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Résumé :

Au cours de cette étude , un choix de quatre modeles d équations d’état
adopté au traitement des hydrocarbures a €té fait.

Ces équations ont été alors appliquées & chacune des fractions pétroliéres
Jarges issues de la distiltation TBP de cinq pétroles bruts Algériens.

Cet étude nous a permis d’évaluer un nombre important de propriétés
physiques et de courbes de phase enveloppe, €vitant ainsi des mésures
expérimentales difficiles a réaliser.

Un programme de calcul a été proposé pour la prédiction des équilibres

l

liquide - vapeur.

Abstract :

In this study, four PVT relations applied to hydrocarbons have been chosen.

Each of these equations have been applied to varicus petroleum cuts obtained
from the TBP distillation of 5 different Algerian cruds.

- This permitted to evaluate numerous physical properties as well as phase
“envelopes wich are difficult to obtain by experimental routes.
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Notations :

. A : Energie libre de HELMHOLTZ
C,,  Chaleur spécifique & pression
constante _
C, : Chaleur spécifique a volume
constant
d: Densité
F: Débit de I’alimentation
F: Fugacité
G : Energie libre de GIBBS
H : Enthalpie
Kjj..Ceefficient d’interaction binaire
K, : Constante d’équilibre
L : Débit de la phase tiquide
M : Masse molaire
N : Nombre d’atome de carbone
: Pression
: Constante des gaz parfaits
. Entropie
¢ Température
: Energie interne
: D€bit de la phase vapeur

. Volume

< << CHwuzxwo

G. C.: Viscosity - gravity -
conslant
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V. G. F.: Viscosily - gravily - function

X
X:

<o

s N

© g

Fraction molaire en phase liquide

Vecteur composition en phase

liquide

: Fraction molaire en phase vapeur

: Vecteur composition en phase
vapeur

: Facteur de compressibilité

: Coeflicient de fugacité

. Facteur acentrique

: Masse volumique

L, : Logarithme Népérien

Log : Logarithme décimale

exp : Fonction exponentjelle

Indices :

®

P
N
A
\Y
L

: Btat du gaz parfait

: Famille des paraffines

: Famille des naphtenes

: Familles des aromatiques
: La phase vapeur

. La phase liquide

eb : Ebullition

C

r:

: Critique

Réduite.
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INTRODUCTION

Les opérations de séparation classiques constituent une alternative importante
dans I’industrie chimique, ainsi elles permetient 1a résolution de plusicurs problémes
en génie chimique et notamment dans I'industrie du raffinage.

Le calcul des équilibres liquide-vapeur est nécessaire pour le choix des
procédés de séparation, mais ainsi le dimensionnement des équipements qui doivent
étre utilisés pour mettre en oeuvre ces procédés. Le calcul des équilibres de phases
consiste essentiellement en la détermination de la courbe de saturation qui peut étre
établie A partir des manipulations cxpéﬁmcntales, seulement ces dernicres ne sont

pas souvent disponibles, ou sont difficiles 2 metire en oeuvre.

Une nouvelle approche s’est développée ces demiéres années, consistant a
utiliser une équation d’état pour le calcul des équilibres de phases. Ceci permet
d’appliquer un seul modéle aux deux phases (liquide-vapeur), par opposition au
calcul des équilibres par les modéles de coefficients d’activité.

Les ¢quations d’état permetient en plus d’estimer les propriétés
thermodynamiques telles que: 'entropie, I’enthalpie, l¢ facteur de compressibilité
liquide et vapeur et ’enthalpie de vaporisation.

Dans la présente étude, nous nous proposons de minimiser ces manipulations
au laboratoire, en adoptant une méthode de calcul des équilibres de phases et des
propriétés thermodynamiques des fractions pétrolicres & partir d’un nombre

minimal de valeurs expérimentales.

‘Sur la base de I'utilisation des équations d’état et de corrélations,les plus
pertinentes, pour ’estimation des propriétés des fractions pétroliéres, nous allons
étudier cing pétroles brut algériens en déterminant” certaines propriétés y
physiques,mais surtout en étudiant le comportement de chaque pétrole en fonction
~ de la température et de la pression grice a la détermination de leur courbes de
~ phase enveloppe.
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Les propriétés fondamentales
du pétrole brut
et des fractions pétroli¢res
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I-1 - INTRODUCTION :

Le pétrole brut est un mélange complexe de plus d’un millier d’hydrocarbures ayant

chacun des propriétés physiques bien définies.

* La connaissance de sa composition est indispensable pour déterminer les

conditions optimales de raffinage ainsi que les meilleures coupes de distillation.

Différentes recherches ont été effectuées depuis plus d’une trentaine d’années, cela se
rapporte a 1’étude systématiqué de la composition des pétroles bruts du projet de

recherche n°6 de I’ American Petroleum Institut, leader mondial des études sur le pétrole.

Les pétroles bruts sont constitués essentiellement par des hydrocarbures de
différentes structures moléculaires et ils contiennent parfois des impuretés diverses tels que le
soufre, I'azofe, “I’oxygéne sous différentes combinaisons, de ’eau, des sels en suspension,

' .

ainsi que des composés organométtaliques & base de fer, de nickel, de vanadium,etc....

Les hydrocarbures présents dans les pétroles bruts sont classés en trois grandes
familles:

*-Les paraflines sont des hydrocarbures saturés, subdivisés en deux groupes:

Paraffines normales ou 4 chaine droite et ies Iso-Paraffines ou les hydrocarbures
saturés et ramifiés. Le nombre d’isoméres possible des paraffines croit avec leur masse
moléculaire.

