République Algérienne Démocratique et Populaire
Ministere de ’Enseignement Supérieur et de la Recherche Scientifique

Université de Saad Dahlab de Blida
@

Faculté de Technologie
Département de Génie des Procédés

MEMOIRE DE FIN D’ETUDE

En vue de I’obtention du diplome de Master en Génie des Procédés
Option : Génie Chimique

Theéme

Etude et calcul d’unité de traitement du gaz
pour avoir un rendement maximum de propane

Réalisé par :

» Mele BOUMEKIAS AMINA

Soutenu le 11 Septembre 2014 devant le jury composé de :

Président de jury
Examinateurs
Encadreur

Mr.SOUKANE
Mr.CHANANE et Mr.ELHADI

Pr.KHALAF

Promotion : 2014




Remerciements

Merci Allah (mon Dieu) de m’'avoir donné la capacité d’écrire et de
réfléchir, la force dy croire, la patience d aller jusqu’au bout du réve
et le bonheur de lever mes main vers le ciel et de dire

« Ya Kayoum »

Je tiens d remercier sincérement le professeur monsieur XHALAF

, qui en tant que promoteur, s'est toujours montré d [écoute et treés

disponible tout au long de la réalisation de ce mémoire, ainsi pour

Cinspiration, Caide et le temps qu’il a bien voulus nous consacrer et
sans qui ce mémoire n'aurait jamais vu le jour.

Mes remerciements s’adressent également d madame BOUKAZOUHA
AMINA, mon encadreur au sein de la raffinerie d’Alger, pour ses
précieux conseils, son aide, leur généreux et pertinent apport d la

finalisation de ce travail, sa patience et sa grande gentillesse.

Je souhaite renouveler mes remerciements au personnel de la
raffinerie d’Algey, pour leur générosité et leur grande patience dont ils
ont su faire preuve malgré leurs charges professionnelles.

Jaimerais également remercier les membres du jury pour avoir
accepté de participer d mon jury de mémoire.

Enfin, je ne peux également oublier de vemercier mes enseignants de
Cécole primaire jusqu'a Cuniversité dont les conseils précieux m’ont
guidée, qu’ils trouvent ici Lexpression de ma reconnaissance.




Dédicace

Au terme de ce travail qu’il me soit permis a le dédier a celle qui a
révé de ce jour, qui m'a donné la vie, le symbole de tendresse , qui s’est
sacrifiée pour mon bonheur et ma réussite, et pour son amour infini en

exprimant ma gratitude et mon profond amour , d toi ma trés chérve
maman.

A mon pére, école de mon enfance, qui a été mon ombre durant toutes
les années des études, et qui a veillé tout au long de ma vie d
m’encourager, d me donner Laide et d me protéger. Que Dieu les
gardes et les protéges.

A mes trois chers fréves que jadore plus que tout au monde :
Mohamed, Farouk et Fathi.

A mon adorable sceur : Farida, je le remercie de tout mon cceur car
elle a toujours sues me rendre le sourirve d chaque fois que je le perds.
En leur espérant beaucoup de succés dans la vie.

A mon ami Adam, je te remercie, tu m’as longtemps encourage et
soutenu. Tas toujours su me remontait le moral a chaque fois que je
n'en avais pas .mevci d étre toujours la prét d m’'écouter et me
conseiller.

Je le dedie aussi d tous mes oncles et tantes, cousins et cousines.

A Ghalia, merci pour tout, je vous souhaite beaucoup de réussite.

A tous mes colléges de la promotion 2014.




Sommaire

Remerciements.
Dédicaces.
Nomenclature.
Liste des figures.
Liste des tableaux.
Liste des annexes.

| Introduction générale K

Chapitre | : présentation de la raffinerie d’Alger

|.1.Historique de la raffinerie

|.2.Situation géographique

|.3. Capacité de production

l.4. Les principales installations

I.4.1.Unité de distillation atmosphérique (U100)

1.4.2. Unité de reforming catalytique (U200)

1.4.3.Unité de gaz (U300) « Gas plant »

I.4.4. Unité de mélange (Ethylation)

1.4.5. Parc de stockage

|.4.6. Salle de controle

1.4.7. Centre thermoélectrique

ool BDOW

1.4.8. Le laboratoire

Chapitre Il : Description de I'unité Gas-plant (U300)

II.1. Le réle de I'unité Gas-plant

Il.2. Capacité de production

I1.3.Description du schéma technologique de 'unité 300

[1.3.1.Description de la tour de dééthanisation C301

[1.3.2. Description de la tour de dépropanisation C302

[1.3.3. Systeme de purification

O OO OO

II.4. Contraintes de I'unité Gas-plant

Chapitre lll : Généralité sur le GPL

l1.1. Définition de GPL 11

I11.2. Les source des GPL 11

[11.3. Exigences des GPL 11

111.3.1. Général 11




111.3.2. La teneur en eau

11

111.3.3. Odeur

11

[1l.4. Les propriétés typiques de GPL 12
[11.4.1. Pression de vapeur 12
I11.4.2. Puissance calorifique 12
[11.4.3. La teneur en soufre 12
[11.4.4. Densité 12
[11.4.5. Limites d’inflammabilité 12
[11.4.6. Coefficient de dilatation 13
[11.4.7. D’autres caractéristiques physiques 13

[11.5. Transport et stockage 13

[11.6. GPL traités a la raffinerie d’Alger 14
[11.6.1. GPL issus du Platforming et Topping 14
[11.6.2. GPL commerciaux (butane et propane) 14

Chapitre IV : Théorie sur le procédé de la rectification

IV.1. Introduction 16
IV.1.1. Définition 16

IV.2. Principe de fonctionnement d’une colonne de rectification 17

IV.3. Description d’une colonne de rectification 17

IV.4.Types des colonnes de rectification 19
IV.4.1. Colonnes a plateaux 19
IV.4.2. Colonnes a garnissage 22

IV.5. Choix de la pression dans la colonne 23

Chapitre V : Vérification de la section de séparation C302

Problématique 24
Partie A : calcul a 100% de la charge 25
V.1. Les données de départ 25
V.1.1. Composition de la charge 25
V.2. Bilan de matiére 26
V.2.1. Calcul des débits molaire et massique et la composition de la 26
charge
V.2.2. Calcul des débits et de la composition du distillat et du résidu 27
V.3. Calcul de la pression et la température aux différentes zones de la 29
colonne
V.3.1. La pression et la température dans le ballon de reflux 29
V.3.2. La pression et la température au sommet de la colonne 30
V.3.3. La pression et la température au fond de la colonne 31
V.3.4. La pression et la température dans la zone d’alimentation 31
V.4. Calcul des volatilités relatives 33
V.5. Taux de vaporisation et composition des phases vapeur et liquide de 34

I’'alimentation

V.6. Calcul du taux et du débit de reflux

35




V.6.1. Calcul du taux et du débit de reflux minimaux 35
V.6.2. Calcul du taux et du débit de reflux optimaux 36
V.7. Calcul du taux et du débit de rebouillage 36
V.7.1. Calcul du taux et du débit de rebouillage minimal 36
V.7.2. Calcul du taux et du débit de rebouillage optimal 37
V.8. Calcul du nombre de plateaux théoriques 37
V.8.1. Calcul du nombre de plateaux dans la zone de rectification 37
V.8.2. Calcul du nombre de plateaux dans la zone de d’épuisement 38
V.8.3. Calcul du nombre de plateaux total dans la colonne 39
V.9. Détermination du plateau d’alimentation 39
V.10. Bilan thermique de la colonne 40
V.10.1. Composition et masse molaire moyenne de la vapeur 41
provenant du rebouilleur
V.10.2. Composition et masse molaire moyenne du liquide qui 41
alimente le rebouilleur
V.10.3. Calcul des masses moléculaires moyennes des phases 42
liquide et vapeur
V.10.4.Calcul des enthalpies des différents flux 43
V.10.5.Calcul des charges thermiques 44
V.11. Dimensionnement de la colonne 45
V.11.1. Diameétre de la colonne 45
V.11.2. Hauteur de la colonne 49
V.12. Description du simulateur HYSYS 51
Partie B : Calcul a 135% de charge 52
V.13. Calcul a 135% de charge 52
V.13.1. Calcul du débit molaire de la charge 52
V.14.Analyse des résultats 53
| Conclusion générale 56

Références bibliographiques.
Annexes.




Nomenclature

Symboles Désignation Unité

c Coefficient qui dépend du type de plateau, de I'espacement i

entre plateaux

do Densité de la charge

D Diameétre de la colonne m

D Débit massique du distillat Kg/h

D' Débit molaire du distillat Kmol/h

€o Taux de vaporisation de la charge -

Or Débit de liquide qui alimente le rebouilleur Kmol/h
Oxmin Débit de reflux froid minimal Kmol/h
Oxop Débit de reflux froid optimal Kmol/h
Gixmin Débit de reflux chaud minimal Kmol/h
Gixop Débit de reflux chaud optimal Kmol/h
Gr Débit de vapeur provenant du rebouilleur Kmol/h

hr Enthalpie de résidu en état liquide Kcal/Kmol

hp Enthalpie de distillat en état liquide Kcal/Kmol
hi Enthalpie de la charge Kcal/Kmol
ho Enthalpie de la phase liquide de la charge Kcal/Kmol
hgr Enthalpie du liquide alimentant le rebouilleur Kcal/Kmol

h1 Hauteur de l'espace libre au-dessus du plateau supérieur m

h2 Hauteur de la zone de rectification m

hs Hauteur de la zone d'expansion m

ha Hauteur de la zone d'épuisement m




hs Hauteur de I'espace libre au-dessous du plateau inférieur m
Hb Enthalpie de distillat en état vapeur Kcal/Kmol
Hr Enthalpie de la phase vapeur provenant de rebouilleur Kcal/Kmol
Ho Enthalpie de la phase vapeur dans la charge Kcal/Kmol
Hr Hauteur totale de la colonne m
Ki Coefficient d'équilibre du constituent «i» -
Kr Coefficient d'équilibre du constituant de référence -
L Débit massique de la charge (Alimentation) Kg/h
L' Débit molaire de la charge Kmol/h
Lv Débit volumique de la charge m3/h
Mm Masse molaire du mélange Kg/Kmol
Mi Masse molaire du constituant «i» Kg/Kmol
M Nombres dg plateaux situés au-dessus du plateau
d'alimentation
NRmin Nombre de plateaux minimal dans la zone de rectification
Nr Nombre de plateaux théoriques dans la zone de rectification
NRreel Nombre de plateaux réels dans la zone de rectification
NE min Nombre de plateaux minimal dans la zone d'épuisement
NEe Nombre de plateaux théoriques dans la zone d'épuisement
NEreel Nombre de plateaux réels dans la zone d'épuisement
Nt Nombre total de plateaux dans la colonne
P Nor_nbres dg plateaux situés au-dessous du plateau
d'alimentation
Pob Pression dans le ballon de reflux Atm
Ps Pression au sommet de la colonne Atm
Ps Pression au fond de la colonne Atm




Pa Pression d'alimentation Atm
Pic Pression critique du constituent « i » Atm
Pr Pression réduite Atm
Pc Pression critique Atm
QL charge thermique de I'alimentation Kcal/h
Qo charge thermique du distillat Kcal/h
Qr charge thermique du résidu Kcal/h
Qro charge thermique fournée par le rebouilleur Kcal/h
Qc charge thermique du condenseur
R Débit massique du résidu Kg/h
R' Débit molaire du résidu Kmol/h
(rf)mm Taux de reflux minimal
(Tf)op Taux de reflux optimal -
(1)min | Taux de rebouillage minimal
(") op Taux de rebouillage optimal
S Section de la colonne m?
Tic Température critique du constituent « i » °C
Tr Température réduite °C
Te Température critique °C
To Température dans le ballon de reflux °C
Ts Température au sommet de la colonne °C
Tt Température au fond de la colonne °C
Ta Température d'alimentation °C




Vv Débit volumique des vapeurs au sommet de la colonne m3/h
Vm Débit massique des vapeurs m3/h
Vm Débit molaire des vapeurs mol/h
Vi Débit massique du liquide Kg/h
w Vitesse admissible des vapeurs m/s
X'Ri Fraction molaire du constituant « i » dans le résidu

X'Ret Fraction molaire de CH4 dans le résidu -

X'Rc2 Fraction molaire de C2Hs dans le résidu -

X'Recs Fraction molaire de CsHs dans le résidu

X'Ric4 Fraction molaire de iC4H10 dans le résidu

X'Rnc4 Fraction molaire de nC4H1o0dans le résidu

X'Rics Fraction molaire de iCsH12 dans le résidu

X'RnCs Fraction molaire de nCsH+12 dans le résidu

X'Li Fraction molaire du constituant « i » dans la charge

X'oi Concentration molaire de I'élément « i » dans la phase liquide

Y'pi Fraction molaire du constituant «i » dans le distillat

Y'bet Fraction molaire de CH4 dans le distillat

Y'bce2 Fraction molaire de C2Hs dans le distillat

Y'ocs Fraction molaire de CsHs dans le distillat

Y'bic4 Fraction molaire de iC4H10dans le distillat

Y'Dnc4 Fraction molaire de nC4H1o dans le distillat

Y'pics Fraction molaire de iCsH12 dans le distillat

Y'Dncs Fraction molaire de nCsH12 dans le distillat

Yo Concentration molaire de I'élément « i » dans la phase

vapeur




Z Facteur de compressibilité
volatilité relative moyenne du constituant clé-volatil dans la i
@Lcs rectification
. volatilité relative moyenne du constituant clé-volatil dans la i
Lica | zone d'épuisement
. Volatilité relative moyenne du constituant « i » par rapport a la i
Dim clé lourde dans la zone de rectification
. Volatilité relative moyenne du constituant « i » par rapport a la i
Rim clé lourde dans la zone d'épuisement
. Volatilité relative entre le constituant clé lourde et le constituant i
ALi « i » dans la zone d'alimentation
. Volatilité relative entre le constituant clé lourde et le constituant i
Dt « i » dans la zone de rectification
. Volatilité relative entre le constituant clé lourde et le constituant i
Rt « i » dans la zone d'épuisement
a; Volatilité relative du constituant « i» -
Parameétre conventionnel relie au constituent clé dans
p I'alimentation
p’ Masse volumique des vapeurs Kg/m?3
pt Masse volumique du liquide Kg/m3
p20 Masse volumique du liquide a 20°C Kg/m3
p38 Masse volumique du liquide a 38°C Kg/m3
p38 Masse volumique du liquide a 88°C Kg/m?3
Peau Masse volumique de l'eau Kg/L
Di Masse volumique de la charge Kg/m?3
Pertes de charges dues aux résistances des conduites du
AP, Atm
condenseur
AP, Perte de charge entre le sommet et le fond de la colonne Atm




Indices Désignation
L Relatif a la charge (liquide)
R Relatif au résidu
Di Relatif au distillat
M Relatif au mélange
v Relatif aux parametres volumiques
C+ Relatif au constituant méthane CH4
Ca Relatif au constituant éthane C2Hs
Cs Relatif au constituant propane CsHs
iCa Relatif au constituant isobutane iC4H1o
nCs | Relatif au constituant normal butane nC4H1o
iCs Relatif au constituant isopentane iCsH12
nCs | Relatif au constituant normal pentane nCsH12
X R,ellatif a la fraction molaire du constituant dans I'alimentation ou dans le
résidu
Y' Relatif & la fraction molaire du constituant dans le distillat
b Relatif au ballon de reflux
S Relatif au sommet de la colonne
f Relatif au fond de la colonne
a Relatif a I'alimentation
R Relatif a la référence
0 Relatif aux conditions initiales
Réel | Relatif au nombre réel
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INTRODUCTION

Dans le cadre de la stratégie globale du développement de I'Algérie,
l'industrialisation joue un role prépondérant par la création des industries nécessaires
et indispensables a une économie nationale indépendante. Les branches de
l'industrie sont nombreuses et parmi elles celle des hydrocarbures dont la matiere de
base est le pétrole et le gaz.

Le pétrole brut, sorti du puits, ne peut étre utilisé tel quel, car c’est un mélange assez
complexe de toutes sortes de constituants. |l est donc indispensable d’utiliser
différents processus de traitements et de transformation afin de tirer le maximum de
produits a haute valeur commerciale. L’ensemble de ces traitements et de ces
transformations constituent le raffinage du pétrole [1].

Les gaz de pétrole liquéfiés sont considérés comme des sous-produits des activités
pétrolieres et gazieres. Toutefois ; les qualités essentielles de ce produit et les
avantages multiples qui lui sont reconnus devraient le hisser a un niveau de
noblesse d’utilisation au méme titre que les autres formes d’énergie. Et c’est a cet
effet, que I'Algérie a été parmi les pionniers pour la valorisation des gaz de pétrole en
les traitants dans les différentes raffineries du pays.

La raffinerie d’Alger est 'une des plus importantes industries pour I'économie
nationale. Elle couvre la région centre du pays avec différents produits finis. Elle
repose essentiellement sur la distillation atmosphérique, le reforming catalytique et
le traitement de gaz.

Dans sa stratégie de valorisation des ressources d’hydrocarbures en Algérie. la
SONATRACH a mis en place un important plan de développement actuellement en
cours de réalisation. Ce plan prévoit des augmentations de production
d’hydrocarbures en Algérie notamment celle du GPL. |l est clair que la consommation
nationale de GPL, doit étre encouragée que cela soit au travers de son utilisation en
carburant auto, comme matiére premiére pour les industries pétrochimiques ou
pourquoi pas dans la génération électrique.

Le marché international GPL, est relativement limité et il sera a I'avenir de plus en
plus concurrentiel et durant cette derniére année, I'offre en GPL n’a pas satisfait la
demande du marché national. A cette fin, la raffinerie d’Alger s’est engagée a
dynamiser sa politique de développement et trouver le meilleur moyen pour satisfaire
les besoins de tous ses clients.
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Parmi les alternatives qui peuvent étre envisagées pour augmenter la production ;
celle qui consiste a augmenté la charge et vérifier la flexibilité des différents
équipements laquelle est une possibilité ou une piste qui est toujours envisageable.
Souvent, cette solution est applicable avec quelques Iégeres modifications sur les
circuits ou sur quelques équipements. Le but de ce travail est de répondre si une
telle solution est applicable a I'unité Gas-plant de la raffinerie d’Alger.

L’étude dans ce projet est faite pour I'unité 300 de la raffinerie d’Alger appelée,
freguemment : Gas-plant, spécialement la colonne de dépropaniseur C302 désignée
pour la séparation et récupération de GPL.

Etant donnée 'augmentation de la demande sur les produits : propane et butane
commerciaux, il a été jugé nécessaire d’augmenter la capacité de traitement de cette
unité. A ce titre, notre étude consistera a faire un calcul de dimensionnement de la
colonne de distillation (Splitter) C302 pour une augmentation de 35% par rapport a la
charge nominale et de proposer toutes les recommandations possibles pour assurer
le bon fonctionnement de l'installation.

Ce mémoire se compose de Cinque chapitres :

Le premier chapitre est consacré a la présentation de la raffinerie d’Alger en bref.
Dans le deuxieme chapitre on a fait une description bréve de I'unité Gas-plant.
Le troisieme chapitre est consacré aux caractéristiques des GPL.

Le quatriéme chapitre traite le théoréme on expose les bases théorique de la
rectification.

Le cinquiéme chapitre est consacré au calcul des différents parametres de mesure
de la colonne de dépropaniseur de l'unité Gas-plant de la raffinerie d’Alger pour la
charge actuelle et pour une augmentation de charge de 35%.

Ce travail s’achéve par une conclusion générale ou je mets en relief les principaux
résultats de mon étude et des recommandations.



Chapitre I :

Présentation de la raffinerie

d’ Alger



Chapitre I : Présentation de la raffinerie d’Alger RA1G

I.1. Historique de la raffinerie

Suite a la découverte du pétrole dans le sud algérien en septembre 1959, par sept
compagnies pétrolieres internationales, la construction de la raffinerie d’Alger a duré
03 ans (1961-1963) et sa mise en service a eu lieu le 16 février 1964.

Les compagnies ayant participés au projet sont :

» Société Shell Algérie 24%.

» Compagnie francaise de pétrole 20%.

> Esso méditerranéen 17,5%.

> Société britannique de pétrole BP 10,4%
» SN Repal 10%.

Le démarrage de sa construction par la société francaise FOSTER WHEELER
remonte a juin 1961et sa production a débuté en février 1964. Elle a été concue pour
traiter le brut de Hassi Messaoud soit pure ou mélangé avec des proportions
variables de condensat de Hassi Rmel [2].

Le cout de sa construction est estimé a 210 millions de dinars dont 170 millions pour
les installations et 40 millions des frais établis et autres.

Dans une premiéere phase, I'Algérie a acquis des actions par I'intermédiaire de
SONATRACH en suite, elle a procédé a la nationalisation dans une seconde phase.
La raffinerie devient en 1972, propriété a 100% de I'état algérien.

1.2. Situation géographique

D’une superficie de 182 hectares, la raffinerie est située a 20km a I'est d’Alger et a
5Km au sud d’EL Harrach a Sidi Arcine-Baraki. Cet emplacement a été choisi apres
une étude du sol et la découverte d’'une nappe d’eau nécessaire pour I'alimentation
des systémes de refroidissement.

Figure 1.1 : Vue aérienne de la Raffinerie d’Alger.
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1.3. Capacité de production

Au démarrage, la capacité de production était de 1.5 Mt/an. Cette capacité a été
portée a 2.7 Mt/an, elle atteint le plafond de production en 1991 avec 3 Mt/an.
Actuellement la production est de 2.7 Mt/an [3].

1.4. Les principales installations

1.4.1. Unité de distillation atmosphérique (U100) « Topping »

C’est I'unité mere de la raffinerie d’Alger appelée aussi unité Topping. Ce procédé
vient apres le dégazage et le dessalage qui se font sur les sites d’extraction.

Cette unité de distillation primaire a une capacité de 2.7 millions de tonne par an et a
pour but de fractionner le pétrole en un certain nombre de coupes ou fractions
classés en fonction des températures d’ébullition des hydrocarbures. La distillation
initiale s’effectue entre 30°C et 380°C.

Les produits de cette distillation sont soutirés aux plateaux suivant :

> Plateaux 10-12 : distillat a 335°C.

> Plateaux 17-19 : gasoil léger a 280°C.

> Plateaux 24-26 : kérosene a 223°C.

> Plateaux 45-49 : essence totale a 109°C.

