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Résumé

Ce travail consiste en premier lieu a maitriser I’'un des outils puissants de simulation des

procédés utilisé a 1’heure actuelle dans les industries des procédés en I’occurrence Aspen

HYSYS.

En deuxiéme lieu, faire une simulation de la colonne de fractionnement du pétrole brut dans
un environnement de simulation statique effectuée en utilisant le logiciel <KASPEN HYSYS
V 3.2» et enfin terminer par une étude de comparaison des résultats obtenus avec ceux de la

réalité industrielle avec le pétrole brut algérien de Hassi Messaoud.

Mots clés: Simulation, Pétrole brut, Distillation et Aspen HYSYS.

Abstract

This work primarily involves mastering one of the powerful process simulation tools

currently used in the process industries, namely Aspen HYSYS.

Second, make a simulation of the crude oil fractionation column in a static simulation
environment using the software «<ASPEN HYSYS V 3.2» and finally finish with a study to
compare the results obtained with those of industrial reality with Algerian crude oil from

Hassi Messaoud.

Keywords: Simulation, Crude oil, Distillation and Aspen HYSYS.
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INTRODUCTION GENERALE

INTRODUCTION GENERALE

L’industrie pétrochimique joue un role capital dans la valorisation des produits de 1’industrie

du raffinage par le biais de la gamme de ses opérations unitaires dont figure la distillation.

Cependant la distillation, procédé par excellence dans le traitement du brut, ne doit sa réussite
qu’a la mise en ceuvre des enceintes dans lesquelles séjourne le brut appelées: colonnes,
préalablement dimensionnées. Aujourd’hui avec ’appui de 1’¢re informatique, la simulation
de ces colonnes qui permet d’éviter multiples calculs manuels peut s’exécuter d’une maniére
plus vite dans les logiciels de simulation si I’on envisage une réussite parfaite des phases de
conception et de simulation précédant toute extrapolation industrielle réelle. Comme dans la
plupart des procédés, la distillation atmosphérique du brut aussi contraignante qu’elle est,
obéit & un ensemble de lois propres et requiert le respect d’un certain domaine de
fonctionnement qui lui est intrinséque pour assurer une mise en marche optimale donnant des

produits de qualité meilleure.

C’est pourquoi en gros 1’objectif visé de ce travail se situe a grande échelle a la maitrise de
I’environnement de simulation d’Aspen HYSYS couvrant la quasi-totalité des applications
d’engineering chimique avec la connaissance de la théorie de distillation industrielle du

pétrole brut, de réussir le design et la simulation d’une colonne de distillation atmosphérique.

Ce manuscrit s’articule autour de trois chapitres de la manicre suivante :

Une introduction générale qui donne une notion sur I’importance du sujet abordé en exposant

I’objectif visé.

Premier chapitre est consacré a la compréhension et I’étude théorique du procédé de la

distillation atmosphérique.

Deuxi¢me chapitre donne une idée générale sur la simulation et particulicrement sur le

logiciel utilisé« Aspen HYSYS V 3.2 ».

Troisiéme chapitre démontre les étapes essentiels pour réaliser la simulation du procédé ainsi

que les résultats générés par celle-ci sont analysés et interprétés.

Finalement des conclusions sont tirées et quelques perspectives sont proposées.
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Etude Théorique Sur le Procédé de Distillation
Atmosphérique



CHAPITRE I : Etude théorique sur le procédé de distillation atmosphérique

1.1. Introduction

Les branches de I’industrie sont nombreuses, et parmi elles, celle des hydrocarbures dont la
maticre de base est le pétrole ainsi que le gaz, ces derniers sont les plus répandus et seuls

capables de satisfaire I’accroissement des besoins en énergie.

L’obtention de produits pétroliers répondant a des spécifications données nécessite une
séparation préalable en différentes fractions ou coupes, qui doivent étre purifiées, ou subir des

transformations, notamment en vue des besoins pétrochimiques ultérieurs [1].

Exploitant les différences de volatilité des constituants d’un mélange, la distillation permet la
séparation ou, comme 1’on dit généralement, le fractionnement de ces constituants en fonction
de leur température d’ébullition. La simplicité du procédé et son prix de revient relativement
modique en font une opération de base dans les processus d’élaboration des produits
chimiques et pétroliers ; c’est ainsi qu’en raffinerie, aussi bien que dans les usines de la
pétrochimie, les colonnes de distillation sont largement représentées, soit au stade de la

préparation de la charge, soit au stade du fractionnement.

Travaillant comme une machine thermique, entre une source chaude (four ou rebouilleur) et
une source froide (condenseur de téte), la distillation met en ceuvre un contre-courant de
liquide et de vapeur, discontinu dans le cas des colonnes a plateaux ou continu pour les
colonnes a garnissage. Comme la thermodynamique I’a montré, le contact des deux phases
conduit a un échange de constituants, les plus volatils s’accumulent dans la vapeur et sont
¢liminés au sommet de la colonne alors que les ¢léments lourds passent en phase liquide et
sont soutirés au fond. Cette répartition des constituants entre les deux phases se traduit, entre
la téte et le fond de la tour, par un gradient de température qui dérive directement du gradient

de concentration [2].
I.2. Généralités sur le pétrole brut

Le pétrole brut a une importance capitale dans le monde moderne puisqu’il constitue avec le
gaz naturel, la principale source d’énergie. Il fournit 60% des besoins énergétique mondiaux,
les hydrocarbures qui le composent permettent la fabrication des produits énergétiques
comme les lubrifiants, les bitumes et les produits pétrochimiques dont la variété ne cesse

d’augmenter (les fibres synthétique, les matiéres plastiques, les solvants et les détergents).
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1.2.1. Définition du pétrole brut

Le mot pétrole est tiré du mot latin « petroleum » qui signifie : « huile de roche », c’est une
huile minérale naturelle combustible de couleur trés foncée douée d’une odeur caractéristique
plus ou moins prononcée, et d’'une densité¢ de 0.8 a 0.95. Il est formé d’hydrocarbures
constitués d’un nombre différent d’atomes de carbone et d’hydrogene et donc de molécules de
tailles et de structures différentes, ce qui détermine leur état physique, solide, liquide ou
gazeux. Donc le pétrole est un mélange de ces divers types d’hydrocarbures, et ses qualités
considérablement varient selon la prédominance des uns ou des autres produits qui le

composent [3].

1.2.2. Composition du pétrole brut

Le pétrole brut est essentiellement composé¢ de molécules résultant de la combinaison
d’atomes de carbone tétravalents et d’atomes d’hydrogéne monovalents, et appelées
hydrocarbures. Le raffinage modifie également la répartition des différents types de molécules

pour créer un produit répondant aux spécifications et n’existant qu’a 1’état latent dans le brut.

Le pétrole contient également du soufre, de ’oxygeéne et de 1’azote essentiellement sous
forme de composés tels que: hydrogéne sulfuré, mercaptans (R—SH), disulfures et
polysulfures (R—S—S—R-),, acides naphténiques, etc. Ce sont les composés sulfurés les plus
génants par suite de leur corrosivité, de leur mauvaise odeur et de leur action sur les
catalyseurs; ils sont particuliérement concentrés dans les fractions lourdes du pétrole brut qui
renferment souvent a I’état de traces des composés organométalliques a base de fer, nickel,
vanadium, etc. Enfin, malgré une décantation prolongée, le pétrole brut contient toujours un

peu de sédiments et d’eau salée provenant soit du gisement, soit du transport par pétrolier.

Le pétrole est un mélange complexe majoritairement constitu¢ d’hydrocarbures (93 a 99 % en
masse) mais €également de composés organiques soufrés (0,01 a 6 % en masse), azotés (0,05 a
0,5 % en masse), oxygénés (0,1 a 0,5 % en masse) et de certains métaux (0,005 a 0,015% en

masse), tels que le nickel et le vanadium [4].
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Tableau L.1 : Constituants élémentaires du pétrole [5].

Elément % masse
Carbone 83 — 87
Hydrogene 10-14
Soufre 0,01 -6
Azote 0,05-0,5
Oxygéne 0,1-0,5
Métaux 0,005 -0.015

1.2.3. Familles chimiques d’Hydrocarbures

1.2.3.1. Hydrocarbures Aliphatiques

a. Saturés

Cette série considérée comme la plus importante est appelée également hydrocarbures
paraffinées ou alcanes, ils sont constitués d’atomes de carbones lier a I’hydrogeéne soit

linéairement ou d’une fagon ramifié, ils sont de formules générale ChnH2n+ 2 exemple: le

méthane CH 4 Parmi ces liquides, on distingue les essences, le pétrole lampant, le kéroséne, le

gasoil et mazout et I’huile de graissage [2].
b. Non saturés

Ces sont les hydrocarbures oléfiniques ou éthyléniques, caractérisé selon le nombre des
doubles liaisons, la formule de ces molécules s’écrit ChHzn, CaHona, etc. Les carbones sont
disposés en chaine droite ou ramifiée. On ne trouve pas ces hydrocarbures oléfiniques dans le

pétrole brut [2].