*.Les naphténes sont des hyarocarbures saturés, comportant un ou plusieurs cycles de
forﬁule C, H,,.,-R (R: nombre de cycle ). Ces hydrocarbures sont les plus fréquents dans le
pétrole brut, nous les rencontrons surtout sous forme d’hydrocarbures mixtes.

*.Les aromatiques sont classés en deux types:

Les hydrocarbures aromatiques qui ne comportent que des cycles aromatiques et des
chaines latérales paraffiniques, et des hydrocarbures naphténo-aromatiques qui comportent

en plus des cycles aromatiques, on les trouve généralement dans les coupes lourdes.
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I-2 - LA TEMPERATURE D’EBULLITION .

~ L’ébullition est la vaporisation rapide d’un liquide qui se produit & une

température bien déterminée, appelée température d’ébullition sous une pression donnée.

0 a)- Les corps purs:

Pour un corps pur la température d’ébullition a une pression donnée est constante.
A pression atmosphérique, on parle de tempe’ra;ture d’ébullition normale dont les valeurs sont
données dans des tables. _
La température d’ébullition des corps purs peut étre estimée a partir des
éﬁuations, parmis elles nous citons:

* EQUATION DE SUGDEN : [3]

637.R: + B
T, = 2= (1)

g

R, et P:sont des contributions de groupes de la fraction molaire et du parachor.
B: est une constants qui dépend de la famille chimique du composant.

* EQUATION DE STIEL ET THODOS : [3]

Cette équation est donnée pour les hydrocarbures aliphatiques saturés:

1163
140.0742. N °%

N: est le nombre d’atome de carbone.

* EQUATION DE RIAZI-AL SAHHAF: [24]
Ln (0, -6)=a-bNc)* (3)

T,, = 1209 - (2)

dui peut se mettre également sous forme:
Ln(©,_-0)=a-bM° : (4)
avec | _
O:l est une propriété telle que la température d’ébullition.

0_: est la valeur de la propriété quand Nc—oo.

-
M: est la masse moléculaire. _

Les valeurs des constantes 0_, a, b et ¢ dépendent de la famille chimique de

-~

Thydrocarbure. Elles sont données dans les tableaux.

ot




C no. - 5y conatants in eq 2 SRR ' abs av dev®
. ' range f- ' a b ¢ * ahs % |
- Ty Cs—Con 397 ;- -~ 6.6096 0.14187 “ .+ 0470 - - i5 0.71
Th Cs~Cao - 1070 © . 6.98291 002013 - .- 200 0.23 .M
. s Cs=Cin -~ 0.8 ' 'n2.227 93 © £9.823 01 < 0.0t 0.000 9 0.12
N dan Cs=Cuo 0.85% 88.013 79 - 857446 , . 0.01 0.000 3 0.04
3 ! _ . Cs=Can 0.2833 .. 87.6693 . 86.521 67 0.01 0.000 03 0.002
T = TWVT, Cn~Cm 1.16 .‘ ‘~0.419 66 0.024 36 . , 0.58 0.14 0.027
=P, Cs—Cm 0 5 - 4.657 67 .50.13423° .70 05 0.14 0.78
- d . Cs-Cas 0.26 },,-a 506 32 16 % 1078 2.8 - 0.002 0.83
- - —ar Cs—Cnm 0.3 . °-3.068 26 -1.049 87 0.2 0.008 1.2
U a, - Cs~Cno 33.2 71620577 " 061653 |, 032 0.05 0.25
[
c
TABLEAUn® 2 : Propriétés physiques pour les Alkylcyclo-hexanes.
‘:..4 o -
-
. Cn.o e " constants ineq‘Z -—_'__—_ o abs av dev”
[ ’ a . range (9 e b e b ey aba - %
R C1-Cao - 360 . 6.669.42 . .004681 . 0.7 1.3 07 ,
T Cs~Cao 1100 (2 100276, 09 0.019 7770 /91 12 0.29
s .. . Ca—Csp 0.846 -7;-2-';;51518- ceadoos182: 07 0.0014 0.07
c ] e Co-Cat 0.84 2 -1.68489 - 0.05096 - 0.7 0.0005 0.07
i Cs~Cao 0.277 V945612 . ..v 006636, . . 0.7 0.0008 0.06
Tor =TT Co—Czo 1.032 +=011095  :. 0.1363 04 2 . 0.3
1 1=r . Cs—Cao 0 .- 123107 . 653366 ‘ot 0.15 05
~de ¢ . Cg=Cz0 -0.15° ' .'~1.86106 * 000662 j o ‘-,o.a 0.0018 0.7
Ly ] -w " Cj~Cao 08 °©  -;0=5.00861 * 3,048 68- “'0.1 0.005 1.4
i Co-Cao 3t C 264826 0.00759 T 0.17 06
!
\ - -- . . . \
', | TABLEAUND°2 : Propriétés physiques pour les Alkyl benzenes.
‘kU @ C rio. . i constant.aineq‘z IR abs av dev?
| . n range e v "“"n'_”.u Wt S bt B FeptoRigee 2o abs‘, A
| 1| Tr . Co=Cus L. 376 '8.53599 - <: . ‘.'?0.639‘12‘-." L LYF "088 - 038 -
Wy ne -y CeiCar ¢ wdo1s iries1062 b i 002247 e 0 069 .- - 014
Uil -s L Ce~Cao « -0. 8562 *1 224925 7. 21861850 -y 0.01 1 2 0.0008 01
fde ,Ce=Cez . .. ~0.864.0 -238.791 - ,\-.-.3 r§232315mwf-u 43001 <7 00003 0.037
e R "Ce=Ca . 1 -0.2829-° 137.0913 L, 136438 0 001 0.0001 0.008
A T =TT 'Ce=Can 1.03 | 006814 ... 05 - 0.83 0.12
» ~P " Co-Coo 0 - . 301565 . . 015 022 0.7
| —de Cs—Can -0.22 | Anakdi0A2744 0. . 06 T 0.002 0.8
‘ coic Ca=Cro © 0 , £.~948345°" ’, 0.08 - " 0.003 - 0.68 -
[ e Cs—Cao, 304 ' o142 *F 10 . * 04 1.7
; E = = ’ * - - .
’ K }
g .
| h
- :
e — Source : Ind. Eng. chem. Res. 1995, page 4146
-
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- 13 - LA DISTILLATION TBP:

La distillation TBP est une opération fondamentale de séparation dans I’industrie
pétroliére, elle permet de tirer des conclusions sur la nature du pétrole brut et de définir les

éventuels schémas de valorisation.

C’est une distillation en discontinue, fractionnée, dont la sélectivité permet
d’obtenir en téte de colonne des constituants d'un mélange en fonction de leurs

températures d’ébullitions.

Au cours de la distillation TBP, les vapeurs issues de la vaporisation d’un
‘échantillon de pétrole brut passent dans la colonne ou elles rencontrent le liquide servant de
reflux, s’enrichissant & son contact en produits légers, et abandonnant les produits plus

lourds qui se condensent et redescendent dans la colonne.

# ’ ..
- Les vapeurs ainsi enrichies en produits légers, passent en téte de colonne ou elles sont
condensées, une partie du liquide obtenue constitue le distillat, 'autre partie retourne a

la colonne pour constituer le reflux.

Les fractions sont recueillies tous les quatre & cing degrés celsius a pression
atmosphérique jusqu’a ce que la température atteigne le début du cracking du résidu, on a

alors recours a une distillation sous vide.

La distillation TBP n’est pas normalisée, son but est d’obtenir les courbes
températures d’ébullitions des produits en fonction du pourcentage distillé cumulé

exprimé en poids ou en volume. Pour un mélange constitué d’un nombre limité de

constituants, la courbe est formée d’une succession de paliers horizontaux. La longueur de
chaque palier étant proportionnelle & la concentration du corps pur bouillant a cette
température du mélange. Pour le pétrole brut, la succession de paliers n’est pas visible car it
y aune trés grande gamme de composants dont les températures d’ébullitions sont voisines et

la courbe est en faite une courbe continue. -
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I-4 -1TA DISTILLATION ASTM:

La distillation ASTM permet de prévoir le comportement globale d’un pétrole brut
durant la  distillation TBP, elle fournit a I'utilisateur de précieux renseignements sur la
composition d’un produit pétrolier. Cet essai est régit par des normes et présente

’avantage d’étre rapide.

L’appareillage consiste en un ballon de 100cc, chauffé sous pression
atmosphérique. Les vapeurs formées sont condensées dans un tube baignant dans un

mélange d’eau et de la glace puis recueillies dans une éprouvette graduée.

L’opérateur note la température d’apparition de la premiére goutte de condensat a la

sortie du tube, puis les températures correspondantes & la distillation de chaque

échantillon.

En fin de distillation, la température décroit par suite de [I'altération thermique des
derniéres traces liquides dans le ballon. Le maximum de température correspond au point final
de cette distillation. Les résultats sont portés sur un diagramme ayant en coordonnées

les températures d’ébullition et en abscisses les pourcentages distillés,

I-5 - LA DENSITE :

La densité mesurée a la température T est le rapport du poids d’un certain volume
d’échantillon au poids du méme volume d’eau pris 4 4°C, elle est notée par dj .-
La densité standard se mesure & 20°C, elle se calcule par la formule suivante:
d¥=d; +a(t-20) (8)
01‘1;
a: est un coefficient dépendant de la densité.
Les pays Anglo-saxons utilisent la spécific-gravity Sg, elle est définie par deux
températures standards identiques, soit 60°F.
L’ American petroleum institut définie le degré API défini par I’expression:

1415
API=—~—_1315 (9) _
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La détermination expérimentale de cette propriété peut étre effectuer par des

aérométres, des pycnométres et des densimetres.

¢ a) Corps purs:
L’estimation de la densité des corps purs peut se faire par plusieurs méthodes :
* Connaissant une propriété ( exemple Teb ), des nomogrammes construits pour les
différentes familles permettent de la déterminer. (8], [9]. [10].

- * Connaissant la spécific-gravity a 60°F, elle peut étre calculer par I’abaque de la figure

n®(1)

0 b) Mélange de corps purs:

La densité est une propriété additive, elle est donnée par la régle:
d,=2.xd, | (10)

P R

d, ? densité du constituant i et x, sa fraction molaire. [8] ..

0 C) Fractions pétroliéres:

L’abaque représentée sur la figure n°( 1) donne aussi la densité pour les fractions
pétroliéres dans un trés large intervalle de température.

La régle d’additivité des densités des fractions peut étre utilisée en connaissant la
composition de la fraction:

d=X,d,+X,d,+X ,d, (11)

1-6 - LA MASSE MOLAIRE :

La masse molaire est la plus importante caractéristique physico-chimique de toute

substance, elle est définie comme étant la masse d’une mole de molécule de cette

‘substance.

Expérimentalement sa détermination peut se faire par plusieurs méthodes, parmi les

plus connues nous citerons: La cryoscopie, I’ébullioscopie et la spectrométrie de masse.

-
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¢ a) Les corps purs:

La masse molaire du corps pur peut étre déterminée par la connaissance de sa

formule brut. De plus des abaques ont été établispour les hydrocarbures purs.