1.4.2. Unité de reforming catalytique (U200)

Le fractionnement initial de pétrole brut par distillation fournit des coupes d’essences
a indice d’octane faible, celui de I'essence lourd varie entre 30 et 50. Or les
carburantes autos commerciales exigent des indices élevés de 95 a 98.

L’unité 200 traite le solvant total de I'unité Topping dans le but est de produire une
base carburants a indice d’octane élevé (reformat), du GPL et aussi un gaz riche en
hydrogéne, elle a une capacité de 2500 m¥/jour.

1.4.3. L’unité de gaz (U300) « Gas plant »

Cette unité permet la séparation et les traitements des gaz liquéfiés, elle été
dimensionnée pour traiter, le produit pure liquéfiable venant des accumulateurs de
téte des débutaniseurs de 'unité de distillation atmosphérique et de I'unité de
reforming catalytique afin d’obtenir du propane et butane commerciaux.

1.4.4. Unité de mélange (Ethylation)

Son réle est de produire deux qualités d’essences : normal et super (I0=90, 10=96).
Les deux essences normales et super sont fabriquées par mélange en ligne de trois
constituants produits par I'unité 200 sont combinées et stockées dans les réservoirs.
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1.4.5. Parc de stockage

On y trouve 33 bacs. Le nombre et la capacité des réservoirs ont été déterminés en
fonction de la production et des enlevements.

> Les bacs de pétrole brut directement alimentés par pipe-line.
> Les réservoirs a toit flottant pour produits légers.
> Les réservoirs a toit fixe pour les produits lourds (faible volatilité).

Les bacs a toit fixe disposent de soupapes de respiration ou évents.

Tous les réservoirs, sont équipés d’une mise a la terre, de purge d’eau, de purge de
toit (pour les réservoirs a toit flottant), d’'indicateurs et de transmetteurs de niveau et
de température.

1.4.6. Salle de controle

Le nombre important d’appareils de mesure équipant une unité de raffinage a conduit
a la nécessité de concentrer dans une salle de contrdle toutes les informations
nécessaire a la marche de l'unité (températures, pression, débits, contrdle des
vannes...etc).

1.4.7. Centre thermoélectrique

Elle a pour but d’assurer les besoins énergétique de la raffinerie (électricité,
vapeur...etc). Ces besoins énergétiques sont fournis par des chaudiéeres et des
alternateurs et générateur de courant électrique. La raffinerie dispose aussi d’une
ligne de courant secours SONALGAZ utilisée durant les périodes d’arrét et de
maintenance.

1.4.8. Le laboratoire

La raffinerie possede un laboratoire de contr6le ou sont effectuées les analyses sur
les différents produits intermédiaires ou finis.

Un certain nombre de test classique sont réalisés dans le but de contrbler les
spécifications des produits pétroliers selon les normes mais aussi suivre I'évolution
de la production [4].
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Il.1.Le role de I'unité Gas-plant

L’'unité de Gas-plant est I'unité de traitement des GPL provenant des accumulateurs
de débutaniseur de I'unité de distillation atmosphérique U100 et de l'unité de
reforming catalytique U200. Elle a pour but de séparer le propane et le butane pour
la commercialisation, on utilise un systéme de tamis moléculaire pour éliminer les
impuretés contenues dans le propane et le butane.

II.2.Capacité de production

L’alimentation de cette unité sera au maximum de 960 m¥/jour. Cette capacité
correspond au mélange de 415 m3/jour de l'unité 100 avec 545 m3/jour venant de
l'unité 200.

Comme l'unité de distillation atmosphérique a été étudiée pour traiter un mélange en
proportions variables de Hassi-Messaoud et du condensat de Hassi-R'mel, et que
'unité de reforming catalytique peut étre en service carburant ordinaire ou super, la
charge du Gas-plant et sa composition peuvent varier dans une assez large mesure.

Il en sera de méme pour les rendements en butane, propane et fuel gaz. La
composition de ce dernier en outre sera variable.

Il est bon de signaler que les unités 100, 200, et 300 ont été étudiées telles que :

> Les unités 100 et 200 pourront marcher lors d’'un arrét de I'unité 300.
> Les unités 200 et 300 pourront marcher lors d’'un arrét de I'unité 100.
> Les unités 100 et 300 pourront marcher lors d’'un arrét de I'unité 200.

I1.3.Description du schéma technologique de I'unité 300

Comparativement aux deux autres unités (distillation atmosphérique et reforming
catalytique) du point de vue complexité d’installations et procédés utilisés, I'unité
Gas-plant est I'unité la plus simple de la raffinerie, n’empéche qu’elle est considérée
comme étant le leadership de production du propane et du butane commerciaux au
niveau de la wilaya d’Alger. En effet cette unité assure d’'une part la séparation des
gaz liquéfiés provenant de I'unité 100 et 200 pour obtenir les Cs et C4 et d’autre part
un traitement par tamis moléculaires qui retiennent les composés indésirables : le
soufre et I'eau, afin de purifier le butane et propane obtenus pour amplifier leur valeur
commerciale.

11.3.1. Description de la tour de dééthanisation C301

Le produit de téte liquide du débutaniseur C104 quittant I'unité de distillation
atmosphérique se mélange a un courant d’hydrocarbures liquides venant du
débutaniseur C202 de l'unité de reforming et le produit total est envoyé dans le
ballon tampon D301. Le liquide venant de ce ballon, sous une pression de 13 a 14
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bars, est pompé par la pompe P301 est envoyé dans la tour C301 au niveau de
116me 13¢éme gt 14me plateaux.

Cette tour comprend 20 plateaux double-passe a clapets. A son sommet, I'éthane et
les plus légers sont entierement éliminés a I'état gazeux ainsi qu’une petite quantité
de propane. Le tout est partiellement condensé dans les deux condenseurs placés
en série E301A et B, puis recueillie dans le ballon D302. La partie liquide est
recyclée en reflux sur le plateau 20 de la tour par la pompe P302 tandis que la phase
gazeuse (incondensable) est éliminée au sommet du ballon D302 pour étre utilisée
comme gaz combustible (fuel gaz).

Une partie des produits du1¢ plateau est soutirée, réchauffée a 104°C, dans le
rebouilleur E302 alimenté par une partie du solvant de la tour C101, la partie liquide
quitte le fond du rebouilleur pour retourner au fond du dééthaniseur, tandis que la
partie gazeuse quitte le sommet du rebouilleur pour retourner au-dessous au niveau
dui® plateau ou il régne une pression de 30 bars.

1.3.1.1.Régulation

La tour C301 ainsi que les deux ballons D301 et D302 et le rebouilleur E302 sont
contrblés par un ensemble d’instruments de régulation qui permettent de maintenir
les conditions de marche requises pour I'obtention de produits finis aux
spécifications.

a. Ballon D301

En plus d’'un enregistreur de niveau LR.301 qui permet de suivre I'évolution du
niveau dans ce ballon, il existe aussi un HLA.301 qui déclencherait 'alarme en cas
ou le niveau montait dangereusement dans le ballon.

b. Tour C301

Le systéme de régulation de cette tour comprend principalement une PRC. Le
contrdle de la pression effectuée par un enregistreur de pression PRC.301 qui
actionne une vanne permettant de contréler la quantité d’incondensables qui
s’échappent du ballon D302 vers le réseau fuel gaz et dont le débit est enregistré par
le FRC301. Le niveau de la tour, est maintenu constant a I'aide d’un enregistreur
régulateur de niveau LRC301 qui permet de contrdler la quantité de liquide quittant le
fond de cette tour.

De plus, la quantité de produit condensé se trouvant dans le ballon D302 est
recyclée en reflux dans la colonne C301 par la pompe P302 sous I'action d’un
régulateur enregistreur de débit (FRC302).
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c. Rebouilleur E302

La quantité de résidu qui traverse ce rebouilleur est ajusté par un enregistreur de
débit qui permet de contrbler les quantités de gaz et liquide formées et recyclées
dans la tour ainsi que leur température.

d. Ballon D302

Le contrble du niveau dans ce ballon est effectué par un indicateur régulateur de
niveau (LIC.301) qui ajuste la quantité de gaz qui passe au condenseur E301 A/B.

11.3.2.Description de la tour de dépropanisation C302

Le produit de fond de la tour C301 alimente la tour C302, cette tour contient 30
plateaux double-passe a clapets, d’une hauteur de 21,3m et d’un diameétre de 1,25m.
Le propane est récupéré en téte et le butane au fond. L’alimentation peut se faire aux
plateaux 13é™e ou 17¢™e, e propane, qui quitte le sommet de la tour & 49°C sous une
pression de 16 bars, est entierement condensé dans le condenseur E303. Le liquide
est collecté dans le ballon D303 ou régne une pression de 15,5 bar.

Une partie du liquide est envoyée en reflux par la pompe P303 au sommet de la tour
sur le plateau 30, le reste est pompé vers le stockage, a travers le réfrigérant et les
tamis moléculaires C303A et D305 qui éliminent les produits sulfurés et I'eau
dissous.

Le butane sortant du fond de la tour est réchauffé dans le rebouilleur E304 par
échange avec le kérosene provenant de 'unité 100. La partie gazeuse quitte le
sommet de rebouilleur pour retourner au fond de la tour par le systéeme du
rebouilleur ; tandis que la partie liquide quitte le fond de rebouilleur pour étre
partiellement refroidie par I'aérorefrigérant E305Ar puis totalement refroidi dans E305
(échangeur a eau), a 38°C Sous une pression de 15 bar, ce produit liquide est
finalement traité aux tamis moléculaires D307 et C303B afin de le débarrasser des
produits sulfurés et de I'eau avant le stockage.

1.3.2.1.Régulation
a. Tour C302

Le systéme de régulation de cette tour est constitué par un seul instrument, une PRC
qui actionne une vanne contrdlant la quantité de gaz qui passe au condenseur E3083.
La quantité de propane envoyée en reflux au sommet de cette colonne est contrblée

par un enregistreur contrdleur de débit FRC302.

b. Ballon D303

Le réglage du niveau dans ce ballon est effectué par un indicateur contréleur de
deébit LIC 302 laisse partir vers les tamis moléculaires une quantité de propane telle
que le niveau de D303 reste sensiblement constant.
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c. Rebouilleur E304

La quantité de produit soutiré de ce rebouilleur est contrélée par un controleur de
niveau LC 302. La quantité de kéroséne qui chauffe cet échangeur est ajusté par un
enregistreur contréleur de débit FRC 308.

11.3.3.Systeme de purification

Le role de cette section est de débarrasser le propane et le butane des produits
sulfureux et de I'eau éventuellement entrainée pour les rendre utilisables dans le
commerce. Les tamis moléculaires se présentent sous forme de lits adsorbants qui
fixent sélectivement I'eau et les composés sulfurés.

Deux réacteurs sont prévus pour chaque produit a désulfurer, dont un seul est en
opération alors que 'autre est en régénération: pour le propane : D305 et C303A et
pour le butane : D307 et C303B.

A la sortie du réacteur, le propane ou le butane, se trouve débarrassé des produits
sulfurés et de I'eau, est envoyé au stockage sous contrdle de pression PC-302 pour
le propane et PC-301 pour le butane [4].

Il.4.contraintes de I'unité Gas-plant

» En amont

Une faible production des GPL des unités Topping/Reforming fait baisser la
production du propane a I'unité Gas-plant.

La quantité des GPL perdue est due a :

e |’entrainement des GPL avec I'essence SR suite a I'encrassement des
rebouilleurs E121A/B, cela se voit par la tension de vapeur de I'essence SR
trés élevée.

e e dégazage vers torche par FR109 entraine une perte des GPL, par
conséquent la baisse de la charge traitée sur le FR 101.

e La nature du pétrole brut de densité de 0,805 g/cm? (lourd).

> En aval

e Faible débit d’alimentation FR 301.

e Encrassement du réfrigérant a eau E303.

e Les tubes du condenseur a eau E301 A/B fuyards.

e Une faible pression de I'eau de refroidissement entraine une mauvaise
réfrigération.
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Figure 1.1 : Schéma de I'unité Gas-plant de la raffinerie d’Alger
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lll.1. Définition de GPL

Le gaz de pétrole liquéfié est un mélange gazeux composé essentiellement de
butane et propane a température ambiante et pression atmosphérique, mais il peut
demeurer a I'état liquide sous des pressions relativement basses (4 -18 bars).

La composition chimique de GPL, est variable selon les normes et ses utilisations
dans différent pays (50%,50% en France et 95%,5% aux état- unis). Il peut contenir ;
le propyléne, buténe, et une faible quantité de méthane, éthylene, pentane, et
exceptionnellement d’hydrocarbures tels que le butadiene, 'acétyléne et le
méthylacrylique.

Le GPL est également utilisé comme carburant efficace pour les véhicules, et dans
different domaines tels que la pétrochimie, la production électrique, et la

climatisation....etc.

lll.2.Les sources des GPL
Les gaz de pétrole liquéfié (GPL) sont produits principalement :

> Dans les raffineries de pétrole brut, soit au cours de la distillation du pétrole ;
soit pendant le craquage thermique ou reforming catalytique des produits en
vue de la production des essences.

» Dans les unités de traitement et de séparation du gaz naturel (GN) qui a pour
but de séparer et de recueillir les condensats (propane, butane, essences
legére etc.....)

» Par récupération directe des gaz séparés du brut [5].

l11.3. Exigences des GPL
lll.3.1. Général

Lors d'un essai conformément aux méthodes indiquées dans le tableau IIl.1 (voir
'annexe 12) les propriétés du butane commercial et propane commercial doivent étre
en conformité avec la limitation exigences indiquées dans ce tableau.

111.3.2. La teneur en eau

Butane commercial et propane commercial ne doivent pas contenir de I'eau libre ou
en suspension sur l'inspection visuelle. En outre, pour le propane commercial, la
teneur en eau ne doit pas étre dissoute de maniere a provoquer I'échec lorsqu'il est
testé conformément a la méthode de congélation de la vanne.

111.3.3. Odeur

L’odeur du gaz doit étre distinctive et désagréable, et I'odeur dans un mélange gaz /
air est telle qu'elle est détectable jusqu'a une concentration de 20 pour cent de la
concentration correspondant a la limite inférieure d'inflammabilité du mélange
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d'hydrocarbures concerné. [6]

lll.4. Les propriétés typiques de GPL

Les propriétés typiques sont présentées dans le tableau Ill.2 (voir 'annexe12). Elles
sont importantes pour établir les exigences pour le stockage, la manipulation et
['utilisation du GPL.

ll.4.1. Pression de vapeur

Il s'agit d'une des propriétés les plus importantes de GPL, car il détermine la pression
qui va étre exercée par le gaz a température ambiante, et donc influe sur les
conditions de manipulation et de la conception des pressions de travail des récipients
de stockage. La pression de vapeur est la pression a laquelle un liquide et sa vapeur
sont en équilibre a une température donnée. Le point d'ébullition d'un liquide est, en
effet, la température a laquelle la pression de vapeur est égale a la pression
ambiante externe.

Figure 1l1l.1 montre les courbes de pression de vapeur / température pour le propane
et le butane commercial. En raison de son faible point d'ébullition, des taux plus
élevés de vaporisation pour de longues périodes peuvent étre obtenus a partir de
propane que de butane, et dans le méme temps, les pressions appréciables sont
maintenues mémes a de basses températures ambiantes.

ll.4.2. Puissance calorifique

Cela est défini comme la quantité de chaleur libérée lorsque le volume de I'unité (ou
unité de masse) du gaz est brlé a une température et une pression standard. Elle
est généralement exprimée en termes de mégajoules par métre cube a 15 °C et
1016 mbar, ou en mégajoules par kilogramme. Les Valeurs calorifiques typiques de
GPL et autres combustibles gazeux sont présentés dans le tableau I11.3 (voir
annexe12).

111.4.3. La teneur en soufre

Par rapport a la plupart des autres combustibles largement disponibles a I'exception
du gaz naturel, le GPL a tres faible teneur en soufre qui est strictement controlée a
l'intérieur des limites de spécification serrés. Cela fait un GPL de carburant
particulierement utile lorsque les produits de combustion sont destinés a étre rejetées
directement dans le logement vivant [6].

111.4.4. Densité

Aux conditions normales de température et pression, le GPL est plus lourd que I'air, il
est diminué avec 'augmentation de la température a titre exemple : a 38 °C la
densité est égale 0,534, la densité est trés importante dans le GPL commerciale [7].

111.4.5. Limites d'inflammabilite

Le domaine d'inflammabilité a température et pression ambiantes s'étend entre
environ 2 pour cent de la vapeur dans l'air a sa limite inférieure et approximativement
10 pour cent de la vapeur dans l'air a sa limite supérieure [6].
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111.4.6. Coefficient de dilatation

A I'état liquide, le GPL a un haut coefficient de dilatation dont il faut tenir compte lors
de leur stockage (les spheres ne doivent jamais étre complétement remplies) [7].

lll.4.7. D'autres caractéristiques physiques

» GPL est a la fois incolore et inodore. Cependant, une odeur distinctive est
ajoutée pour faciliter la détection dans le cas d'une fuite.

> Ni propane ni butane est toxique.

> Propane et le butane liquide se vaporise rapidement libérés dans l'air, et si
elles entrent en contact avec la peau nue peuvent causer des brilures de
congélation douloureuses [6].

lll.5.Transport et stockage

Le grand avantage de GPL qui est destiné a étre utilisé, il peut étre considéré
comme un gaz, pour le transport, mais elle peut étre traitée en tant que liquide. La
méthode la plus courante pour le transport de GPL est par camion-citerne (jusqu'a 17
tonnes de produits) ou citerne wagon (a partir de 20 tonnes a 100 tonnes par
wagon), comme illustré par la figure 111.2. Afin de maintenir le produit a I'état liquide,
cependant, il doit étre maintenu sous pression et les réservoirs contiennent des
appareils de pression. Cette pression doit étre maintenue pendant toutes les
activités, de stockage de la raffinerie, a transférer dans le camion-citerne ou wagon
citerne, puis dans la cuve de stockage dans les locaux des utilisateurs.

Il'y a aussi le transport et le stockage de GPL a I'état réfrigéré. Grandes cargaisons
internationales de transport maritime sont généralement réfrigérés, tandis que le
stockage réfrigéré des terres ne se justifie économiquement pour le stockage
mesurée en milliers de tonnes et pour les terminaux d'importation / exportation,
comme |IIustre par Ia f|gure .3.

"

| Figure IlIl.2 : Camion-citerne. Flgure M. 3 Stockage de GPL refrlgere

Cuves de stockage pour la gamme GPL des grands utilisateurs industriels et les
raffineries de 1000 tonnes de capacité ou plus bas pour les petits utilisateurs
industriels ou commerciaux. Méme les petits navires a 380 litres congus pour un
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remplissage sur site sont utilisés a des fins domestiques, pour le chauffage et la
cuisine. Navires similaires sont utilisés pour des terrains de camping permanents et
maisons de vacances. Les figures lll.4 et IIl.5 illustrent une installation de stockage a
usage industriel et domestique, respectivement [6].

Fi"g'Lire 1.4 : Installation de stockage Figure IIL.5 : cuve de stockage de
de GPL industrielle. GPL pour une installation domestique.

lIl.6. GPL traités a la raffinerie d’Alger

Dans ce qui suit, on décrira les deux types de gaz de pétrole liquéfiés :
> Le premier, issu de la distillation atmosphérique ;
> Et celui de 'unité Reforming catalytique.

Ces gaz sont communément appelés GPL dans le langage des raffineries et, a ce
stade, ne sont pas considérés comme commercialisables, mais seulement comme
charge pour l'unité Gas-plant séparant les GPL en butane et propane.

lll.6.1. GPL issus du Platforming et Topping

Les GPL provenant du Platforming et Topping sont un mélange d’hydrocarbures,
contenant essentiellement du méthane, éthane, propane, n-butane, dans des
proportions variables selon la nature du brut traité. Il faut noter que la teneur en
propane et butane est nettement supérieure par rapport aux autres constituants.

11l.6.2. GPL commerciaux (butane et propane)
111.6.2.1. composition

Les GPL commerciaux peuvent contenir de faible quantités de méthane, on trouvera
aussi parfois des composeés sulfurés (alkyles-sulfures) en quantités extrémement
faible. La teneur en soufre du Butane et du Propane est trés faible, ces gaz
commerciaux ne contiennent, en effet, pas plus de 0.02% en poids de soufre sous
forme de composés volatils, la détermination se fait suivant la méthode ASTM 1266.
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11l.6.2.2. Analyse et Spécifications

La création, puis I'implantation croissante des analyseurs industriels dans les unités
de raffinage sont devenues une nécessité pour les raisons suivantes :

v
v
v

v
v

L’évolution des quantités de matiére premiere et des produits traités ;
L’évolution des spécifications des produits finis ;

Les diverses formes d’économies sur les matieres premiéres, en particulier
par le recyclage des produits hors spécifications ;

La protection du matériel et la sécurité des personnels ;

La protection de I'environnement ;

Un analyseur industriel est un ensemble d’'instruments constituant une chaine de
mesure capable de fournir des informations qualitatives et quantitatives sur :

v' La composition totale ou partielle de I'échantillon analysé (chromatographies
en phase gazeuse et phase liquide) ;
v’ Les caractéristiques physiques des produits (courbe de distillation, tension de
vapeur, viscosité, densité, point de trouble, point d’éclair,...) ;
v Les contréles de I'eau (H2S, silice et NH3 dans I'eau, conductivité, PH, 02
dissous) ;
v Les contréles de rejets atmosphériques (détection de pollution de I'air).
Tableau Ill.4 : Spécification du butane et propane
Spécification Butane Propane
Odeur Caractéristique Caractéristique
Masse volumique >0,513 Kg/l a 50°C >0,443 Kg/l a 50°C
Tension de vapeur relative 27,5 bars a 50°C <14,4 bars a 37,8°C
(garantissant un max de
19,3 bars a 50°C)
Teneur en soufre - <0,005% en masse
Composés sulfurés Absence de réaction a
I'essai au plombite de -
sodium
Teneur en eau Absence d’eau séparable | Non décelable a I'essai de
par décantation bromure de cobalt
Point de fusion Tr<10C T <-150C
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lll.1. Définition de GPL

Le gaz de pétrole liquéfié est un mélange gazeux composé essentiellement de
butane et propane a température ambiante et pression atmosphérique, mais il peut
demeurer a I'état liquide sous des pressions relativement basses (4 -18 bars).

