley et Turner
1973).

Les principales utilisations du naphta tombent dans les domaines généraux des solvants
(diluants) pour les peintures, par exemple, (2) les solvants de nettoyage a sec, (3) les
solvants pour l'asphalte fluidifié, (4) les solvants dans I'industrie du caoutchouc, et (5)

les solvants pour les procédés d'extraction industrielle.

La térébenthine le solvant plus ancien pour les peintures a été presque entierement
remplacée par la découverte que le naphte de pétrole, moins cher et plus abondant, est
tout aussi satisfaisant.

Les différences d'application sont légéres: le naphta entraine une diminution légerement
plus importante de la viscosité lorsqu'il est ajouté a certaines peintures que l'essence de
térébenthine et selon I'intervalle d'ébullition peut également indiquer une différence de

vitesse d'évaporation.[20]
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Introduction

Ce chapitre est dédié d’une part aux différents concepts qui gravitent autour de la
distillation et d’autre part met en évidence, le potentiel de I’intensification des procédés
par voie de miniaturisation qui de nos jours est la technique d’intensification qui connait

le plus fort développement.

Dans la continuité, et en ce qui concerne le champ d’étude de cette thése, a savoir le
développement des micro-procédes de séparation en général et de la micro-distillation
en particulier, nous avons présenté les exemples de réalisations les plus récentes en

micro-distillation.[18]

I1.1 L’intensification des procédés

Dans le contexte actuel de développement durable, I’intensification des procédés
devient plus en plus importante pour satisfaire les normes environnementales et les
contraintes économiques [6] ont donné la définition suivante de I’intensification des
procédés :« L’intensification des procédés consiste a développer des nouveaux
équipement sou des nouvelles techniques qui, comparées aux techniques couramment
utilisées aujourd’hui, permettront de diminuer de facon conséquente le rapport taille des
équipements/capacité de production, la consommation d’énergie et la formation de
produits indésirables de facon a aboutir a une technologie plus sire et moins co(teuse.

».
Ainsi les buts de I’intensification des procédés sont :

. diminution du coft des équipements et d’opération

e  amélioration de la sécurité des équipements

o augmentation de la productivité

o diminution de la consommation énergétique

. diminution du colt d’opération

o préservation de 1’environnement en diminuant la formation des sous-produits

des réactions

L’intensification des procédés permet de trés nombreuses et treés diverses applications,

que [6]regroupent dans deux categories :
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o Les équipements (hardware) spécifiques qui sont des appareils nouveaux
développés pour atteindre les objectives cités ci-dessus. Il s’agit des
équipements mettant en ceuvre des réactions chimiques (microréacteurs,
réacteurs a disques rotatifs) ou des autres appareils comme les échangeurs de
chaleurs compacts ou les mélangeurs statiques.

e Les méthodes (software) dédiées a I’intensification des procédés, qui sont des
exploitations différentes d’équipements déja existants. Il s’agit des réacteurs
multifonctionnels (distillation réactive), des séparations hybrides (distillation
extractive), des sources d’énergies alternatives (ultrasons) ou des diverses

méthodes (fluides supercritiques).[28]

I1. 2 Historique et définition de I’intensification des procédés

L’intensification des procédés consiste a développer de nouveaux appareils et
techniques qui comparés aux procédés conventionnels, offrent des améliorations

drastiques telles que [Moulijn, 2008] :

e laréduction de la taille des équipements,
e la diminution de la consommation d’énergie et de matiéres premigres,
e la génération de moins de déchets, conduisant ainsi a des technologies moins

colteuses, plus sdres et plus durables.

Les premiers travaux sur l’intensification des procédés dans le monde industriel
remontent a la fin des années 1970, lorsque I’ICI (Imperial Chemical Industries, société
britannique d’industries chimiques.) a en premier mis en avant que le concept
d’intensification est un moyen efficace permettant la réduction du colt en capital d'un
systéeme de production en développant la technologie HiGee (acronyme anglais de
“high gravity”) permettant de séparer des mélanges en les soumettant & une force
centrifuge, ce qui a permis d’intensifier les transferts tout en permettant de concentrer

I’équivalent d’un grand nombre d’étages théoriques dans un petit volume.

Une application a trés grande échelle de cette technologie a permis de remplacer des

colonnes de séparation de 30 metres de haut travaillant sous vide par des appareils

rotatifs de 1,5 meétre de diametre pour une méme séparation. Cependant 1’ordre de

grandeur de cette réduction spectaculaire a suscité beaucoup de questions chez les

specialistes de la distillation I'un des pionniers de l'intensification des procédes,

Ramshaw (1995), annonce des facteurs de réduction de 100 fois ou plus. D'apres
9
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Stankiewicz et Moulijn (2000), un facteur deux est considéré comme entrant dans le

cadre de l'intensification des procédés.

L’accident industriel de 1’usine Union Carbide a Bhopal (Inde) survenu la nuit du 3
décembre 1984 et répertori¢ aujourd’hui comme étant la plus importante catastrophe
industrielle a ce jour (entre 20000 et 25000 pertes humaines selon les associations de
victimes) a éveillé les consciences en mettant [’accent sur la nécessité de réduire les
facteurs de risques en évitant la manipulation massive de produits intermédiaires
dangereux, et en réduisant 1’échelle des appareils aux points critiques du procédé

(pression, température et toxicité des produits).

De nos jours, en plus d’étre 1'une des plus grandes tendances du génie des procédés,
I’intensification des procédés est aussi incontestablement une préoccupation sociétale et

environnementale.

L’intensification découle donc d’un besoin essentiel d’évolution du génie des procédés,
particulierement dans le contexte actuel de la mondialisation des échanges, d’une
concurrence accrue et d’un réel souci lié au développement durable (Charpentier 2007,
2008). Il faut alors des procédés pouvant répondre a la fois aux exigences, a la
perpétuelle augmentation du marché et au besoin sociétal de préservation des

ressources.

L’idée de base de I’intensification des procédés ouvre donc 1a voie & de nombreuses et
tres diverses applications. Stankiewicz et Moulijn (2000) les classent selon deux axes :
les méthodes et les équipements, ces derniers sont détaillés sur 1I’organigramme de la

Figure.2.

- Les méthodes (software) : relevant de ’intensification des procédés représentent un
champ d’étude beaucoup plus vaste, regroupant les réacteurs multifonctionnels
(distillation réactive), les séparations hybrides (distillation membranaire.). les sources

d’énergies alternatives (microondes) ou diverses méthodes de mesure et de controle.

L’utilisation des procédés hybrides et plus particulierement les réacteurs
multifonctionnels (Figure3) mettent en ceuvre le plus souvent dans un méme appareil,

les étapes de réaction suivie de la séparation des produits.

Outre I’économie significative des colits de fonctionnement et la réduction de la taille

des installations, ces procédés présentent un avantage majeur qui consiste a surmonter

10
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les limitations de 1’équilibre thermodynamique en séparant les produits de la réaction au

fur et a mesure de leur formation.

- Les equipements (hardware) : Une autre méthode d’intensification des procédés
consiste a effectuer la structuration des procédes, en adaptant par exemple les
dimensions géométriques du systéme aux temps caractéristiques des processus limitant.
Les microréacteurs et les micro-contacteurs sont aujourd’hui les exemples les plus

connus de cette voie d’intensification.[39]

[ Intensification des procédés ’

Equipements } ........ { Méthodes ‘
Equlp'eme.ms Equipements Reéacteurs Séparations Sources diénwgie f e
non-réactifs : réactils: Multifonctionnels : Hybrides : Alernatives : M':Jh ;: .

Micro-séparatewrs, | | Réacteur a it rotatif, Séparations Distillation & Energie solaire cthodes:
micro-mélangeurs.. Microréacteur réactives... membrane .. Micro-ondes Fluides
Ullra-gons Supercritiques

Figure 11.2 : Intensification des procédés et ses composantes : Classification selon Stankiewiz
et Moulijn (2000) suivant les méthodes et les équipements

Acide acétlque
Méthanel |
Catalyseur 1 O
— Acétate Beide ‘
e mithyls acitiue | Distillation « —
[ N "
—__~ j—— | * de méthyls
solvant . Catalys Distillation
| alyseur extraciive
T Diigtillation
D réactive
eau
Réaction
A _ Distillation
Méthanal
+ S

Solvant
Ay

| Clis lourdes

b/ Schéma du procédé aprés intégration

a/ Schéma conventionnel: avant intensiflication - .- epe =
des tiches : aprés intensification

Al

Figure 11.1 :Production d’acétate de méthyle : (développé par Eastman Chemical Inc.