1.2.3.2. Hydrocarbures Cycliques
c. Saturés
Ce sont des naphténes de formule générale C,Hay, et sont des isomeres des hydrocarbures
oléfiniques. Leur appellation est celle des paraffiniques précédée du préfixe cyclo tel que

le cyclohexane de formule CsHi2 [2].
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d. Non saturés

En ne considérant que le cycle a six atomes de carbone, la non-saturation ne pourra se
présenter que sous trois formes : simple, double ou triple, car dans ce noyau deux doubles

liaisons consécutives sont impossibles :

e 1 double liaison : cyclo oléfiniques tels que le cyclohexéne ;
e 2 doubles liaisons : cyclo dioléfiniques, tels que le cyclohexadiéne ;

e 3 doubles liaisons : benzéniques ou aromatiques [2].

1.2.3.3. Hydrocarbures mixtes

Les deux familles précédentes peuvent étre qualifiées de race pure. Les réactions de
substitution permettent leur union pour donner naissance a une nouvelle molécule présentant
par hérédité des caractéres communs aux deux races. Des cycles peuvent se substituer sur les
chaines paraffiniques ou inversement. Les propriétés de la molécule mixte seront en fonction
de ’importance relative des noyaux et des chaines dans la structure. Ainsi par exemple le
toluéne (C7Hsg) ou le méthylbenzéne est considéré comme un hydrocarbure aromatique car la
chaine méthyl substituée est courte [2].

La figure 1.1 montre de fagon résumée des exemples des différents composés de la famille des

hydrocarbures et leurs appellations selon leurs structures.

Figure LI.1 : La famille des composés chimique des hydrocarbures [6].
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1.2.4. Classification du pétrole

Tout processus de formation est unique ceci dit qu’un gisement de pétrole contient un
mélange d’hydrocarbures qui le caractérise selon I’histoire géologique de la zone ou il s’est
développé. Néanmoins, les deux principaux critéres pour classer les centaines de différents
bruts qui existent sont la densité et la teneur en soufre, depuis le plus léger et le moins

sulfureux qui est le condensat jusqu'au plus lourd et le plus sulfureux qui est le brut.

1.2.4.1. Selon la densité

141,5

Densité APl = ——————
Densité(60 °F)

— 1315 (L)
Les gisements de pétrole léger (light): API>31,1, I’aspect du pétrole brut se rapproche de

celui du gazole. Les gisements sahariens présentent cette caractéristique ;

Les gisements de pétrole moyen (medium): 22,3<API<31,1; la viscosité du pétrole brut est
intermédiaire entre le pétrole 1éger et le pétrole lourd. Il s’agit par exemple des gisements du

Moyen-Orient;

Les gisements de pétrole lourd (heavy) ou extra-lourd (extra heavy): 10 <API<223, le
pétrole brut ne coule pratiquement pas a température ambiante. Les gisements d’ Amérique du

sud a titre d’exemple ;

Les gisements de bitume: API<10 le pétrole brut est trés visqueux voire solide a température

ambiante. Les principales réserves de ce type se trouvent au Canada [7].
1.2.4.2. Selon la teneur en soufre

Les pétroles avec une faible teneur en soufre (inférieure a 0,5% en poids) sont qualifiés de
« sweet » ou « doux » ; au-dela, les pétroles sont qualifiés de « Sour » ou « soufrés ». Ceci est
important car le soufre est un « polluant-corrosif et poison » que les raffineurs doivent retirer.

Ceci a un colt et il diminue donc la valeur du brut.

e C(lasse A : pétrole peu sulfureux % S < 0,5 %.
e C(lasse B : pétrole sulfureux 0,5 <% S <2 %.

e C(lasse C: pétrole tres sulfureux % S >2%.
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Tableau L2 : Classifications du pétrole brut [7].

Leger doux

36,4 0,48 Leger doux
31 2 Moyen soufré

30,2 1,5 Moyen soufré

24,8 1,04 Moyen soufré

1.2.4.3. Classification selon la composition chimique

e Pétroles paraffiniques : le pourcentage des hydrocarbures paraffiniques est supérieur a
50%.

e Pétroles naphténiques : le pourcentage des hydrocarbures naphténiques est supérieur a
50% dans le brut.

e Pétroles aromatiques : le pourcentage des hydrocarbures benzéniques est supérieur a

35% [4].
1.2.5. Propriétés physico-chimiques du pétrole

La connaissance des caractéristiques physico-chimique globales des pétroles bruts va
conditionner le traitement initial (séparation des gaz associés et stabilisation sur le champ de

production), le transport, le stockage et bien entendu le prix.
1.2.5.1. Densité

La densité est définie comme le rapport de la masse d’un corps au volume qu’il occupe. Pour
les produits pétroliers, elle est donnée généralement a 20 °C. La mesure de la densité fait
I’objet des normes NF T 60 — 101 pour les produits courants et T 66 — 007 pour les produits
bitumineux et la connaissance de cette valeur est trés utile pour effectuer des bilans massiques

12, 3.
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1.2.5.2. Tension de vapeur REID

C’est la pression des vapeurs développées par un volume déterminé de pétrole brut a 100°F
(37,8 °C). Cet essai fait I’objet de la norme NF M 07 — 007 et concerne uniquement les
hydrocarbures 1égers. Dans les pays anglo-saxons, est utilisé la norme D 323 pour mesurer la
Reid Vapor Pressure (R.V.P.) des essences et a la norme D 1267 pour mesurer la tension de

vapeur des gaz liquéfiés [3].

1.2.5.3. Couleur

Cet essai est codifi¢ dans les normes M 07 — 003 couleur Saybolt pour les produits jusqu’au
gasoil et T 60 — 104 couleur Union pour les huiles.

Les normes anglo-saxonnes correspondantes sont : D 156 (Saybolt), D155 (Union) et D1500
(ASTM colorscale).

1.2.5.4. Point d’éclair

Le point d’éclair caractérise la teneur en produits volatils ce qui permet ainsi de connaitre
jusqu’a quelle température un produit pourra étre chauffé sans danger.
La détermination expérimentale de cette grandeur fait I’objet de la norme NF M 07 — 011 et la

norme anglo-saxonne est D 56, D 92 et D 93 (ASTM) [2].

1.2.5.5. Point de trouble, point de congélation et point d’écoulement

Le point de trouble est la température a laquelle apparait un voile laiteux, di a la formation de
microcristaux. Le point de congélation est la température a laquelle un liquide cesse de
s’écouler sous une faible force. Le point d’écoulement est la température a laquelle le produit

devient fluide apres solidification prolongée.

Le point de congélation caractérise soit la teneur en paraffines des huiles, soit la teneur en
hydrocarbures a haut point de congélation des autres produits. Les points de troubles et
d’écoulement permettent d’apprécier les limites de températures a respecter dans la mise en

ceuvre des produits, en particulier pour leur pompage en hiver.

La détermination de ces points se fait par le refroidissement de I’échantillon sans agitation

selon la norme NF T 60 — 105 et la norme ASTM D 97.
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1.2.5.6. Viscosité

La mesure de la viscosité des pétroles bruts a différentes températures, est particulierement
importante pour le calcul des pertes de charge dans les pipelines, les tuyauteries et les
conduites de raffineries, ainsi pour la spécification des pompes et des échangeurs.

La détermination de la viscosité est faite selon la norme NF T 60 — 100 et selon les normes

ASTM :

e Viscosité cinématique : D 445 ;
e Saybolt test : D 88 ;
e Tables de conversion : D 666 et D 446 [2, 3].

1.2.5.7. Teneur en cendres et résidu de carbone Conradson

L’essai de teneur en cendres est présenté dans les normes NF T 60 — 111 et ASTM D 482
alors que le résidu de carbone Conradson est spécifi¢ dans les normes NF T 60 — 116 et
ASTM D 189.

La teneur en cendres s’effectue sur les produits lourds que I’on calcine dans un creuset en
¢vitant I’inflammation des vapeurs et la détermination du résidu de carbone Conradson

s’effectue sur les produits non volatils qui sont évaporés et pyrolysés dans un creuset [2].

1.2.5.8. Teneur en soufre

Le soufre se trouve dans les bruts sous forme d’hydrocarbures sulfuré, d’hydrogeéne sulfuré
dissous et parfois méme du soufre en suspension (S, H2S, thiol, les sulfures, les disulfures,
thiophéne et dérivés). L origine du soufre provient principalement de la décomposition des
débris organique ou par la réduction des sulfates par I’hydrogene sous I’action des bactéries

de type desulfovibrio désulforican [2].