La composition chimique de GPL, est variable selon les normes et ses utilisations
dans différent pays (50%,50% en France et 95%,5% aux état- unis). Il peut contenir ;
le propyléne, buténe, et une faible quantité de méthane, éthylene, pentane, et
exceptionnellement d’hydrocarbures tels que le butadiene, 'acétyléne et le
méthylacrylique.

Le GPL est également utilisé comme carburant efficace pour les véhicules, et dans
different domaines tels que la pétrochimie, la production électrique, et la

climatisation....etc.

lll.2.Les sources des GPL
Les gaz de pétrole liquéfié (GPL) sont produits principalement :

> Dans les raffineries de pétrole brut, soit au cours de la distillation du pétrole ;
soit pendant le craquage thermique ou reforming catalytique des produits en
vue de la production des essences.

» Dans les unités de traitement et de séparation du gaz naturel (GN) qui a pour
but de séparer et de recueillir les condensats (propane, butane, essences
legére etc.....)

» Par récupération directe des gaz séparés du brut [5].

l11.3. Exigences des GPL
lll.3.1. Général

Lors d'un essai conformément aux méthodes indiquées dans le tableau IIl.1 (voir
'annexe 12) les propriétés du butane commercial et propane commercial doivent étre
en conformité avec la limitation exigences indiquées dans ce tableau.

111.3.2. La teneur en eau

Butane commercial et propane commercial ne doivent pas contenir de I'eau libre ou
en suspension sur l'inspection visuelle. En outre, pour le propane commercial, la
teneur en eau ne doit pas étre dissoute de maniere a provoquer I'échec lorsqu'il est
testé conformément a la méthode de congélation de la vanne.

111.3.3. Odeur

L’odeur du gaz doit étre distinctive et désagréable, et I'odeur dans un mélange gaz /
air est telle qu'elle est détectable jusqu'a une concentration de 20 pour cent de la
concentration correspondant a la limite inférieure d'inflammabilité du mélange
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d'hydrocarbures concerné. [6]

lll.4. Les propriétés typiques de GPL

Les propriétés typiques sont présentées dans le tableau Ill.2 (voir 'annexe12). Elles
sont importantes pour établir les exigences pour le stockage, la manipulation et
['utilisation du GPL.

ll.4.1. Pression de vapeur

Il s'agit d'une des propriétés les plus importantes de GPL, car il détermine la pression
qui va étre exercée par le gaz a température ambiante, et donc influe sur les
conditions de manipulation et de la conception des pressions de travail des récipients
de stockage. La pression de vapeur est la pression a laquelle un liquide et sa vapeur
sont en équilibre a une température donnée. Le point d'ébullition d'un liquide est, en
effet, la température a laquelle la pression de vapeur est égale a la pression
ambiante externe.

Figure 1l1l.1 montre les courbes de pression de vapeur / température pour le propane
et le butane commercial. En raison de son faible point d'ébullition, des taux plus
élevés de vaporisation pour de longues périodes peuvent étre obtenus a partir de
propane que de butane, et dans le méme temps, les pressions appréciables sont
maintenues mémes a de basses températures ambiantes.

ll.4.2. Puissance calorifique

Cela est défini comme la quantité de chaleur libérée lorsque le volume de I'unité (ou
unité de masse) du gaz est brlé a une température et une pression standard. Elle
est généralement exprimée en termes de mégajoules par métre cube a 15 °C et
1016 mbar, ou en mégajoules par kilogramme. Les Valeurs calorifiques typiques de
GPL et autres combustibles gazeux sont présentés dans le tableau I11.3 (voir
annexe12).

111.4.3. La teneur en soufre

Par rapport a la plupart des autres combustibles largement disponibles a I'exception
du gaz naturel, le GPL a tres faible teneur en soufre qui est strictement controlée a
l'intérieur des limites de spécification serrés. Cela fait un GPL de carburant
particulierement utile lorsque les produits de combustion sont destinés a étre rejetées
directement dans le logement vivant [6].

111.4.4. Densité

Aux conditions normales de température et pression, le GPL est plus lourd que I'air, il
est diminué avec 'augmentation de la température a titre exemple : a 38 °C la
densité est égale 0,534, la densité est trés importante dans le GPL commerciale [7].

111.4.5. Limites d'inflammabilite

Le domaine d'inflammabilité a température et pression ambiantes s'étend entre
environ 2 pour cent de la vapeur dans l'air a sa limite inférieure et approximativement
10 pour cent de la vapeur dans l'air a sa limite supérieure [6].
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111.4.6. Coefficient de dilatation

A I'état liquide, le GPL a un haut coefficient de dilatation dont il faut tenir compte lors
de leur stockage (les spheres ne doivent jamais étre complétement remplies) [7].

lll.4.7. D'autres caractéristiques physiques

» GPL est a la fois incolore et inodore. Cependant, une odeur distinctive est
ajoutée pour faciliter la détection dans le cas d'une fuite.

> Ni propane ni butane est toxique.

> Propane et le butane liquide se vaporise rapidement libérés dans l'air, et si
elles entrent en contact avec la peau nue peuvent causer des brilures de
congélation douloureuses [6].

lll.5.Transport et stockage

Le grand avantage de GPL qui est destiné a étre utilisé, il peut étre considéré
comme un gaz, pour le transport, mais elle peut étre traitée en tant que liquide. La
méthode la plus courante pour le transport de GPL est par camion-citerne (jusqu'a 17
tonnes de produits) ou citerne wagon (a partir de 20 tonnes a 100 tonnes par
wagon), comme illustré par la figure 111.2. Afin de maintenir le produit a I'état liquide,
cependant, il doit étre maintenu sous pression et les réservoirs contiennent des
appareils de pression. Cette pression doit étre maintenue pendant toutes les
activités, de stockage de la raffinerie, a transférer dans le camion-citerne ou wagon
citerne, puis dans la cuve de stockage dans les locaux des utilisateurs.

Il'y a aussi le transport et le stockage de GPL a I'état réfrigéré. Grandes cargaisons
internationales de transport maritime sont généralement réfrigérés, tandis que le
stockage réfrigéré des terres ne se justifie économiquement pour le stockage
mesurée en milliers de tonnes et pour les terminaux d'importation / exportation,
comme |IIustre par Ia f|gure .3.

"

| Figure IlIl.2 : Camion-citerne. Flgure M. 3 Stockage de GPL refrlgere

Cuves de stockage pour la gamme GPL des grands utilisateurs industriels et les
raffineries de 1000 tonnes de capacité ou plus bas pour les petits utilisateurs
industriels ou commerciaux. Méme les petits navires a 380 litres congus pour un
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remplissage sur site sont utilisés a des fins domestiques, pour le chauffage et la
cuisine. Navires similaires sont utilisés pour des terrains de camping permanents et
maisons de vacances. Les figures lll.4 et IIl.5 illustrent une installation de stockage a
usage industriel et domestique, respectivement [6].

Fi"g'Lire 1.4 : Installation de stockage Figure IIL.5 : cuve de stockage de
de GPL industrielle. GPL pour une installation domestique.

lIl.6. GPL traités a la raffinerie d’Alger

Dans ce qui suit, on décrira les deux types de gaz de pétrole liquéfiés :
> Le premier, issu de la distillation atmosphérique ;
> Et celui de 'unité Reforming catalytique.

Ces gaz sont communément appelés GPL dans le langage des raffineries et, a ce
stade, ne sont pas considérés comme commercialisables, mais seulement comme
charge pour l'unité Gas-plant séparant les GPL en butane et propane.

lll.6.1. GPL issus du Platforming et Topping

Les GPL provenant du Platforming et Topping sont un mélange d’hydrocarbures,
contenant essentiellement du méthane, éthane, propane, n-butane, dans des
proportions variables selon la nature du brut traité. Il faut noter que la teneur en
propane et butane est nettement supérieure par rapport aux autres constituants.

11l.6.2. GPL commerciaux (butane et propane)
111.6.2.1. composition

Les GPL commerciaux peuvent contenir de faible quantités de méthane, on trouvera
aussi parfois des composeés sulfurés (alkyles-sulfures) en quantités extrémement
faible. La teneur en soufre du Butane et du Propane est trés faible, ces gaz
commerciaux ne contiennent, en effet, pas plus de 0.02% en poids de soufre sous
forme de composés volatils, la détermination se fait suivant la méthode ASTM 1266.
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11l.6.2.2. Analyse et Spécifications

La création, puis I'implantation croissante des analyseurs industriels dans les unités
de raffinage sont devenues une nécessité pour les raisons suivantes :

v
v
v

v
v

L’évolution des quantités de matiére premiere et des produits traités ;
L’évolution des spécifications des produits finis ;

Les diverses formes d’économies sur les matieres premiéres, en particulier
par le recyclage des produits hors spécifications ;

La protection du matériel et la sécurité des personnels ;

La protection de I'environnement ;

Un analyseur industriel est un ensemble d’'instruments constituant une chaine de
mesure capable de fournir des informations qualitatives et quantitatives sur :

v' La composition totale ou partielle de I'échantillon analysé (chromatographies
en phase gazeuse et phase liquide) ;
v’ Les caractéristiques physiques des produits (courbe de distillation, tension de
vapeur, viscosité, densité, point de trouble, point d’éclair,...) ;
v Les contréles de I'eau (H2S, silice et NH3 dans I'eau, conductivité, PH, 02
dissous) ;
v Les contréles de rejets atmosphériques (détection de pollution de I'air).
Tableau Ill.4 : Spécification du butane et propane
Spécification Butane Propane
Odeur Caractéristique Caractéristique
Masse volumique >0,513 Kg/l a 50°C >0,443 Kg/l a 50°C
Tension de vapeur relative 27,5 bars a 50°C <14,4 bars a 37,8°C
(garantissant un max de
19,3 bars a 50°C)
Teneur en soufre - <0,005% en masse
Composés sulfurés Absence de réaction a
I'essai au plombite de -
sodium
Teneur en eau Absence d’eau séparable | Non décelable a I'essai de
par décantation bromure de cobalt
Point de fusion Tr<10C T <-150C
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Chapitre IV : Théorie sur le procédé de la rectification

IV.1. Introduction :

Les procédés de traitement, basés sur les transferts de matiére sont trés importants
pour la séparation des produits composés tels que le pétrole et de gaz naturel. Ainsi par
rectification on obtient a partir des produits (par exemple le pétrole brut) une gamme

trés variées de mélanges hydrocarbures (I'essence, kéroséne, fuel-oil...etc.).

IV.1.1.Définition :

La rectification est un procédé physique de séparation d’'un mélange composé en
constituants pratiguement purs de composition dérivée est se base sur la mise en
contact d'une phase liquide et d'une phase vapeur. Cela implique d'une part, I'équilibre
de température et de pression et une redistribution des constituants entre les phases
d'autre part.

Le transfert de matiere d'une phase a une autre s'effectue par diffusion moléculaire. La
force motrice de transfert d'une substance est la différence de concentration de

I'élément dans les deux phases.

Tous les phénomeénes de transfert de matiere sont réversibles, le sens de transfert est

déterminé par les parameétres suivants :

- Les concentrations de I'élément dans la phase vapeur et la phase liquide.

- La température et la pression. T T T e
i;‘h_qu:dc:
A la suite de telle mise en contact la phase vapeur ol r B
s’enrichit en constituant le plus léger. T lfl 3
L'opération de rectification est basée sur le phénoméne ”"JC’F’“TF Td
i ]

de séparation par diffusion des constituants d’'une phase e f-izi_flj-

fofn a_. = 'tﬁ_._.!,. e
a une autre phase par des mises en contacts r—

Figure IV.1 : Schéma simplifier de la

des deux phases. Rectification

Une telle séparation est réalisée a contre-courant en continu dans un appareil appelé :
(colonne de rectification), soit par étage dans une colonne a plateaux, soit dans une

colonne a garnissage.
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La colonne de rectification est un appareillage cylindrique, vertical, de hauteur et de
diamétre variable constitué a lintérieur des compartiments horizontaux appelés :

(des plateaux ou des garnissages).

La rectification est une distillation fractionnée, autrement dit qualitative et cette
augmentation de qualité par rapport a la distillation est due au placement soit des
plateaux, soit des garnissages a lintérieur de la colonne, par conséquent il y'a
augmentation de la surface de contact qui implique 'augmentation du degré de pureté.

IV.2. Principe de fonctionnement d’une colonne de rectification :

La colonne de rectification est un appareil qui sépare un mélange en deux ou plusieurs
produits qui sont soit des corps purs, soit des mélanges comportant moins des
constituants que le mélange initial.

La colonne est une enveloppe cylindrique verticale (la virole) qui renferme des
dispositifs (plateaux ou de garnissage) permettant d’assurer un contact intime entre les
deux phases (reflux liquide et gazeux).

Sur le long de la colonne la phase vapeur s’enrichisse, de bas en haut en élément le
plus volatil et la phase liquide s’enrichi en élément le moins volatil de haut en bas, Pour
avoir en téte de la colonne un distillat D et en bas un résidu R.

IV.3 .Description d’une colonne de rectification :

Chaque colonne de rectification compose toujours de trois zones :
Une zone d’alimentation dite (zone de flash) est introduite a I'état vapeur, liquide ou bi
phasique (selon la température de la charge).

Une zone située au-dessus de la zone de flash est appelée (zone de rectification),
caractérisée par un condenseur qui sert a condenser partiellement ou totalement la
vapeur sortante de la téte de colonne.

Une partie de ce mélange est envoyée en tant que (reflux froid) vers la partie
supérieure de la colonne pour garder le gradient de température et corriger la
composition des produits de téte. L’autre partie est extraite comme distillat a I'état liquide
(lorsqu’il s’agit d’'une condensation totale.)
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Une zone située au-dessous de la zone de flash est appelée (zone d’épuisement),
caractérisée par la présence d’un rebouilleur, qui sert a apporter une certaine quantité de

chaleur au liquide soutiré du dernier plateau (reflux chaud ou rebouillage).

La quantité de matiére échangée dépend de la concentration initiale et finale, des
pressions partielles, de la surface de I'élément de contact et de I'écoulement (vitesse).
Le fonctionnement normal de la colonne de rectification pour I'obtention d’'un distillat et
d’un résidu avec des compositions voulues dépend principalement de I'état de la charge
et par conséquent du lieu d’alimentation.

Généralement la charge peut étre envoyée dans la colonne a :
> Etat liquide (eo=0) :

L’alimentation doit étre introduire dans la partie supérieure de la colonne.
> Etat vapeur (eo=1) :

L’alimentation doit étre introduire dans la partie inférieure de la colonne.
> Etat bi phasique liquide-vapeur (0<eo<1) :

L’alimentation doit étre introduire dans la partie médiane de la colonne.

Le lieu exact de l'alimentation peut étre déterminé en calculant le nombre de plateau de

la zone de rectification et de I'épuisement. [8]
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Vue 3d dec écoulements danc une colonne

dey

Figure IV.2 : Schéma d'une colonne de rectification

IV.4. Types des colonnes de rectification :
Les colonnes utilisées pour la rectification des mélanges binaires ou d’ordre supérieur
(complexe) divise en deux types distincts :

- les colonnes a éléments séparés (plateaux, grilles, cascade).

- Les colonnes a garnissage.

IV.4.1. Colonnes a plateaux :

Le transfert de matiere entre les phases vapeur et liquide résulte du contacte intime de
ces deux phases circulant a contre-courant, Ce contact s’effectue en discontinue.

Les parametres opératoire (T, P) ainsi que le nombre de plateaux théoriques et les
quantités de chaleur a mettre en ceuvre ; sont en fonction des bilans massiques

(matiere) et thermiques et des équations d’équilibres.[10]
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IV.4.1.1.Les différents types de plateaux :

> Plateaux perforé a déversoirs :
Ces plateaux gérent le flux liquide de maniere tout a fait classique a I'aide de déversoirs
par contre le passage de la vapeur est assuré de simples perforations dans les plaques

formant 'aire active.

dever scir deversoir
amonf aval

aire de passaoge
-
ae la vapeur

Figure IV.3 : Schéma simplifier de Plateaux perforé a déversoirs

Ce type de plateaux est moins cher que les autres technologies, leur défaut majeur est
leur manque de flexibilité. Un débit de vapeur trop faible laisse se développer un
phénoméne de pleurage important, alors qu'une élévation de débit provoque
rapidement des phénomenes de I'entrainement favorisés par le fait que les jets de
vapeurs ne sont pas brisés comme dans les autres technologies. Un autre intérét des
plateaux perforés est leur faible perte de charge.

> Plateaux sans déversoirs :
Ces plateaux ne sont constitués que de simple plaques perforées et donc de
construction peu onéreuse.
Le liquide et la vapeur s’écoulent a contre-courant par les mémes orifices, qui peuvent
étre de simples trous ou des clapets fixes.
Les débits ne s’écartent pas beaucoup de ceux prévus par le calcul. Ces plateaux ont
une efficacité acceptable. lls sont réservés aux systéemes pouvant donner lieu a des
encrassements ou des dépbts solides.
Tous ces plateaux qui sont construits soit en acier au carbone, soit en acier allié selon
I'agressivité des produits, doivent étre démontables, donc les plaques sont décomposés

en éléments pouvant étre introduire par un trou d’homme.
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> Plateaux a calottes :

C’est le modéle le plus répondu encore aujourd’hui, il se rencontre encore dans les
industries pétrolieres ou chimiques. Construire en fonte moulée, il est constitué d’'une
plaque perforée, chaque trou étant muni d’'une cheminée, celle-ci sert a guider une
calotte dont la fixation est assurée par une tige et un contre-écrou.

Une centaine de forme différente de calottes ont été
imaginées est conduise a une efficacité de contact
plus au moins bonnes. Une certaine de quantité de

liquide est maintenue sur le plateau grace a un

déversoir qui assure I'écoulement du liquide vers le

plateau inférieur.

ité prédomi , , Figure IV.4 : Schém alotte
La qualité predominante d’'un plateau a calotte est gure Schéma de ¢

large gamme de débits liquide et vapeur. Son codlt élevé et fortes pertes de charge.

On doit aussi noter la difficulté a vidanger.

> Plateaux a clapets :
C ‘est un plateau perforé, dont les orifices sont équipés de clapets. La hauteur de
soulévement de ces derniers est fonction du débit de vapeur, qui s’échappe
horizontalement dans le liquide.
lls sont progressivement substitués aux plateaux a calotte, car leurs performances sont
légérement supérieures pour un prix de revient plus faible. lls existent des clapets :
ronds, triangulaires ou allongés.
Les clapets correspondent aux orifices de 38,9mm ont un diametre de 4,76cm et leur

hauteur de soulévement est de 1cm environ.
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Plateaux a 1 passe

Aire de passage N
de la vapeur r/f W"“
— ‘
VAPEUR (
Barrage - 4 s S \-]*\
CEES T

>
LIQUIDE 7%/;7 @\ ! RAIILIIA
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i

Figure IV.5 : Plateaux a clapets. Figure IV.6 : Schéma de fonctionnement

[

d’un clapet.

> Plateaux a jet dimensionnel :
C'est un plateau ou sa construction est inspirée de simplicité et faible prix de revient
que les plateaux perforé et réduction du gradient liquide par échappement orienté de la
vapeur sous les linguets dans le modeéle (Float valve tray), ces dernier sont mobiles et
articulés au plateau par une charniére.[8]

IV.4.2. Colonnes a garnissage :

Elles sont utilisées dans la distillation et I'absorption. Ces colonnes réalisent a contre-
courant continu. L'échange de matiere croit en régime turbulent, C'est pourquoi elles
sont remplies d'éléments solides.

On emploi comme garnissage n'importe quels morceaux solides, généralement du coke

ou de brigue qui ont I'avantage d'étre particulierement bon marché.

Le garnissage efficace doit étre tel que la surface par unité de volume soit la plus
grande possible; distribution uniforme du liquide et du gaz et faible pertes de charges.
Les garnissages les plus utilisés dans l'industrie sont de (RASCHIG) : des manchons
de cylindres dont la hauteur est égalent au diametre extérieur.
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Leur construction est en céramique ou en porcelaine (bon marché et grande résistance
a la corrosion). Comme il existe aussi des anneaux en acier, en carbone et en matiere

plastique (polyéthylene).

Avantage :
v Prix moins élevé.
v Faible perte de charge.

v Rétention peu importante.

Inconvénients :
v Faible flexibilité.

4 Faibles flexibilités des colonnes a grand diametre. [9,8]

IV.5. Choix de la pression dans la colonne :

Quel que soit la complexité du mélange a séparer, le choix de la pression est avant tout
un probléeme économique. On sait qu’a faible pression la sélectivité de la séparation
sera meilleur et que l'on évitera laltération thermique des produits, mais on contre
partie, a faible pression il faut condenser a basse température les vapeurs de téte pour
obtenir le reflux liquide a sa température de bulle, donc c’est le choix du fluide
réfrigérant qui va imposer la pression dans la colonne. En générale, on utilise une
source froide, bon marché et abondante (eau douce, eau de mer ou l'air) qui permet

d’obtenir un condenséat de 30 a 45°C environ.

Lorsque le distillat est constitué de constituants tres légers, il est nécessaire (car a la
température ordinaire on se trouve au dessus de la température critique du distillat) de
faire appel a une réfrigération artificielle (utilisation d’'une machine frigorifique) pour

travailler a basse température quelque soit la pression de service.

La température de la condensation totale des vapeurs du distillat doit étre prise moins
15 4 20°C plus grande que celle du fluide réfrigérant. [11]
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Chapitre V : Vérification de la section de séparation C302

Problématique

L'étude dans ce projet est faite pour I'unité 300 de la raffinerie d'Alger appelée
frequemment Gas-Plant spécialement la colonne de dépropaniseur (C302) désignée
pour la séparation et récupération de GPL.

Etant donné l'augmentation de la demande sur les produits : propane et butane
commerciaux, il a été envisagé d'augmenter la capacité de traitement de cette unité.
A ce titre notre étude consistera a faire un calcul de dimensionnement de la colonne
de distillation (Splitter) C302.

Objectif

Le but principal de cette étude comme décrit précédemment est axée sur le
redimensionnement de la colonne C302 pour une augmentation de charge de 35 %.
On commencera par un recalcul de dimensionnement pour la charge actuelle,
ensuite on procédera pour un calcul vérification avec une charge augmentée de
35%. On vérifiera I'impact, de cette augmentation de charge sur les parametres de
marche (température et pression) et sur les dimensions de la colonne (nombre de
plateaux, diametre).

En dernier lieu, on propose toutes les recommandations possibles pour assurer le
bon fonctionnement de l'installation.