La présentation de ces équipements et de ces méthodes ne se veut pas exhaustive, mais

elle permet de souligner le champ d’action considérable couvert par I’intensification des

11
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procédés. La Figure.4 met en évidence I'intérét de I’intensification sur I’occupation

rationnelle de I’espace et de son influence positive sur I’environnement.

La substitution d’un procédé classique par un procédé intensifié n’est toutefois pas
chose facile, car comme il sera exposé dans les parties suivantes, une importante somme
de connaissances est souvent nécessaire dans le cas particulier de I’intensification par

voie de micro-structuration des procédés.[40]

Figure 11.2 :Représentation imagée de I’usine du futur : (DSM Inc)

1. 3 Intensification par le biais des « équipements »: Les micro-procédés

Dans un procédé macroscopique a I’image d’une colonne de distillation
conventionnelle et de la plupart des procédés de séparations classiques, 1’orientation
verticale fait que la gravité est dominante par rapport aux effets de mouillabilité des

supports, de tensions de surfaces ou de forces capillaires.

Pour les procédés miniaturisés (avec micro-canaux, micropores...), les forces capillaires
jouent un réle déterminant dans les processus de transferts tandis que I’effet de la

gravité y est négligeable.

Du point de vue technologique et au vu de la quantité d’expériences emmagasinées au
fil des années par le monde de la recherche et des industries chimiques, il parait évident
que les macro-procédés de séparations sont trés matures en ce sens que ce sont des
technologies bien cernées tant dans la science de conception que dans les procédures.

Toutefois, ces procédés de séparations consomment beaucoup d’énergie, les cotlts de
fabrication et d’entretien sont élevés, et ces équipements ont aussi I’inconvénient d’étre

volumineux, occupant ainsi beaucoup d’espace dans les usines.[10]
12
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Par exemple, la distillation de mélanges a faibles volatilités relatives ou de mélanges
azeotropiques demandent beaucoup d’énergie. D’ailleurs, aux Etats Unis, 1’énergie consommée

par les procédés de distillation est proche des 3% de la consommation totale en énergie du pays.

En 1998, on comptait environ 40 000 colonnes a distiller dans ce pays (Stichlmair,
1998). Sur I’énergie totale consommée dans le processus de raffinage du pétrole, les
deux-tiers sont associées a la distillation des fractions légeres et lourdes. Ceci montre
bien la préoccupation des industriels a diminuer cette consommation et a se tourner vers
de nouveaux concepts innovants sOrs respectant 1’environnement tout assurant de

meilleures rendements.

Le monde industriel a pris conscience que les concepts innovants d'intensification des
procédés servent a augmenter l'efficacité énergétique et en ressources, ce qui mene
naturellement & une fabrication de substances de meilleur marché pour la chimie lourde

et fine, plus écologique ainsi qu'a de nouveaux produits a haute valeur ajoutée.[42]

11.3.1 Intéréts des micro-procédés

Les procédés miniaturisés sont caractérisés par des surfaces fonctionnelles structurées
importantes et des volumes opérationnels faibles, ce qui leur confére un grand rapport
surface/volume permettant ainsi de favoriser d’une maniére significative les mélanges et
les transferts de chaleur et/ou de matiére. Ces procédés permettent par exemple, la
production demande et sur site de substances intermédiaires présentant un danger

potentiel lors de leur stockage ou de leur transport.

Les microréacteurs sont également utilisés pour les faibles temps caractéristiques qu’ils
présentent. En effet, la manipulation de faibles quantités de fluide dans des petites

géomeétries structurées permet un temps de mélange tres court.

Il est plus facile de piloter le temps de contact entre les réactifs dans un micro-procédé
que dans une macro-échelle. Cette propriété particuliere des micro-procédés permet par
exemple un meilleur contrdle de la température ou encore, d’augmenter la sélectivité de
nombreuses réactions, lorsque des sous-produits apparaissent via des mécanismes de

réactions consécutives compétitives.

Au vu du potentiel et des possibilités qu’offrent ces procédés innovants, les
microréacteurs ont vu le jour. Ces procédés innovants permettent outre 1’amélioration

des rendements, d’avoir la capacité d’évacuer la chaleur, ce qui ouvre de nouvelles

13
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voies de synthese directes avec des réactions qui pour des raisons de sécurité étaient

jusque la dangereuses a réaliser a I’échelle macroscopique.

De nos jours, un certain nombre d'opérations mettant en ceuvre des réactions sont
effectuées en discontinu (en cuve agitée). Dans certains cas, le temps nécessaire a la
réaction est beaucoup plus long que la cinétigue méme des réactions mises en jeu a
cause des processus de transferts de matiére et de chaleur tres lents. La principale cause
étant que ces dispositifs disposent de faibles aires spécifiques En remplacant ce type
d’équipements par un microréacteur, on peut aboutir grice aux transferts rapides et
intensifiés, a des temps de réactions plus rapides tout en augmentant le taux de
conversion et parfois la sélectivité. Des réactions hautement exothermiques comme la
fluoration directe des composés aromatique Jéhnisch (2000), Obein (2006) ont pu étre

réalisées avec succes dans des microréacteurs.

La miniaturisation des procédés de séparation n’a pas évolué avec la méme rapidité que
celle des microréacteurs. La plupart des études effectuées sont limités a des réactions a
une ou plusieurs étapes qui ne mettent pas en ceuvre des procédés de séparations

intermédiaires.[33]

11.3.2 Intensification de la distillation
La distillation rencontrée dans le milieu industriel, dite classique, est supposée
adiabatique. Dit autrement, le flux énergétique apporté au bouilleur, en bas de la

colonne est égal au flux récupéré en haut de colonne au condenseur.

Cette ¢tude trouve son intérét dans la fréquence de 1’utilisation de la distillation. En
effet, la distillation est la principale opération unitaire utilisée industriellement pour la
purification des mélanges. Les domaines sont variés : raffinerie, chimie, pétrochimie,
biochimie, en fonctionnement batch ou continu avec ou sans réaction chimique.

Cependant, la génération de la phase vapeur nécessite un apport énergétique.

Une quantité qui est parfois importante et qui dépend de la nature des constituants, de
leur quantité, des conditions thermodynamiques, de I’environnement et qui de nos jours

peut étre difficile a supporter par les entreprises. Car en effet, la distillation est

«énergivore».[38]
Prenons I’exemple des raffineries de pétrole, ou 1’énergie utilisée pour la séparation des
différentes coupes souhaitées, représente a peu prés 30% de I’énergie totale utilisée par

la raffinerie elle-méme.
14
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11.3.3 Contraintes des micro- procédeés

Dans un micro-procédé de distillation ou de la chaleur est acheminée, la grande
conductivité thermique du matériau (métal le plus souvent) peut induire une
homogeénéité thermique du systeme au détriment de la gestion des gradients thermiques
indispensable & une séparation efficace des constituants.

Afin de stabiliser des films liquides trés minces, des garnissages ou des plaques micro-
structurés sont fabriqués. L’aire interfaciale et I’efficacité de transfert de matiére entre
les deux phases (liquide et vapeur) sont alors augmentées par rapport a un support

classique.

A travers le peu de travaux publiés et du peu de brevets déposeés (Hessel, 2008), les
procédés de séparations miniaturisés sont toujours en marge dans les themes de

recherche en micro-procédés.

Depuis une dizaine d’années, il n’y a que quelques micro-procédés de séparation qui ont
connu un fort développement, parmi lesquels on peut citer : les séparations
membranaires [(Wan (2001), Holladay (2002), Gielens (2004), Smitha (2005)],
I’extraction liquide/liquide [(Turner (2000), Benz (2001), Lob (2006)] ou encore plus
récemment la distillation de mélanges binaires [Sowata (2003), Tonkovich (2008),
Wootton (2004), Sunberg (2008), Hartman (2009)].

Les principales contraintes des micro-procédés sont principalement relatives a leur
compacité, ce qui peut conduire a des phénomenes de bouchage et d’encrassement, ceci

limite la durée de vie de ces technologies.

La compacité des équipements peut aussi présenter d’autres inconvénients majeurs : La
force motrice de gravité risque d’étre tres faible, ce qui fait que selon I’orientation de
I’écoulement ou de 1’équipement (verticale ou horizontale), I’influence des forces mises
en jeu a savoir, la gravité, les tensions de surface et les forces capillaires ne seront pas

les mémes.