¢ b) Mélange de corps purs:

‘La masse molaire est une propriété additive, elle peut étre calculée par la formule

suivante:
M= D x,M, ©(12)
x, : la fraction molaire du constituant , |

M, : la masse molaire du constituant , :

¢ c) Les fractions pétroliéres:

La masse molaire d’une fraction pétroliére peut étre estimée moyennant ’'une des

méthodes suivantes:

**+ A partir des corrélations:
* Corrélation de RIAZI: [4]
M = 204.38[Teb]*"**[Sg]"**exp[0.00218Teb]exp{-3.07Sg] (13)

ot
Teb: en °R
Sg: spécific gravity 60°/60°F
* Corrélation de RIAZI-DAUBERT (1980): [11]

M=4.5673 107 — (Teb)*"**(Sg)™' "' (14)

01‘1.:
) Teb : en °R

L’intervalle de température est compris entre 100 et 850°F.
* Corrélation de PENN-STATE: [15] [19]

[Teb]2.3776

- M=1435 107° “w‘g]-—"ajgﬁr

(15)

ou:

~ Teb: en Rankine
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*+ Corrélation de LEE-KESLER: [4] [18]
M =-12270.6 + 9486 Sg + (4.6523 - 3.3287 Sg) Teb + (1-0.77084 Sg? ) (1.3437
- 720.8/Teb) (107 /Teb) + (1 -0.80882 Sg + 0.02226 Sg* ) (1.8828 - 181.98/Teb) (10'2/Teb* )
(16)
ou: Teb:en R

Cette corrélation est valable pour des fractions légéres: Teb<800°F.

* A partir du diagramme KUQOP: [1][12]

Connaissant la densité et la température d’ébullition, le diagramme figure n° ( 2 ) peut

donner la masse molaire.

* A partir de la connaissance de la composition de la fraction pétroliére:

En utilisant I’additivité des propriétés des fractions:

M=M,X,+M, X, M, X, (17)

I-7 - LA COMPOSITION:

L’identification des composés présents dans le pétrole brut s’avére une tache
difficile, voir impossible. On se contente de connaitre la composition globale en chacune des
familles d’hydrocarbures moyennant des méthodes de calcul qui nécessitent seulement la

connaissance d’un petit nombre de caractéristiques physiques.

Parmis ces méthodes on citera :
* Méthode nd PA ; [1]

%CA =1039.4n-470.4d - 0.315 PA - 10943 (18)
%CN = - 1573.3 n+840.15d - 04619 PA+ 1662.2  (19)
%CP = 100 - (%CA + %CN) (20)

avec :
n: indice de réfraction.
d: densité.
PA: point d’Aniline.
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* Meéthode de RIAZI-DAUBERT 1: [12]

En moyennant deux paramétres : Ri et VGF pour les fractions légéres (M<200) et Ri et
VGC pour les fractions visqueuses (M >200), la composition des fractions pétroliéres

peut étre déterminer par:

Pour les fractions légéres:

X, =-23.94+24.21 Ri - 1.092VGF (21)
X, =41.14 - 39.43 Ri + 0.627 VGF (22)
X ,=-16.20 + 15.22 Ri + 0.465 VGF (23)

Pour les fractions visqueuses:

X, =-9+1253Ri-4228 VGC (24)
X, =18.66 - 19.90Ri +2.973 VGC (25)
X, =-8.66+737Ri+1.255VGC (26)

-

* Méthode de RIAZI-DAUBER 2 [51,[6]
Pour les fractions légéres (M <200} :

C

X, =257 -287.7SPGR + 2.876;{— (27)

Xy =52.641 -07494 X, -2.1811'm (28)

XA=100“(XP+XN) (29)
Pour les fractions visqueuses (M > 200):

C
X, =198.42 + 0.74855 Ri - 19.966 7 (30)
: C ,

X, =59.77-76.1745 Ri+ 6.8048 (31)

X, =100-(X, +X,) (32)
avec:.

n
=14750+ — 33
n=14 Y, (33)
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1-8 - LA CHALEUR LATENTE DE VAPORISATION:

La chaleur latente de vaporisation est la quantité de chaleur fournie a I'unité de poids
d’une substance ot 2 une molécule liquide pour la vaporiser a une température donnée, elle
est définie comme étant la différence entre I’enthalpie de la vapeur et celle du liquide 4 une

température et une pression données.

¢ a) Les corps purs:

La chaleur latente des corps purs peut étre estimée par fes méthodes suivantes:

** Méthode de MAXWELL: [1]

¥ Pour les hydrocarbures paraffiniques, MAXWELIL a établi des abaques
donnant les chaleurs latentes de vaporisation en”fonction de leur pression de vapeur.
’ * Pour les hydrocarbures non paraffiniques, MAXWELL propose la régle
suivante: o

Un “composé inconnu aura la méme chaleur molaire de vaporisatiqgn qu’une

paraffine de méme masse molaire prises toutes deux & la méme pression réduite.

** A partir de corrélation:
* Equation de CLAPEYRON:[14]
AHv=RT [ - LnP + Cste ] (34)
* Equation de PITZER:[4] [14] '
| %Ti = 7.08 [1-Tr]***+ 10.95 o [1-Tr]°**  (35)

avec. 06=<Tr<10

et~ AHv: exprimée en cal/g.mole.
* Equation de REIDEL:[23] [14]

AHy = 1.093RTe [ Tor 2ode)"1 (36)
v=L e LTor o3 7pr 1

- Teb
avec: Tbr = o

* Equation de CHEN: [14] B
3.978Thr -21861-1555LnPc
1 (37)
1.07-Tbr

AHv = RTc Tbr [
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0 b) Mélange de corps pur:

La chaleur latente de vaporisation des mélanges se détermine par la régle
d’additivité: '
AHv =S'Xi AHyi (38)
ou :
- AHv : chaleur latente molatre du composant i .