Méthodologie

Dans ce chapitre nous avons étudié deux partie : la premiere partie analytique ou
nous avons utilisé la méthode algébrique I’ UNDERWOOD qui consiste a déterminer
les différents parameétres du dépropaniseur, la seconde partie numérique, en faisant
appel au logiciel de simulation HYSYS, qui a pour but de vérifier (ou confirmer) les
résultats obtenus par la méthode analytique.

Suivant I'objectif fixé, le calcul se fait de la maniere suivante : dans la premiére
partie, on commence par établir les bilans molaires associés aux équations
d'équilibres permettant de fixer les débits, les températures et les pressions aux
différents niveaux de la colonne et une étude thermique de cette derniére, ainsi que
le nombre de plateaux théoriques et réels correspond a un fonctionnement optimal.
Par la suite on procéde a I'estimation des dimensions associe a la charge proposée.
L'étude sera conclue par des recommandations.
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V. Calcul de la colonne du dépropaniseur

Sur la figure, ci-dessous, nous présentons la section de dépropanisation avec ses

équipements principaux et nous situons I'emplacement de cette section par rapport a
I'ensemble de I'unité de Gas-Plant.

Figure V.1 : section de dépropanisation

Partie A : Calcul a 100% de charge analytiquement

V.1. Les données de départ

Pour pouvoir effectuer notre étude, on admettra que la composition du GPL a rentrer
de l'installation reste moyennement constante. Les données de bases de la section
sont présentées sur le tableau, ci-dessous :

Tableau V.1 : Données de départ

Données Valeurs
Débit de I'alimentation : Lv 22,189 m®h
densité de la charge : dv 0,55571

Teneur en C3Hs dans le résidu : X'rcahs 0,0658
Teneur en i-C4H10 dans le distillat : Y'pbicaHio | 0,0156

V.1.1. Composition de la charge

L'analyse chromatographique d'un échantillon de I'alimentation de la colonne C302

pris au niveau du ballon D301 a donné la composition molaire présentée dans le
tableau suivant :
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Tableau V.2 : Composition molaire de I'alimentation du dépropaniseur

Constituant Masse molaire : M; Fraction molaire : X',
CHa4 16 0,0000
C2Hs 30 0,0039
CsHs 44 0,3646
iCaH10 58 0,2116
nCaH1o 58 0,4189
iCsH12 72 0,0008
nCsH12 72 0,0002
z Masse moléculaire 1,0000
moyenne : 52,8004 g/mol

V.2.Bilan de matiere

V.2.1.Calcul des débits molaire et massique et la composition de la charge

A partie du débit et de la composition de la charge, on détermine les quantités et les
débits massiques et molaires de chaque constituant.

On sait que : oL = di, * Peau (V.1)
D'ou: L = Ly * pg, (V.2)
On obtient donc la relation entre le débit massique et le débit volumique :

L =Ly * dp, * peau (V.3)
Le débit massique de la charge est : L = 22,189 * 0,55571 * 1000

L =12330,6491 Kg/h

Donc la relation entre le débit molaire et le débit massique :

L'=— (V.4)
La masse molaire du mélange M,, est calculée par la formule suivante :

Mp = X M; * X' (V.5)

Donc : M,,=52,8004 g/mol ]

Le débit molaire de la charge est : L'=12330,64/52,8004

I’= 233,5331 Kmol/h ]

La composition massique d’un constituant « i », « XLi » est calculée par la formule

suivante :
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XLi

_ (M;*X' i)

M,

(V.6)

Les compositions molaire, massique et la masse moléculaire moyenne de la charge

ainsi que les débits molaire et massique des constituants sont présentés dans le

tableau V.3 :

Soit : Lv: débit volumique de la charge ;

L': débit molaire de la charge ;

L: débit massique de la charge;

dv : densité de la charge ;

Peau: Masse volumique de 'eau qui est égale a 1 kg/l ;

pi: masse volumique de la charge ;

XLi: fraction molaire du constituant « i » dans la charge ;

Mi: masse molaire du constituant « i ».

Tableau V.3 : Composition et débit massique, molaire de la charge

Composition Composition Quantité
Constituant Mi | molaire massique M; * X'
XCLi Xii L (Kg/h) L' (kmol/h)

CHa4 16 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000

C2He 30 0,0039 0,0022 0,1170 27,324 0,9108
CsHs 44 0,3646 0,3038 16,0424 | 3746,2304 85,1461
iCaH10 58 0,2116 0,2324 | 12,2728 | 2866,1048 49,4156
nCsH1o 58 0,4189 0,4601 24,2962 | 5673,966 97,8270

iCsH12 72 0,0008 0,0010 0,0576 13,4496 0,1868

nCsH12 72 0,0002 0,0003 0,0144 3,3624 0,0467
2 1,0000 0,9998 | 52,8004 | 12330,4372 | 233,5330

V.2.2. Calcul des débits et de la composition du distillat et du résidu
Pour cela on effectue le bilan de matiére global de la colonne qui s'écrit comme suite:

L'=R+D'

L'application du bilan de matiére partiel de la colonne donne :
Ll * XlLi=Rl*XlRi + Dl *Y'Di

(V.7)

(V.8)

Ou: L, D, R sont les débits, respectivement du la charge, distillat et du résidu.
X'Li, Y'oi, X'ri : sont les fractions molaires du constituant « i » respectivement dans la
charge, le distillat, et le résidu.

Pour la séparation conditionnée par les données de départ, on peut fixer :
» Constituant-clé légere : CaHs
» Constituant-clé lourde :iC4H10
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() I“—/J Distillat
_____ '—‘_‘_, (D', Xoi)
Alimentation =~ F===-
(L, Xu)  —
.
N ‘.
Résidu { ‘ i‘?{
(R, Xpi)

Figure V.2 : Bilan de matiére sur une colonne de distillation

On fera I'nypothese que le distillat est dépourvu de n-butane, de n-pentane et
d'isobutane et que le résidu est dépourvu d'éthane : Ybnca=Ybics=YDncs=0 et Xrc2=0.
En appliquant I'équation V.8 pour chaque constituant, on obtient :

CHa 233,5331*0,0000 = D'Y’pci+(233,5331-D’)*0,0000..........c.o.......... (1)
Ca2 He 233,5331*0,0039 = D'Y’pc2+(233,5331-D’)*0,0000...................... 2)
CsHs 233,5331*0,3646 = D'Y’nca+(233,5331-D’)*0,0658.........c.vce....... (3)
iCaHio 233,5331%0,2116 = D'0,0156+(233,5331-D")* X'RiC4..vevvevvereen... (4)
nCaHio 233,5331%0,4189 = D’0,0000+(233,5331-D’)* X’RnCa...v.vvvveeeenee. (5)
iCsHi2 233,5331*0,0008 = D'0,0000+(233,5331-D') X’RC5..c.vevvereereernnns (6)
nCsHiz 233,5331*0,0002 = D’0,0000+(233,5331-D’)*X’RnC5.....vvvveeeernne. (7)

On fait I'addition des équations : (4), (5), (6) et (7) on obtient :

147,4761 = 0,0156 * D'+ (233,5331- D') * (X' rica+ X’ Rnca+ X' Rrics + X’ Rncs)
On a: (X" Rmica+ X’ Rnca+ X'Rics + X Rncs +X'Rc1+X’Rc2+ X'Res) =1
donc:(0,0000 + 0,0000 + 0,0658+ X' Rica+ X mrnca+ X' Rics + X’ Rncs) = 1
Ce quifait:  (X'Rica+ X mnca+ X' Rics + X rncs)=1-0,0658
(X' Rica+ X’ Rnca+ X'Rics + X Rnc5)=0,9342
147,4761=0,0156D’+(233,5331-D’)*0,9342

D'=76.9546 Kmol/h

A partir de : L'=R'+D'
Il vient : R'=L-D (V.9)
Dou:

R’=156.5785 Kmol/h

On remplace ces résultats dans les équations 1, 2, 3, 4, 5, 6, et 7 et on calcule les
compositions molaires du distillat et du résidu de chaque constituant. Les résultats
regroupés dans le tableau (V.4) :
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Tableau V.4 : Débits et composition du distillat et du résidu

Constituant | X'ui L"* X' Y’bi D' *Y'pi X'Ri R"* X’ri
kmol/h kmol/h kmol/h
CHas 0,0000 0,0000 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0000
C2He 0,0039 0,9108 0,0118 | 0,9080 | 0,0000 0,0000
CsHs 0,3646 | 85,1461 | 0,9725 | 74,8383 | 0,0658 10,3028
iCaH10 0,2116 | 49,4156 | 0,0156 | 1,2005 | 0,3079 48,2105
nCsH1o 0,4189 | 97,8270 | 0,0000 | 0,0000 | 0,6247 97,8146
iCsH12 0,0008 0,1868 0,0000 | 0,0000 | 0,0012 0,1879
nCsH12 0,0002 0,0467 0,0000 | 0,0000 | 0,0003 0,0469
z 1,0000 | 233,5330 | 0,9999 | 76,9468 | 0,9999 156,5627

V.3. Calcul de la pression et la température aux différentes zones de
la colonne
V.3.1. La pression et la température dans le ballon de reflux (D303)

1) La température
La température de la condensation totale du distillat doit étre plus grande de 12°C
par rapport a celle du fluide réfrigérant (eau) a I'entrée du condenseur qui est de
23°C, c'est-a-dire la température dans le ballon de reflux sera :

To =T+ ATb

To=23+12 = 35°C

2) La pression
A cette température fixée, la pression nécessaire dans le ballon de reflux est calculée

par la formule d'équilibre de l'isotherme de la phase liquide :
2X'pi*Ki=1 (V.10)

Les coefficients d'équilibre Ki pour chaque constituant sont déterminés par I'abaque
de « Scheibel et Jenny » (Annexe 1). Les résultats sont présentés dans le tableau

suivant :
Tableau V.5 : Coefficient d'équilibre dans le ballon de reflux
Constituant X'pi Ki (a 35°C et 12,1 atm) X’pi*Ki
CHa 0,0000 15 0,0000
C2Hs 0,0118 2,9 0,0342
CsHs 0,9725 0,985 0,9579
iCaH10 0,0156 0,46 0,0072
nCaH1o 0,0000 0,35 0,0000
iCsH12 0,0000 0,149 0,0000
nCsH12 0,0000 0,11 0,0000
z 0,9999 - 0,9993
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Donc l'isotherme de la phase liquide est vérifiée pour une pression dans le ballon de

reflux qui est :
Po = 12,1 atm

V.3.2. La pression et la température au sommet de la colonne

1) La pression
En tenant compte de perte de charge de la colonne jusqu'au ballon de reflux, on
admet la pression au sommet de la colonne est supérieure de « 0,4 atm » que Pb,
c'est-a-dire :

Ps= Pb + AP+ (V.11)
Ou : Py : La pression dans le ballon de reflux, Ps : La pression au sommet de la
colonne, AP1: les pertes de charges dues aux résistances des conduites du
condenseur (sachant que AP1= 0,2 + 0,4 atm).
Ps=12,1+0,4

Soit : Ps = 12,5 atm

2) La température
La température au sommet de la colonne correspond a celle de rosée et du distillat,
ou la premiéere goutte du condensat liquide apparait qui est déterminée par
approximations successives, pour une pression de 12,5 atm a 38°C selon I'équation
de l'isotherme de la phase vapeur :
2Y'oilKi=1 (V.12)

Les coefficients d'équilibre Ki sont trouvés d'aprés I'abaque de Scheibel et Jenny
(Annexe 1).

Tableau V.6 : Coefficient d'équilibre au sommet de la colonne

Constituant Y’bi Ki (a 38°C et 12,5 atm) Y’oi/ Ki
CHa4 0,0000 15 0,0000
C2Hs 0,0118 3 0,0354
CsHs 0,9725 0,987 0,9598

iCaH10 0,0156 0,46 0,0071
nCaH1o 0,0000 0,36 0,0000
iCsH12 0,0000 0,16 0,0000
nCsHq2 0,0000 0,115 0,0000

)3 0,9999 - 1,0023

Donc l'isotherme de la phase vapeur est vérifiée pour une température de sommet

de la colonne qui est :
Ts = 38°C
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V.3.3. La pression et température au fond de la colonne

1) La pression
Généralement, la perte de charge entre le sommet et le fond de la colonne sont
estimées a 0,3 atm qui est dues aux résistances des plateaux. Dans ce cas la

pression au font de la colonne est :

Pt = Ps+ AP2 (V.13)
Pr=12,5+0,3
Dong : Pt = 12,8 atm

2) Latempérature
La température au fond de la colonne correspond a la température de bulle (point
d'ébullition initiale), ou la premiére bulle du gaz apparait, elle est déterminée par

I'équation suivante :
2 Xri*Ki=1 (V.14)

Comme pour le sommet de la colonne, on vérifie la contrainte (V.14) par
approximation successives pour les différents coefficients d'équilibre supposés.

Tableau V.7 : Coefficient d'équilibre au fond de la colonne (Résidu

Constituant X’ri Ki (a 88°C et 12,8 atm) X’ri* Ki
CH4 0,0000 21 0,0000
C2Hs 0,0000 5,2 0,0000
CsHs 0,0658 2 0,1316

iCaH10 0,3079 1,11 0,3418
nCaH1o 0,6247 0,84 0,5248
iCsH12 0,0012 0,44 0,0005
nCsH12 0,0003 0,4 0,0001

z 0,9999 - 0,9988

Donc l'isotherme de la phase liquide est vérifiée pour une température de fond de la

colonne qui est :
Ti = 88°C

V.3.4.La pression et température dans la zone d’alimentation
1) La pression
La pression de l'alimentation Pa est prise comme étant la moyenne entre celle du

sommet et du fond de la colonne, on utilise I'’équation suivante :
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rem (559

(V.15)

12,5+12,8)

PA:( 2

Donc :
Pa= 12,65 atm

2) La température
Dans ce type de contacteur, le cas le plus possible est celui d’une charge liquide.
Nous commencerons donc, par faire le calcul dans ce sens.
La température de I'alimentation représente la température de bulle, elle est calculée
aussi par la résolution de I'équation d’isotherme de la phase liquide :
2 XL*Ki=1 (V.16)
Cette équation nécessite aussi un calcul par approximation successive sur la

température a une pression constante de 'alimentation.

Tableau V.8 : Coefficient d'équilibre de I'alimentation

Constituant XL |Ki(a65°Cet12,65atm)| XLi*Ki
CHa4 0,0000 18 0,0000
C2Hs 0,0039 4,15 0,0161
CsHs 0,3646 1,52 0,5541

iCaH10 0,2116 0,795 0,1682
nCaH1o0 0,4189 0,625 0,2618
iCsHq2 0,0008 0,295 0,0002
nCsHq2 0,0002 0,25 0,0001

)3 1,0000 - 1,0005

Donc l'isotherme de la phase liquide est vérifiée pour une température d’alimentation

quiest: Ta = 65°C

Les parametres de marche de la colonne du dépropaniseur sont regroupés dans le
tableau suivant :
Tableau V.9 : Parameétres de marche du dépropaniseur aux différentes zones

Ballon de reflux Sommet Alimentation Fond
Po (atm) | Tp (°C) | Ps (atm) | Ts (°C) | Pa(atm) | Ta (°C) | Pt (atm) | Tt (°C)
12,1 35 12,5 38 12,65 65 12,8 88
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V.4. Calcul des volatilités relatives
Pour le calcul du taux de reflux minimum du mélange complexe, on utilise la méthode
d’UNDERWOOD. Le calcul du nombre de plateaux théorique minimum qui
correspond au taux de reflux total est donné par I'équation de FENSKE [1]. Pour
cela, il est nécessaire de connaitre la volatilité relative de chaque constituant.
La volatilité est la mesure de la capacité d’une substance a se vaporiser. Il s’agit d’'un
parameétre important pour définir la qualité d’un carburant. Le concept de volatilité
relative est utilisé pour caractériser la facilité de séparation d’'un mélange par
distillation.
On calcul les volatilités relatives des constituants aux difféerentes zones de la colonne
en se basant sur la formule suivante :

Ki

o =S (V.17)

Ky

Ou :q;: volatilité relative du constituant « i » ; K; : coefficient d’équilibre du constituant
« i »; K.: coefficient d’équilibre du constituant de référence.

La volatilité a est calculée par rapport au constituant clé lourd, qui est présent a la
fois dans le résidu et dans le distillat. Si ce constituant présent dans le distillat en
grande quantité et en quantité moindre dans le résidu, il représente alors la clé
légére ou la clé volatile, par contre si ce constituant est en grande quantité dans le
résidu et en quantité moindre dans le distillat, il représente la clé lourde. Pour cela on
admet comme constituant clé lourd le iC4H10 €élément de référence dans le résidu ; et

le CsHs comme constituant clé léger.

L'élément de référence clé-lourd est le iC4H10, donc les valeurs de Kr pour chaque

zone sont présentés dans le tableau ci-dessous ;

Tableau V.10 : la constante d'équilibre de I'élément de référence pour chaque zone
Zones | Alimentation | Rectification | Epuisement
Kr 0,795 0,46 1,11

Les valeurs moyennes des volatilités relatives sont déterminées par les formules

suivantes :
» Pour la zone de rectification : apim= 0,5(aLi + api) (V.18)
» Pour la zone d'épuisement : arim= 0,5(aLi + aRi) (V.19)
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Ou:
i, api, ORi: les volatilités relatives entre le constituant clé lourde et le
constituant « i » respectivement dans la zone d'alimentation, rectification et
d'épuisement ;
dpim, ORim : les volatilités relatives moyennes du constituant « i » par rapport a
la clé lourde dans la zone de rectification et d'épuisement.
Tableau V.11 : Coefficient d'équilibre, volatilités relatives et moyennes aux
différentes zones
Zone Zone de Zone
Constituants | d'alimentation Rectification d'épuisement
Ki oL Ki i OIDim Ki ORi ORim
CH4 18,00 | 22,64| 15,00 | 32,60 | 27,62 | 21,00 | 18,92 | 20,78
C2Hs 4,15 522 | 3,00 | 6,52 | 587 | 0,52 | 0,47 2,84
CsHs 1,52 1,91 | 0,987 | 2,14 | 2,025 | 2,00 | 1,80 1,85

iCsH10 0,795 | 1,00 | 0,46 | 1,00 | 1,00 | 1,11 | 1,00 1,00
nCsHwo | 0625 | 0,78 | 0,36 | 0,78 | 0,78 | 0,84 | 0,75 0,76
iCsH12 0,295 | 0,37/ | 0,16 | 0,35 | 0,36 | 0,44 | 0,39 0,38
nCsHi2 | 0,25 0,31 | 0,115 | 0,25 | 0,28 | 0,40 | 0,36 0,33

V.5. Taux de vaporisation et composition des phases vapeur et
liquide de I'alimentation
Le taux de vaporisation de la charge d’alimentation eo et la composition des phases

vapeur et liquide sont calculé par approximation successive en utilisant les formule

suivantes :
] _ X’Li —
LXoi =2 1+eo(Kpi-1) 1 (V.20)
YYo= 2K xXp =1 (V.21)

Avec: X'yi, Y'o; et X'1; sont respectivement les concentration molaire de I'élément « i »
dans la phase liquide et dans la charge.

Aprés plusieurs calculs itératifs on a trouvé que : eo = 0 est la seule valeur qui vérifie
I'équation ; cette valeur de eo montre que la charge est admise a I'état liquide.

Les résultats de calcul de taux de vaporisation de la charge d’alimentation ainsi que

sa composition sont rassemblés dans le tableau suivant :
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Tableau V.12 : Taux de vaporisation et composition des phases vapeur et liquide de

I'alimentation
Constituant X’Li | Ki(a65°Cet12,65 atm) | 1+eo (Ki-1) | Xoi Y’oi

CH4 0,0000 18 1,34 0,0000/| 0,0000
C2He 0,0039 4,15 1,063 0,0036| 0,0150
CsHs 0,3646 1,52 1,01 0,3609| 0,5486
iCaH10 0,2116 0,795 0,996 0,2124| 0,1689
nCsH1o 0,4189 0,625 0,992 0,4222| 0,2639
iCsH12 0,0008 0,295 0,986 0,0008/| 0,0002
nCsH12 0,0002 0,25 0,985 0,0002|0,00005

z 1,0000 - 7,372 1,0001| 0,996

V.6.Calcul du taux et du débit de reflux
V.6.1.Calcul du taux et du débit de reflux minimaux
C’est le rapport du débit molaire du liquide et le distillat, qui assure la continuité du
liquide entre le sommet de la colonne et le plateau d’alimentation et la stabilité
thermique des plateaux, I'estimation du taux de reflux minimal peut étre réalisée par
la méthode d’'UNDERWOOD qui propose pour cela I'équation suivante :

("min + 1 = L 20 (V.22)

ALi—@

¢ : Parametre conventionnel déterminé par itération successive a partir de I'’équation

suivante :
ep = Z“LLXM (V.23)

aLi—¢

La valeur correcte de ¢ varie entre la volatilité relative des deux constituants clés
lourds et Iégers dans la zone d'alimentation, c'est a dire :
aLic4 < @ < OLC3
1< ¢ <1,91
Les résultats du calcul approximatif de la valeur de ¢ sont regroupés dans le tableau

suivant :
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Tableau V.13 : Calcul du paramétre de I'équation d'UNDERWOOD

Constituant

X'Li oL XLi*ai aci- @ | (au*X'Li)/( aLi- @)
CHas 0,0000 22,64 0,0000 21,30 0,0000
C2He 0,0039 5,22 0,0203 3,88 0,0052
CsHs 0,3646 1,91 0,6963 0,57 1,2215
iCaH10 0,2116 1,00 0,2116 -0,34 -0,6223
nCaH1o 0,4189 0,78 0,3267 -0,56 -0,5833
iCsH12 0,0008 0,37 0,0003 -0,97 -0,0003
nCsH12 0,0002 0,31 0,00006 -1,03 0,00006
z 1,0000 32,23 1,2552 22,85 0,0207
Les résultats de calcul montrent que ¢ =1,34 pour eo = 0,02 ;
D'ou la valeur du taux de reflux minimal (rf) min est :
(rf) min= 2,2288 ﬁ
Le débit de reflux froid minimal est calculé par la loi suivant :
gxmin= (rf) min*D’ (V.24)

gXmin= 171,5164 Kmol/h }

V.6.2. Calcul du taux et du débit de reflux optimaux
On commence par I'optimisation du taux de reflux, pour cela on applique I'équation
de Gilliland suivante :

(rf) op = 1,3 (rf)min + 0,3 (V.25)

Donc : () op = 1,3*2,2288 + 0,3 (V.26)

(1) op = 3,1974 }

Le débit de reflux froid optimal gxop est calculé a partir de I'équation suivante :
OXop= (I’f) op” D’ (V.27)

Oxop=246,0546 Kmol/h }

V.7. Calcul du taux et du débit de rebouillage

V.7.1. Calcul du taux et du débit de rebouillage minimal

Le taux de rebouillage minimal (rb) min €st calculé par la formule de Gilliland suivante :

___ y XRi *¥0Li
(I’b) min= Z—Gu—(p

(V.28)
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(ro) min=1,5558

Le débit de reflux chaud minimal Gxmin est calculé par I'équation suivante :
Gixmin = (ro)min* R’ (V.29)

Gxmin =243,6048 Kmol/h g

V.7.2. Calcul du taux et du débit de rebouillage optimal
Le taux de rebouillage optimal (ro)op €st déterminé par la relation suivante :

(o)op=[ (11)op = +(1-€0)=- ] — 1 (V.30)

(fb) 0p=2,0330 }

Le debit de reflux chaud optimal Gxop est calculé comme suit:
Gixop =(rb)op* R’ (V31 )

Gixop =318,3241 Kmol/h }

V.8. Calcul du nombre de plateaux théoriques
V.8.1. Calcul du nombre de plateaux dans la zone de rectification

> Calcul du nombre de plateaux théoriques
Pour déterminer le nombre de plateaux théoriques de la colonne de distillation, il faut
tout d'abord calculer le nombre de plateaux minimal a reflux total.
Le nombre de plateaux minimal dans la zone de rectification peut étre obtenu a partir
de I'équation de Fenske suivante :

1 X'pes*X'Lic
N R min=—=7zlog = e (V.32)
log_—=*= " = X'pics *XLC3
LiC4

Ou : arcs : la volatilité relative moyenne du constituant clé-volatil dans la zone de
rectification (propane) ;
aLics : la volatilité relative moyenne du constituant clé-lourd dans la zone de

rectification (butane).