La détermination de la teneur en soufre dans les produits pétroliers est régie par trois

méthodes:

e M¢éthode de dosage du soufre par combustion : ASTM D 129 ;
e M¢éthode de dosage du soufre par hydrogénalyse : ASTM D 4045 ;

e M¢éthode de dosage du soufre par fluorescence X [3].
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I.3. Théorie sur le dessalage

1.3.1. Définition

Le dessalage est une opération essentielle dans 1’industrie de raffinage, car elle conditionne la
bonne (ou moins bonne) marche des traitements aval. En effet, un mauvais dessalage a des

conséquences directes sur le fonctionnement de la colonne de distillation atmosphérique.
1.3.2. Objectif et principe

Le but de I’opération est de débarrasser le pétrole brut des sels et sédiments qu'il contient, afin

d'augmenter I'efficacité des équipements utilisés pour effectuer la distillation atmosphérique
Les raisons qui imposent le dessalage sont de trois ordres :

e Dans certaines conditions, les sels cristallisent en plaques dans les turbines, dans les
conduites et dans les installations de traitement. Ces dépdts freinent la production.

e La présence de sels favorise les corrosions €lectriques et chimiques.

e Par contrat avec les raffineurs, les exploitants sont tenus de livrer des bruts de salinité

inférieure a 3 mg de chlorures par litre.

Donc 1’objectif sera d’éliminer 1’eau et les sels afin de satisfaire aux spécifications

commerciales [8].

MATIERES PREMIERES “ PROCEDE PRODUITS VERS

4. A
S o Traitement

Figure 1.2 : Schéma d’une opération de dessalage.
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1.3.3. Généralités sur les sels

La plupart des puits fournissent, lors de leur mise en production, une huile anhydre mais,
néanmoins, variablement chargée en sels, au cours de la vie du puits, cette teneur tend a
augmenter régulicrement. Les sels dans les pétroles bruts sont généralement contenus dans
I’eau résiduelle qui est en suspension dans la phase pétrole, la composition chimique de ces
sels varie, mais les sels les plus souvent trouvés dans le pétrole brut sont les chlorures de

sodium, calcium et magnésium.

Les sels sont généralement présents sous deux formes :

e Sous forme de cristaux.
e Sous forme dissous dans des fines gouttelettes d’eau dispersées dans le brut.
Généralement, la répartition des sels chlorés est la suivante: NaCl—> 70-80%;

MgClp— 10-20%; CaCl2 — 10%

Outre ces sels, on peut trouver les sels d’acide carbonique et sulfureux, on trouve aussi dans le
brut des argiles, du sable et des sédiments formés par des sulfures de fer, des composés de
vanadium, d’aluminium qui peuvent étre décantés et constituent des boues qui se déposent au
fond des dessaleurs. Les sels et les matieres solides qui demeurent dans le pétrole compliquent

le raffinage en provoquant de nombreux phénoménes nuisibles.

Au nombre de ceux-ci, on peut mentionner :

e Augmentation des pertes de charge qui implique une réduction de débit ou
augmentation de la vitesse de passage (qui génera le transfert de chaleur).

e Diminution du coefficient de transfert dans la batterie échangeurs, car les sels sont de
mauvais conducteurs de chaleur.

e La dégradation de la qualité des résidus.

e Changement des parametres de marche des unités.

e Surconsommation énergétique au niveau du four.

e Entrainement des hydrocarbures avec les effluents.

e La corrosion ; les sels s’hydrolysent, sous I’effet de la température en donnant de

’acide chlorhydrique :
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T>121°C

MeCl, + 2 H,O - Mg(OH), + 2 HCI (L1)
T=130°C

CaCl, + 2 H,0O SN Ca(OH), + 2 HCI (1.2)

NaCl + H,O — Na*OH" + H'CI (13)

L’acide chlorhydrique (HCI) (en solution aqueuse) attaque le fer suivant la réaction :

A

2HCl + Fe FeCl, + H»

(14)

La corrosion devient encore plus importante en présence de sulfure d’hydrogene (H,S) :

A
Fe + HS —— FeS + H, (L5)

Alors le (HCI) formé précédemment rentre en réaction avec (FeS) qui n’est pas soluble dans
I’eau:

FeS + 2HCl] ——> FeCl, + H,S (16)

La corrosion est plus importante en présence de ces deux acides.

Lors du traitement du brut la séparation de 1’eau libre se fait par décantation due a la
différence de densité, mais il reste une petite quantité d’eau saturée en sels a I’interface eau-
huile, ou I’huile et ’eau peuvent former une « couche d’émulsion » ou les fines molécules

d’eau et d’huile sont intimement liées et difficilement séparables.
1.3.4. Dessalage électrostatique

La grosse molécule d’eau va décanter au fond du récipient et le brut va flotter a la surface de
I’eau car I’eau est plus lourde que le brut. Les petites molécules d’eau sont plus difficiles a
enlever. Elles demeurent dans le mélange et sont entrainées avec le brut. Pour enlever ces
gouttelettes microscopiques, elles doivent étre suffisamment grossies afin de permettre une
séparation induite par gravité. Les plus petites molécules d’eau sont difficiles a évacuer du
pétrole brut. Donc pour extraire ces gouttelettes microscopiques, il faut d’une certaine
maniere les faire grossir suffisamment pour pouvoir les séparer par gravité induite. Ceci peut

étre réalisé par le dessalage électrostatique, qui utilise un courant électrique pour provoquer la




CHAPITRE I : Etude théorique sur le procédé de distillation atmosphérique

coalescence des petites gouttelettes et devenir assez grosse pour pouvoir se séparer du pétrole
brut. Donc une charge électrique est envoyée vers une série de plateaux a I’intérieur du
dessaleur, appelée grille ¢électrique. Lorsque le brut entre en contact avec le grillage
¢lectrique, le courant active les molécules d’eau qui en se déplagant plus rapidement se
frappent entre elles, pour segrouper en grosses gouttelettes. Les grosses gouttelettes se
déposent alors sous 1’huile et sont déversées comme eau d’effluent, de cette manicre le brut
est dessalé et déshydraté efficacement. L’huile et I’eau peuvent former une couche d’émulsion
ou les fines molécules d’eau et d’huile sont difficilement séparables. Pour briser cette couche

d’émulsion on utilise un agent désémulsifiant.

Contréle d'interface

Transformateur huile/eau

Chicanes o P, -
ou déflecteurs

Electrodes Elem-ode\s

Interface
eau-brut

Distiibuteur

eau-brut
Figure 1.3 : Dessaleur ¢lectrostatique [8].
1.3.5. Dessalage par procédé chimique

Le pétrole est chauffé, considérant qu’il ne peut &tre neutralis¢é qu’en présence de soude
caustique et d’ammoniaque, dans le but de réduire sa teneur en sels, il sera mis en contact
avec de I’eau pour former une émulsion.

Le mélange entrera ensuite dans 1’unit¢ de dessalage ou il sera isolé de la saumure via un
procéd¢ a étages distincts (mélangeur — décanteur).

La désintégration des émulsions au moyen des produits chimiques (agents désémulsifiants)

peut étre obtenue par :

e Le déplacement par absorption de I’agent émulsifiant actif par un produit a effet tensio-
actif plus puissant et a solidit¢ moindre de la pellicule absorbante.

e La formation d’émulsions de types opposés (inversion des phases).
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La dissolution de la pellicule absorbante du fait de sa réaction chimique en présence de
I’agent émulsifiant introduit dans 1I’émulsion. Le choix de désémulsifiant dépend de la nature
du pétrole, de la quantité et de la composition de la phase aqueuse, de I’intensité de malaxage,
de la température et de la vitesse de décantation...etc. Il y a différentes maniéres d’introduire

le réactif :

e Dans le réservoir de décantation.
e Dans la tuyauterie qui relie le réservoir d’accumulation a [I’installation de
désémulsification.

¢ Directement dans les puits de pétrole.

Le but poursuivi par cette derniére méthode est de traiter une émulsion toute récente sans lui
permettre de vieillir et d’augmenter sa stabilité au cours du stockage. La désintégration des
émulsions par des procédés chimiques est trés largement appliquée ; ces procédés se
distinguent par leur grande souplesse et simplicité. Les meilleurs réactifs sont ceux les plus
faciles a obtenir, qui sont efficaces et qui ne modifient pas la propriété du pétrole; I’émulsion
doit étre préalablement chauffée afin d’activer le processus de désémulsification chimique

dans les raffineries on la chauffe dans les échangeurs de chaleur a faisceaux tubulaires [3].

1.4. Distillation Atmosphérique

1.4.1. Introduction

La distillation est une méthode de séparation des substances chimiques basée sur les
différences de volatilit¢ ou température d’ébullition des composes d’un mélange. Une
distillation est généralement intégrée dans un procédé chimique plus étendu, et on parle par

conséquent d’opération unitaire. Une colonne de distillation se caractérise comme suit :

e Le distillat est plus riche en composants les plus volatils.
e Le résidu en pied est plus riche en composants les moins volatils.
e La séparation est provoquée par ¢bullition.

e Une séparation parfaite est impossible [9].