Il est bien connu, que réaliser une opération de distillation dans un systeme micro-
fluidique est une chose difficile puisque les forces capillaires prédominent sur les forces
de gravité. Ainsi de nouveaux processus et régimes apparaissent dans ce genre de
micro-procédés et peuvent étre plus complexes par rapport aux procedés conventionnels

dans lesquels ces mémes phénomeénes peuvent étre négligés.
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En effet,vu les tres faibles dimensions caractéristiques des canaux dans lesquels circule |
liquide, des appareils micro-structurés (50-300 3m), I’hydrodynamique ainsi que les
parametres physico-chimiques liés aux phénomeénes de transfert et de transport sont
gouvernés par des effets surfaciques au lieu des effets volumiques dominants dans les

procédés conventionnels.

Outre les inconvénients inhérents a la technologie, il faut noter que malgre toutes ces
avancées technologiques en miniaturisation et en intensification des procedés, réduire

les échelles n’est toujours pas un acte naturel chez un ingénieur en procédés.

L’intégration des appareils micro-structurés et leur acceptation dans le monde industriel

ne fait toujours pas ['unanimité.

C’est pourquoi, il est aujourd’hui indispensable, afin de faciliter I’intégration des micro-
proceédeés dans les usines, de proposer des outils de démonstration sur lesquels les

industriels peuvent concrétement veérifier la faisabilité de leurs projets.[22]
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Chapitre 111 simulation basée sur hysys et analyse de l'unité de distillation de brut de
mareb

Introduction

Aujourd'hui, la distillation du pétrole brut est un processus important dans presque
toutes les raffineries. La distillation brute est le processus de séparation des
hydrocarbures dans le pétrole brut en fonction de leur point d'ébullition.

L'optimisation du processus de séparation du pétrole brut est I'un des aspects importants
dans les raffineries de nos jours en raison du colt élevé de I'énergie et de I'exigence de
produits pétroliers de qualité. L'utilisation de simulations informatiques peut faire
I'optimisation du processus. Le but de ce chapitre est de présenter et d'analyser la
simulation d'unité de distillation de pétrole brut dans une raffinerie de pétrole de Mareb
en utilisant Aspen HYSYS. HYSYS est utilisé comme outil de simulation.[11]

I11. 1 Concepts de base du simulateur HYSYS

HYSYS est un simulateur de conception orientée-objets. Tout changement spécifié
sur un élément est répercuté dans tout le modele. C'est un logiciel de simulation
interactif intégrant la gestion d’événements (Event driven) : C’est-a-dire qu’a tout
moment, un acces instantané a I’information est possible, de méme que toute nouvelle
information est traitée sur demande et que les calculs qui en découlent s’effectuent de
maniére automatique. Deuxiémement, il allie le concept d’opérations modulaires a celui

de résolution non-séquentielle. Non seulement toute nouvelle information est traitée des

son arrivée mais elle est propagée tout au long du Flowsheet.

I11. 2 Avantages de l'utilisation d'Aspen HYSYS par rapport a la procédure de

conception conventionnelle

1. Aspen HYSYS est un outil puissant pour la modélisation en régime permanent.
Théoriquement, il est trés difficile de trouver le bilan énergétique et le bilan
massique dans I'unité de distillation du brut.

2. Le processus peut étre facilement compris lors de la simulation en utilisant
HYSYS

3. Aspen HYSYS peut étre utilisé a la fois pour I'état stationnaire et pour la
simulation dynamique d'un systéme de distillation de pétrole brut complexe.

4. Aspen HYSYS la flexibilité apportée par la conception combinée avec une

précision paralléle et robustesse conduit a un modele plus réaliste.
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5. Le concept de modele unique d'Aspen HYSYS augmente lefficacité et

I'efficacité d'une organisation.
6. Aspen HYSYS a sa caractéristique unique de sa base thermodynamique forte[2]

I11. 3 Description du processus de distillation de Marab

I11. 3.1 Champs et secteurs alimentant la raffinerie de Marab

Le champ Alef est considéré comme I'un des secteurs qui alimentent la raffinerie de
Marab. Le Yémen a atteint I’age du pétrole en 1984 lorsque des quantités commerciales
ont été découvertes dans le secteur de 18 (Champ a Marab), produisant environ 8000
barils par jour. La production dans ce champ a commencé en septembre 1986 et les
découvertes de pétrole dans d'autres champs du secteur ont atteint plus de 13 champs
contenant du pétrole et du gaz. Les découvertes de pétrole et de gaz dans d'autres
secteurs ont également augmenté pour atteindre le nombre de secteurs producteurs de
pétrole au Yémen jusqu'a la fin de juin 2005, dont environ 11 représentent le nombre
total de secteurs. Les secteurs productifs sont concentrés dans deux principaux bassins

versants, a savoir le bassin de Marab-Shabouh et de Siyoun-Messila
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Figure 111.1 :Champs de production a Marib
Le secteur peétrolier 18 était et reste I'un des secteurs pétroliers et gaziers les plus
importants du Yémen et sa production nationale de pétrole et de gaz est la principale

ressource du trésor public et une source importante de produits dérivés du pétrole et du
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gaz. , en particulier que le gaz domestique de Safer est financé pour tous les

gouvernorats de la République avec du gaz domestique sans exception.

La raffinerie de Marib est 1’'une des plus importantes installations de production de
pétrole au Yémen, fondée en 1986 par Hunt Company avec une capacité de production
de 10 000 barils / jour pour la production d’essence, de diesel. Afin de répondre aux
besoins des opérations pétrolieres et de répondre aux besoins de la consommation
locale, et apres la conclusion du contrat d’opération signé avec la société Hunt, remis au

gouvernement yéménite en décembre 1995.

Cette unité de brut est congue pour traiter 10000 BPD, Yémen brut a faible teneur en
soufre dans la gamme générale de 39 a 41 API. Le processus de fractionnement

produira quatre produits. Les rendements de cette charge brute sont:

Iéger. Naphta 991 BPD
Lourd. Naphta 2,300 BPD
Diesel 3,600 BPD

Gasoil 3,000 BPD

La plupart du temps, il y aura aussi une petite quantité de gaz produite qui sera ventilée

a la torche.

Reportez-vous a la figure. 5 du dessin 262-D-101 pour obtenir des informations plus

détaillées afin de mieux comprendre description de I'écoulement du processus qui suit.

Le pétrole brut est pompé vers I'unité par la pompe G-101A ou G-101B, qui se trouve

sur une palette séparée située pres des réservoirs de stockage de brut.

Le brut est préchauffé par échange avec du naphta lourd de E-107 dans E-103 puis avec
un résidu partiellement refroidi dans E-104. A ce stade, la température brute devrait étre
de 88°C a 99 °C.

De I'eau douce est injectée dans le brut et mélangée a celle-ci en passant a travers une
soupape réglée pour produire une chute de pression de 5 a 15 psi. L'eau douce est
pompée a partir de TD-101 par G-107 A ou G107 B et préchauffée par échange avec la
saumure du dessaleur D-101 dans E-109 avant mélangée avec le brut. L'eau, avec du sel
dissous, est séparée dans le dessaleur, D-101. Cette saumure est refroidie par échange

avec l'eau fraiche et rejetée par LC-123 dans le systeme d'évacuation des eaux usées.
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Le brut sortant D-101 est préchauffé par échange avec le produit diesel dans E-105A, la

pompe diesel dans E-105B et E-105C, et le résidu chaud dans E-106A et E-106 B a une
température de 226 -238 °C.

Le taux de charge brut de E-106B est controlé par FIC-1 01 et FIC-I 02, également pour
chacun des éléments chauffants bruts F-101 et F-102 ou il est chauffé a environ 327 °C
et partiellement vaporisé. Les températures de sortie brutes du réchauffeur sont
controlées par TIC-127 et TIC-128 qui ajustent le débit de gaz combustible aux brdleurs
en réinitialisant respectivement PC / PY-127 et PC / PY-128.

Le brut partiellement vaporisé provenant du réchauffeur brut entre dans la tour de
fractionnement brut C-101, entre les plateaux 4 et 5. La partie non vaporisée est strippée
a la vapeur sur les plateaux 1-4 dans le fond de la tour C-101 puis déchargée sur le
contréle de niveau par LC/ LCY -105.

La vapeur d'extraction est introduite dans le bas de C-101 a travers FI-130 contrdlée par
HCY-1. Cette vapeur (contrbles flash pt.) enléve du résidu toute petite quantité de

matériau plus léger qui peut étre présent.

Le résidu s'écoule a travers E-106B et E-I06A et est ensuite pompé par G106A ou G-
106B vers le refroidisseur d'air produit E-l1 02. Le résidu quitte EO-102 et passe au

stockage.

La partie vaporisee du brut entrant dans la tour C-101 remonte a travers la cheminée et
les plateaux de fractionnement de type 24 soupapes. Le carburant diesel et le naphte
lourd sont produits comme produits de tirage latéraux et le naphta léger est pris en

charge.