[0,9725*0,2116]

Alors : N R min=
ors R min 0,3646%0,0156

log(2.025)

N r min= 5,0859 Plateaux

Une fois que le nombre de plateaux minimal et le taux de reflux ont été déterminés,
le nombre de plateaux théoriques peut étre considéré comme une fonction du taux

de reflux qui est obtenu en se référant a la corrélation de Gilliland suivante :
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NR—Npmin _ f T op—( min (V 33)
Ng+1 (rPop+1 '
Sachant que: T Fop— (T Hmin _  31974-22288 _ 0.23
(rflop+l 3,1974+1

D'aprés le diagramme de Gilliland (Annexe 2), on reléve pour la valeur 0,23 le

rapport égale a 0.40, d'ou : W =0,43
R

Donc :
Nr = 9,6770 Plateaux

» Calcul du nombre de plateaux réels
Pour calculer le nombre de plateaux réels, il est courant d'utiliser la corrélation

suivante :
N reel= =2 (V.34)

g
Ou Eq : Représente l'efficacité des plateaux réels tel que : Eq = 0,65 (dans le cas des
plateaux a clapets). Le nombre total de plateaux dans cette zone est :
28772 _14,8877

0,65

Nrréel =15 Plateaux

NR réel=

V.8.2. Calcul du nombre de plateaux dans la zone d'épuisement

» Calcul du nombre de plateaux théoriques
Le nombre de plateaux théorique dans cette zone est calculé a l'aide de I'équation de
Fenske appliquée aux constituants clé entre I'alimentation et le résidu comme suit :

1 X'rc3*X'Rica
NEe min=logm lOg [M] (V35)

. X'Lica *X'RC3
arica

Avec : arcs : la volatilité relative moyenne du propane dans la zone d'épuisement et

aLica: la volatilité relative moyenne du butane dans la zone d'épuisement.
Alors :

0,3646*0,3079]

N E min= 1185 lOg [
log=22 0,2116%0,0658

N E min = 3,3929 plateaux w

On utilise le diagramme de Gilliland (Annexe 2) qui donne la relation entre le nombre

de plateaux théoriques Nk et le nombre minimal de plateaux théorique Ne min :
NE—NEmin — f <(Tb)op_(rb)min> (V36)

Ng+1 (rb)op'l'l
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Tp)op—(Tb)min  2,0330—1,5558
(rp)op+l  2,0330+1

Sachant que: = 0,16

D'aprés le diagramme de Gilliland, la valeur 0,16 correspond au rapport suivant :
NE - NEmin
—F—=10,48
Nz +1

Dot : N e=7,4478 Plateaux

> Calcul du nombre de plateaux réels
En tenant compte de l'efficacité des plateaux a clapet Eg = 0,65, le nombre de

plateaux réels dans cette zone est :
__Ng _ 74478 _
NE reel = Eg = _0,65 =11 ,4582
Donc :
NE réel = 12 Plateaux

V.8.3. Calcul du nombre de plateaux total dans la colonne
Le nombre total de plateaux dans la colonne est défini comme suit :

NT=NR réei+NE réel (V.37)
Nr=15+12
Alors : Nt = 27 Plateaux

Cette valeur est comparable a la valeur du design qui est de 30 plateaux (Annexe 8).

V.9. Détermination du plateau d'alimentation

L'alimentation est soit injectée dans un plateau qui présente les mémes paramétres
(T, P) ou elle sera directement en équilibre, soit sur un plateau de température

élevée que cette derniere, et dans ce cas-la elle subira un flash.
Pour cela la méthode de Kirk Bride peut étre utilisée pour déterminer le rapport entre
les nombres de plateaux théoriques situés au-dessus et au-dessous du plateau

d'alimentation.
log (%) = 0,206 log {% (M) (m)z} (V.38)

X'Lcz/ \X'pica
Ou : M et P sont les nombres de plateaux théoriques situés respectivement au-
dessus et au- dessous du plateau d'alimentation.

Sachantque :  log (%) = 0,206 log {156'5785 (0’2116) (0'0658)2}

76,9546 \0,3646 0,0156

M =1,31

P - )
Dou : Nr=M+P + 1 (V.39)
On admet : P =10,82 ~ 11 Plateaux et M =14,41 ~ 15 Plateaux

Donc I'alimentation se fait au niveau du 12°™¢ plateau a partir du bas.
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V.10. Bilan thermique de la colonne
L'établissement du bilan thermique de la colonne est nécessaire pour vérifier le débit
du reflux liquide provenant du condenseur et du rebouilleur ainsi pour déterminer

leurs charges thermiques. L'équation du bilan thermique de la colonne entiére s'écrit:

Qro + L'ht =D’hp + R'hr + Qc (V.40)
Qu=L"*he (V.41)
Qr=R'*hr (V.42)
Qo=D"*hp (V.43)
Qc = (D’+ gxop)*(Hb-hD) (V.44)

La charge thermique fournie par le rebouilleur Qro déterminée a partir du bilan
thermique, est représentée dans I'équation suivante :

QRo=Qr + Qo + Qc— QL (V.45)
hL=eo0 " Ho + (1 - eo) ho (V.46)
Qr = GXop (HR - hgr) +R’ (hR-hgr) (V47)

Ou:
L', D’, R' : débits molaires de la charge, du distillateur et du résidu [Kmol/h];
Q. : charge thermique de I'alimentation [Kcal/h] ;
Qr : charge thermique du résidu [Kcal/h] ;
Qb : charge thermique du distillat [Kcal/h] ;
Qc : charge thermique du condenseur [Kcal/h] ;
Qrob: charge thermique fournée par le rebouilleur [Kcal/h] ;
hr: enthalpie de résidu en état liquide [Kcal/Kmol] ;
ho : enthalpie de distillai en état liquide [Kcal/Kmol] ;
Hb : enthalpie de distillat en état vapeur [Kcal/Kmol] ;
Hr : enthalpie de la phase vapeur provenant de rebouilleur [Kcal/Kmol] ;
h. : Enthalpie de la charge [Kcal /Kmol] ;
eo : Taux de vaporisation de la charge ;
Ho : Enthalpie de la phase vapeur de la charge [Kcal /Kmol] ;
ho: Enthalpie de la phase liquide de la charge [Kcal /Kmol] ;
hgr : Enthalpie du liquide alimentant le rebouilleur [Kcal /Kmol] ;
Oxop : Débit du reflux froid optimal [Kmol /h] ;
Gixop: Débit du reflux chaud optimal [Kmol /h] ;
Gr : Débit de vapeur provenant du rebouilleur [Kmol /h] ;
gr : Débit de liquide qui alimente le rebouilleur [Kmol /h] ;
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Les débits de reflux froid et chaud optimaux sont calculés précédemment (V.6.2 et
V.7.2),d'ol:  gxop=246,0546 kmol/h et Gxop= 318,3241 kmol/h

V.10.1. Composition et masse molaire moyenne de la vapeur provenant du
rebouilleur

Connaissant la composition du résidu, la composition de la vapeur provenant du
rebouilleur sera déterminée selon I'équation suivante :

Y'Ri= Aim*X/Ri
X aim*X'Ri

(V.48)

Les résultats de calcul sont représentés dans le tableau suivant :

Tableau V.14 : Composition de la vapeur provenant du rebouilleur

Constituant| X'ri orim | X’Ri*ORim | Y’Ri Vapeur Gr
Mi | Mi*Y'ri
CHa 0,0000 | 20,78 | 0,0000 | 0,0000 | 16 | 0,0000
C2He 0,0000 | 2,84 | 0,0000 | 0,0000 | 30 | 0,0000
CsHs 0,0658 | 1,85 | 0,1217 | 0,1345 | 44 | 5,9180
iCaH10 0,3079 | 1,00 | 0,3079 | 0,3402 | 58 | 19,7316
nCaH1o 0,6247 | 0,76 | 0,4748 | 0,5246 | 58 | 30,4326
iCsH12 0,0012 | 0,38 | 0,0004 | 0,0005| 72 | 0,0288
nCsHi2 0,0003 | 0,33 | 0,0001 | 0,0001 | 72 | 0,0072
z 0,9999 | 27,94 | 0,9049 | 0,9990 | 350 | 56,1182

V.10.2. Composition et masse molaire moyenne du liquide qui alimente le
rebouilleur

Connaissant la composition de la vapeur provenant du rebouilleur, la composition du
liquide descendant du premier plateau et déterminée par la formule suivante :

Xii= =Yg + = X'pi (V.49)

. Thoptl  2,033+1
D’ou : m=—t—=
Thop 2,033

L’équation (V.49) devient donc :

=1,4919

X'Li= 0,6703 Y'g; + 0,3297 X's;

Les résultats de calcul sont regroupés dans le tableau suivant :
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Tableau V.15 : Composition du liquide qui alimente le rebouilleur

Constituant| 0,6703 * Y'ri | 0,3297 * X'ri X'u Liquide gr

. Mi Mi*X i

CHas 0,0000 0,0000 0,0000 16 | 0,0000
C2Hs 0,0000 0,0000 0,0000 30 | 0,0000
CsHs 0,0901 0,0216 0,1118 44 | 49148
iCaH10 0,2280 0,1015 0,3295 58 [19,1110
nCsH1o 0,3517 0,2059 0,5576 58 [32,3408
iCsHq2 0,0003 0,0004 0,0007 72 | 0,0504
nCsHi2 0,0001 0,0001 0,0002 72 10,0144

z - - 0,9997 350 |56,4311

V.10.3. Calcul des masses moléculaires moyennes des phases liquide et

vapeur

> Lacharge

Pour la phase liquide :

Pour la phase vapeur :

liquides de la charge.

Mm =2 X'Oi

* Mi

Mm =X Y'o * M
Ou : Y'oi, X'oi sont les compositions molaires respectivement des phases vapeurs et

(V.50)
(V.51)

Tableau V.16 : Composition et masse moléculaire moyenne de la phase liquide de la

charge

Constituant| Mi Phase liquide go
X'oi X'oi * Mi Xoi

CHas 16 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0000
C2He 30 | 0,0036 | 0,1080 | 0,0020
CsHs 44 | 0,3609 | 15,8796 | 0,3003
nCaH1o 58 | 0,4222 | 24,4876 | 0,4632
iCaH10 58 | 0,2124 | 12,3192 | 0,2330
iCsH12 72 | 0,0008 | 0,0576 | 0,0011
nCsH12 72 | 0,0002 | 0,0144 | 0,0003

z - 1,0001 | 52,8664 | 0,9999

La masse moléculaire moyenne de la phase liquide est :

Mn = 52, 8664 Kg/Kmol
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Tableau V.17 : Composition et masse moléculaire moyenne de la phase vapeur de

la charge
Constituant| M Phase vapeur Go
Mi * Y'oi Yoi

CH4 16 0,0000 0,0000 | 0,0000
C2Hs 30 0,0150 0,4500 | 0,0091
CsHs 44 0,5486 | 24,1384 | 0,4855
nCsH1o 58 0,2639 | 15,3062 | 0,3080
iCaH10 58 0,1689 9,7962 | 0,1970
iCsH12 72 0,0002 0,0144 | 0,0003
nCsH12 72 | 0,00005 | 0,0036 | 0,0001
z - 0,9970 | 49,7088 | 1,0000

La masse moléculaire moyenne de la phase vapeur est :

Mm =49,7088 Kg/Kmol

> Distillat et résidu
Les résultats de calcul des masses moléculaires moyennes du distillat et du résidu

sont résumés dans le tableau suivant :

Tableau V.18 : Composition et masses moléculaire moyenne du distillat et du résidu

Constituants| Mi Distillat D Résidu R

Y'pi Mi* Y'oi| X'ni X'ri * Mi

CHs 16 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0000
C2He 30 | 0,0118 | 0,3540 | 0,0000 | 0,0000
CsHs 44 | 0,9725 |42,7900| 0,0658 | 2,8952
iCsH10 58 | 0,0156 | 0,9048 | 0,3079 | 17,8582
nCsH1o 58 | 0,0000 | 0,0000 | 0,6247 | 36,2326
iCsH12 72 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0012 | 0,0864
nCsH12 72 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0003 | 0,0216

) - 0,9999 (44,0480 0,9999 | 57,0940

Alors :

» La masse moléculaire moyenne du distillat est :  Mm = 44, 048 Kg/Kmol

> La masse moléculaire moyenne du résidu est:  Mm = 57, 094 Kg/Kmol

V.10.4. Calcul des enthalpies des différents flux
Les enthalpies sont déterminées par le monogramme de I'enthalpie en fonction de la
pression, la température et la masse moléculaire moyenne (Annexe 3,4 et 5).
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Avec: 1 BTU/Ib = 0,55564 Kcal/Kg ;
1°F=1,8 *(°C) + 32 ;
1 atm = 14,69 Psia ;
1 Kcal = 4,18 KJ.

Les résultats de calcul sont résumés dans le tableau suivant :
Tableau V.19 : Enthalpies des différents flux
Flux Mm [Température| Pression Enthalpies

Ce °F | atm | Psia |BTU/Ib/Kcal/Kg Kcal/Kmol
Charge liquide : | 52,87 | 65 149 |12,65/185,828| 67,81 | 37,68 | 1992,00
Chargg%:)l))eur: 49,71 | 65 149 |12,65/185,828|104,15| 57,87 | 2876,14
Distillcirt(li;zlide: 44,05 | 35 95 |12,10(177,749| 35,47 | 19,71 868,22
Distﬁl)%otp\fgglur: 4405 | 38 | 100,4 {12,50(183,625| 98,16 | 54,54 | 2402,49
Résigu(!-';)' (hs) | 57,10 | 88 | 190,4 |12,80/188,032| 93,80 | 52,12 | 292,32

V.10.5. Calcul des charges thermiques
Le calcul des charges thermiques dans le dépropaniseur est indiqué ci-dessous :

V. 10.5.1. Calcul de la charge thermique de I'alimentation
Qu=L"*he
D'ou : hL=eo0* Ho+ (1 -e0) *ho
hL = 0,02 * 2876,14 + (1 — 0,02) * 1992
hL = 2009,68 kcal/Kmol
Sachant que : L' = 233,5331 Kmol/h
Donc : QL = 233,5331 * 2009,68

QL= 4693,27. 102 Kcal/h

V.10.5.2. Calcul de la charge thermique du distillat
Qo=D*hp
Qo = 76,9546 * 868,22

Donc : Qo = 668,13.102 Kcal/h

V.10.5.3. Calcul de la charge thermique du condenseur
Qc = (D'+ gxop) * (Ho — hp)
Qc = (76,9546 + 246,0546) * (2402,49 — 868,22)

Donc : Qc = 4955,83. 102 Kcal/h
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V.10.5.4. Calcul de la charge thermique du résidu
Qr=R'*hr

Qr = 156,5785 * 292,32

Donc : Qr = 457,71. 10%2Kcal/h %

V.10.5.5. Calcul de la charge thermique fournée par le rebouilleur
Qro=Qr+ Qb + Qc—QL
Qro = (457,71+ 668,13+ 4955,83 - 4693,27) 102

D :
one Qrb = 1388,4.102 Kcal/h

V.11. Dimensionnement de la colonne

V.11.1. Diametre de la colonne
» La zone de rectification

Le diamétre de la colonne est calculé d'apres le premier plateau de la zone de
rectification, car la téte de la colonne est I'endroit le plus chargé par les vapeurs que
les autres sections.

D'apres I'équation suivante :

p=2(5)" =2(2)" (V.52)

Ou : D : Diameétre de la colonne (m) ; S : Section de la colonne (m?) ; V : Débit
volumique des vapeurs au sommet de la colonne (m%h) ; W : Vitesse admissible des

vapeurs (m/s).

A. Débit volumique des vapeurs
Le débit volumique est calculé d'aprés la formule suivante :

V=0224%7*\y* Tst27) (V.53)

(Ps*273)

Ou : V : débit volumique des vapeurs (m3h) ; Vm : débit molaire des vapeurs (mol/h);
Z: facteur de compressibilité ; Ps : Pression au sommet de la colonne (Ps= 12,5 atm);
Ts : température au sommet de la colonne (Ts = 38°C).

Sachant que : Vm = (gxop + D) = D™ [(r)op + 1] (V.54)

Vi = 76,9546 * [3,1974 + 1]

Donc :
Vm = 323,009 Kmol/h
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> Facteur de compressibilité
Comme la pression dans la colonne est assez élevée, on doit tenir compte du facteur
de compressibilité pour les vapeurs, Ce facteur est déterminé d'aprés les parametres
critiques (température et pression), connaissant ces derniers qui sont aux conditions
de téte de colonne T = 38 °C et P = 12,5 atm, on calcul les paramétres réduits
d'aprés les formules suivantes :

Pour la température réduite :

Tr= ;—z Ou: Te = =Y * Tic (V.55)
Pour la pression réduite :
P = ﬁ—i Ou: Pc = £Y'ni * Pic (V.56)

D'ou : les coordonnées critiques (température et pression) des constituants sont
extraits d'apres le tableau des coordonnées critiques (Annexe 6). Le calcul des
parametres critiques est résumé dans le tableau suivant :

Tableau V.20 : Calcul de température et pression réduite

Constituant| Y'ni | Tic(°K) | Pic (atm)| Y'i * Tic | Y'ni * Pic
CHa 0,0000| 191,1 45,8 0,0000 | 0,0000
C2He 0,0118| 305,5 48,2 3,6049 | 0,5688
CsHs 0,9725| 370,0 42,0 |359,8250| 40,8450
iCaH10 0,0156 | 408,1 36,0 6,3664 | 0,5616
nCsH1wo |0,0000| 4252 37,5 0,0000 | 0,0000
iCsH12 0,0000| 461,0 32,9 0,0000 | 0,0000
nCsH«2 |0,0000| 469,8 33,3 0,0000 | 0,0000

z 0,9999 - - 369,7963 | 41,9754

D'aprés le tableau V.20 : Tc = 369,7963 °K ; Pc= 41,9754 atm.

La température réduite et la pression réduite peuvent étre calculées comme suit :

T y_~ 38+273,15
Tr= —t dou:Tr=

T~ 240 70472

= 0,8414°K

P
Pr=-3

Pc

12,5
41,9754

dou : Pr=

= (0,2978 atm

Le facteur de compressibilité (Z) est obtenu a partir de I'abaque qui relie Z, Pret Tr
c-a-d Z=f (Pr, Tr) (Annexe 7), on trouve que : Z = 0,78. Donc le débit volumique des

vapeurs est :
V=224%0,78 * 323,009

» 38+273
273%12,5

Donc:
V = 514,3337 m3/h = 0,1429 m?/s
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B. Vitesse admissible des vapeurs
La vitesse admissible des vapeurs est donnée par la formule de Souders-Brown :

1/2

W=8,47* 105 * C * (£52) (V.57)

Ou : C : coefficient qui dépend du type de plateau, de l'espacement entre les
plateaux et la charge sur les plateaux ; p¥': masse volumique des vapeurs (kg/m?3)
;pY : masse volumique de liquide (kg/m®). Les valeurs du coefficient C sont

résumées dans le tableau suivant:

Tableau V.21 : Valeurs du coefficient C.
Distance entre deux plateaux He (mm) 400 | 600 | 800
C 400 | 580|680
520 | 760|900

On prend C = 590 pour Hp= 600 mm pour les plateaux a clapets ;

> La masse volumique des vapeurs

pV = Imtm (V.58)

Ou : Vm : débit molaire des vapeurs en (Kmol/h) ; V : débit volumique des vapeurs
(m3/h) ; Mm : la masse moléculaire moyenne du distillat (Kg/kmol) ;
323,009 = 44,048

514,3337

V:

p

Donc :
pV = 27,6628 Kg/m?3

> La masse volumique du liquide
La masse volumique du liquide a 38°C (p" = p®®,) a température "t" est donnée par
I'équation suivante :
pt = p?%, —ax (t-20) (V.59)

Ou : p*°, la masse volumique a 20°C (Kg/md) ;

Sachant que : a =0,001828 — 0,00132 * p*°, (V.60)

Avec : 1.y (X—D) (V.61)

Xbi, la concentration massique de I'élément " i" déterminé par la relation suivante :

X'pi*Mj
Xy = DT
D™ 5 x'pieM;

(V.62)
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Les concentrations massiques sont données dans le tableau suivant :

Tableau V.22 : Concentrations massiques des constituants

Constituants | M; X'pj X'pi * M Xpj
CH4 16 0,0000 0,0000 | 0,0000
C2Hs 30 0,0118 0,3540 | 0,0080
CsHs 44 0,9725 | 42,7900 | 0,9714

iCaH10 58 0,0156 0,9048 | 0,0205
nCsH1o 58 0,0000 0,0000 | 0,0000
iCsH12 72 0,0000 0,0000 | 0,0000
nCsH12 72 0,0000 0,0000 | 0,0000

z - 0,9999 | 44,0488 | 0,9999

Le calcul de pioiest représenté dans le tableau suivant :

Tableau V.23 : calcul de la masse volumique du liquide a 20 °C

constituants Xpi | p3% (Kg/m®) |  Xp;/p3°
CHa 0,0000 192,79 0,0000
C2He 0,0080 370,42 0,000021597
CsHs 0,9714 501,80 0,001935831
nCsH1o 0,0205 550,00 0,000037272
iCaH10 0,0000 556,00 0,0000
nCsH12 0,0000 929,00 0,0000
iCsH12 0,0000 929,00 0,0000
2 0,9999 4029,01 0,0019947

1
0 0019947

Donc : p3? alors: 20 = 501,3285 Kg/m3

a =0,001828 — 0,00132 * p2°
a =0,001828 —0,00132 * (0,5013285)

a =0,00116625

De plus : p38= p20 *(t-20)
p38= 0, 5013285 0,0011662 * (38 - 20)
p3%=0,4803369 g/cm3

p38= 480,3369 Kg/m®

La masse volumique de liquide sera : p,=p32 = 480,3369 Kg/m3

Alors la vitesse admissible des vapeurs sera :

480,3369—27,6628)]1/2
27,6628

W =847 * 105 * 590 * [(

W = 0,2021 m/s
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Chapitre V : Vérification de la section de séparation C302

C. Section de la colonne
S =

SN

Connaissant les valeurs de V et W, on calcul la section

S =22 4one : S =0,7070 m?