1.4.2. Généralités sur la distillation atmosphérique

L’unité de distillation initiale a pour but de fractionner le pétrole brut en un certain nombre de

coupes classées en fonction des températures d’ébullition des hydrocarbures. La colonne de
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distillation présente les caractéristiques suivantes : 50 m de hauteur, 6 a 8 m de diamétre et
une capacité de 1000 t/h de brut. Les trois principales coupes pétrolieres y sont obtenues : les
légers (gaz, naphta et essences), les moyens (kéroséne, diesel et fuel domestique) et les lourds
(résidu atmosphérique). La situation a la sortie de cette premicre étape, va conditionner la

suite du procédé. En effet :

e Aucun produit sortant de cette distillation initiale n’est un produit fini,
e Les quantités des diverses fractions ne correspondent pas a la demande du marché,

accusant un excédent de produits lourds et un manque de légers en général.

Il est donc nécessaire de faire appel aux procédés de transformation et de séparation pour
améliorer la qualité et détruire I’exces de lourds au bénéfice des gaz et de 1’essence. D’autres
procédés, comme la désulfuration par exemple, sont nécessaires pour répondre aux normes

environnementales concernant la teneur en soufre des carburants [10].

Figure 1.4 : Colonne de distillation [1].

La figure ci-dessus représente une colonne de distillation industrielle. Les plateaux (ou
garnissage) servent a améliorer la séparation des composants. Chaque plateau réalise une

fraction de la séparation en transférant les especes les plus volatiles dans la phase gazeuse et
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les especes les moins volatiles dans la phase liquide. Les bilans de matiére et énergétique
peuvent étre réalisés pour chaque plateau, la colonne, le rebouilleur de pied, le condenseur de

téte et I’ensemble du systéeme [9].
Fowr cofonne Strippers Condensewr
| |
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Figure L.5 : Schéma des divers produits issus de la distillation atmosphérique [10].

1.4.3. Principaux produits obtenus au cours de la distillation

Soumis aux opérations de raffinage, ils sont séparés par distillation fractionnée en coupes
contenant des mélanges dont les températures d’ébullition sont comprises dans un intervalle

défini.

e Les termes les plus légers sont gazeux a température et pression ordinaires (C1-C4),
ils sont le plus généralement utilisés comme gaz combustibles (méthane, éthane,
propane, butane, ...) et comme matieres premieres pour la pétroléochimie.

e Les coupes C5-C6 (¢ébullition 20-60°C), éther de pétrole, et C6-C7 (€bullition 60-
100°C), naphta 1éger (mélange d’alcanes, principal constituant des essences) ou white-

spirit, sont essentiellement utilisées comme solvants.
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La coupe C6-C11 (ébullition 60-200°C) constitue 1’essence, base de la fabrication des
carburants, et également, pour la partie appelée naphta (C6-C10), la mati¢re premicre
soumise au vapocraquage pour la pétroléochimie.

La fraction C11-C16 (ébullition 180-280°C), appelée kéroseéne, est principalement
utilisée comme carburant dans les turboréacteurs et les moteurs Diesel et comme
combustible (fioul 1éger) pour le chauffage domestique.

La fraction supérieure a C18 (ébullition 350°C) constitue le résidu atmosphérique et
est utilisée comme combustible (fioul lourd) pour le chauffage industriel (centrales
thermiques).

Soumise a une distillation sous pression réduite, elle fournit des huiles lubrifiantes
légeres (C18-C25, ébullition 300-400°C) et lourdes (C26-C36, ¢bullition 400-500°C).

Les résidus de cette distillation sous vide sont des asphaltes [10].
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I1.1. Introduction

La simulation est un outil utilisé dans différents domaines de 1'ingénierie et de la recherche en
général, permettant d'analyser le comportement d'un systeme avant de complémenter et
d'optimiser son fonctionnement, en testant différentes solutions et différentes conditions
opératoires. Elle s'appuie sur 1'élaboration d'un modéle du systéme et permet de réaliser des
scénarios et d'en déduire le comportement du systéme physique analysé. Un mod¢le n'est pas
une représentation exacte de la réalité physique, mais il est seulement apte a restituer les

caractéristiques les plus importantes du systéme analysé.

11 existe plusieurs types de modele d’un systéme physique : allant du modéle de représentation
qui ne s’appuie que sur des relations mathématiques traduisant les grandes caractéristiques de
son fonctionnement, jusqu’au modele de connaissance complexe issu de I’écriture des lois
physiques régissant les phénoménes mis en jeu. Le choix du type de modéele dépend

principalement des objectifs poursuivis.

I1.2. Role de la simulation

Le role de la simulation est d’améliorer la compréhension du processus pour permettre de
prendre les meilleures décisions. Tout simulateur industriel de procédés chimiques est

organis¢ autour des modules suivants :

e Des modules de calcul des différentes opérations unitaires contenant les équations
relatives a leur fonctionnement : réacteur chimique, colonne de distillation, colonne de
séparation, échangeurs de chaleur, pertes de charges, etc.

e Une base de données des corps purs et un ensemble de méthodes pour estimer les
propriétés des mélanges appelés aussi modeles thermodynamiques.

e Un schéma de procédé¢ permettant de décrire les liaisons entre les différentes
opérations unitaires constituant 1’unité PFD (Process Flow Diagram).

e Un ensemble de méthodes numériques de résolution des équations des modeles

mathématiques.
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IL1.3. Type de simulation

Il y a deux modes de fonctionnement dans un simulateur :
i.  Les simulateurs statiques (Steady state mode)

Les simulateurs statiques résolvent des équations statiques qui traduisent le fonctionnement en
régime permanent c’est-a-dire a 1’équilibre (débit, température, fraction vaporisée...) ainsi
que les bilans de matiere et d’énergie en régime stabilisé. Parmi ces simulateurs on peut citer :
ASPEN PLUS (Aspen Technologies), Design II de (WinSim), Aspen HYSYS (Hyprotech),
PRO/II (Simulation Sciences), PROSIM.

ii. Les simulateurs dynamiques (Dynamics mode)

Les Simulateurs dynamiques permettent d’évaluer 1’évolution des variables dans le temps a
partir de la résolution de systemes d’équations différentielles pendant des situations
transitoires ou le régime n’est pas stable. Par exemple : Aspen HYSYS (Hyprotech), ASPEN
DYNAMICS (Aspen Technologies), Design II de (WinSim), DYMSYM (Simulation

Sciences Inc.).

I1.4. Utilisation de la simulation

Les différentes taches qu’un simulateur de procédé devrait effectuer sont :
Dans la conception (engineering)

e Le dimensionnement des équipements.
e Larésolution des bilans de maticres et d’énergie.
e [L’¢valuation économique du procédé.

e [’optimisation du procédé.
Dans le suivi des procédés

e Réajustement des parametres de fonctionnement dans le cas des changements de
composition de 1’alimentation.

e Détermination de la performance des équipements.
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I1.5. Présentation du simulateur « Aspen HYSYS »

Aspen HYSYS est un simulateur de conception « object-oriented », et un simulateur de
calcul, qui é¢largit continuellement les limites du processus en engineering software. Tout
changement spécifié¢ sur un élément est répercuté dans tout le modele et permet de créer des

modeles rigoureux statique et dynamique pour le design des unités.

I1.5.1. Environnements de «Aspen HYSYS »

L’environnement dans Aspen HYSYS est un espace de travail ou on peut accéder ou
introduire des informations concernant la simulation, ces environnements peuvent é&tre

groupés en deux catégories:

a) « Basis environment »

b) « Simulation environment »

a) The basis environment: Il existe deux types de basis environment:

% Simulation basis environment: Dans cet environnement on peut créer, définir ou

modifier « the fluide package » qui va étre utilis¢ dans la simulation.

% Oil characterization environment: Cet environnement nous permet de spécifier les
caractéristiques des fluides pétroliers et il est accessible seulement par I’intermédiaire

de « simulation basis environment ».

b) The simulation environment: Il permet de définir la topologie du Flowsheet
principal de la simulation. Il est utilisé pour placer et définir les différents courants et

opérations unitaires et il peut contenir d’autres environnements:

e Environnement « Sub-Flowsheet» : Il permet de définir la topologie d’un sous-
ensemble particulier du schéma principal.
e Environnement « Column» : C’est un environnement particulier permettant de

définir la topologie des colonnes (distillation, absorption,...) [11].
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L'image ci-dessous montre en détail la barre d'outils de plusieurs icones dans «Aspen

HYSYS» :

Workbook

Process Flow Diagram Object Navigator Siralonome

régime permanent

S woria RV YSf [ Case oo

1' File Edit *nulatlor Flows /eet PF/m’r Window Help

SimulationBasis

= n '@ é f)@\ ?0 @ @ A Manager
H D M 0 AR

Ajouter du texte Simulation dynamique
Mode Attaches Briser les liens

entre les unités Zoom sur la sélection
Redimensionnement

Figure IL.1 : Barre d’outils de « Aspen HYSYS » [12].