La quantité de reflux de naphta froid est contr6lée par TIC-TCV -108 a une vitesse
permettant de maintenir la température de la vapeur au sommet de la tour de téte réglée.
Cette température doit étre initialement réglée a 110 °C, puis ajustée pour obtenir le

point d'ébullition initial du produit de naphta lourd désiré.

La vapeur de téte est refroidie dans les condenseurs refroidis a lI'air E-101A et E-101B et
E-108, refroidisseur de compensation de gaz, et le produit condenseé recueilli dans
I'accumulateur de téte D-102. Toutes les vapeurs non condensées sont déchargées a
travers le PIC / PCV-1 10 vers la torche.

Pendant les périodes ou la tempeérature ambiante est basse et le refroidissement excessif

se produit, la pression dans D-102 peut tomber tres bas. Pour contréler cette situation, il
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y a une dérivation manuelle sur I'E-108 en contournant un certain débit autour du

refroidisseur, E-108, qui augmentera la température dans I'accumulateur de vapeur, D-
102. Les vapeurs d'eau dans le flux de téte seront condensées et se déposeront dans la
botte du D-102 ou elles seront recyclées en TD-I par LCI LCV-121 et utilisées comme

produit de déshydratation.

Le naphta condensé est pompé vers le haut de la tour de distillation C-101 pour le reflux
par la pompe G-102A ou G-102B. Le naphta léger est pompé par des pompes de charge
de stabilisateur, G-110A ou B, a travers le LCL LCV-120 vers le stabilisateur.

Le naphte lourd est retiré du 23éme plateau de la colonne de distillation C-101. Le taux
de retrait est fixé par FIC-111 qui contrdle la vitesse d'alimentation de Stripper de naphta
C102.

Les vapeurs strippées sont fournies par un rebouilleur de stripper de naphta E-107, qui
est chauffé en utilisant le circuit de diesel. Les vapeurs provenant du haut de stripper de
naphta sont renvoyées a la tour de fractionnement C-101. Le niveau de liquide est
maintenu dans E-107 par LC / LCV-IIS.

Le diesel est retiré d'une cheminée de trappe totale située entre les plateaux 11 et 12 de
la tour C-101. Le produit diesel est amené a la section inférieure de Stripper de diesel C-

102, sur le contréle de niveau du plateau de cheminée LC / LV-12S.

La vapeur de stripping est introduite au fond de C-102 pour contrdler le point d'éclair du
produit diesel. Les vapeurs provenant du haut de stripper sont renvoyées a la tour de
fractionnement, C-101. Le produit diesel est pompé pour étre stocké par G-10S a travers
le produit diesel / échangeur brut, E-I OSA, et le serpentin secondaire du refroidisseur
d'air produit, E-102.

Une quantité substantielle du matériau de tirage diesel s'écoule a chaud vers la pompe
diesel a pompage GI04A ou B ou une partie est utilisée pour fournir de la chaleur au
rebouilleur E-107 de stripper de naphta, cette partie du flux est contrdlée par FIC / FC-
116. Le flux de restant est échangé avec du brut dans E-IOSC. Le flux de pompage
refroidi est retourné principalement au plateau 14 de C101 a FIC / FV-107 et en partie
au plateau Il de C-101 a travers FIC / FV-106. Le flux de pompage dans le bac 11 est

contr6lé pour ajuster le point final du flux de produit diesel.
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Les chaudieres a vapeur SB-I et SB-2 ont été prévues pour fournir de la vapeur pour le

chauffage et I'entrainement a la vapeur dans la tour de fractionnement ainsi que pour le

stripper du naphta et du diesel.

Deux réchauffeurs de 16 MM BTU / h (F-101 et F-102) ont été fournis pour augmenter
la température du brut avant d'entrer dans la zone éclair de la tour. Les appareils de
chauffage sont munis de brdleurs qui sont alimentés par le gaz provenant de I'épurateur
de gaz combustible D-103. Les appareils de chauffage sont équipés d'un systéme d'arrét

de sécurité.

Les conditions entrainant l'arrét et les instruments effectuant l'arrét sont énumérées
comme suit: Le dessalage brut est réalisé en injectant et en mélangeant du brut a travers
une vanne de mélange de type globe puis en déshydratant le brut par le principe de
coalescence électrostatique, éliminant ainsi le sel qui a été dissous dans l'eau. Le
processus de déshydratation électrique implique la création d'un champ électrique a
haute tension a travers lequel le brut doit circuler. Ce champ électrique provoque la
coalescence des petites gouttelettes d'eau en plus grosses particules qui se déposent plus
rapidement, ce qui améliore la séparation de I'eau et du pétrole brut. Le mélange huile-
eau penétre dans le récipient par un collecteur de distribution situe sous les grilles
électriques. Lorsque le mélange monte dans le champ a haute tension, l'eau est
coalescée et se dépose au fond du récipient. Une interface huile-eau est maintenue par
un instrument de contrdle de niveau qui actionne une vanne de régulation d'eau. Le brut
traité s'écoule a travers la buse de sortie dans la partie supérieure du récipient et a

travers l'unité.[17]

22



Chapitre 111 _simulation basée sur hysys et analyse de I'unité de distillation de brut de mareb

Figure 111.2 : Flow Sheet de la distillation de brut de Mareb
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I11. 4 Simulation de I'unité de distillation de pétrole brut

Le pétrole brut est un mélange dhydrocarbures de poids moléculaire Iéger a des
composants de poids moléculaire élevé. Dans le raffinage du pétrole, on utilise
habituellement des plages de points d'ébullition au lieu de fractions molaires. Les
raffineries de pétrole brut sont un systeme complexe et non linéaire, utilisé pour le
raffinage et la production de pétrole brut en produits finaux tels que I'essence, le naphta, le
kéroséne, le diesel et le gazole sous vide.

Aspen Technologies fournit l'outil Aspen Hysys qui est un outil de modélisation de
processus complet utilisé par les plus grands producteurs, raffineries et sociétés
d'ingénierie pétroliere et gaziere du monde pour la simulation et I'optimisation des

processus de conception et d'exploitation.

La modélisation d'un processus permet aux fabricants de comprendre le comportement du
processus et de déterminer les conditions de fonctionnement optimales du processus pour

un rendement élevé a faible codt.

Dans l'approche conventionnelle de I'unité de distillation du brut (CDU), nous utilisons le
modeéle physique -mathématique. Le comportement du systeme est complétement décrit
par un langage mathématique. Dans la modélisation mathématique, les variables suivantes
sont prises en compte: les variables de décision, les variables d'entrée, les variables d'état,

les variables exogenes, les variables aléatoires et les variables de sortie.

Habituellement, en plusieurs étapes de traitement de séparation, dont les différentes phases
et les différents composants jouent un role, nous devons opter pour une solution itérative
de centaines d'équations. Les variables de conception doivent étre spécifiées afin que nous
puissions trouver les variables de sortie, ce qui est exactement égal au nombre de variables

indépendantes.

Le nombre d'équations peut étre trouvé a partir du modéle mathématique, qui est une
méthode de stade théorique. Pour chaque étape, nous devons écrire le bilan massique de
composants individuels ou de pseudo-composants, le bilan énergétique et I'équation

d'équilibre vapeur-liquide peuvent étre écrits ce qui crée le modele mathématique
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La figure 6 montre la configuration pratique de 1’unité de distillation de pétrole brut
Mareb. Dans des conditions pratiques de fonctionnement de la CDU, la principale exigence
est que tous les produits distillés doivent satisfaire a la spécification suivante :

Lt. Naphtha 991 BPD
Hvy. Naphtha 2,300 BPD
Diesel 3,600 BPD

Fuel Qil 3,000 BPD
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Figure 111.3 :Configuration pratique d'une unité de distillation de pétrole brut Mareb
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I11. 5 Données d’entrée et caractéerisation du pétrole brut

Le débit 985.3 Kg/h du pétrole brut rentre dans une colonne de distillation de 29
étages a une température 351,7°C et pression 3.22 bars. Apres la distillation le pétrole

brut on obtient :

Tableau I11.1: Débit massique de la colonne atmosphérique

Produits Débit (bbl/d) Température (°C) Pression (bar)
Heavy Naphta 2332 153 2.943
Light naphta 1068 76.06 2.875
Diesel 3588 284.4 3.067
Résidu 2951 482.2 3.192

La premiere étape pour une simulation réussie est le choix correct de la méthode
thermodynamique qui sera utilisée dans les calculs des variables d'état et des propriétés
physiques. L'équation d'état de Peng-Robinson est normalement acceptée pour les
composés dans le courant de traitement de l'unité de distillation de pétrole brut. Le
nombre d'étages théoriques d'une colonne existante est estimé, comme le produit du
nombre réel d'étages et I'efficacité de la colonne. L'équation est applicable a tous les

calculs de toutes les propriétés des fluides dans les processus de gaz naturel.