Xi : la fraction molaire du composant i .

0 ¢) Les fractions pétrolieres:

La chaleur latente de vaporisation des fractions pétrolieres peut étre estimée a

partir

**_. Des abaques de MAXWELL avec la Tmav comme point d’ébullition normal

et la pression pseudo-critique pour la détermination de la pression réduite. [1][12]

P
LK

**. Des corrélations:
*.Corrélation de RIAZI-DAUBERT (1980): [11]
AHv = 8.48585 (Teb)'"*¥ (Sg)*™* (39)
Cetie corrélation est valable pour les fractions légéres dans le domaine de
température d’ébullition compris entre 100 et 850°F.
*- Corrélation de RIAZI-DAUBERT (1987) : [17]
AHv = 8.20613 (Teb)"'*% (8g)"7*%& (40)
Cette équation est valable pour Teb entre 80 et 650°F et pour M entre 70 et 300.
AHv en BTu / Ibmoles et Teb en Rankine.
¥*_ Connaissant la composition de la fraction, la loi d’addivité classique peut étre
utilisée. {12] '
AHv = AHvp Xp + AHv,, X, + AHv , X, (41)
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19 - LA CHALEUR SPECIFIQUE:

‘:

<
La chaleur spécifique d’une substance est définie comme étant la quantité de

chaleur qu’il faut fournir 4 un gramme de cette substance pour élever sa température de 1°C.

La mesure de cette grandeur est trés importante lors du calcul des quantités de
chaleur nécessaires pour le chauffage et le refroidissement d’un produit suivant les

conditions dans lesquelles se produit I'élévation de la température.

On définit la capacité calorifique a pression constante (Cp) et & volume constant (Cv):

o.H
Cp= (‘5,—_7—, » (42)
et
U :
Cv=( 27" (43)
ou: .

'H : enthalpie du systéme.

U : énergie interne du systéme.

0 a) Les corps purs: [12]

** Pour les gaz parfaits : Les deux capacités caloriﬁques sont reliées parla

relation:
cp, =c, TR (44)

** Pour les gaz réels et pour des températures comprises entre 300 et
1500°Kelvin, la capacité calorifique é pression constante est donnée par I’équation
suivante:
' ¢, = atbT+cT? ‘ 45)

a,b,c: des constantes dépendantes de la nature des gaz.
** Pour les pressions plus élevées, plusieurs corrélations basées sur la loi des états
correspondants permettent de déterminer la chaleur spécifique. .

** Pour les liquides: C’est une fonction pratiquement linéaire de la température, elle

dépend de la densité et la nature des composés.

En général les valeurs de cette grandeur sont tabulées ou données sous forme

~ d’abaques en fonction de la température. figure n°(3 )

it
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0 b) Mélange de corps purs:

 La chaleur spécifique est une propriété additive, elle se calcule par la régle

suivante:

Cp = 2%y (46)

ou; -
X, : représente la fraction molaire du constituant i.

cp, : chaleur spécifique du constituant i.

0 c) Les fractions pétroliéres:

La détermination de la chaleur spécifique des fractions pétroliéres peut se faire a

partir de:

e Des corrélations:
** Corrélation de FALLON et WATSON: [12], [20]
Pour les fractions pétroliéres et pour Tr <0.85, la chaleur spécifique est donnée par:
¢, ={ (0.355+0.128 10~ API) + (0.503+0.11710°* API)10™ T ][0.05Kuop +0.41] ( 47)
cp:exprimée en BTU/LB et Ten°C
** Corrélation de LEE-KESLER: [25]

Cette corrélation donne la chaleur spécifique des vapeurs par I’équation donnée sous

la forme:
c,=at lb.Kuop - (c+d.kuop + e kuop? )IOTdT -FT? -CF[g +i.Sg - (j-mSg)
(107*T)+(n+pSg)107"T? | A (48)
avec:

a=-0.32646 ; b=0.02678 ; ¢=1.3892; d=-1.2122; e=0.03803 ;
g=0.084773 ;, i=-0.080809; j=2.1773 ; n=-2.0826 ; m=0.78649,
F=1.5393

p=-0.70423
125 10
= ' 100]? 49
CFI( Kuop -1 X Kuop -1 )100] (49) -
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** Corrélation de WATSON-NELSON: [16]
Pour les fractions a I’état gazeux et a température comprise entre 0 et 1400°F,

¢ =(0.045 Kuop+0.233)+(0.44+0.01777 Kuop) 107°.T-0.153 107°.T* (50)

* A partir des abaques : [13]

La chaleur spécifique est donnée pour les fractions liquides  figure n°(3), et pour les
fractions gazeuses. figuren® (4). |
*A partir de la connaissance de la composition de la fraction:
c,={cp)pX,p+(c,)y Xy+(c,), X, (51)

1-10 - LES PROPRIETES CRITIQUES:

L’état critique est un état ou il n’est plus possible de distinguer le liquide de la
vapeur, le point critique d’un corp purest le point limite supérieure de la courbe de
tension  de vapeur, au dela duquel le changement de phases n’est plus observé, il

correspond 4 Tidéntité parfaite des propriétes du liquide et de la vapeur.