I1.5.2. Caractéristiques principales de « Aspen HYSYS »

Cette partie décrit bri¢vement les caractéristiques importantes qui font d’Aspen HYSYS une

plate-forme de simulation et de développement trés puissante:

e La programmation dans « Aspen HYSYS »: Le logiciel contient un « Internal Macro
Engine » qui supporte la méme syntaxe que « Microsoft Visual Basis », donc on peut
appliquer différente taches sans avoir besoin d’autres logiciels de programmation.

e « The Integrated Engineering Environnement »: Toutes les applications nécessaires
sont utilisées dans un environnement de simulation commun.

e Il intégre la possibilit¢é d’une modélisation dans un état stable ou stationnaire et en

régime dynamique: La modélisation dans un état stable et I’optimisation étant utilisées
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lors de la conception des procédés ; la simulation en régime dynamique étant réservée
aux ¢études de controlabilité de procédés et au développement de stratégies de contrdle.

e Gestion des événements «EventDriven»: HYSYS combine le calcul interactif (les
calculs sont exécutés automatiquement chaque fois que 1’on fournit une nouvelle
information) avec un acces instantané a 1’information (a tout moment il est possible
d’accéder a I’information depuis n’importe quel environnement de simulation).

e Gestion intelligente de l’information « Built-in Intelligence »: Les calculs des
propriétés thermodynamiques s’effectuent instantanément et automatiquement des
qu’une nouvelle information est disponible.

e Opérations Modulaires: Chaque courant ou unité d’opération peut réaliser tous les
calculs nécessaires, en utilisant I’information qui est transmise dans les deux
directions a travers les Flowsheets.

e Algorithme de résolution non séquentielle: On peut construire des Flowsheets dans

n’importe quel ordre.
I1.5.3. Les modeles thermodynamiques dans « Aspen HYSYS »

Le logiciel offre une panoplie de modéles thermodynamiques pour le calcul des propriétés
thermodynamiques et décrire le comportement d'un systéme en €volution (opération unitaire,
séparation de phases, fractionnement de composants, compression, détente, échange de
chaleur ....etc.), ce sont des équations de conservation de masse, d'énergie et de quantités de
mouvement, ces équations peuvent étre algébrique ou différentielles, et établi pour une classe

de fluide et un domaine de conditions de pression et de température recommandée.

+ Choix du mode¢le thermodynamique

La réussite de la simulation dépend du choix du modéle thermodynamique, le choix d'un
modele thermodynamique est délicat car il doit aboutir & une méthode relativement validée

dans les conditions du procédé (conditions opératoires, nature des fluides étudiés...).

+ Utilisation des modé¢les thermodynamique

Les mode¢les thermodynamiques sont souvent utilisés pour la détermination des propriétés
thermo dynamique et propriétés physico-chimiques tel que, le facteur de compressibilité, le

volume molaire, la masse volumique, la masse moléculaire, 1’enthalpie résiduelle, 1’énergie
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libre résiduelle, I’entropie, le coefficient de fugacité, la constante d*équilibre liquide vapeur et
I’ensemble des dérivées de ces propriétés par rapport a la température et aux fractions

molaires ainsi que 1’état des composés et des mélanges [12].
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CHAPITRE III : Simulation du procédé de fractionnement

II1.1. Introduction

Dans ce chapitre, on utilise le simulateur Aspen HYSYS V3.2 pour réaliser la simulation du
procédé du fractionnement du pétrole brut. L’objectif d’utiliser ce simulateur est d’obtenir

des résultats proches du procédé réel afin de valoriser notre travail.

I11.2. Description du procédé sur Aspen HYSYS

Cette simulation modélise une installation de traitement du pétrole brut composée d'un train
de pré-fractionnement utilisé pour chauffer les liquides bruts, et d'une colonne de brut

atmosphérique pour fractionner le brut en ses produits de distillation directe.

I11.3. Choix du modéle thermodynamique « Fluid Package »

Pour I’étude des propriétés des gaz réels ou des mélanges les plus complexes, il existe des
équations d’état qui relient les parametres d’équilibre du systéme particulierement dans le
domaine des hydrocarbures.

La loi qui soutient le modele des gaz idéaux est définie par I’équation ci-dessous :
PV=nRT (IIL1)

Cette dernicre n’est pas valable pour les gaz réels pour cela on utilise le plus souvent un
diagramme thermodynamique, un tableau de propriétés thermodynamiques, ou un jeu
d’équations d’état couvrant les diverses zones de pression et température nécessaires. De
nombreuses équations d’état ont été proposées et continuent d’étre mises au point. Parmi ces
équations on cite : I’équation de Peng Robinson, 1’équation de Redlich Kwong, et celle de
Lee Kesler Plocker.

L’équation d’état généralement utilisée dans le cas des hydrocarbures est celle de Peng

Robinson qui s’écrira comme suit :

pP= RT _ 2 1.2
V-b  V2+2bV-b2 (I11.2)
Avec b=0.0778 RPTC
R?TZ 2 0.5\12
a=0.45724 —5 [14(0.37464+1.542260-0.26992w?)(1-T%)]
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Ou

P : Pression du syst¢me

P.: Pression critique

T.: Température critique

T : Température

V : Volume molaire du gaz

R : La constante universelle des gaz parfaits: R=8.3144621 J.LK *mol 1.

Les équations de Peng-Robinson (PR) et de Soave-Redlich-Kwong (SRK) sont largement
utilisées dans ’industrie des hydrocarbures et particuliérement pour le raffinage et le
traitement de gaz. Leurs avantages résident dans le fait qu’elles nécessitent peu de données
expérimentales, un temps de simulation relativement court et surtout qu’elles conduisent a
une bonne estimation des équilibres liquide vapeur pour les hydrocarbures qui sont
particulierement importants pour la conception des procédés [10].

Voici la figure ci-dessous qui montre le choix du « Fluid Package » :

- Fluid Package: Basis-1 o |[®@][=
& HYSYS " Aspen Properties ¢ COMThermo
Property Package Selection

Esso Tabular ~ Property Package Filter
Extended NRTL

@« All Types
General NRTL  EOSs
gﬁjﬁgﬁﬁ‘:ﬁj " Activity Models
Kabadi-Danner ¢~ Chao Seader Models
Lee-Kesler-Plocker ¢~ Wapour Press Models
Margules ¢ Miscellaneous Types

MBWR
NBS Steam
NRTL

0oLl Eleclol te Launch Property “Wizard
Peng-Robinson v

Component List Selectior

| Component List - 2 [HYSYS Databanks] d View

=
Set Upl Parameters J Binary Coeffs J StabTest J Phase Order JRxns Tabular J Notes |

Delete Name |Basis-1 Property Pko  NEERSREERSS i Poperties

Figure III.1 : Choix du mod¢le thermodynamique [12].
II1.4. Création de la Simulation du procédé de fractionnement du pétrole

brut

I11.4.1. Installation du train de pré-fractionnement
I11.4.1.1. Opération preé-flash

Le train de pré — fractionnement détermine 1’alimentation de la colonne atmosphérique et

comprend la séparation pré-flash, le four brut et le mélangeur qui recombine la vapeur pré-
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flash et le flux de sortie du four pour éviter tout craquage thermique indésirable qui se
produirait a des températures plus élevées.

Le brut préchauffé (provenant d’un train de préchauffage) est introduit dans le tambour de
pré-flash, modélisé comme un séparateur, ou les vapeurs sont séparées des liquides bruts. Les
liquides sont ensuite chauffés a 650 °F dans le four a brut, modélis¢é comme un appareil de
chauffage. Les vapeurs de pré-flash contournent le four et sont re-combinées, a 1’aide d’un
mélangeur, avec le flux de brut chaud. Le courant combiné est ensuite introduit dans la
colonne de brut atmosphérique pour la séparation.

Le tableau suivant affiche les données de fonctionnement du four :

Tableau II1.1 : Données de fonctionnement du four.

Heater (Crude Heater)
Delta P [psia] 10,0
Température Hot Crude [F] 650,0

I11.4.1.2. Installation de la colonne de fractionnement atmosphérique

Avant de simuler la tour du brut atmosphérique, les alimentations en vapeur et le flux
d'énergie (Q-Trim - représentant 1'échangeur latéral de 1'étage 28) vers la colonne doivent étre
définis.

Le flux Q-Trim ne nécessite aucune spécification, cela sera calculé par la colonne.

Trois flux de vapeur sont alimentés a divers endroits de la tour. Les flux de vapeur sont

spécifies comme indique le tableau ci-dessous, ou la composition de chacun en H,O = 1.

Tableau II1.2 : Données des courants de vapeur d’alimentation de la tour.

Nom du Stream Température Pression [psia] Débit Massique [Ib/hr]
[°F]

Main Steam 375,0 150,0 7 500,0

Diesel Steam 300,0 50,0 3000,0

AGO Steam 300,0 50,0 2 500,0

La colonne principale, Atms Tower, est représentée comme suit:
e Le nombre d'étages est de 29 étages idéaux (sans le condenseur).
e Le condenseur de téte fonctionne a 19,7 psia et 1'étage inférieur a 32,7 psia.

e Le condenseur subit une chute de pression de 9 psia.
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e Les estimations de température pour le condenseur, 1'étage supérieur et 1'étage
inférieur sont respectivement de 100°F, 250°F et 600°F.

e L'eau condensée est évacuée via un puisage d'eau du condenseur triphasé.