La deuxieme étape est la caractérisation du pétrole brut et des données d'entrée. Les
raffineries ont généralement une multiplicité de pétroles bruts. Les raffineries vont pour
le mélange des pétroles bruts en raison de la disponibilité opérationnelle et

d'alimentation.[11]

Les variables d'entrée sont généralement les propriétés du pétrole brut et les variables
manipulées de la CDU telles que le taux de reflux, les débits de produit, etc. Les
aliments bruts ne sont généralement pas d'origine mais peuvent varier de 2 a 10 types

différents.

Habituellement, en utilisant ASPEN fait le mélange de pétrole brut. Paquet de

simulation peut étre utilisé pour caractériser les fluides de pétrole si des données de
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laboratoire sont disponibles, également prét a utiliser la base de données brute

caractérisée sont disponibles.

La simulation partielle de I'unité de distillation de brut est représentée respectivement

sur les tableaus et figures suivantes :

Tableau 111.2 : Material Steam de brut d’ALIF

Stream Name ALIF Vapeur phase Liquide
Vapeur/Phase FR 0.8915 0.8915 0.1085
Température(F) 665.0 665.0 665.0
Pression (psig) 32.00 3200 32.00
Molar Flow(kgmole/f) 310.0 276.5 33.65
Mass Flow(Ib/hr) *10*9%1,197 *10*9%'8.821 | 3.148*10"%
Std ideal lig 9939 7598 2341
vol(brarrel/day)
Molar enthalpy(kj/kgmole) *10*9%%2,067- *10*9°.1.634 | -5.626* 10"
Molar Entropy(kj/kgmole.c) 669.5 543.3 1706
Heat Flow (kj/h) -6.409 *10" -4516* 10" | e0071.893-
Lig vol Flow@std cond 65.56 49.93 15.61
(m3/h)

Tableau I11.3 : Propriétés de brut d'ALIF

Stream Name Alif Vapeur Phase | Liquide Phase
Moléculaire Wight 1741 151.5 339.8
Molar Densité [Kgmole/M?] 7.457%10°% | 6.592*10°% 1.819
Mass Density[Kg/M?] 12.98 9.985 618.2
Act. Volume Flow[Barrel/Day] | 6.312*10%° | 6.312*10°® 3112
Mass Enthalpy[Kj/Kdg] -1114 -1067 -1267
Mass Entropy[Kj/Kg-C] 4.078 4.018 4.277
Heat Capacity[Kj/Kgmole-C] 503.4 429.1 1047
Mass Heat Capacity[Kj/Kg-C] 2.891 2.833 3.080
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Figure 111.4 : Colonne de distillation atmosphérique de Mareb

Tableau I11.4: Résulta du Iéger naphta par Simulation de la distillation de Mareb

Iéger naphta
Température 168.9 F
Pression 27.00 Psig
Api 80.94
Sg (60/60) 0.6661
Std Idealiq Vol Flow 1068 barrel/Day
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Tableau I11.5: Résulta de Lourd Naphta Par Simulation de La distillation de Mareb

Lourd naphta
Températur 307.3 F
Pression 27.99 Psig
Api 54.09
Sg (60/60) 0.7624
Std Idealiq Vol Flow 2332 barrel/Day

Tableau I11.6: Résulta de Atm Résidu par Simulation de la distillation de Mareb

Atm residu
Température 899.9 F
Pression 31.60 Psig
Api 22.01
Sg (60/60) 0.9217
Std Idealiq Vol Flow 2951 barrel/Day

Tableau 111.7: Résulta de Diesel par Simulation de la distillation de Mareb

Diesel
Température 543.9 F
Pression 29.97 Psig
Api 38.08
Sg (60/60) 0.8344
Std Idealiq Vol Flow 3588 barrel/Day
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Le logiciel de simulation est I'un des meilleurs outils pour une raffinerie de pétrole brut.
Cela peut étre utilisé pendant la conception méme pendant toute la durée de vie de

I'équipement.

Aspen Hysys permet de simuler facilement des systemes de distillation de pétrole trés
complexes. L'objectif est atteint en utilisant Aspen, qui fournit la capacité de concevoir

I'ensemble du processus avec précision.

Au cours de notre étude, on a calculé et simulé les parametres de marche de la section
distillation, pour cela on a fait une vérification afin de maintenir le rendement et les
teneurs admises de Naphta dans le résidu et le distillat qui doivent étre conforme aux

normes exigées.

En guise de conclusion, on peut souligner que le fonctionnement de ['unité de

distillation conventionnelle (sur le champ de Mareb) ne permet pas de satisfaire les

La colonne de rectification C101 peut fonctionner sous des conditions optimums en

respectant tous les spécifications de Naphta exigees.

Pour l'analyse de l'unité de distillation du brut, les débits massiques simulées et
expérimentales du Naphta, kérosene, Diesel et Résidu sont identique c.-a-d. le modele
choisi est validé et le logiciel de simulation peut étre utilisé pour les études de

performance et de processus d’intensification ultérieurement.[11]
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Introduction

Beaucoup de régions et de pays qui manquent de l'infrastructure nécessaire pour
raffiner localement le pétrole brut en utilisant les méthodes conventionnelles. En effet,
alors que l'exploration des gisements de pétrole pousse maintenant dans 1’Yémen, le
nord du Canada, I'Afrique et autres, les sources d'énergie nécessaires pour construire et
entretenir l'infrastructure et la machinerie pour capturer ces gisements nécessitent
souvent I'importation de pétrole raffiné. L’huile est abondamment présente a cet endroit.
En conséquence, il est nécessaire de développer des procédés portables, robustes,
efficaces et économes en énergie pour separer les fractions d'hydrocarbures plus légéres
utilisables pour une utilisation locale ou sur site dans des zones autrement inaccessibles

ou des zones dépourvues d'infrastructure appropriée.

L'invention proposee est de Donald A et Shujuan Wang (East Dennis, MAA)
appliquée en 2017 par NEXCRUDE TECHNOLOGIES United States concerne un
proceéde de séparation facile de fractions Iégeres d'hydrocarbures a partir des fractions
plus lourdes de charges pétroliéres d'hydrocarbures, qui utilise de nouvelles techniques
de barbotage et de distillation inverse. La présente invention peut étre utilisée pour la
"distillation de téte" facile de pétrole brut extrait sur site. De plus, tandis que les
fractions d'hydrocarbures plus lourdes peuvent étre expédiées a des raffineries pour un
traitement ultérieur, cette invention va également s'avérer utile pour une séparation

rapide des fractions légéres produites par des procédés de craquage hors site.

IV. 1 Description du procédé intensif de séparation (L'invention de Donald A et
Shujuan Wang 2017)

Le procédé intensif de distillation proposé concerne le domaine du traitement et de
la séparation d'un extrait d'huile brute contenant a la fois des fractions hydrocarbonées
Iégeres et lourdes sur site. De plus, alors que des fractions plus lourdes peuvent étre

expédiées vers des raffineries pour un traitement ultérieur (craquage).

La figure 13 représente schématiquement un mode de réalisation d'un appareil ou d'un
systéeme pour séparer des composants hydrocarbonés. Sauf indication contraire, les

caractéristiques des dessins ne sont pas dessinées a I'echelle.
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Figure 1V.1 :représentation schématique d'un appareil de distillation permettant de
séparer les fractions hydrocarbonées légéres

101 : Module de vaporisation ; 102, 103 et 104 : Module de condensation ;

110 : Entrée d’alimentation ; 112 : Conduite de connexion ; 114 : Sortie de produit;
115 : Entrée de gaz de barbotage ; 116 : Régulateur de chaleur ;

117 : Soupape d'injection de gaz ; 118 : Systeme de vide/ pompe a pression

Dans le mode de réalisation représenté, quatre modules 101, 102, 103 et 104 sont
connectés en série. Dans d'autres modes de réalisation, les modules formant le systéme
peuvent varier en nombre. Par exemple, dans un mode de réalisation, le systeme est
constitué de deux modules. Dans d'autres modes de réalisation, trois, cing, six, sept,

huit, neuf, dix ou plus modules peuvent étre présents dans le systeme.