¢ a) Les corps purs:

Les propriétés critiques des hydrocarbures purs sont généralement tabulées.
Plusieurs équations permettent aussi leurs déterminations en fonction de la

température d’ébullition, de la masse moléculaire et de la spécific gravity, parmis celle-ci:

** Méthode de WATANAZIRI et de AL(1985) : [27]
LnTc = -9.3906.10* . Teb + 0.03095.LnM + 1.11067.LnTeb +

M(0.07815.5g"*- 0.061061.sg%- 0.016943.Sg) (52)
- Tc M Teb
. = + —)%%- 4.84(—-) - 0.15919 53
LnPc = 3.9543 + 0.70682( o )5~ 4.84( o ) | (57 (53)
LnVc = 80,4479 - 129.8083 Sg + 63.1750 Sg® - 13.175 Sg* +
~ 1.10108LnM + 42.1958 (54)

avec:
M: masse molaire.
Tc: température critique en Kelvin.
Vc: volume critique en cm® /g mole.

Teb: Température d’ébullition en Kelvin.

—
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** Méthode de LYDERSEN: [14]

Te = Teb [0.567 + AT - (AT)* ] (55)
Pc=M[0.34 + AP] . (56)
Ve=40+ AV (57)

: (58)

Zc= :
T 343 00067AH]

avec:
Te en Kelvin.

Pc en Atm.
V¢ encm’ /g.mole.
AH, enKcal/ g mole.

AT, AP et AV sont des incréments calculés par sommation des

groupements d’atomes,

** Méthode de RIEDEL: [22]

Ric

Ve = (E) [3.72 +0.26(cx, - D] (59)

avec:
T
( ,%CbJ.LnPc
o, :est le facteur de REID = [1 + T] (60)
{%)

ou

Pc: en Atm.

Teb: en Kelvin.

»

Ve: encm’ /g.mole.

0 b) Les mélanges des corps purs:

Un mélange de corps purs ou une fraction pétroliere peut étre assimilé 4 un
hydrocarbure pur fictif, caractérisé par sa température d’ébullition normale Tmav,
possédant une courbe de tension de vapeur qui est limité par un point critique, situéa

Yintersection de la courbe de tension de vapeur et du lieu des points critiques des
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hydrocarbures paraffiniques, ce point critique est appelé point pseudo-critique du

mélange.

** Méthode de KAY:

Cette méthode permet de calculer les propriétés pseudo-critiques des mélanges de

composition connue:

Tpe =D x, .Tci (61)
Ppc= D x, Pci. ‘ o (62)
f

avec:

X, . est la fraction molaire du constituant i.

Tci et Pci: sont la température et la pression pseudo-critiques du constituant i.

** Corrélation de LI: [31]

LIa estimé la température critique du mélange par;

T =Z¢J.Té,j . , (63) ‘
y ‘
telle que :
yj ‘Vc.j
$, =L (64)
! Zyi 'Vcr'
i

avee !

y, : est la fraction molaire du composé j.

V¢j: est le volume critique du composé j.

T, est la température critique vraie du mélange.

» ¥¥ Corrélation de KREGLEWSKI et KAY . [31]

T »
P =P*[l +(5.808+4.93m(—;j§--1)]. (65)

telle que :
3

1
(797 + 19"
8 .
V¥=V* y +V* y, +@V* - V¥ -V*))y v, (67)

(66)

V*l2=
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T T 27,.% 1 T., 1/
Cl% 9l + CZ% 2 = l,;’ - CIl/l‘ - ('-11' )9: e: ] (V*)/3 (68)
s ) ) ()™ (1)
1/
T* Z(V*”)”
2o 0 0 (69)
)" )
1 Tey
w74
i)’
0, = f ) - (70)
.V!(V*l)'3 +y2(V*:) '
0,=1-0, | - (71)
©=0,0 1t0,0,+20,-0,-0,)0,0, (72)
2
®2= 7 1 (73)
___+_.__
0 o,
et: )
. I* P.6 +FP.,06
TR M ¢ LR85 | 1
(V*)% 1,6, + 1,0, (74)
1 1
)" )"
avee !

V*, . est le volume du composé i a une température Tr = 0.6.
y, ety, : sont les fractions molaires.

o: est le facteur acentrique.

0 ¢) Les fractions pétrolicres:

** Corrélation de RIAZI-DAUBERT (1980) -

Tc =24.2787 (Teb)**** (Sg)***™* (75)

Pc = 3.12281 (Teb) >*'* (Sg)**™ (76)

Ve =17.5214 10° (Teb)**™° (Sg)* ™ (77)
avec

Te, Pc et Ve : sont les propriétés critiques en R, Ft” /Lb et Psia.”
Teb : est la température d’ébullition en R.

Ces équations sont valables pour 100 < Teb < 850 °F.

18
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** Corrélation de CAVETT : [4]
Tc =768.07121 + 1.7133693 Teb - 0.1083400 107*(Teb)* - 0.89212579 API Teb+
0.38890584 10° (Teb)* + 0.5309492 10° API (Teb)* +
0.32711 6 107 (API Teb)* (78)
Log Pc = 2.8290406 + 0.94120109 10° Teb - 030474745 (Teb)? - [ 0.2087611 107%]
API Teb + 0.15184103 107" (Teb)’® + 0.11047899 10 7 API (Teb)* - 0.48271599
1077 (API)? Teb + 0.1349619 107°(API Tcb) (79)
avec ©
" Tcet Teben R.
Pc en Atm.

** Corrélation de LEE-KESLER: [4]

5

. ‘ ,
Tc=341.7+811.0 Sg+(0.4244 + 0.1174 Sg) Teb + (0.4669 - 3.2623 Sg}. Tob
e

3648
ng

(80)

- @ 00566 22898 011857
LnPc = 8.3634 - - [0.24244 + B
Sg Sg Sg

047227 1697
' 1077(Teb)? - [0.42019 +
ng ] ( eb) [ SgZ

,+.