~0,2021

Le diamétre de la colonne est calculé comme suit :

0-2(2)"”

D (%7070 1/2
Donc : ( o )

D=0,95m §

> La zone d'épuisement
Pour la zone d'épuisement, on calcule le diamétre pour une température T = 88°C.
Avec la méme méthode on a déterminé les parametres suivant pour définir le
diameétre de cette zone :

Le débit volumique des vapeurs : V = 835,2195 m¥h

La masse volumique des vapeurs : pV = 32,4634 Kg/m3
La masse volumique du liquide : pl' =476,7399 Kg/m?3
La vitesse admissible des vapeurs : W =0,1849 m/s

La section de la colonne : S =1,25 m?

Donc, le diametre de la zone d'épuisement est :

0-2()"
D=1,26m }

V.11.2. Hauteur de la colonne
La hauteur de la colonne est estimée en donnant la distance qui sépare deux
plateaux successifs la valeur 0,60, sachant que la hauteur totale est donnée par

I'équation suivante :
Hr=hi+h2+hs+hs+hs (V.63)
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Chapitre V : Vérification de la section de séparation C302

Ou : Hr : la hauteur totale de la colonne; h1 : la hauteur de I'espace libre au-dessus
du plateau supérieur; hz : la hauteur de la zone de rectification; hs: la hauteur de la
zone d'expansion; hs : la hauteur de la zone d'épuisement; hs : la hauteur de I'espace
libre au-dessous du plateau inférieur.

> La hauteur de I'espace libre situé en téte de la colonne

Elle est égale au 1/2 du diamétre de la colonne

D 0,95
h1=; ; hi=—

=0,475m
2

La hauteur de cette espace est : h1 = 0,475 m
> La hauteur de la zone de rectification

Elle est déterminée par le produit du nombre d'espaces entre plateaux par
l'espacement.

h2=(Nr-1)*hp (V.64)
Ou : Nr: nombre des plateaux dans la zone de rectification ; hp : espace entre deux
plateaux « 0,60 m » ;
Donc : ha=(15-1)*0,60; h2=8,4m

» La hauteur de la zone d'expansion

La hauteur de la zone d'alimentation déterminée en tant qu'espacement entre 4
plateaux :

hs =3 * hp

h3=3*0,60;h3=1,8m

> La hauteur de la zone d'épuisement

Elle est déterminée comme le cas de la zone de rectification.

ha=(Ne-1) * hp (V.65)
Ou : Ne : nombre des plateaux dans la zone d'épuisement ;

ha=(12-1)* 0,60 ; ha = 6,6m

hs =3 m

Alors, la hauteur de la colonne est :
Hr=0,475+84+18+6,6 +3

Hr=20,275 m
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V.12.description du simulateur HYSYS

Aprés avoir calculé les différents paramétres par la méthode analytique, nous
passons a la méthode numérique (en utilisant le HYSYS) afin de comparer les
résultats.

Le logiciel HYSYS est un logiciel de simulation de procédés de génie chimique
développé par Hyprotech (Canada). Il permet le traitement des problemes simples,
tels que les séparations et les problemes plus complexes tel que la distillation
atmosphérique du pétrole brut et les transformations chimiques.

Les différentes taches qu’un simulateur de procédé devrait effectuer sont :
» La résolution des bilans matiéres et énergétiques.
> L’optimisation du procédé.
» Le dimensionnement des équipements.
» L’évaluation économique du procédé.

Le logiciel est un outil de dimensionnement utilisé par I'industrie du pétrole et du gaz
pour améliorer les opérations des procédés existants.

—
|
-
o
-
L 3
-
|
H
-

Mothing

Figure V.2 : Représentation du Flow-sheet de I'unité Gas-plant

Le logiciel < HYSYS > utilisé pour notre étude nécessite un minimum de données a
savoir :
- la composition de la charge et les conditions de fonctionnement du procédé,
ainsi que le choix du modeéle thermodynamique.
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- le modele thermodynamique utilisé est le modele de Peng-robinson ; ce
dernier est le plus recommandé pour les modeles basés sur les équations
d’états et les gaz comme le décrit le manuel << HYSYS>>.

Partie B : Calcul a 135% de charge

V.13.Calcul a 135% de charge

Il s'agit dans cette partie de recalculer les différents paramétres de marche avec une
augmentation de débit de la charge sans modification de la composition.

Les différents calculs effectués sur le diameétre et la hauteur avec une augmentation
de charge de 35 % permettront de déterminer la capacité de la colonne a traiter des
débits plus élevés que ceux utilisés actuellement.

V.13.1. Calcul du débit molaire de la charge

Le débit de I'augmentation 35% de la charge :

L= (12330%35)
- 100

= 4315,5 Kg/h

D'ou : le débit total correspond a 120% charge est :
L =12330 + 4315,5 = 16645,5 Kg/h

L = 16645,5 Kg/h

Le débit molaire est calculé a 'aide de la relation (V.4), ou :

,  14796,768
52,8004

L' = 315,2533 Kmol/h

= 280,2397 Kmol/h

Remarque :

» La méme méthode de calcul de 100% de la charge, suivre pour 135% de la
charge.

> Les résultats pour 135% de la charge sont résumés dans le tableau V.24.

> Les vérifications des résultats par le simulateur HYSYS pour 100 et 135% de
la charge sont résumées dans I'annexes 10 et 11.
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V.14. Analyse des résultats
Dans cette partie on procede a l'analyse des résultats de calcul en se basant sur la

comparaison des différents parametres correspond aux cas étudiés.

La comparaison des différents parametres de fonctionnement et de

dimensionnement de la colonne a 100 % et 135 % de charge (annexe 10 et 11) a

ceux du design établit en 2002 par I'lFP (Annexe 9) et celles de la raffinerie d’Alger

(Annexe 8) sont résumées dans les tableaux ci-dessous :

Tableau V.24 : Comparaison entre les différents cas étudies pour le dépropaniseur.

Premier | Deuxiéme | Troisieme | Quatrieme
cas cas cas cas
Désignation Charge Charge Résultats de
nominale | augmentée Design HYSYS a
100% 135% 100%
Température du 35 4413 43 41,529
ballon
Tempeérature| Température du 38 47,96 48 - 52 43,56
sommet
(°C) Température du 88 81,11 85-90 80,04
fond
Température 65 74,37 100 71,1
d'alimentation
Pression |Pression dans le 12,1 14,6 15-154 14,6
(atm) ballon
Pression du 12,5 14,6 15,2 14,6
sommet
Pression du fond 12,8 15,8 15,8 15,8
Pression 12,65 15,14 15,5 15,2
d'alimentation
Dimensions| Diamétre du 0,95 1,04 1,25 -
(m) sommet
Hauteur de la 20,275 - 21,3 -
colonne
Nombre de plateaux 27 30 30 27

L'analyse effectuée sur les différents cas étudiés se fait comme suit :

> Entre le cas de 100 % de charge et le cas design établit en 2002 (IFP) :

Les températures trouvées aux différents niveaux sont trop inférieures a ceux de

design, la pression dans le ballon de reflux est de (12,1et 14,6 atm) alors que le

design prévoit (15 a 15,4 atm) et les dimensions calculées (diamétre, hauteur et
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nombre de plateaux) sont inférieures a celles du design ce qui signifie que ces

derniéres ont trop affectés par cette nouvelle charge, ce qui explique que cette

colonne a été destinée pour traiter des débits plus élevés que ce utilise actuellement.

> Entre le cas de 100 % de charge et le cas 135 % de charge :

Les parameétres de marche calculées tels que les pressions restent constantes cela

correspond a la méme composition de la charge, en autre les dimensions calculées

sont comparables tel que le diametre qui est de (0,95m) a 100% et porte la valeur de

1,04m a 135 % ,et le nombre de plateau qui est de 27 plateau dans la charge actuel

(100%) par contre, il porte la valeur de 30 plateaux a 135%, cela di a I'augmentation

du débit d'alimentation de 35% qui engendre ses écarts de dimensions.

» Entre le cas 135 % de charge et le cas design :

Les parametres de marche (températures et pression) obtenues sont tres proches au

celles du design, et les dimensions sont proche que celles de design.

Tableau V.25 : Comparaison entre le cas de 100% de la charge et le cas actuel.

Premier cas| Quatrieme | Cas actuel
cas
Désignation Charge Résultats de | La raffinerie
nominale HYSYS a d’Alger
100% 100%
Température du 35 41,529 39
ballon
Tempeérature | Température du 38 43,56 47,5
sommet
(°C) Température du 88 80,04 70
fond
Température 65 71,1 -
d'alimentation
Pression (atm) Pression dans le 12,1 14,6 12
ballon
Dimensions Diameétre du 0,95 - 1,25
(m) sommet
Hauteur de la 20,275 - 21,3
colonne
Nombre de plateaux 27 27 30
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> Entre le cas 100 % de charge et le cas actuel de la raffinerie d'Alger :
Les températures obtenues sont trés proches au celles utilisées actuellement a la
raffinerie d'Alger, sauf que la température du fond (88 et 80,04°C) qui est trés élevée
a celle de la raffinerie (70°C) cela correspond a la baisse au débit du fluide chauffant
(Kérosene), les dimensions sont inférieures que celles de la raffinerie, ce qui désigne

que ces deux cas sont en conformité.
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Conclusion générale

Conclusion générale

Ce travail avait comme objectif la vérification des paramétres de marche ainsi que le
redimensionnement de la colonne de dépropanisation C302 de I'unité Gas-plant de la
raffinerie d'Alger pour une éventuelle augmentation de charge.

Dans une premiere étape, on a calculé la colonne C302 avec la charge et la
composition actuelle. Dans la seconde étape, on a estimé les paramétres de marche
précédente (température, pression) et le dimensionnement (diamétre, nombre de
plateaux) de la méme colonne pour une augmentation de charge de 35 % et étudié

l'impact sur ces derniers.

Les résultats de calculs ont fait apparaitre que lors du fonctionnement de la colonne
a 100 % de charge :

> Les températures que nous avons déterminé dans les différents niveaux sont
plus proches a celles utilisées actuellement et trop inférieures a ceux de
design ;

» La pression dans le ballon de reflux est de (12,1 et 14,6atm) alors que le
design en prévoit (15 a15,4 atm), et ce en tenant compte de la composition du
sommet ;

» Le nombre de plateaux calculé est de (27) alors que le design en prévoit un
nombre de (30);

> Le diametre calculé est de (0,95m) inférieur a celui du design qui est de
(1,25m) : ce qui laisse, a priori une marge pour une augmentation de charge ;

» La hauteur calculée (20,275 m) qui est inférieure a celle du design qui est de
(21,3m).

Ces résultats laissent a présager, que d'une maniére générale, la colonne est
surdimensionnée vue qu'elle a été destinée pour traiter des débits plus importants.

Les résultats obtenus pour un fonctionnement de 135 % de charge, ont mis en
évidence les remarques suivantes :
> Les températures et les pressions obtenues sont proches a celles utilisées
actuellement, et beaucoup plus proche a celles du design ;
> le diameétre calculé est de (1,04 m) qui se rapproche a celui du design qui est
de (1,25 m) ;
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» La hauteur calculée est de (21,03 m) qui est en conformité avec celle du

design qui est de (21,3 m).

La colonne de dépropanisation est trés affectée par cette nouvelle charge, ce qui

explique que cette derniére a été destinée pour traiter des débits plus élevés que

ceux utilisés actuellement.

A la base de ces résultats, mes recommandations pour améliorer le fonctionnement

de l'unité Gas-plant sont les suivantes :

>

Augmenter la température du fond de la C302 de (70°C) a environ (88°C)
en agissant sur le débit du fluide chauffant (Kérosene),

Remettre en marche la pompe P301 afin de maintenir la pression de
service ;

Le traitement permanant de I'eau de refroidissement pour éviter
I'encrassement des tubes du réfrigérant a eau E303 ;

Augmentation du débit de I'eau de refroidissement pour assurer une
bonne réfrigération ;

Ajustement de la pression du sommet de la C302 afin d'éviter le dégazage
des GPL vers fuel gaz;

Ramener le taux de charge a 35% du taux actuel et de travailler avec ce
régime d'une fagon permanente afin de pallier en plus la demande
importante future. Mais, aller au-dela de 135%, on risque d'avoir des
perturbations au niveau du fonctionnement de la colonne C302.
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Annexe 1 : Coefficient d’équilibre des hydrocarbures (Scheibel et Jenny)
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Annexe 2 : Corrélation de Gilliland
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Annexe 3 : Enthalpie des hydrocarbures paraffiniques a I'état vapeur
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Annexe 4 : Enthalpie des hydrocarbures paraffiniques a I'état liquide
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Annexe 5 : Enthalpie des hydrocarbures paraffiniques a I'état liquide
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Annexe 6 : Tableau des coordonnées critiques

TABLEAU 1116
COORDONNEES CRITIQUES (suite)
TEMPERATURE| PRESSION VOLUME |
SUBSTANCE CRITIQUE CRITIQUE CRITIQUE 2 P
(°K) (awm.) (cm? /mole)

Paratlines
Méthane ... ...... 191.1 45,8 99 0.289
Ethane. . .. 306,58 48,2 14 0,285
Propane .. R S N S 370 42 200 0.276
DeBULBNG . .2 ccanacacnsnnsscsanssanas 425.,2 37,5 255 0.274
Isobutane 4081 386 263 0,283
N-POMBNG .........ccco00v0000c00ass 469.8 33,3 n 0,268
Isopentane . 461 32.9 308 0.268
Néopentane . . 433.8 31.6 303 0.269
n-Hexane . .. 507.9 29.9 368 0.264
n-Heptane 540,2 27 426 0,259
n-Octane 5694 246 490 0.258
Oiéflines
Ethyléne . ... ............ 2824 50 124 0.267
Propéne 365 45,6 181 0,275
1-Buténe 4196 39,7 240 0,277
2-Buléne trans 430 41 236 0,274
Isobuténe 417.9 39,5 239 0,275
1-Penténe 474 40
2-Penténe 41756 40.4
3 Maéthylbuténe-1 464.8 33.8
2-Méthyl-2-buténe 470 34
Hexéne o 516.7
Octéne . 578
Dioftélines
Propadiéne R 393
1-3-Butadiéne . ..... 425 42,7 221 0.271 0.195
Acétyléniques
Acétyléne . 309 61.6 113 0,275 G.186
Propyne 401 52.8
SBIWD:  w e s 463.7
2-BIRW . . e s eaavaiaanaa 488,7
1-Pentyne ...... 4935
Cycloparatfines
Cyclopentane 511.8 44.6 260 0.276
MéEThylcyclopenten® . ... .......cecceenss 5328 37.4 318 0.273
Ethylcyclopentane 569.5 33,5 375 0.269
Cyciohexane : 553 40 308 0.272
Méthyleyclohexane 572.3 343 344 0.251
Aromatiques
et il B 562 48,6 260 0.274
TS D tor i v e b T At 594 416 320 0.273
XIS = A . 631.6 36,9
m-Xyléne 619 36
p-Xyléne 618 35
Ethylbenzéne 619.6 38
n-Propylbenzéne 638.8 32 430 0.262
Isaopropylbenzéne 635.9 32 430 0.264
Alcools
Méthano! ... .. 513.2 78,5 118 0,220
Ethanol . . 516 63 167 0,249
n-Propano! . 537 50.2 220 0.251
Isopropanol ... ............ 508.8 S3 218 .278
n-Butanol 561 49
sec-Butylaicool 538
tert- Butylalcool 508
. R P e G 692.4 60.5
o-Crésol 695 49,4
m-Crésol 705 45 310 0.241
p-Crésol 699 50.8
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Annexe 8 : Paramétres de marche des équipements de l'unité Gas-plant

Tableau 1 : Caractéristiques de la colonne C302 de I'unité Gas-plant

Nombre | Dimensions | Pression Température
Repéres Service de m Kg/cm? °C
plateaux Service Service | calcul Service Calcul
C302 | dépropaniseur 30 H=21.3 15.8 17.7 93 -
D=1.25

Tableau 2 : Parametres de marche du dépropaniseur C302

Repéres

Valeur de service

Emplacement

PRC302

15-15.4 Kg/cm?

Pression au sommet C302

Tableau 3 : Caractéristique du ballon de reflux du dépropaniseur

Dimensions | Pression Température
Reperes Service m Kg/cm? °C
Service Service | calcul Service Calcul
D303 Accumulateur téte de H=42 15.2 17.4 43 44
dépropaniseur D=14

Tableau 4 : Parameétres de marche de ballon de téte D303

Repéres

Valeur de service

Emplacement

Pl 311

15-15.4 Kg/cm?

Pression de ballon D303
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Annexe 9 : Plan de contrdle de qualité des produits

Plan de surveillance

Flow diagramme simplife

Plan de controle

(1) Ballon D301 :
Température d’alimentation
C301 :Ti 301

Pression :Pi301

(2) DééthaniseurC301 :

Température de
4émeplateau :TRC 301
Température sortie
sommet : Ti 303
Pression sommet : PRC
301

(3) Ballon D302 :

prise échantillon eau

(4) Dépropaniseur C302 :

Température alimentation :
Ti302

Température sommet : Ti
309

Température 4me

plateaux : TRC 302
Pression sommet : PRC
302

(5),(6) prise échantillon

(9),(10) ) prise échantillon

GPL deGPL de
U100 U200
‘ D30 <— 1

!

J/>

)

3
301
J/ 9
5 \L
Stockage
(propane)
5
302 o
10
6
-‘ \L Stockage
but
Y (butane)

Aide opérateur :

(1) :Ti301=38°C
FRC301 : débit LPG
vers C301
Pi301=(20.4-22)Kg/cm?

(2) : TRC301=(85-
90)°C
Ti303=(54-58)°C
PRC301=(28-
29.3)Kg/cm?

(3) :analyses: PH, Fe,
Cl, S

(4) : Ti302=100°C
Ti309=(48-52)°C
TRC302=(85-90)°C
PRC302=(15-
15.4)Kg/cm?