Le premier module 101 est un module de vaporisation formé d'une ou plusieurs parois
de cuve, qui définissent un réservoir interne. La vaporisation est effectuée dans le
réservoir interne. En particulier, la charge d'huile hydrocarbonée est introduite dans le
premier module 101 via l'entrée de charge 110. La charge peut provenir d'un bac de
stockage raccordé et / ou d'une source directe de charge du pétrole brut. Lorsqu'il est
rempli d'un volume suffisant de charge d'huile hydrocarbonée, le premier module 101
est chauffé a une température T, pour produire une vapeur V, a partir de la charge, la
température T, est suffisamment élevée pour vaporiser pratiguement tous les
composants désirés, trouvés dans la charge d'alimentation. La température T, est

supérieure au point d'ébullition de chague composant souhaité.

Pour augmenter la vitesse et / ou diminuer la température du processus de vaporisation
dans le premier module 101, la charge d'huile dans le premier module 101 est injectee

avec un gaz sélectionné. Un gaz de barbotage peut étre fourni, via l'entrée de gaz de
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barbotage 115. Une soupape d'injection de gaz 117 est prévue dans le réservoir du
premier module 101 et reliée a I'entrée de gaz de barbotage, la soupape d'injection de
gaz 117 a une téte sphérique avec une pluralité de trous, ce qui fait que le gaz de

barbotage est pulvérisé dans presque toutes les directions du premier module 101.

En variante, dans certains modes de réalisation, pour augmenter la vitesse et / ou
diminuer la température du processus de vaporisation dans le premier module 101, la
charge d'huile hydrocarbonée dans le premier module 101 est chauffée sous un vide
partiel. Un systeme de vide 118 relié a chacun des modules est représenté

schématiquement sur la figure 12.

La vapeur, V|, générée dans le premier module 101 est envoyée au second module 102,
qui est maintenu a une température T, qui est plus froid que la température T, tous les
composants ayant un point d'ébullition entre T, et T, se condensent dans le second
module 102, et les composants restants restent sous forme de vapeur. Le produit
condense, fraction 1 (F;), se rassemble au fond du réservoir du deuxieme module 102 et
sort du module 102 via la sortie de produit 114 lorsque elle est ouverte par une soupape

connectée a celle-ci.

La vapeur V,, qui comprend tous les composants ayant un point d'ébullition supérieur a
T,, est transportée du second module 102 au troisieme module 103. Dans le troisiéme
module 103, le processus est répété a une température Ts, qui est plus froid que T, et T,
tous les composants dans V, ayant un point d'ébullition entre T, et T3 se condensent

dans le troisieme module 103 et produisent un produit fractionnaire condensé (F»).

Le procédé produit également une vapeur, Vs, qui comprend tous les composants ayant
un point d'ébullition supérieur a T3. Ce processus peut étre répété une ou plusieurs fois
avec un nombre approprié de modules supplémentaires pour obtenir un nombre

correspondant de fractions supplémentaires.

Comme on le voit sur la figure 12, les modules de I'appareil 100 sont connectés les uns
aux autres en série, une conduite 112 relie deux modules entre eux de sorte que les
réservoirs internes des deux modules sont en communication fluide (gazeuse). Une
conduite 112 est représentée sur la figure 12, reliant le premier module 101 au second
module 102; un autre conduit 112 relie le deuxiéme module 102 au troisieme module

103; et un autre conduit 112 relie le troisieme module 103 au quatrieme module 104.
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La connexion entre le conduit 112 et chaque module adjacent est étanche aux liquides et
a l'air de sorte qu'aucun liquide ou vapeur ne s'échappe des réservoirs internes dans le

milieu environnant.

La totalité¢ ou une partie de la fonctionnalité de I'appareil 100 est automatisée. Par
exemple, le premier module 101 (module de vaporisation) peut avoir un capteur de débit
d'alimentation & son entrée 110 ou un capteur de volume dans le réservoir du premier

module 101 pour surveiller la quantité de charge dans le premier module 101.

Le premier module 101 fonctionne de maniére continue ou presque continue. La charge
est vaporisée et la vapeur sort du premier module 101, une charge supplémentaire est
introduite dans le premier module 101 par I'entrée d'alimentation 110 pour maintenir un

volume presque constant dans le premier module 101.

Le régulateur de chaleur 116 du premier module 101 est configuré pour surveiller la
température a l'intérieur du réservoir du premier module 101 et activer I'élément
chauffant selon les besoins afin de maintenir la température a T,. Le régulateur de
chaleur 116 du second module 102 est configuré pour maintenir la température a
I'intérieur du réservoir du second module 102 a la température T, au moins lorsque la
vapeur d'hydrocarbure est prévue pour se condenser dans le second module 102. De
méme, le régulateur thermique du troisieme module 103 est configuré pour maintenir la
température a l'intérieur du réservoir du troisieme module 103 a la température T3, au
moins lorsque la vapeur d'hydrocarbure est prévue pour se condenser dans le troisieme
module 103. Le régulateur de chaleur 116 du quatriéme module 104 est configuré pour
maintenir la température dans le réservoir du quatriéme module 104 a la température Ty,
au moins lorsque la vapeur dhydrocarbure est prévue pour se condenser dans le

quatrieme module 104.

Un systeme de vide ou pompe a pression 118 est connecté a chaque module de I'appareil
100, un vide partiel est créé dans chaque module pour abaisser le point d'ébullition de
chaque composant dans le systéme, et ainsi, abaisser les exigences de température du
systeme. En plus les systemes de vide 118 sont prévus pour maintenir de fagon continue
ou intermittente un différentiel de pression entre les divers modules, chaque module
suivant a une pression interne inférieure a celle du module précédent. Sur la figure 12,
le deuxiéme module 102 a une pression interne inférieure a celle du premier module

101, le troisieme module 103 a une pression interne inférieure a celle du deuxiéme
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module 102, et le quatrieme module 104 a une pression interne inférieure que le
troisieme module 103. Une telle configuration facilite le transport de la vapeur d'un

module a I'autre sans avoir besoin d'un systeme de pompage supplémentaire.

Une soupape est disposée a l'intérieur ou a proximité de chaque conduit 112. La
soupape peut étre automatisée ou commandée manuellement et comprend un état ouvert
et un état fermé. La valve peut étre fermée de maniére réversible. En conséquence, les
vannes sont fermées et chaque module est maintenu sous la forme d'un conteneur fermé
tandis qu'un processus de vaporisation ou de condensation se produit dans le réservoir
du module. Lorsqu'un certain temps s'est écoulé ou qu'une condition particuliére a été
atteinte, la soupape de conduit entre le présent module et le module suivant est ouverte,
et en raison de la présence d'une pression plus faible dans le module suivant, de la

vapeur est transporté passivement a travers le conduit le module suivant.

L'appareil 100 prévoit des économies d'énergie globales par rapport aux dispositifs
classiques puisque chacun des modules 2, 3 et suivants ne chauffera pas en continu la
charge d'alimentation restante (par exemple les composants indésirables et / ou les
composants non-distillés de la charge), comme c'est le cas avec de nombreuses
technologies de séparation. Dans l'appareil présentement décrit d'au moins seuls des
composants vaporises et / ou condensés sont présents dans chacun des modules de

condensation.

L’énergie pour récupérer chaque produit est inférieure a la simple distillation car chaque
module est doublé d'un échangeur afin de récupérer la chaleur rayonnante et de la
renvoyer vers la premiere charge de module. Le processus est exécuté en continu dans
certains modes de réalisation jusqu'a ce que le premier module doive étre vidé de la

charge résiduelle.

L'homme de I'art appréciera que ce qui précéde soit un résumé et, par conséquent,
contient nécessairement des simplifications et des omissions de deétails. Les

caractéristiques et avantages apparaitront dans les enseignements qui suivent.

IV. 1.1 Systéme de vaporisation et refroidissement séquentielle

Dans ce procédé intensif, la vapeur d'hydrocarbures est refroidie sequentiellement

jusgu'a des températures de consigne progressivement plus froides, chaque température
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de consigne étant destinée a se condenser et a separer un autre composant ou groupe de
composants. Par rapport aux procédes conventionnels, ce procédé peut avantageusement
produire: des rendements plus élevés de composants a point d'ébullition plus bas, et des
produits hydrocarbonés séparés plus purs. Un produit hydrocarboné séparé est "pur" si
les composants récupérés ont la méme ou sensiblement la méme plage d'ébullition
définissant ce composant (c'est-a-dire que le diesel ayant un point d'ébullition de 180 ° a

360 ° C est considéré comme “pur™).

Le procédé de cette invention comprennent également la distillation de composants
choisis d'une charge d'alimentation de pétrole brut dans laquelle le distillat gazeux
(vapeur d'hydrocarbure) comprend au moins deux composants différents qui sont
sélectivement séparés par condensation dans des modules de température controlée,
dans laquelle la charge est facultativement aspergé pendant I'étape de vaporisation, avec

un gaz inerte.