1107 Teb -+ [1.4685 +

7] 10'°(Teb)? (81)

avec:
Teb et Tc enR.

Pc en Psia.

** Equation de PENN-STATE: [26]
Tec = exp [3.9935 (Teb)"**"*(Sg)"*"] (82)
Pc = 3.4824 10° (Teb) **'""(Sg)**** (83)

ou:
Tc en °F.

Pc en Psia.
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I-11 - LE FACTEUR ACENTRIQUE:

_ Pour tenir compte de I’écart ( déviation par rapport a I’état de gaz parfait ) et de
I'éffet de la grandeur de la grosseure de la molécule, on propose un facteur correctif

appelé FACTEUR ACENTRIQUE.

0 a) Les corps purs:

Les corps purs afaibles masses moléculaires et appolaires ont des facteurs
acentriques qui tendent vers zéro, il en est de méme des gaz rares Ar, Kr, Xe, alors que ce

facteur est important quand la molécule est volumineuse ou polaire.

** Corrélation de PITZER(1955): [40]
®=-Ln(Pr);,_,,-1 (84)

La valeur de o sera d’autant plus élevée que P'encombrement stérique sera
important. .. . _ |
Cette éqliation n’est valable que pour une pression de vapeur prisea Tr =’0.7.
Le cas général de validité pour des pressions allant jusqu’au point critique est donné
par la relation:

_ Log(P,)-Log(F,),
~ Log(P),

(85)

ou:
P, : estla pression de vapeur réduite correspondante a une temperature
réduite donnée Tr.

Log (P,) Lt Log(f’,)l sont des termes de corrélations correspondant i la

vapeur & la température réduite considérée Tr dont les valeurs sont tabulées.

** Corrélation d” EDMISTER: [4]
EDMISTER propose une équation de la forme:
3 8
o =->—LogPc- (86)

oul

Pc : est la pression critique en Atm.

X Teb
v 0 : est la température d’ébullition normale réduite, 8 = —— = Treb

c



Partie théorique ' 21

¢ b) Les mélanges de corps purs:

Pour un mélange de composition connue, on peut utiliser I'additivité des propriétés et

écrire:
®= Zx o, (87)

n; étant le nombre de composés du mélange.

x, et , :sont la fraction molaire et le facteur acentrique du composé i.

¢ c) Les fractions pétroliéres:

Le probléme se raméne a évaluer la pression de vapeur a une température réduite égale

a 0.7 et ceci pour pouvoir utiliser la corrélation de PITZER.

DAUBERT et DANNER proposent, connaissant la température d’ébullition
moyenne pondérée Tmav et la spécific gravity, de calculer la température pseudo-critique et la
température correspondante 3 Tr=0.7, ensuite de déterminer la pression de , vapeur dela
fraction pétroliére a cette température et la pression de vapeur réduite correspondante

La corrélation de PITZER est alors appliquée pour calculer le facteur acentrique.

** Corrélation de LEE-KESLER(1976): [26]
Pour Tbr<0.8 :

609648
LnPebr —592714+ +128862 LnTebr —0169347(Tebr)®
®= Lebr (88)

15.6875
152518 Thr —134721LnThr +043577(Tbr)°

Pour Tbr > 0.8
= -7.904 + 0.1352 Kuop - 0.007465(Kuop)® + 8.359 Tbr +
1.408-0.01063Kuop ‘

Thr (89)
avec: ' ‘
Tebr = TTL: et Pebr = 7)1—);
ou: )
Tc, Teb enR et Pc enPsia
P est la pression a laquelle Teb a été mesurée.
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[I-1 INTRODUCTION:

La thermodynamique prend corps au XVIIéme siécle avec I'invention de la

machine a vapeur pour préciser les conditions de transformations de la chaleur en travail.

Cette premiére conception s’est élargie & I'étude de tous les phénomeénes physico-

chimiques ou intervient la chaleur.

La thermodynamique ne fournit pas a I'ingénieur les données qui lui sont
nécessaires, mais constitue un support mathématique permettant I’exploitation maximale de
toutes les données qu’il peut recueillir. Par exemple le critére thermodynamique pour obtenir
un  équilibre entre phases est exprimé en terme de propriétés particuliéres. La
thermodynamique fournit les équations qui relient ces propriétés a la température , a la

pression et a la composition des phases liquide et vapeur.

- -

II-2 - LES PRINCIPES THERMODYNAMIQUE:

11-2-1 - LE PREMIER PRINCIPE DE LA THERMODYNAMIQUE:

L’énergie interne gagnée par le systéme dans une transformation quelconque est égale -
a4 la somme de la quantité de chaleur AQ et du travail AW regus dans cette méme

transformation [32]:
AU = AQ + AW | (90)
avec:

‘AQ: représente la variation de la chaleur qui est aussi une forme d’énergie.
Par coavention 1’énergie est considérée comme négative lorsqu’elle est cédée par le systeme

et, positive lorsqu’elle est absorbée par ce dernier.

AW: représente la variation du travail qui est considéré positif lorsqu’il est

effectué parle systéme et, négatif dans le cas contraire.
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Ainsi ce principe ne fait que traduire la conservation de 'énergie appliquée aux
systémes thermodynamiques, permettant de faire les bilans d’échange d’énergie.
Pour une transformation infinitisimale 1’équation ( 90) s’écrira :
dU=8Q + oW (91)

Qui est l’expréssioh de la différentielle totale de la fonction d’état U.