(5),(6):evaporation sur
site

(7):FR 302:débit
propane vers stock

(8):FR 303:debit butane
vers stock

Opérateur GL :

(9),(10) :
Evaporation
Analyse compléte




Annexes

Annexe 10 : Résultats obtenus par le simulateur HYSYS pour 100% de

la charge

To
Condenser

Main
T8

To

Reboiler

Reflux

'-Im

Condenser

Reboiler

BUTANE VERS

STOCK

PROPANE VERS
STOCK

Représentation du Flow-sheet de dépropaniseur de I'unité Gas-plant

> Exploitation des données

<
5¥) CAS OPTIMISE MOD - HYSYS 3.2 - [Column: C 302/ COL2 Fluid Pkg: Basis-1 / SRK] (=@ | B’ |
[ File Edit Simulation Flowsheet Tools Window Help [= &) %
o = [ Environment: Case (Main)
De @ @ # [g =% 00 AR % Mode: Steady State
Design Optional Checks 1 Profile = Tt
[ B Input Summary | View Initial Estimates... | o
Connections T
" — * Temp e
Monitor Ste Equiibrium__|_Heat / Spec cP - =l
Specs 1 1.0000 0.000035 | 0.001112 | e €0 N
2| 1.0000 0.000000 | 0000140 | | " Flows 5500
Specs Summary P -
Subcooling [ W0 m 3w
Notes
Specifications |
Specified Value CurentValue | Wt Eor | Active | Estimate| Current a
Reflux Rate 1318 m3/h | 132 00002 v | vV
BUTANE 11.80m3/h | 176 | 04805 [~ v I
Temp D 303 3400C 415 o4 | M | [T
Comp Fraction <emply> <emply> cempt> | [ |V | [
C3H8 Residu 65806002 0188 0%6 | T _|
IC4H10 Distilat 1.560e-002 5.25e-002 06836 [~ v [~
] »
View... | Add Spec... | Group Active | Update Inactive | Degrees of Freedom 0
= | |
Design[ Parameters J Side Ops ]Flaling ] Worksheet ] Peif e J Flowsheet ] Reactions ] Dynamics |
Deete | CohmnErvioment. | Run | Rest | | - Uocate Outets [ lgnored
Required Info : Boiling Point Curves-2 - Requires a Stream - Iter: 2 Eqm Error: 0.000000 Heat/Spec Error: -
Waming : Boiling Point Curves-2 -- Unable to calculate BP Curves. Ensure there are at least 3 signific: ~ o _o00140 Steo Size: 1.0000 :
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> Résultats pour « Mains TS »

[l o))

i- Main TS rsem
Design Name [Main TS
Connections =
Side Draws Liguid Iniet vIv I Vapour Outlet
Parameters [Rieflux | |To Condenser |
Pressures
User Variables
Notes Vapour |nlet Liguid Outlet
|Boilup ~| 1~ |To Reboiler ~|
—
Optional Feeds
I 5 14__Main TS
<< Stream >>

 ——
Design | Rating ] Worksheet ] Performance J Dynamics I

%) CAS OPTIMISE MOD - HYSYS 3.2 - [Main T

1" File Edit Simulation Flowsheet Column Tools Window Help [-]5]x
De@ Caalk =x© oe €4ty T ooy e
[Name Reflux Boiup. 5] ToReboler
[ | |Vapour 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000
Coudons Temperatue (] 415 8408 7200 8004
Properties Pressure [kPa] 1460 1580 1650 1580
Composion Molar Flow kgmole/h] 1505 191.9 2330 3.1
Mass Flow [ka/h] 6670 1.031e+004 1.233e+004 2,026e+004
fiSeec: StdIdealLigVolFlow[mdth] | 1317 1855 23 317
Molar Enthalpy [kJ/kgmole] 1.186e+005 | -1.179e+005 | -1.321e+005 -1.342e+005
Molar Entropy [k)/kamole.C] 942 1461 101.6 1023
Heat Flow [kJ/h] -1.785e+007 | -2.263e+007 | -3078e+007 | -4.982e+007
Name To Condenser
Vapowr 1.0000
Temperature [C] 4356
Pressure [kPa] 1460
Molar Flow [kgmole/h] 2043
Mass Flow [ka/h] 9052
Std Ideal Li Vol Fow m/h] 178
Molar Enthalpy [kJ/kgmole] -1.043e+005
Molar Entropy [kJ/kgmole-C] 1427
Heat Flow [kJ/h] -2.143e+007

Design | Rating_ Worksheet | Perfomance | Dynanics |
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%) CAS OPTIMISE MOD - HYSYS 32 - Elﬁn

ll ! File Edit Si i Flowsheet Column Tools Window Help
B Cnal =0 o ov € 4tdd S
[Name Reflux Boilup 5 ToReboier | To Condenser A
oo |Vapour Fraction 0.00000 1.00000 0.00000 0.00000 1.00000 |
Temperature [C] 41.529 84.080 72.000 80.036 43556
Properties Pressure [kPa] 1460.0 1580.0 1650.0 1580.0 1460.0
Conponiicn [Actual Vol. Flow [m3/h] 14319 26957 26065 431% 28377
-2676.3 -2194.4 -2436.1 -2459.2 -2367.8
PF Specs 22440 27190 19198 1.8744 3221
44.305 53.741 52914 54,589 44.305
1051 071172 89403 85917 0.72001
465.8: 38.243 47307 469.01 31.300
y [ka/m3] 506.36 555.86 552.26 560.09 506.36
y @Std Cond [kg/m3) 508,54 558.92 555.81 562.95 508,54
Molar Heat Capaciy [k)/kgmole-C] 143.00 12415 169.4: 178.78 94.013
Mass Heat Capacity [kJ/kg-C] 32276 23101 3201 32750 21221
Themal C ivity [W/m-K] 84647e-002 | 24176e002 |  7.1227e002 6.8038e002 21493002
Viscosity [cP] 85728e-002 |  1.0208e002 |  91356e002 89959002 95110e-003
Surface Tension [dyne/cm] 5.0320 <empty> 46053 4.3098 <emply>
Specific Heat [kJ/kgmole-C] 143.00 12415 169.42 178.78 94.013
Z Factor 5.3074e-002 074744 | 6.4313e002  6.2625¢-002 0.77008
Vap. Frac. (molar basis) 0.00000
Vap. Frac. (mass basis) 0.00000
i 0.
r Volume [ I« 95103¢-002
Aot Gas Flow [ACT_n/h] cemply |
Act Lig. Flow[m3/s) | 39774e-003
fol Flow nd | 13116
|St 3559.7
Watson K 14717
Kinematic Viscosity [cSt] 018403
Cp/Cy 1.0617
Lower Heating Value [k)/kgmole] | 2.0533e+006
Mass Lower Heating Value [kJ/kg] 46357
Liquid Fraction 1.0000
Partial Pressure of CO2 [kPa] 0.00000
Auar Lin Nancit 11420 M

Design JRal'ng Wolk:heel[ Performance ] Dynarics |

Delet= | | |~ \grired

ﬂﬂSUPTJMISEMGD—mSiZ—[Iﬁl

[ File Edit Simulation Flowsheet Column Tools Window Help [-[&]x
Dl Tunlk—xc © ow/ € i1t Sl Vo )
Performance | | T Peiloman
s Flow Basis
Temperature VapourFlow | Liquid Flow | Vapour P Liquid T Flow Temperatire -
Flowe [kgmole/h] [kgmole/h] [<Pa] ] Slizmn [kgmole/h] Il |
Summary Z7_Main TS 2043 1435 1480 4356 Hefhu 1e0s e
= Ta Candenser 4.3 4356
Hydralios 26_Main TS 2032 1477 1455 4541
25_Main TS 2015 1454 1463 4755
24_Main TS 193.2 0 474 5012
Z3_Main TS 196.7 5 478 5305
Z2_Main TS 194.3 4 483 5615
21_Main TS 1922 7 199 5915
20_Main TS 1305 4 432 61.89
5_MainT5 183 137 6423
8_ManT5 188 502 B6.18
7_Main TS 187. 506 67.77
. Main TS 186 511 £9.08
ain TS 186 515 7017
ain T5 185 4 520 7 5 2380 7200
ain TS 184 1 575 7
. Main TS 184 4.8 529 71
1_Main TS 185 3654 534 7
10_Main TS 186.2 386.0 538 7
5_Main 186.7 366 543 7.
B_Main 187.3 7.1 549 7z
7_Main 167.9 e 552 721
£_Main 188.4 368.2 557 7
5_Main 188 368 562 734
4_Main 189 3639, 566 741
I_Main iE] 369, 571 754
2 Main 190 Er) 575 712
1_Main TS 1908 . 1580 sugs L, Bolw Bl 2363 |

Design | Ralting | Workshest  Performance | Dynamics
Delete 1 [ lonored
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%) CAS OPTIMISE MOD - HYSYS 3.2 - [Main

|8 File Edit Simulation Flowsheet Column Tools Window Help [-=]x]
D@ [ Caale =< ow € 418 e oo e
PefOpen Case] | | Traw Performan
VTofbove | LToBelow Foed T Frod T
Fressure 0 0 Feed & Product 0
U Z7_MainT5 4356 435 Riefhix 453 ToCondenzer 435
Flow % Main TS 541 541
Summay 5_ain 4755 4758
4_Main 5012 50.12
Hydrauics 3_Main 53.05 5305
2 Main 5615 5615
1_Main 5316 5316
0_Main 183 1.89
§_Main 4.23 423
16_Main 618 618
17_Main 777 777
£_Main £3.08 £3.08
5_Main 017 017
4_Main 7110 7110 5 7200
3_Main 7135 7.5
2_Main TS 7156 71.58
1_Main TS 7175 7.7
0_Main TS 7143 7.8
| Hain 7212 7212
i Main 7233 723
' Main 7260 7260
£_Main 7255 725
5_Hain 7344 7344
4_Main 7419 7419
3_Main TS 7536 7536
2_Main TS 70 7
1_Main TS 80.04 80.04 Bailup 8408 ToReboier 80.04
Design | Rating | Worksheet Performance [ Dynamics
" Beieie I~ lgrored
r
3 .
- Main TS
Design v Use Tray Section Name for Stage Name

Connections B
Side Draws ‘L |

Parameters
Number of Theoretical Trays

IZ? Customize... |

Pressures

User Variables

—
Ty

| -

‘Tray Section Type
(¢ Standard (" Side Stripper " Side Rectifier

— . N _
Design I Rating J Worksheet ] Performance ] Dynamics I

Delete
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» Résultats pour « condenser »

CAS OPTIMISE MOD - HYSYS
[0 File Edit Simulation Flowsheet Column Tools Window Help [-][&]x]
D@ Caalk = o € 4+ e Stoads e
[Name To Condenser fg | PROPANE VEF Reflu -
[ [Vapou Fraction 1.00000 1.00000 0.00000 | 0.00000 |
Conditons Temperature [C] 43556 41529 41529 41529
Properties Pressure [kPa] 1450, 1460.0 1460.0 1460.0
Conposion [ Actual Vol Flow [m3/h] 28377 3.2714e006 51137 14319
ass Enthalpy (ki/kg] -2367. -2381.0 26763 26763
PF Specs ass Entiopy [ki/kg C] 3221 32805 22440 22440
olecular Weight 44305 43705 44.305 44.305
olar Density [kgmole/m3)] 0.72001 0.72306 10514 10514
Mass Density (kg/m3) 31.900
s | 506.36
m3] 508,54
Molar Heat Capacity [ki/kgmole-C] 94019
Mass Heat Capacity [k/kg-C] 21221
Themal Conductivity (w/mK] 21433¢-002 |
Viscosity [cP] 951106003
EullaceTension [dyne/cm] <emply>
Specific Hea [ki/kgmole C] 94.019
Z Factor 077008
[Vap. Frac. {molar basis) 0000
[Vap. Frac. (mass basis) 0000
Vap. Frac. (Volume Basis) 0000
Molar Volume [m3/kgmole] .3889
[Act. Gas Flow [ACT_m3/h] 28377
[Act. Liq, Flow [m3/s] <emply>
Liq Vol Flow @5td Cond [m3/h] 17.801
Std. Gas Flow [STD_m3/h] 48310
[Watson K 14717
Kinematic Viscosity [cSt] 0.29815
Cp/Cv 1.3126 i
Lower Healing Value [k)/kgmole] 2053%+006 | 2.0276e+006 |
Mass Lower Healing Value [ki/kg] 46357
Liquid Fraction 0.00000
| Pattal Pressure of C02 [kPa] 0.00000
A Tin P e T Tiaal 1A =]

Design | Rating_ Worksheet |_Performance | Dynamics

File Edit Simulation Flowsheet Column Tools Window Help

D@ Canl =0 » oo & 4+d e o
[Pressure [kPa] 1460 14600 1460.0 1460.0 B
[Condtions_||/2ctual Vol Flow [m3/h] 28377 32714e006 51137 14319
il Mass Enthalpy [kJ/ka] -2367. -2381.0 -2676.3 -2676.3
Properties Mass Enlropy [kJ/kgC] 3221 32805 2.2440 22440
Composiion | Molecular Weight 44,305 43705 44.305 44,305
| Molar Densiy [kmole/m3)] 0.72001 0.72308 10514 10514
PF Specs Pm Densiy [kg/m3)] 31.900 31.601 46584 46584
Std Ideal Liq Mass Density [ka/m3)] 506.36 501.37 506.36 506.36
Liq Mass Density @Std Cond [ka/m3)] 508,54 504.86 508,54 508,54
Molar Heat Capacity [k)/kgmole C] 94019 92395 143,00 143.00
Mass Heat Capacity [k)/kg-C] 21221 21141 3.2276 3.2276
Thermal Conductivity [W/mK] 214330002 | 21410002 8.4647e002 |  8.4647e002
iscosity [cP] 951100003 | 949166003 | 857280002  B.5728e-002
nglm Tension [dyne/cm] <emply> <empty> 5.0320 5.0320
s 94.019 92395 | 143,00 143.00
0.77008 077176 53074002 | 53074e002
Vap. Frac. (molar basis) 0000 0000 0.00000 0.00000
Vap. Frac. (mass basis) 0000 0000 0.00000 0.00000
Vap. Frac. (Volume Basis) 0000 0000 0.00000 0.00000
[Molar Volume [m3/kgmole] 3889 3830 95109002 95109002
Act. G 'h] 283.77 3.2714e-006 <emply> <empty>
|Act. Liq. Flow [m3/s] <emply | <empty | 1.4205¢003 | 3.9774e003
Liq Vol Flow @5td Cond [m3/h] 17801 | 2.0477e-007 46843 13116
[Std.Gas Flow [STD_ma/h] 48310 55329005 1271.3 35597
Watson K i 14717 14.825 14717 14717
Kinemaic Viscosity [cSt] 0.29815 0.30035 018403 0.18403
Colv 1 1.3126 13158 1.0617 1.0617
ower Healing Value [ki/kgmole] 20539+006 | 2027604006 | 2053%e+006 | 2.0533e+006
ass Lower Healing Value [k /kg] 48357 46393 46357 46357
Liquid Fraction 0.00000 0.00000 1.0000 1.0000
|Patial Pressure of C02 [kPa] 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000
Avg. Lia. Density [kgmole/m3] 11.429 1.472 11.429 11.429
Heat Of Vap. [kl /kgmole] 13668 13719 13668 13668 |
Mass Heat Of Vap. [kJ/kg] 30850 31390 30850 30850 =

| —
Design | Rating_ Worksheet |_Perfomance | Dynamics
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%) CAS OPTIMISE MOD - HYSYS 3.2~

(8" File Edit Simulaion Flowsheet Column Tools Window Help {=[=]:
- = E
DeH|[Toalki=x ¢ ow € i+ e Stcady St
Narme. To Condenser ~fg | PROPANE VEF
[ ||Vapour 1.0000 1.0000 0.0000
Conditions Temperature [C] 1356 4153 4153
Properties P [kPa] 1480 1480 1460
o Molar Flow [kgmole/h] 2043 2385006 5377
Corpostca Mass Flow %052 1.034e004 282
PF Specs |5td Ideal Liq Vol Flow [m3/h] 17.88 2.062¢-007 4704
|[Molar Enthalpy 104324005 1.041e+005 | -1.186e+005
|[Molar Entropy [k)/kgmole-C] 1427 1434 93,42
Heat Flow [kl /h] 214384007 02462 6.375e+006
Nare. Reflux QE303
Vapou 0.0000 <emply>
Temperature [C] 0153 <emply>
Pressure [Pa] 1450 <emply>
Molar Flow [kgmole/h] 1505 <emply>
Mass Flow (ka/h] 6670 <emply>
|t 1deal Liq Vol Flow [m3/h] 1317 <emply>
Molar Enthalpy 1.186e+005 <emply>
Molar Entropy [k)/kgmole-C] 9942 <emply>
Heat Flow [kl /h] 178504007 | 2.793e+008

Design | Rating_ Worksheet |_Performance | Dynamics
| | lonored

%) CAS OPTIMISE MOD - HYSYS 3.2 -

[ File Edit Simulation Flowsheet Column Tools Window Help [-[=]x]
De@ Cmalk —c O oo € 4t e et
Worksheet To Condenser fg PANE VERS ST
Condtons || Fressue SpecActive [ |mj
LD Pressure [kPa] 1460 1460 1460
Propetties |Flow Spes Active Im] r r
: | Flow Spec Type Molar Flow Molar Flow Molar Flow
Comecion | Molar Flow [kgmole/h] 2043 2365008 5377
PF Specs Mass Flow [ka/h] | 9052 | 1.034e-004 2382
Std Ideal Liq Vol Flow [m3/h] 1788 2.062e.007 4704
Pressure Spec Active [ —
| Pressure [kPa] 1460
|F Active ]
|Flow Spec Type Molar Flow
| Molar Flow [kgmole/h] 1505
lgass low [ka/h] 6670
Std Ideal Liq Vol Flow [m3/h] 1317

" Design | Rating Worksheet | Performance | Dynamics |

I lgnored
[ File Edit Simulation Flowsheet Column Tools Window Help [-]&]x
— Environment: C 302 (COL
Dl Toalk|=x | o € 4rid ot Stoaay St
Design Flow Estimates
Connections Flow Estimate Nomalize Composition
kamole/h] —_—
Parameters T e 005 Update Comp. Est.
Estimate PROPANE VERS BN T oo ca |
oo Vaiabis GE fonf L CevCowid |
Notes Clear All Comp. Est.
V. Phase | Liquid Phase | Aqueous Phase
Hydrogen 0.0000 .0000 <emply>
Methane 0000 0000 <emply>
Ethane 0434 0169 <emply>
Propane .941 9513 <emply>
i-Butane .014° 0284 <empty>
n-Butane 001 .0034 <empty>
iPentane 0000 0000 <emply>
n-Pentane 0000 0000 <emply>

" Design [ Raing | Worksheet | Perfomance | Dynamics
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CAS OPTIMISE - HYSYS 3.2-
(W' File Edit Simulation Flowsheet Column Tools Window Help [-]&
= = Envi : € 302 (COL;
De@ Coalk =0 ¥ ow € 4t e S
D{Open Case| MName [Condenser Type | Patial =
Connections Irfets Vepos
athelety To Condenser |
Estimate <« Steam> |
User Variables
Notes PR
Enerqy -
0 E303 - _Z
Reflux Distilate

Reflux & PROPANE VERS STO v

" Design [ Rating | Workshest | Pefomance | Dynamics

[s File Edit Simulation Flowsheet Column Tools Window Help
DEE Coalk =< o€ 4+ e )

To Condenser fg PANE VERS ST Reflux
0.00000 0,

‘Wol0y

2 0.00000 00000 0.00000
T 0.00000 0.00000 0.00000
Properties 004338 001630 001630
G 034118 095134 095134

0.01414 0.02841 0.02841
PF Specs 0.00130 0.00336 0.00336
000000 000000 000000
000000 000000 000000

Design | Rating_ Worksheet | Performance | Dynamics
| | lonored
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» Résultats pour « reboiler »

CAS OPTIMISE - HYSYS 3.2 -

[ File Edit Simulation Flowsheet Column Tools Window Help [=]&]x
= =] Envitonment. C 302 (COL.
DR Caalk =< © o € 4+ Tiete Steaty e
[Name ToReboler | BUTANE VERE Boiup -
Te o ||Vapour Fraction 1 0.00000 0.00000 1.00000 |
Eoodtigy Temperature [C] 80,035 84,080 84,080
operti Pressure [kPa] 1580.0 1580.0 15800
: Actual Val. Flow [m3/h] 313 21.255 %6957
Compodton ass Erthalpy (ki/kg] 24592 24384 21944
PF Specs Mass Entiopy [kJ/kg.C] 8744 1.8303 27190
Molecular Wei 4589 55436 53.741
oler Densi 85917 84339 071172
ass Density [kg/m3)] 463,01 46305 38249
|5td Ideal Liq Mass Density (kg/m3] 560.09 56454 555.85
Liq Mass Density @5td Cond [kg/m3) 562.95 567.12 558.92
Molar Heat Capacity [kJ/kgmole-C] 178.78 183.06 12415
Mass Heat Capacity (k)/kg C] 32750 32987 23101
Thermal Conductivity (w/mK] 680382002 668262002 241762002
ity [cP] 8999002 895450002 1.02082-002
|§u’m Tension [dyne/cm] 43098 42245 <emply>
Specifc Heat (ki/kgmole-C] 178.78 183.06 12415
2 Factor 6.26250:002 | 6.30750-002 0.74744
Vap. Frac. molar basis) 0,00000 00000 0000
Vap. Frac. (mass basis) 0,00000 00000 0000
Vap. Frac. (Volume Basis] 0,00000 00000 0000
Molar Volume [m3/kgmole] 011639 11857 4051
Act. Gas Flow [ACT_m3/h] <empty> | <emply> 26357
Act. Liq Flow [m3/s] 11999002 5.9042e-003 <empty>
Liq Vol Flow @5td Cond (m3/h] 35988 7.542 18.448
|Std. Gas Flow [STD_mazh] 87750 2386 45364
WatsonK 13825 3761 13:888
Kinematic Viscosity [c5t] 019180 019131 0.26689
Cp/Cy 1.0488 1.0476 1.2848
Lower Heating Value (ki/kgmole] 25029e+006 | 25427e+006 | 2.4658e+006
Mass Lower Healing Value [ki/kg] 45851 45817 45883
Liquid Fraction 1.0000 1.0000 0,00000
Partial Pressure of CO2 (kPa] 0.00000 0,00000 0,00000
vg Liq D m3] 10,260 10173 10343 =

Design | Rating_ Worksheet |_Performance | Dynamics

[0 File Edit
DEE | doalk = o € 4+ e Stoads e

Pressure [kPa] 5800 =

- ActualVol. Flow [m3/h] 431%

Codtione Mass Enthalpy [k//kg] 24592

Properties Mass Entiopy [kizkg C] 1.8744

’ Molecular Weight 54589

BEGED Molar Density [kgmole/m3] 85317

PF Specs | Mass Density [kg/m3] 489.01

Std Ideal Liq Mass Density [ka/m3] 560.09

Liq Mass Density @Std Cond [ka/m3] 56295

Molar Heat Capacity (ki/kgmole €] 17878

Mass Heat Capacily (kJ/kg C] 32750

Theimal Conductivity [W/mK] 680982002

Viscosity [cP] 899592002

|Tsunm Tension [dyne/cm] 43038

Specific Hea [k)/kgmole-C] | 178.78

Z Factor 6.2625¢-002

[Vap. Frac. (molar basis) 000000

[Vap. Frac. (mass basis) 0.00000

[Vap. Frac. (Volume Basis) 0.00000

Molar Volume 011633

[Act. Gas Flow [ACT_ma/h] <emply> |

Act Liq. Flow [m3/s] 1.1993e-002

Liq Vol Flow @Std Cond (m3/h] 35988

Std. Gas Flow [STD_m3/h] 87750

Watson K 13825

Kinematic Viscosiy [cSt] 019180

Cp/Cv 1.0438

Lower Heating Value [k/kgmole] | 2.5023e+006

Mass Lower Heating Value [ki/kg] 45851

Liquid Fraction 1.0000

| Patial Pressure of C02 [kPa] 0.00000 |

| Avg. Liq. Density [kgmole/m3] 10.260

Heat Of Vap. [ki/kgmole] 15264
Mass Heat Of Vap. [ki/ka] 27962 ]l

Design | Rating Worksheet | Performance | Dynamics
Delete | [ [5rored
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(8" File Edit Simulation Flowsheet Column Tools Window Help [-]&]x]
D@ Caalk—c ® o € 4+ E s Soady S
[Name To Reboler | BUTANE VERE Boilup OE304
e Vapour 0.0000 0.0000 1.0000 <emply>
O one) Temperature [C] 80.04 84.08 84.08 <empty>
Propetties Pressure [kPa] 1580 1580 1580 <emply>
Conponion Molar Flow [kgmole/h] 3711 1733 191.9 <emply>
Mass Flow [ka/h] 2.026e+004 9343 | 1.031e+004 <emply>
PF Specs | Std Ideal Liq Vol Flow [m3/h] 3617 17.62 1855 <empty>
Molar Enthalpy 134204005 | 135304005 | -1.179e+005 <emply>
Molar Entiopy [k)/kgmole-C] 1023 1016 1461 <emply>
Heat Flow [k)/h] -4.982e+007 | - 2.938e+008

Design | Rating_ Worksheet |_Perfomance | Dynamics

I™ lgnored

[ File Edit Simulation Flowsheet Column Tools Window Help [=]&]x
D@ Coalk=x o € 4+ . Soady S
{Reboiler [ ToReboler | TANE VERS S0 Boiup
[Condiions | [Flediogen 0.0000 0.0000 0.0000
eI Methane 0.0000 0,0000 0,0000
Propeties Ethane 0.0000 0,0000 00000
e Propane 0.2529 0,188 03130
iButane 02510 0.2665 02559
PF Specs nButane 0.4851 05435 04305
iPentane 0.0007 00010 00005
nPentane 0.0002 0.0003 0.0001
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Annexes

Annexe 11 : Résultats obtenus par le simulateur HYSYS pour 135% de
la charge

> Résultats pour « Mains TS »

) CAS OPTIMISE MOD - HYSYS 3.2 - [Main

(8" File Edit Simulation Flowsheet Column Tools Window Help - ==
= = Envitonment: C 302 (COL2)
DR Coalk = | o € 4+ Mode: Steady State
O T —
——
Side Draws Liguid Inlet + l Vapour Outlet
Refiux v I To Condenser v
Parameters
Pressures —
User Variables i
Noles Vapour Inlet —1 Liguid Outlet
Boiup - f | To Reboler -
Optional Feeds:
T CWARGE | 17_ManTS
<< Stream >>

" Design | Rating | Workshest | Perfomance ] Dynamics

M casorms oo v 2. vt T S S o i e

s File Edit Simulation Flowsheet Column Tools Window Help &

Dl toalk|=c ¢ oo €4+ Ervaoer €2 0L
Design [V Use Tray Section Name for Stage Name

Connections

Side Draws *1 |

Parameters |

Pressures —| Number of Theoretical Trays

User Variables i E Customize...