111.4.1.3. Installation des Strippers et Pompes Latéraux

La colonne brute est modélisée en tant qu'absorbeur a reflux, équipée de trois opérations de
pompage et de trois opérations d'extraction latérale. Chacun des strippers latéraux donne un
produit a passage direct en trois étapes. Le kéroséne est produit a partir du stripper latéral
Kero SS, tandis que le diesel et 'AGO (gasoil atmosphérique) sont produits a partir

des strippers latéraux Diesel SS et AGO_SS respectivement.

Tableau II1.3 : Paramétres de fonctionnements des strippers et pompes latéraux.

Specification Flow Basis  Specification Type Specification Value
Kero_SS Prod Flow Volume / 9 300 barrel/day
Diesel_SS Prod Flow Volume / 19 250 barrel/day
AGO_SS Prod Flow Volume / 4 500 barrel/day

PA_1 Rate Volume / 50 000 barrel/day
PA_1 Duty / Duty -5.5 e+07 Btu/hr
PA_2 Rate Volume / 30 000 barrel/day
PA_2 Duty / Duty -3.5 e+07 Btu/hr
PA_3 Rate Volume / 30 000 barrel/day
PA_3 Duty / Duty -3.5 e+07 Btu/hr

I11.4.2. Simulation du procédé de fractionnement du pétrole brut

I11.4.2.1. Données considérées avec le cas design

Les données concernant les principaux composés obtenus sont regroupées dans 1’annexe A.
Les principaux parametres de fonctionnement pris en compte lors de 1’étude de conception

initiale sont indiqués dans le tableau I11.4 ci-apres :
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Tableau II1.4 : Données d’entrée de la simulation considéré par le design.

Temperatute [°F] 450,0
Pressure [psia] 75,0
Mass Flow [Ib/hr] 1282 000,0

Liquid Volume Flow [barrel/day] 100 000,0
Fraction Liq Volume %
0,0065
0,0225
0,32
0,24
0,82
0

Boiling Temperature [°F]
15
90
165

240
310
435
524
620
740
885
969
1015
1050

111.4.2.2. Process Flow Diagram (PFD) final

Les suivantes figures montrent le procédé final de la simulation du fractionnement du pétrole
brut par distillation atmosphérique et la représentation de la section de la distillation

atmosphérique :




CHAPITRE III : Simulation du procédé de fractionnement

PreFlash
Vap
PreFlash

a8

PreFlash

Lig
Crude
duty

i ‘ Atms Feed

Mixer

YWaste
Water

AGO -
steam ggs

Q-Condenser

Naphta
Main

Steam
Kerozene

dNERERREER)

Diesel Diesel
steam
Atrns Tower AGO

Residue Atms Tower

Comergene_| comerges |
Number of Trays|  29.00 | |

Figure IIL.2 : Le PFD final du procédé de « Fractionnement du Pétrole brut par Distillation Atmosphérique ».
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Figure I11.3 : Le PFD de la colonne de distillation « Atms Tower ».
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IIL.5. Interprétation des résultats obtenus

Les graphes suivants montre le comportement de la température et de la pression le long de la
colonne « Atms Tower », et les tableaux contenus dans 1’annexes A, affiche la température et
la pression de chaque coupe des courants de sortie de la colonne et leurs débits de production

et des courants de sortie de chaque opération unitaire.
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Figure III. 4 : Profil de température le long de la colonne « Atms Tower ».
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Figure IIL.S5 : Profil de pression le long de la colonne « Atms Tower ».
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On observe premic¢rement une augmentation linéaire de la pression du premier au dernier
plateau (29) témoignant la présence des fortes températures au fond de la colonne et des

faibles températures en téte.

Deuxiémement on remarque pour la température une courbe de forme non réguliere qui

s’explique par le retour des vapeurs surchauffées provenant des trois strippers latéraux.

D’apres les graphes et les résultats obtenus (Annexes), on peut déduire que :

% On observe que la colonne « Atms Tower » produit plus de résidu, avec un débit
volumique liquide de 43 980 barrel/day et une température de 669,4 °F (354,11 °C),
et d’aprés sa densité on peut dire que ¢’est un brut moyen, c¢’est-a-dire qu’il est pauvre
en masse de gaz dissous et avec une faible production de combustibles 1égers.

% Du coté du naphta, on observe un point final de 107,1 °F (41,72 °C) qui satisfait la
spécification appartenant aux naphtas légers, mélange d’alcanes qui sont les
principaux constituants des essences, avec un débit volumique liquide de 23 000
barrel/day, qui est produit d’un soutirage a reflux total.

% Du coté du kéroséne et du diesel, on observe un point final de 457 °F ( 236,11 °C) et
486,8 °F (252,66 °C) respectivement et qui satisfont aussi les spécifications, avec une
production du diesel de 19 250 barrel/day.

% Du coté du AGO, on observe un point final de 571,6 °F (299,77 °), qui satisfait aux

spécifications, et est destiné essentiellement a 1’¢élaboration du gas-oil moteur.

% Du coté du off gas, on observe un point final de 107,1 °F (41,72 °C), qui satisfait
aussi aux spécifications et on remarque un trés faible rendement avec un débit

volumique liquide de 2,511.10** barrel/day.

Les fractions soutirées latéralement, qui est le cas du kéroseéne, du diesel et du AGO sont
soumises en plus a un fractionnement complémentaire dans les strippers, qui est la

revaporisation partielle par injection de la vapeur d’eau dans le stripper.

A la fin du procédé, d’aprés le profil de la pression et de la température on vérifie que tout au
long de la colonne les parameétres de fonctionnement et les températures des courants de

sortie sont respectés et obéissent aux normes de chaque coupe obtenue.
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II1.6. Simulation de la colonne avec les données réelles

Les données répertoriées dans les tableaux ci-dessous caractérisent le brut Algérien, plus

précisément le brut de Hassi Messaoud.

Tableau IIL5 : Extrait des caractéristiques du brut de Hassi Messaoud.

Hassi-Messaoud
API 43,52 47,5
%S ( en pds) <0,10
% Sel ( ppm) <10
Visco (mm?/S) 2,32

Tableau II1.6 : TBP (True Boiling point) du brut de Hassi Messaoud.

Distillation TBP -
(true boiling point) °C % pds

Naphta lourd 90 - 150
80-175
100 - 1560

Kéroséne 150 - 230
175 - 230
150 - 250

175 - 400

230 - 400
230 - 375

Résidu > 375 25,10

Au regard de ces valeurs, le brut Algérien (Hassi-Messaoud) se démarque d’étre un brut de

qualité et apprécié des raffineurs.
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I11.6.1. Interprétation des résultats obtenus cas réel
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Figure III. 6 : Profil de température le long de la colonne cas réel « Atms Tower ».
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Figure II1.7 : Profil de pression le long de la colonne cas réel « Atms Tower ».

On observe aussi une augmentation linéaire de la pression du premier au dernier plateau (29)

témoignant la présence des fortes températures au fond de la colonne et des faibles
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températures en téte pour les deux cas, et pour la température une courbe de forme non

réguliere de la températures.

D’apres les graphes et les résultats obtenus (Annexes E), on peut déduire que :

% Du coté du naphta, on observe un point final de 174,4 °F (79,09 °C) qui satisfait la
spécification appartenant aux naphtas légers, mélange d’alcanes qui sont les

principaux constituants des essences.

% Du coté du kéroséne et du diesel, on observe un point final de 369,9 °F (187,7 °C) et

367,2 °F (186,2 °C) respectivement qui satisfont aussi les spécifications.

% Du coté du AGO, on observe un point final de 420,9 °F (216,0 °C), qui satisfait aux

spécifications.

% Du coté du « off gas », on observe qui n’y a pas de production dii a sa composition.

A la fin du procédé et d’aprés le profil de la pression et de la température on remarque que
tout au long de la colonne les parameétres de fonctionnement et les températures des courants
de sortie sont respectés et obéissent aux normes de chaque coupe obtenue ce qui nous donne

une fiabilité aux résultats obtenus par le logiciel.

A premiere vue, on note que d’apres la distribution blend contenu dans 1’annexe E, que le
brut présenté dans le cas design a une faible production des coupes 1égéres, et le brut du cas
réel offre un rédiment en coupes légeres plus élevés ce qui nous permet de dire que le brut
algérien a une meilleure qualité en proportion de composes légers. Cette comparaison peut
étre renforcée en voyant les valeurs de densité de chaque brut, car le brut de Hassi Messaoud
a une densité de 45,5 API qui nous permet de dire que c’est un brut 1éger, et pour le brut du
cas design et d’aprés sa densité on peut dire que c’est un brut moyen, c’est-a-dire qu’il est

pauvre en masse de gaz dissous et avec une faible production de combustibles 1égers.