IV. 1.1.1 Module de vaporisation

Le premier module est capable de chauffer une charge d'alimentation en huile de
sorte qu'au moins deux composants différents de la charge d'huile soient convertis en
une vapeur d'hydrocarbure (c'est-a-dire en phase gazeuse), ce dernier (c'est-a-dire le
module de vaporisation) est couplé a un second module (c'est-a-dire un module de
condensation) via une sortie de vapeur comportant une soupape de sortie de vapeur. De
préférence, la sortie de vapeur est chauffée a une température telle que les au moins
deux composants différents restent dans la phase gazeuse, ou seulement le composant
avec le deuxieme point d'ébullition le plus élevé et ceux bouillant au-dessous restent
dans la phase gazeuse (c.-a-d. le point d'ébullition le plus élevé se condense hors de la

phase gazeuse).

IV. 1.1.2 Module de condensation
Le second module (c'est-a-dire le module de condensation) est réglé a une
température qui provoque la condensation d'au moins le composant ayant le point

d'ébullition le plus élevé hors de la vapeur d'hydrocarbure.

IV.1.2 Le barbotage

L'utilisation de barbotage réduit la température de distillation pour un composant

sélectionné de la charge d'environ 0,1% a environ 10%. La distillation de la charge en
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présence d'un barbotage est effectuée a une pression réduite, ce qui abaisse davantage la
température de distillation d'un composant sélectionné et augmente ['efficacité
énergétique globale du procedé. 1l est envisagé que les économies d'énergie découlant
des procedeés de la présente invention vont d'environ 5% a environ 75% en fonction de

la charge utilisée et d'autres facteurs.

Sans vouloir se limiter & une quelconque théorie, on pense que la combinaison d'un
barbotage et d'une pression réduite permet la distillation d'un certain nombre de
composants de charge a une température réduite, qui est plus économe en énergie par
rapport a la distillation traditionnelle. La distillation de la charge comprenant des
fractions plus lourdes ayant des températures d'ébullition plus élevées bénéficie en
particulier d'un barbotage et d'une pression réduite pendant le processus de distillation.

Divers gaz de barbotage connus dans la technique peuvent étre utilisés, le gaz de
barbotage est un gaz non inerte, contenant de I'nydrogene, tel que, mais sans limitation,
de I'eau, de la vapeur, de I'nydrogene pur, du méthane, éthane, du gaz naturel ou d'autres
hydrocarbures gazeux. Des mélanges de deux ou plusieurs de ces gaz contenant de
I'nydrogene peuvent étre utilisés. En outre, des gaz ne contenant pas d'’hydrogene, tels
que dioxyde de carbone (CO;), hélium (He), néon (Ne), argon (Ar) et xénon (Xe)
peuvent étre utilisés comme gaz diluants pour I'un quelconque des gaz contenant de
I'nydrogéne ou peuvent étre utilises seuls ou en combinaison avec des hydrocarbures

liquides.

L’invention fournit un procéd¢ de distillation dans lequel le pétrole brut et / ou les
condensats sont aspergés de gaz a un deébit d'environ 1 litre par minute jusqu’a 300 litres

par minute.

Le gaz est de préférence chauffé a une température égale ou supérieure a la température
de la charge d'hydrocarbures, de telle sorte que le gaz ne crée pas de puits (dissipateur)

thermique lorsqu'il est introduit dans le module de distillation.

IV. 1.3 Processus de séparation

Le systéme proposé comprenant une série de modules, le module peut étre chauffé a
une température prédéterminée, entrainant la conversion d'un ou plusieurs composants
de la charge en une vapeur d'hydrocarbure. La vapeur d'hydrocarbure produite par le

premier module est transmise au second module. Les deuxiémes modules optionnels
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successifs sont maintenus chacun a une température qui améne un condensat desiré a
s'accumuler dans le (s) module (s), et le reste de la vapeur passe au module suivant.
Chague module successif est maintenu a une température inférieure a celle du module
précédent, de sorte que chaque module recueille un composant différent de la charge
sous forme de condensat. Par exemple, une premiére coupe du composant a plus haut
point d'ébullition est condensée dans le second module pour récupérer un condensat
dudit composant a plus haut point d'ébullition. De méme, un troisieme module, lorsqu'il
est présent, est en communication fluidique avec le second module de sorte que la
vapeur d'hydrocarbures restant dans le second module passe au troisieme module. Dans
le troisieme module, une seconde coupe comprenant le second composant a plus haut

point d'ébullition est condensée et récupérée sous la forme d'un condensat separé.

Dans cette invention la distillation peut étre contr6lée en chauffant initialement la
charge hydrocarbonée a une température qui évapore selectivement (c'est-a-dire se
transforme en vapeur d'hydrocarbure) les composants de la charge de vaporisation a
cette température.

Ces fractions (ou coupes) peuvent éventuellement étre séparées ou réinjectées dans la
charge d'huile pour une séparation supplémentaire. Les fractions d'hydrocarbures les
plus légéres sont séparées des fractions les plus lourdes en fonction du point d'ébullition

de leurs constituants chimiques.

Le processus de séparation peut étre exécuté de maniére intermittente ou continue. En
particulier, les différentes étapes du procédé peuvent se dérouler simultanément ou
séquentiellement, de sorte qu'une charge hydrocarbonée peut éventuellement étre
amenée en continu au premier module (module de vaporisation) au fur et a mesure de la
sortie des composants vaporisés d'hydrocarbures de ce module. Le module de
vaporisation a une taille et une forme qui facilitent la vaporisation et la collecte des
hydrocarbures gazeux (distillats). Le module de vaporisation comprend une soupape
d'admission pour recevoir la charge d'huile et une soupape de sortie pour récupérer les
distillats, la soupape de sortie peut étre chauffée pour maintenir le distillat sous forme
gazeuse. Facultativement, le module de vaporisation comprend en outre une ou
plusieurs soupapes d'admission de gaz pour injecter un gaz inerte dans la charge
d'hydrocarbures. Les soupapes dadmission de gaz permettent l'injection de gaz
directement dans la charge et conduisent a une vitesse et une température élevées de

maniere a faciliter la vaporisation des composants de la charge ayant des points
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d'ébullition inférieurs ou égaux a la température utilisée. L'introduction de gaz a haute
énergie dans la charge a pour résultat que ces poches de gaz hydrocarbonés s‘associent
au gaz inerte a haute énergie et sont transportées dans le bouchon de gaz, fournissant
ainsi un moyen plus efficace pour capturer le distillat hydrocarboné. Lorsque le distillat
est transporté d'un module a l'autre, le gaz inerte sera également transporté. En
conséquence, le gaz inerte s'accumule au sommet du module et ensuite est recyclé dans

le premier module de vaporisation.

Le procéde d'injection de gaz est congu pour créer un écoulement de bulles homogeénes
avec une région de transition sur toute la section inférieure du volume de pétrole brut

qui englobe la surface de tous les éléments chauffants.

Il est envisagé que pendant la distillation, le chauffage & température accrue soit un
processus cinétique et que la condensation soit un processus thermodynamique soumis a
I'équilibre. Ainsi, le processus de distillation inverse sera plus économe en énergie
puisque la séparation est basée sur la condensation, qui est plus facilement contrélable

car c'est un processus d'équilibre.

Tableau V.1 : paramétres de fonctionnement du module

Parameétre de fonctionnement du module Valeurs
températures de fonctionnement a I'intérieur du module 0°Ca 1100°C
pression de fonctionnement a l'intérieur du module -100 psi a 500 psi
pression d'injection de buse de gaz de fonctionnement a 1 psi a 100 psi

I'intérieur du module

rapport hauteur / diameétre de module 2a 5
orientation du courant d'injection de buse a gaz 0°a45°
vitesse de buse a gaz 0,25 a 25 pieds/seconde

Dans un aspect, l'invention propose un procédé dans lequel des coupes ou fractions
peuvent étre collectées en tant que procédé de séparation tres rapide qui surmonte le
pétrole brut. C'est-a-dire que plusieurs des fractions "légeres" peuvent étre rassemblées
en une grande fraction.Une fraction typiquement recueillie de cette maniere pourrait étre

une fraction constituée d'hydrocarbures qui bout d'environ -161 ° C a environ 200 ° C.
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Les coupes ou fractions "légeres” sont collectées dans environ 20 composants
hydrocarboneés différents et séparés. Ces composants hydrocarbonés sont sépareés, bien

qu'ils possedent des points d'ébullition trés proches les uns des autres.