Notes _1

Tray Section Type
@ Standard " SideStipper " Side Rectifier

-
Design | Rating | Worksheet | Performance | Dynamics |

Delete | | | [gnored
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CAS OPTIMISE
File Edit Simulation Flowsheet Column Tools Window Help [-[=] %]
D@E\GEAE\Tv\WWT € 4t e Stoady e
Performance | | 1'¥
Pressure Flow Basis [ Moler 1=
Temperature Vapou Flow | LiqudFlow | Vapou P Liqud T 5 Flow Temperatue | B|
Flow mole/h) [kgmole:h) [kPa] ] lesm [kgmole/h] _ ] |
Summary 30_Main TS 2020 1454 1460 7% | ;oo Hm ;gg :;g
Hydrauiics _Main 198! 42 464 5202
Main 195 3, 468 56.20
ain 192 7. 472
ain 190. 3. 477
_Main 189 3. 481
Main 188 34, 485
Main 187, 34, 489
ain 187. 33 493
Main 186 33 497
Main 186, 133, 1501
ManTS | 186, 132 1508
ain 186, 1321 1510
Main 185, 451, 1514 CHARGE 3093 7200
Main 195, 452! 1518
15_Main 196. 453; 1522
ain 197 4539 1526
ain 197. 4545 1530
)_Main 198 4552 1534
ain 199, 4559 1539
10_Main 199, 4565 1543
ain T 200 4571 1547
,_Main T 201 457.7 1551
7_Main T 201 4584 1555
(6_Main T 202 4530 1559
Main T 202 4596 1563
Main T 203! 4603 1568 =l
Emtres; o = o

(W' File Edit Simulation Flowsheet Column Tools Window Help

D@ toalk = o € 4+ et Sioady Stbie
Performance ‘Y/T'”Peno'mcei
Pressure FlowBasis [ Molar 1=
Temperature Vapou I Liad oV Spou P gl - Fion Tonpacaiies) =
Flow mole/h) [kgmole/h] [kPa] [C] eam [kgmole/h] IC]
- EACED 152 7 W 8015
26__Main 190. 35 477 6352
Hydraulics 25__Main 183. 35 481 66.21
24_Main 188 485 6827
23 Main 187 " 189 2
22__Main 187. 433 71.01
21, ain 186. 497 71.94
20 Main 186 k5l 1501 7269
9 Main 186 28 1506 7233
16_Main 186 26 1510 7288
ain 185. 451.7 1514 74.37 CHARGE 3093 72.00
8in 195, 4525 1518 74.56
ain 1% 533 1522 7473
14_Main 197 1539 1526 7488
[13_Main 197 4545 1530 7503
ain 198, 4552 1534 75.17
Main 199 453 1533 7531
ain 189 1565 1543 7544
Main 200. 457.1 1547 75.59
lain 201 457.7 1551 75
Main 201, 54 1555 7
S ManT w2 530 1559 7
5 Main piv3 596 1563 7
ain 203! 460.3 1568 76.92
lain 204, 461.0 1572 7768
)"MainT 204 %139 1576 7895
1_MainTS 258 %32 1580 G| e a2 b 31

Design | Rating | Worksheet Performance | Dynamics
itc | | [ e

CAS OPTIMISE HYSYS 3.2 ir

(e File Edit Si i Flowsheet Column Tools Window Help
= — [e=] = -
8 Caalk =0 O oe & 41k e R
Performance | [T Peffomance
Fretare LToBelow FeedT Frod T
il Feed 5] Product 5]
T Main 47.96 Reflux 4413 | To Condenser 47.96
Flow Main 52.02
ain 56.20
S ain 6015
Hydraulics ain 1 6352
ain .21 86.21
ain .27 68.27
Main .82 6982
Main .01 71.01
Main .94 .94
Main 1 1
ain .33 .33
_Main .88 .88
ain .37 .37 CHARGE 7200
5__Main .56 7456
_Main .73 .73
ain .88 .88
13_Main 75.03 75.03
[12_Main 7517 7517
11_Main 7531 7531
Main 75.44 75.44
ain T 75.59 75.59
3 Main T 75.74 75.74
ain TS 75.92 75.92
ain TS 7614 7614
5__Main TS .45 .45
ain TS .92 .92
.68 .68
.95 .95

Boilup 84.57 To Reboiler 811
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%) CAS OPTIMISE MOD - HYSYS 3.2 - [Mai

[ File Edit Simulation Flowsheet Column Tools Window Help [= =)=
Do E Cmalk =x © ow (€ 4+ i Seo S
TPt
Pressure. FlowBasis | Molar ~]|
erpesiue VTcAbove | LicBelow . FesdFow | o Prod Flow B
Flow [kamole/h] | _[kgmole/h] ced kgmole.h) Yokt [kgmole/h] 5|
Sty 30_ManTs_| 2021 45 Feflux 1488 _ToCondenser 2020
29_Mai 1981 42
Hydraulcs 28_Mai 195 39.
27_Mai 192. 37.
26_Main 1 190. 35
25_MainTS 183 35;
|24_Main TS 188 34!
|23_Main TS 187. 34
22_Mai 187. 3!
21_Mai 186 3
20, 186, 3
9_Main TS 186. 2
) MainTS 186, 2.
17_Main TS 185 451, CHARGE 3033
16_Main TS 195 452!
ain TS 196. 453
ain TS 197 453
Main TS 197. 454,
)_Main TS 198! 455
_Main TS 193, 4559
10_Main TS 193, 4565
|3_Main 200. 4571
ain 201. 4577
ain 201. 4584
Main 202. 4590
_Main 202! 4596
i Main T 203! 4603
[3_Main 204; 4610 ~

File Edit Simulation Flowsheet Column Tools Window Help EIES
2 = Environment. C 302 (COL2
DR Caalk =x oo i+ Hiede SicodySe
PerformSave Case|''®
Pressure FlowBasis | Molar >
jlegresins VTodbove | LToBelow Feed Flow Prod Flow R
Flow I mole/h] | [kgmole/h] Fesd [kgmole/h) ioduct [kgmole/h] &
28_ManT5 1952 1
Sumag), 27_MainTS 1524 137
Hydrauiics 26_Main TS 130.3 135,
25_Main 189.0 35
24_Main 1882 34
23_Main 1876 34
22_Main 187.2 3
__Main 1868 33
|20_MainTS | 1865 133
ain 186.2 132
ain 186.0 132
ain 1858 451, CHARGE 3093
_Main 1956 452,
_Main 196. 453,
14_Main 197. 453,
in 197, 454,
in 1985 455
Main 1931 455
)_Main 1997 456,
ain 200. 457,
|8_Main 201, 457.
Main 201, 458,
Main 202 459
_Main 2028 459
ain 2035 460,
|3_Main 2041 461
|2_Main 2049 461 |
Main 2058 463, Boiup 2071 ToReboier 4632 ~

Design | Raling | Worksheet _ Performance | Dynamics
Detete | | | [gnored

[ File Edit Simulation Flowsheet Column Tools Window Help [=][=]x
DEE Coalk =x © oo i+ e Steady S
[Name Reflux Boiup CHARGE To Reboiler
T Vapour 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000
oncitions Temperature [C] 4413 8457 72.00 8111
Propetties Pressue [kPa] 1460 1580 1650 1580
Copeion Molar Flow [kgmole/h] 1488 207.1 3033 4632
Mass Flow [ka/h] 6743 |  1.116e+004 | 1665+004 | 25394004
PF Specs |5td Ideal Liq Vol Flow [m3/h] 1318 2004 23.90 4524
| Moler Enthalpy [kJ /kgmole] 120504005 1.181e+005 | -1.340e+005 | -1.345e+005
| Molar Entropy [k)/kgmole:C] 101.1 1459 9966 1021
Heat Flow [ki/h] 179484007 | 24454007 | -4144e+007 | 6.230e+007
Name |__ToCondenser
Vapour 1.0000
Temperature [C] 47.95
Pressure [kPa] 1460
Molar Flow [kgmole/h] 2020
Mass Flow [ka/h] 9151
1d Ideal Liq Vol Flow [m3/h] 17.89
olar Enthalpy [ki/kgmole] -1.066e+005
olar Entropy [kl 7kgmole-C] 1449
Heat Flow [kJ/h] -2153e+007

Design | Rating_ Worksheet |_Performance | Dynamics




Annexes

[w" File Edit Si ion Flowsheet Column Tools Window Help [-][&]x]
Do@ Canl = » ow € 4t e
pdGpenCae] | [T
Vakbove | LToBelow FeedP PiodP
Frocame kP3] kP3] Feed [kPa] Product kP
[Lenpecatiee ain 450 460 Reflux 1460 | ToCondenser 1460
Flow Main 464 464
Main 468 468
St Main 472 472
Hydraulics ain 477 477
ain 481 481
Main 485 485
Main 489 483
ain 433 493
ain 437 497
_Main 1501 1501
Main 1506 1508
118__Main 1510 1510
ain 1514 1514 CHARGE 1650
_Main 1518 1518
Main 1522 1522
14_Main 1526 1526
ain 1530 1530
2_Main 1534 1534
_Main 1533 1539
ain 1543 1543
_Main T 1547 1547
}_Main T 1551 1551
7 Main T 1555 1555
Main 1559 1559
15_Main 1563 1563
ain 1568 1568
_Main 1572 1572
2_Main T 1576 1576
[1_Main T 1580 1580 Boiup 1580 | ToReboler 1580

File Edit Simulation Flowsheet Column Tools Window Help [ ]&]x
DEE Caalk =< oo € 4+ e ooty S
Eame

Vapour Fraction
Temperature [C]

LI

Conditions

pe:

[kPa]
Actual Vol. Flow [m3/h]
ass Enthalpy [k)/kg]

ass Entropy [kd/kg-C]
Molecular Weight

Composition
PF Specs

olar Tkar
Mass Density [ka/m3]

|5td Ideal Liq Mass Density [ka/m3]
Liq Mass Density @Std Cond [ka/m3]|
Molar Heat Capacity [kJ/kgmole-C]
Mass Heat Capacity [ki/kg-C]
Themal Conductivity [W/mK]

ty [cP]
urtace Tension [dyne/cm]
pecific Heat (k] /kgmole-C]
Factor

Vap. Frac. (molar basis)
Vap. Frac. (mass basis)
Vap. Frac. [y Basis)
Molar Volume ]
Act. Gas Flow [ACT_m3/h]
Act. Lig. Flow [m3/s]

Liq Vol Flow @Std Cond [m3/h]
Std. Gas Flow (STD_m3/h]
Watson K

Kinematic Viscosity [c5t]

Cp/Cv

Lower Heating Value [kJ/kgmole]
Mass Lower Heating Value [kJ/kg]
Liquid Fraction |
Partial Pressure of C02 [kPa]

Aun Lin D,

Design | Rating_ Worksheet |_Perfomance | Dynamics

File Edit Simulation Flowsheet Column Tools Window Help [- =]
DR Coak =< ow € 4+ ot C302 C0L2

WorkgSave Case Pressure [kPa] 1460.0 1580.0

- Actual Vol. Flow [m3/h] 14.416 291.28
fors Mass Enthalpy [kJ/ka] 26605 2191.7
Properties Mass Entiopy [k/kg C] 2233 27094
Molecular Weight 45309 53.864
Molar Density (kgmole/m3)] 10.324 071104
PF Specs Mass Density [kg/m3] 467. 38.300
|5td Ideal Liq Mass Densiy [ka/m3] 11, 556.52
Liq Mass Density @Std Cond [ka/m3]| 14.04 55356
Molar Heat Capacity [ki/kgmole-C] 45.28 12457
Mass Heat Capacity (k/kg C] 2084 23128
Thermal Conductivity (W/mK] 83054e-002 | 24207002
Viscosiy [cP] 874860002 1.0213002
Suface Tension [dyne/cm] 50091 <emply>
Specific Heat [ki/kgmole-C] 12457
Z Factor 074712 | 6
Vap. Frac. (molar basis)
Vap. Frac. (mass basis)
Vap. Frac. (Volume Basis)
Molar Volume [m3/kgmole]
Act. Gas Flow [ACT_m3/h]
Act. Liq. Flow [m3/5]
Liq Vol Flow @Std Cond (m3/h]
[Std. Gas Flow [STD_mavh]
| Watson K
Kinematic Viscosity [cSt]

C:

1650.0

Composiion

561.27
564.07
179.84
3.2808
6.7768e-002
8.9804e-002
4.2862

Co/Cv
ower Heating Value [ki/kgmole]
355 Lower Heating Value [kJ/ko]
Liguid Fraction

|Patial Pressure of €02 [kPa]
Avg, Lig. Density [kgmole/m3]
Heat Of Vap. [kikgmole]
Mass Heat Of Vap. [kJ/kg]

o
i~

Design | Rating Worksheet | Perfomance | Dynamics |

Deiete | | | [onored




Annexes

» Résultats pour « Reboiler »
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Viscosity [cP] 89804002 | £9430e002 | 1.0213e002
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Vap. Frac. (Volume Basis] 0.00000 0,00000 0000
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Lower Healing Value [k)/kgmole] 2512304006 | 25465+006 | 2.4712e+006
Mas: ing Value [k)/kg] 45812 45814 45879
Liquid Fraction 1.0000 1.0000 0.00000
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> Résultats pour « condenser »

-4 Condenser [ — lu@ &]
Design Name |Condenser Type | Partial |
Connections e
Inlets Vapour
Parameters ToCondenser | I fo LI
E stimate << Stream >> | TOTOIOZ0Z0

User Variables

Notes i
Energy ]
[0 E303 | 1<
- T
Reflux Distillate
|Reflux ~]| |[PROPANE VERS STO v |
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-} Condenser [ = ][_]El &l
Design 7 Flow Estimates ]
Connections Flow E stimate Normalize Composition |
[kgmole/h
Parameters fg 92'1'5'7';]0@\—' Update Comp. Est. |
Estimate PROPANE VERS 53.15
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Vapour Phase | Liquid Phase | Aqueous Phase
Hydrogen 0.0000 | 0.0000 | <empty> |
Methane 0.0000 | 0.0000 | <empty> |
Ethane 0.0340 | 0.0129 | <empty> |
Propane 0.9162 | 0.8878 | <empty> |
i-Butane 0.0426 | 0.0816 | <empty> |
n-Butane 0.0072 | 0.0177 | <empty> |
i-Pentane 0.0000 | 0.0000 | <empty> |
n-Pentane 0.0000 | 0.0000 | <empty> |
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[conditons || Vapou Fraction 1.00000 1.00000 0,00000 0,00000
ocions | Temperature [C] 47.959 44131 44131 44131
Properties ure [kPa] 1460.0
: Vol Flow [m3/h] 28487
Comeostion Mass Enthalpy [ki/ka] 2321
PF Specs ass Entiopy [k kg C] 31983
olecular Weight 45.309
olar Densi 0.70302
ass Density [kg/m3)] 32125
|5td Ideal Lia Mass Density [ka/m3)] 511.61
Liq Mass Density @5td Cond [ka/m3]| 514.04
Molar Heat Capaciy [ o] 96573
M 4
T

Surface
Specific Heat [kJ/kgmole-C] 96.573
Z Factor 0.77128
\iap. Frac. (molar basis) 0000
Viap. Frac. (mass basis) 0000
Viap. Frac. (Volume Basis) 0000
Molar Volume: .4104
Act Gas Flow [ACT_m3/h] 284.87
lAct Liq. ] <emply> |
Lia Vol Flow @Std Cond (m3/h] 17.803
Std. Gas Flow (STD_m3/h] 1 47756
WatsonK 14619
Kinematic Viscosity [cSt] 0.29843
Cp/Cv 1.3003
Lower Heating Value [kJ/kgmole] 2.0975e+006
Mass Lower Heating Value [kJ/kg] 46233
Liquid Fraction 0.00000
Partial Pressure of CO2 [kPa] 0.00000
Aun Tia Nancit b amola 7m0 11947
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Properties Ip« ass Entropy [ki/kg C] 31983 32580 22323 2233
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|Molar Density [kgmole/m3)] 0.70302 071687 10.324 10.324
PF Specs [n ity [kg/m3] 32125 31771 467.76 467.76
|Std Ideal Liq Mass Densiy [kg/m3] 5116 505.14 161 161
|Lia Mass Densiy @5td Cond [ka/m3]. 514.04 508.40 4.04 14.04
Molar Heat Capacity [ki/kgmole-C] 9657 93,960 45.28 45.28
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. Gas Flow [ACT_m3/h] 28487 | 305050006 < <
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Std. Gas Flow [STD_ 47756 | 517060005 1256.7 35189
Watson K 14613 14.749 14619 14613
Kinematic Viscosity [c5t] 0.29843 030010 018703 018703
Cp/Cv 1.3009 1.3092 1.0607 1.0607
ower Heating Value (kJ/kgmole] 2097504006 | 20054304006 | 2.0975e+006 | 2.0975e+006
Mass Lower Heating Value [ki/kg] 46293 46354 46293 46293
Liuid Fraction 0.00000 0,00000 1.0000 1.0000
|Patial Pressure of C02 [kPa] 0.00000 0,00000 0,00000 0,00000
‘ Avg, Lia. Density 11.292 11.398 11292 11.292
Heat Of Vap. [ki/kgmole] 13972 13852 13972 13972 H
\!Mmhsd 0fVap. [ki/ka] 308.38 31255 308.38 30838 =
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Annexes 12 :Les tableaux des caractéristiques des GPL

Tableau Ill.1 : Exigences générales pour le butane commercial
et le propane commercial

Propriété limite
Butane Propane

commercial commercial
Pression de vapeur a 40 ° C (en kPa) 505 1560
La teneur en soufre totale (en mg / kg) 200 200
Teneur en soufre mercaptan (en mg / kg) 50 50
Teneur en hydrogéne sulfuré (en cm3/m?) 0.5 0.5
Corrosion du cuivre, 1 h a 40°C Class | Class |
La teneur en éthylene, mole % - 1.0
Teneur en C4 et des - 10.0
d’hydrocarburessupérieures mole %, max.
Teneur en C5 et des 2.0 2.0
d’hydrocarburessupérieures mole %, max.

Tableau I1l.2 :Propriétés de propane et de butane

commercial

Propane Butane
Densité relative du liquide a 15° C (60 ° F) 0.5-0.51 0.57-0.58
Densité relative du gaz par rapport a I'air a 15°C (60°F) 1.4-1.55 1.9-2.10
et 1016 mbar
Volume degaz (litres) par kg de liquide a 15°C et1016 537-543 406-431
mbar
Point d’ébullition a la pression atmosphérique
> °C -45 -2
> °F -49 28
Chaleur latente de vaporisation (Btu /Ib) a 60 ° F 154 160
Chaleur latente de vaporisation (kd / kg) a 15° C 358 372
La chaleur spécifique de liquide a 60 ° F (Btu / Ib ° F) 0.6 0.57
La chaleur spécifique de liquide a 15° C (kd / kg ° C) 2.512 2.386
La teneur en soufre,% du poids Négligeable | Négligeable a
a0.02 0.02
Limites d'inflammabilité (en pourcentage du volume de | Supérieur | Supérieur 9.0
gaz dans un mélange gaz-air pour former un mélange 10.0
combustible)
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Tableau IlIl.3 : valeurs calorifiques typiques de gaz

combustibles

Gaz MJ/s m3 MJ/kg
Propane commercial 93.1 50
Butane commercial 121.8 49.3

Gaz de Ville 14-20.5
Gaz naturel 31.6-46.6
Acétyléne 56 49.9
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Figure lll.1 : les courbes de pression de vapeur /température pour le

propane et le butane commercial
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Résumeé :

L'étude réalisée au cours de ce travail concerne l'unité (300) de la raffinerie d'Alger
appelée fréequemment Gas-Plant et plus particulierement de la colonne de
dépropanisation (C302) utilisée pour la séparation et la récupération du propane et
du butane.

Cette étude consistera a faire un calcul de dimensionnement de la colonne C302
pour une augmentation de charge de 35 % et la vérification de l'impact de cette
augmentation sur les parametres de marche (température et pression) et sur les
dimensions de la colonne (nombre de plateaux, diameétre et I'hydrodynamique).

Les résultats de calculs contribuent a proposer toutes les recommandations
possibles pour assurer le bon fonctionnement de l'installation.

Mots clés : Gas plant- dépropaniseur - propane - butane - parameétres de marche -
dimensions.

Abstract:

The study in this project is for the unit (300) of the Algiers refinery frequently called
Gas-plant specially depropanizer column (C302) is described for the separation and
recovery of propane and butane.

This study will make a calculation of dimensions of the C302 column for a load
increase of 35% and verify the impact of this increase on the operating parameters
(temperature and pressure) and the column size (number trays, diameter and
hydrodynamics).

The results of calculations contribute to provide all possible recommendations to
ensure the proper functioning of the system.
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