C’est vrai que le brut de Hassi Messaoud offre un bon pourcentage des légers mais on voit
aussi dans la distribution du blend (annexe E) qu’il produit une quantité aussi considérable de
résidu, mais d’ou aussi a ¢a faible concentration en contaminants il nous permet de dire qu’il

est de bonne qualité.
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Conclusion Générale

La simulation du procédé de fractionnement du pétrole brut par distillation
atmosphérique a plateaux en utilisant Aspen HYSYS V 3.2 est le théme général
abordé dans ce manuscrit. Le rdle de cette simulation est de maximiser le rendement
de coupes pétrolicres offerts par les pétroles bruts, c’est-a-dire de mélanges plus
simples, constitues de produits aux caractéristiques homogenes, qui par la suite
subiront un traitement adapté a leur familles en vue de fabriquer un certain

produits.

Chacune des coupes pétrolieres obtenues par la distillation correspond aux
spécifications caractérisée par la gamme des températures d’ébullitions typique a
chaque coupe. On a travaillé avec un reflux partiel, car plus le taux de reflux est

¢levée, meilleur est la séparation des différents produits.

Par les résultats obtenus on peut dire que le pétrole brut de Hassi Messaoud est de
meilleure qualité que celui cas design car il nous offre un bon rédiment en coupes légeres qui

ont une valeur commerciale plus élevée a cause de leurs demande dans le marché.

Du co6té de la densité des bruts, les valeurs caractéristiques viennent compléter le podium de
la satisfaction sur la spécification des carburants car ces valeurs pourront faciliter les
procédés ultérieurs en matiere d’additifs intervenant dans I’amélioration de densité des

carburants.

A travers ce logiciel on a pu mieux comprendre le procédé et avoir une vision
générale sur les propriétés, les compositions et les débits des courants d’entrée et de
sortie de toutes les opérations unitaires et surtout le comportement de la
température et de la pression qui nous montre en gros si la colonne fonctionne de

fagon optimale.

On a choisi ce logiciel a cause de ses performances et ses diverses applications dans
le domaine des industries pétrochimiques. Dans cette simulation on a suivi toutes
les étapes comme celles d’un procédé réel et cela nous a permis de dire que 1’étape

de la distillation dans le procédé de raffinage, est un passage obligatoire car c’est
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elle qui permet de séparer le pétrole brut en plusieurs coupes pétroliéres et nous

permet de :

% Déterminer I"ordre de grandeur des différentes températures d’ébullitions et aussi de

connaitre les différents rendements des coupes ;

+ De séparer les fractions d’hydrocarbures contenues dans le pétrole brut a la pression

atmosphérique.

A la fin de ce travail on a pu conclure que les résultats obtenus sont bien
raisonnables et satisfaisants ce qui nous confirme 1’utilité et la fiabilité du logiciel

utilisé et cela nous incite a l'utiliser pour étudier d’autres procédés industriels.
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Annexe A

Workbook du procédé de fractionnement du pétrole brut cas design

*' Workbook - Case (Main)

Name Raw Crude |  PreFlashYap PreFlash Lig Hot Crude Atms Feed Main Steam | Diesel Steam
Vapour Fraction 0.2931 1.0000 0.0000 0.3998 0.6114 1.0000 1.0000
Temperature [F] 450.0 450.0 450.0 £50.0 £22.2 375.0 300.0
Pressure [psia] 75.00 75.00 75.00 £5.00 £5.00 150.0 50.00
Molar Flow [lbmole/hr] 6227 1825 4402 4402 6227 416.3 166.5
Mass Flow [Ib/hr] 1.282e+006 1.600e+005 1.122e+006 1.122e+006 1.282e+006 7500 3000
Liquid Yolume Flow [barrel/day] 1.000e+005 1.489+004 8.511e+004 8.511e+004 1.000e+005 514.6 205.8
Heat Flow [Btu/hr] -9201e+008 | -1.004e+008  -8.197e+008 = -6.460e+008 |  -7.464e+008  -4.222e+007 = -1.697e+007
Name AGO Steam 0ff Gas Maphta | Waste Water Residue Kerozene Diesel
Vapour Fraction 1.0000 1.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Temperature [F] 300.0 107.2 107.1 107.1 £69.4 4575 486.8
Pressure [psia] 50.00 19.70 19.70 19.70 32.70 29.84 30,99
Molar Flow [lbmole/hr] 138.8 4.339e-005 2824 £99.3 1403 703.2 1117
Mass Flow [Ib/hr] 2500 2.232e-003 2.474e+005 1.260e+004 6.215e+005 1.115e+005 2.428e+005
Liquid Yolume Flow [barrel/day] 171.5 2.532e-004 2.300e+004 864.3 4.398e+004 9300 1.925e+004
Heat Flow [Btu/hr] -1.414e+007 2225 -2332e+008 | -B541e+007 | -3654e+008 | -B105e+007 -1.724e+008
Name AGO “* New =

apour Fraction 0.0000

Temperature [F] 571.6

Pressure [psia] 31.70

Molar Flow [lbmole/hr] 201.0

Mass Flow [Ib/hr] 5.944e+004

Liquid Yolume Flow [barrel/day] 4500

Heat Flow [Btushr] -3.888e+007
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Annexe B

Workbook des courants d’entrée et de sortie de la colonne de distillation « Atms

Tower » cas design

* Workbook - Atms Tower (COL1) !

Name Reflux | To Condenser Residue Napht OffGas | AtmsFeed  ManSteam  WasteWater  Kero 55 Draw
Yapour Fraction ‘ 00000 1.0000 0.0000 00000 1.0000 06114 1.0000 00000 0.0000
Temperature [F] 1071 2046 B63.4 1071 1071 6222 30 1071 406.1
Pressure [psia) 1870 2870 R 1870 1970 65,00 1500 1970 2984
Molar Flow [Jbmole/h] 2012 8537 1403 824 4339005 B2t 4163 £99.3 9141
Mass Flow [b/h] 17634008 43634005 G215e005  2474es005  2232e003  1.282e+006 7800 1.260e+004  1.397e+005
LiquidVolume Flow [banel/day] |~ 163%+004  4025e+004  4398e+004 23004004 25320004 1.000e+005 5146 843 117184004
Heat Flow [Bturh] 166764008 -3744e008  -36B4esD0B 233264008 2005 T4pde008  4220e4007  B541es007  1.063e+008
Name Kero_55_Retur Kerozene | Kero 55 _Boll) | Kero_5S_ToRe | Diesel 55 _Drar | Diesel 55_Reb Digsel | Diesel Steam | AGD_SS_Draw
Yapour Fraction 1.0000 00000 1.0000 00000 0.0000 1.0000 00000 1.0000 0.0000
Temperature [F] 4293 4575 4575 70 5121 5050 4868 3000 B15.5
Pressure [psia) 2384 2984 2384 2384 0% 0% 099 50.00 370
Molar Flow [Ibmole/h] 209 1032 n2 1074 1334 338 mi 1665 230
Mass Flow [Ib/h] 20104004 TM15es005  BEG3e+004 TE7Ies005 27994005 40084004 242884005 000 7553004
Liquid Yolume Flow [barel/ day] 241 3300 674 1397004 2231e+004 264 19254004 258 L
Heat Flow [Btu/h] AT%007  BI05ee007 34034007 1.20Bes008  1932e4008  37BBes007  1724e008 16974007 463084007
Name AG0O_SS_Retu 8GO AGOSteam| PA1Daw| PATRetwn| PA2Dw! PA2Retm ! PA3Daw PA_3 Retum
Yapour Fraction 1.0000 00000 1.0000 0.0000 0.0000 0.0000 00000 00000 00000
Temperature [F] 6030 B71.6 3000 359 1422 B121 %71 B155 4849
Pressure [psia) 70 3170 50.00 2884 2884 0% 099 70 370
Molat Flow [bmole/hi] 208 2010 1388 4122 12 1794 1794 1418 1418
Mass Flow [Ib/hi] 18654004 5.944e+004 B00 5740e+005  B74Des005  3764e+005  3764es005  3927e+005  3927e+005
Liquid Volume Flow {barel/day] 1446 4500 175 5000e+004 50004004 30004004 3000e+004  3000e+004  3.000e+004
Heat Flow [Btu/h] Q066007 38884007 14M4es007  4E9%4008  D24%e+008  259%+008 294%+008 24374008 -27B7e+008
M aram | Ll | PR
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Annexe C