Tableau 1V.2 :Un exemple d'une telle fraction séparée

Composition Nombre de carbones Point d ébullition
GPL C1-C4 <15°C
ESSENCE Cs5-Cy 15-180° C
KEROSENE C10-Cua 180-250° C
GASOIL C15-Cos 350-550° C
RESIDU >Cys >500°C

La procéde de distillation dans lequel la distillation commence a tres basse température.
Par exemple, le pétrole brut est distillé initialement a environ 10 ° C, sous balayage
d'azote gazeux. Aprés que ce temps s'est écoulé, de sorte que la fraction désirée a été
vaporisée, condensée et recueillie, la distillation peut se dérouler a une température plus
élevée et les opérations peuvent étre répétées. Lesdites températures sont ensuite
progressivement augmentées a une vitesse qui permet une séparation des fractions
Iégeres du pétrole brut dans un laps de temps possible. Le procédé diminue la quantité

de fraction d'huile Iégére qui est contaminée par du soufre et d'autres impuretés.

L’invention permet des modules pour traiter des charges d'huile hydrocarbonée a partir
d'une gamme de densité (API) comprenant: d'environ 44 °© APl a 30 ° API, a environ 20
°APIl,a 12 ° APl,oua9 ° APL.

IV. 2 Le procédé Intensif proposé pour les régions de I’Yémen

Le procédé intensif de distillation utilisant les procédés et I'appareil décrits ici est
efficace pour séparer les fractions d'huiles hydrocarbonées légéres. Illustrés ci-dessous
sont des données prédictives pour un appareil typique.
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Figure 1V.2 : Procédé Intensif proposé

Evaluation des gaz de barbotage. Dans cette expérience, le méthane, l'azote et le
propane sont étudiés en tant que gaz de barbotage en raison de leurs disponibilités a une
pression de 10 psi et a température ambiante. Le débit de gaz atteint jusqu'a 100 litres
par heure a travers chaque entrée et le diamétre du trou a I'intérieur du module est égal a
5 cm. L'extrémité du distillat de I'entrée de gaz se présente sous la forme d'une sphére
avec une multiplicité de trous; ce qui permet au gaz de sortir de la sphére et de se
mélanger avec la charge dans toutes les directions possibles. La sphére est située
approximativement entre un tiers et un demi de profondeur dans la phase liquide ou
huileuse. Les chromatogrammes gazeux de la vapeur, retirés de la téte, révelent qu'une
partie significative, comme déterminée par I'étalon interne, de I'nydrocarbure léger est
volatilisée par rapport aux mesures sans le barbotage. Une portion beaucoup plus petite,

déterminée par I'étalon interne, d'hydrocarbure lourd est volatilisée.

Distillation d'une charge hydrocarbonée: L'huile brute est évaluée en tant que charge
d'huile hydrocarbonée. La vaporisation est réalisée en chauffant I'huile brute a 450 ° C
et en faisant barboter du méthane dans au moins le module de vaporisation. Dans cet

exemple, le barbotage ne sera effectué que dans le module de vaporisation.
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CONCLUSION ET PERSPECTIVES

La technologie de distillation intensifi¢e a déja fait ses preuves en tant qu’outil pour
la séparation des hydrocarbures appartenant au secteur de raffinage. Au travers de
I’étude présentée dans ce manuscrit, cette technologie a été le coeur d’une proposition de
la miniaturisation industrielle et a permis de mettre en exergue la pertinence de

I’utilisation de ces nouveaux équipements.

La distillation intensifiée proposée est une invention concerne un procédé et un appareil
améliorés (barbotage et/ou distillation inverse) pour la séparation sélective et le
traitement de pétrole brut, dans lesquels des rendements accrus de composants tels que
I'essence, le naphta, I'essence, le diesel et / ou le kéroséne sont envisagés qui permettent
un raffinage localisé d'une charge d'huile hydrocarbonée par rapport aux procédés

standard utilisés par les raffineries de pétrole.

Dans ce manuscrit, I'appareil proposé est une série de modules, d'une taille et d'une
conformation qui permettent aux modules d'étre installés dans des zones éloignées pour
récupérer le distillat d'hydrocarbures a partir d'une charge de pétrole brut peut étre

appelé ""micro-raffinerie™.

Cette étude offre plusieurs possibilités d’investigations, notamment, 1’étude de
I’influence de la pression, de la composition de I’alimentation sur la configuration et les

parametres opératoires des modules vaporisation et condensation.

A cet effet, la comparaison entre la distillation traditionnelle existante (unité de Mareb)

et celle proposée (barbotage/ distillation inverse) citée comme suite :

e contrairement a la distillation classique ou la séparation est basée sur le point
d'ébullition de chaque composant, la distillation inverse de cette invention

repose sur le point de condensation de chaque composant pour la séparation.

e la combinaison d'un barbotage et d'une pression réduite permet la distillation
d'un certain nombre de composants de charge a une température réduite, qui est

plus économe en énergie par rapport a la distillation traditionnelle.

o il est envisagé que pendant la distillation, le chauffage a température accrue soit
un processus cinétique et que la condensation soit un processus
thermodynamique soumis a I'équilibre. Ainsi, le processus de distillation inverse
sera plus économe en énergie puisque la séparation est basée sur la
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condensation, qui est plus facilement controlable car c'est un processus
d'équilibre.

e le procédé peut étre utilisé pour effectuer un craquage moléculaire d'une partie
de la charge en utilisant une combinaison de températures plus élevées, de
pressions plus élevées et / ou de plus de gaz énergétique. Le craquage
moléculaire est facilité par une source d'hydrogéne qui peut étre fournie par le
gaz non inerte injecté tel que I'hydrogéne, l'eau, le méthane et d'autres

hydrocarbures gazeux.

e Contrairement a la distillation conventionnelle ou chaque composant est séparé
dans une distillation a température graduée, la distillation inverse capture autant
de composants distillés que possible dans un seul cycle de chauffage. Le distillat
gazeux est ensuite transféré dans un second module chauffé pour la

condensation.

e Le distillat est retenu dans chaque module pendant une période de temps pour
permettre a I'élément ayant le point d'ébullition le plus éleve de se condenser, et
chaque module possede un orifice de sortie pour collecter le condensat. En
conséquence, contrairement a la distillation classique ou la séparation est basée

sur le point d'ébullition de chaque composant.

e il est faisable facilement ajuster la température et la pression de maniére a

condenser sélectivement des composants individuels du distillat.

e La taille de chacun des modules dépend de la quantité souhaitée de charge a
traiter par ces procédés et est maintenue a pas plus de 1000 barils de charge de
maniere a permettre un transport et un assemblage aisés au point d'utilisation, les
rendant ainsi "portables”. Cela contraste avec une infrastructure de raffinerie
fixe qui traite plusieurs fois plus de matiéres premiéres a un moment donné.
Malgré son volume relativement faible, la nature continue du procédé permet de

récupérer une quantité importante de distillat liquide.

Il est clair que beaucoup reste a faire pour développer cette méthode permettant de
prendre en compte toute la complexité des phénomenes physico-chimiques a tous les
niveaux : systéemes de phases, cinétiques, la description du transfert liquide-vapeur,

transfert de chaleur et le mode opératoire des modules vaporisation et condensation.

En perspective de ce mémoire, plusieurs développements seraient nécessaires :
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Chapitre IV simulation basée sur Aspen hysys et analyse de I'unité de distillation de
pétrole brut de mareb

e Des simulations supplémentaires seraient nécessaires et doivent étre validés avec
des points expérimentaux a 1’échelle pilote pour développer la conception de
procédés de distillation inverse proposée et étudier la production des fractions

légeres.

e L’influence du processus cinétique (le chauffage a température) et du processus
thermodynamique (la condensation) doit étre également prise en compte au sein

de la procédure de conception.

Les verrous scientifiques concernant ce systéme résident principalement dans la non
disponibilit¢ d’un modéle thermodynamique fiable capable de décrire le comportement
du systéeme dans le domaine entier de compositions. Raison pour laquelle nous nous
sommes limités a la validation de I’approche de conception en premier temps sur un

exemple académique théorique.

Finalement, il parait prometteur de mettre I’effort sur le développement des procédés
intensifs permettant d’élargir leurs domaines d’application. D’autre applications
intéressantes peuvent étre mises en évidence et montrer, encore plus, que ce procédé
intensifi¢ s’inscrit dans I’avenir. Les recherches menées en collaboration avec les
industriels, qui fournissent la plate forme d’expériences (et la vision de I’industriel), et
les universitaires, qui apportent leurs apports théoriques, enrichiront notre connaissance

commune de ce procédé.
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