Variation de la température et de la pression le long de la colonne cas design

Performance  |RefluxRatio | 07125
F— ReboilRato |  04o72 | Flows  © Ereny
Column Profiles Temperature Pressure Net Liquid Net Vapour Net Feed Net Draws
[F] [psia] [Ibmole/hr] [Ibmole/hr] [Ibmole/hr] [Ibmole/hr]
FeedsiProets | | eondemse T071] 1970 201231 T
Plats 1__Main TS 2746 19.70 9176.57 5536.70 4721.8
2_ Main TS 3159 20,16 4922 27 7979.16 4721.8
3_Main TS 3427 20,63 4930.75 8446.66
4 Main TS 356.3 21.09 4858.73 8455.14
5 Main TS 365.5 21.56 4751.71 8383.11
6_ Main TS 3735 22.02 4603.34 8276.10
7__Main TS 382.1 22.43 4395.26 8127.73
8_Main TS 392.9 22.95 412353 7919.64 210.90
9_ Main TS 406.1 23.41 2905.23 7437.03 914.09
10__Main TS 4231 23.88 2704.33 7132.82
11__Main TS 436.8 24.34 2575.69 £931.91
12_Main TS 447.0 24.81 2473.95 £803.27
13_Main TS 455.0 25.27 2368.16 6701.53
14__Main TS 462.3 25.74 2227 65 £595.74
15_Main TS 470.9 26.20 1991.91 £455.23
16__Main TS 484.3 26.66 4549 35 £219.49 2178.0
17_Main TS 512.1 2713 1031.02 £598.92 3128.4
18 Main TS 552.9 27.59 761.042 £208.94
19 Main TS 5729 28.06 £35.065 5938.97
20 Main TS 582.5 28.52 546.960 5812.99
21_Main TS 588.4 28.99 2484.79 5724.89 1629.3
22_Main TS 615.5 29.45 740.318 £033.43 1691.5
23 Main TS 637.1 2991 £13.322 5980.49
24 Main TS 647.4 30.38 512.152 5853.49
24 Main TS 647.4 | 30.38 512.152 5853.49
25 _ Main TS 654.0 30.84 427.910 5752.32
26 Main TS 659.3 31.31 329.479 5668.08
27_MainTS 665.5 377 138.188 5569.65
28__Main TS 678.4 32.24 1557.81 5378.36 6226.8
29 _MainTS 669.4 32.70 571.201 416.32 1402.9
1__Kero_SS 4293 23.41 1016.58 914.09 210.90
2_Kero SS 439.4 26.63 1056.27 313.384
3__Kero_SS 447.0 29.84 1074.44 353.079
Kero_SS_Reb 4575 29.84 371.240 703.19
1__Diesel_SS 505.0 2713 1257.14 1334.2 383.83
2_ Diesel_SS 4339.0 2713 1206.53 306.802
3_ Diesel SS 486.8 2713 256.193 166.53 1116.9
1__AGO_SS 603.0 29.45 242 346 273.03 210.78
2__AGO_SS 5925 29.45 224,585 180.102
3_AGD_SS 571.6 29.45 162.341 138.77 201.02
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ANNEXE D

Caractéristiques de la matiére premiére: Pétrole brut Algérien de Hassi Messaoud

Données TBP

Pourcentage distillé en volume (%) | Température (F)
10,4 160
28,7 290
42,4 390
56,5 500
69,2 635
78,5 775
90,5 932

Données API de la matiére premiére : densité API de 45.5

Pourcentage distillé moyen (%) | API
19,55 64

35,55 533

49,45 44.6

62,85 36.6

73,85 31.1

84,5 28.6

95,25 21.2

Spécification de la charge:

" | @pist curve @ Gravity/UOPK |

Light-ends fraction

Light-ends analysis -

Component Fraction
Stdvol v
Cc1 5e-05
c2 0.0008
a3 0.0121
IC4 0.0053
NC4 0.0327
IC5 0.0169

NC5 0.0319
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Cut Input information

Name ETSIT

LtStRun 1580
Naphtha | 356.0
Keosene = 464.0
Light Diesel | 554.0
Heavy Diesel | 644.0
Atm Gas Ol | 698.0
Residue = 2192

Add New Cut...

(¢ Straight Run
" Cycle of

" Vacuum 0i
" User Custom

Caractéristiques des produits du cas réel (brut de Hassi Messaoud)

Cut Input infarmation

Name EndT

[

I OffGas | 50.00
LtStRun | 1580
Naphtha = 356.0
Kerosene  464.0

Light Diesel | 554.0
Heavy Diesel | B44.0
Atm Gas 0l 6380
Residue = 2192

Add New Cut...

(+ Shaight Run
" Cycle ol

" Wacuum Oi
(" User Custom

Caractéristiques des produits du cas design

ANNEXE E

[ OfGas 5000

Liquid Volume Fraction of Total Oil

Cut Distribution - Blend-1

0.4500 5

0.4000 3

01,3500 3

03000 3

0.2500 3

0.2000 3

01500 3
0.1000 3

50006002 3

00000 3
0.0000

2000 400.0

Off Gas
Lt St Run
Naphtha
Kerosene

— ] Light Diesel
Heavy Diesel
Atm Gas Oil

Residue

T

B00.0 800
Boiling Point (F)

1400 1600

Liquid Volume Fraction of Total Oil

Cut Distribution - Blend-1

0.3000 :
0.2600-2
0,2000-2
0.1500 —
0,1000-5

5 0006002 ]

0.0000
0.0000

2000 400.0 600.0

8000
Boiling Point (F)

Lt 5t Run
Naphtha
Kerosene
Light Diesel
Heavy Diesel
Atm Gas Ol
Residue

1
1600




Annexes

ANNEXE F

Variation de la température et de la pression le long de la colonne cas réel

Temperature Pressure MNet Liquid MNet Vapour Met Feed Net Draws
[F] [psia) [lbmole/hr] [lbmole/hr] [lbmole/hr] [lbmole/hr]

*Condenser 174.0 | 19.70 427.474 3498.4
1__MainTS 262.8 28.70 8303.11 392619 5364.8

2__MainTS 2845 28.84 3738.58 7037.01 5364.8
3_MainTS 3011 28.99 3707.59 7237.29

4 MainTS 309.2 2913 3664.61 7206.30

5 MainTS 314.3 29.27 3610.32 7163.32

E_ MainTS 3185 29.41 354233 7109.03

7_MainTS 32219 29.56 3455.85 7041.04

8 ManTS 328.0 29.70 3345.04 £954.56 325.11

9 MainTS 3336 29.84 2006.73 6518.64 11941
10__Main TS 341.8 2999 1899.77 6374.39

11__Main TS 3485 3013 1817.52 6267 44

12__Main TS 3539 30.27 1747.43 6185.19

13__Main TS 3585 30.41 1677.23 6115.09

14__Main TS 363.0 30.56 1590.58 6044.90

15 Main TS 368.3 30.70 145557 5958.24

16__Main TS 376.4 30.84 5142.02 5823.23 2915.4

17_Main TS 400.1 30.99 570.710 6594.29 4258.8
18__Main TS 433.4 31.13 425.757 6281.79

19__Main TS 4429 31.27 372.951 6136.84

20 Main TS 446.2 31.41 342 587 6084.03

21__Main TS 448.0 31.56 329262 B053.67 2276.5

22__MainTS 4728 31.70 766.685 6727.21 2422 7
23 Main TS 4929 31.84 B47.372 6623.95

24 Main TS 500.9 31.99 566.525 6504.64

24 MainTS 500.9 31.99 566.525 6504.64

25 MainTS 505.4 3213 495.871 6423.79

26 Main TS 509.3 32.27 403.987 6353.14

27_Main TS 514.2 32.41 199.129 6261.25

28 Main TS 526.1 32.56 2142.07 6056.39 73071

29 MainTS 514.2 32.70 692.216 416.32 1866.2
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ANNEXE G

Caractéristiques du brut avant et aprés chauffage pour le cas design et cas réel

Température du Crude avant chauffage 450 F
Température du Crude apres chauffage 650 F
Pression du Crude avant chauffage 75 psia
Pression du Crude apres chauffage 65 psia
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ANNEXES H

Comparaison des résultats de la simulation du cas réel avec le cas design

Les valeurs de simulation initiale (design) obtenues sont comparées a celles d’un cas réel du

pétrole brut Algérien de Hassi Messaoud. Les principaux paramétres sont indiqués dans le

tableau ci-apres :

Courant Paramétres Cas design Cas réel
T (°F) 622,20 447.9
Atms Feed P (psia) 65 65
Liquid Volume Flow
(barrel/day) 100 000 100 000
T (°F) 107,2 174,4
Off Gas " .dP V(PlSla) — 19,7 19,7
iquid Volume Flow _
(barrel/day) 2,532 ¢-4 0,00
T (°F) 107,1 174,4
Naphta P (psia) 19,7 19,7
Liquid Volume Flow
(barrel/day) 23000 23 000
T (°F) 457,50 369,9
Kerozene = ‘dPV(I)ISIa) - 29,84 29,84
iquid Volume Flow
(barrel/day) 9300 9300
T (°F) 486,8 367,2
Diesel P (psia) 30,99 30,99
Liquid Volume Flow
(barrel/day) 19250 19250
T (°F) 571,6 420,9
AGO Li 'dPV( plsm) Fl e -
iquid Volume Flow
(barrel/day) 4500 4500
T (°F) 669,4 514,1
Residue = 'dPV(I)ISIa) = 32,7 32,7
iquid Volume Flow
(barrel/day) 43 980 44 000
T (°F) 107,1 174,3
Waste Water — P (psia) 19,7 19,7
Liquid Volume Flow 864.3 840.7

(barrel/day)