11-2-2 - LE DEUXIEME PRINCIPE DE LA THERMODYNAMIQUE:

Le premier principe n’indique pas dans quel sens se fait une transformation et, ne fait

pas de différence entre les différentes formes d’énergies fournies au milieu extérieur.

Il faut donc formuler un deuxiéme principe introduisant une distinction

+ fondamentale entre les transformations réversibles et, les transformations irréversibles.

Auparavant, il est nécéssaire de distinguer entre ces phénoménes dits réversibles et

ceux appelés irréversibles.
» REVERSIBILITE ET IRREVERSIBILITE:

Un cycle est dit thermodynamiquement réversible, si 4 la fin de ce dernier le

N

systéme et le milieu extérieur reviennent i leur état initial,

En pratique aucun processus n’est rigoureusement réversible du point de vue
thermodynamique, seulement leur étude théorique' revét une importance capitale. En effet
en admettant qu’un processus soit réversible, il est possible d’établir sans grande difficulté
de nombreuses équations permettant de prévoir Uinfluence de facteurs extérieurs sur les
propriétés du systéme. Il sera ensuite possible d’appliquer ces équations aux

transformations naturelles dites irréversibles.

e ENONCE DU DEUXIEME PRINCIPE :

+ ENONCE DE KELVIN: Il est impossible de recueillir du travail & 'aide d’un

systéme qui décrit un cycle et qui n’est en contact qu’avec une seule source de chaleur.

—
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¢ ENONCE DE CLAUSSIUS : La chaleur ne passe pas d’elle méme d’un corps frotd sur

un corps chaud .

oi
L’inégalité de CLAUSSIUS est : Z%}-,{?s 0 (92)

pour les cycles irréversibles, 1’égalité est vraie pour les cycles réversibles .
Ainsi le deuxiéme principe permet d’introduire une nouvelle fonction d’état

S(PT, ... ) appelée entropie du systéme et qui s’exprimera pour une transformation

infinitésimale par:

é Qrev

dS=— 0 T pour une transformation réversible (93 ).
a0 ' T
s pour une transformation irréversible ( 94 ).

II-2-3- TROISIEME PRINCIPE DE LA THERMODYNAMIQUE :

En 1911, NERST proposa une hypothése qui est devenue le troisiéme principe de la

thermodynamique.

Ce dernier s’énonce sous la forme suivante: Au zéro absolu, I’entropie d’une

substance pure et parfaitement cristalline est nulle.

Ainsi le calcul de la variation d’entropie entre deux états est donnée par I’équation :

AS=S2=S(TP)-S(OP) O (95)



Partie théorique ' ’ 25

J1-3 - LES FONCTIONS THERMODYNAMIQUE QU EQUATIONS DE
MAXWELL: [4]

Pour un systéme isolé , it est toujours possible d’atteindre un état d’équilibre ou on ne
décéle plus de changement, de sorte qu’un tel état est déterminé par un certain nombre

de variables appelées fonctions thermodynamiques ou fonctions d’état.

La variation de ces fonctions d’état lors de la transformation dépend de I’état initial et de

I’état final du systéme indépendamment des états intermeédiaires. .

Ces fonctions dépendent de la masse et de la composition du systéme ainsi que de la

température, la pression et le volume qui sont eux méme reliés par une équation d’état.

Mathématiquement une fonction d’état F exprimée en fonction de deux

variables x ety présentera une différenticlle totale exacte donnée par les équations:
| dF(x,y) =[(0F/0x) , 1dx + [(OF/oy), ] dy (96)

et | '
(6°F/0x. By) = (0°F/0y.0x) (97)

Les expressions différentielles des fonctions d’état sont données par:

Energie libre : dU=TdS - PdV (98)

dU = [(8U/8S), 1dS + [(BU/BV); 14V (99)

Enthalpie : H=U+PV (100)

dH = TdS + VdP (101)

dH = [(PH/3S) , 1dS + [(GH/OP) JdP  ~ (102)

Enérgie librede GIBBS: G=H-TS (103)
dG = VdP - SdT (104)

dG = [(3G/aP),, 1dP + [(8G/OT),, AT (105)
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e Energie libre de HELMHOLTZ: A=U-TS (106)
dA = -PdV - SdT (107)
dA = [(PA/V), WV + [(BA/OT), 1dT  (108)

L’identification des termes des fonctions d’état données ci-dessus permet de

déduire les relations de MAXWELL données par les équations suivantes :

T = (8U/3S), = (8H/0S), (109)
-P = (8U/BV), = (8A/OV), (110)
V = (W/aV), = (5G/éP), (111)

_.~8,.=(0A/0T), =(0G/oT), (112)

Pt

..

[I-4 - DETERMINATION DES PROPRIETES THERMODYNAMIQUES.

DES SYSTEMES P V T

Les fonctions thermodynamiques varient en fonction de la pression et de la
température du systéme considéré . Elles sont donc exprimées a partir des paramétres
T etP.

Une méthode générale pour le calcul des propriétés thermodynamiques des gaz et des

vapéurs fait appel aux fonctions dites résiduelles.
Une équation générique les définit;
AM =M’ -M (113)
avec: M’: Désigne toute propriété thermodynamique extensive.

M : Représente la propriété thermodynamique réelle & température, pression et

composition identiques.

L’utilisation des fonctions résiduelles permet la conversion dans un sens ou dans un autre les

proptiétés des fluides réels ( gaz ou liquide ) et des gaz parfaits.
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11-4-1 . 1’ ENTHALPIE:

) La variation de I'enthalpie d’un systéme s’écrit :

' dH =[ (6H/0T),. )dT +[ (CH/CP), 1dP (114)
avec :
(BH/BT), =Cp (115) et (AH/AP), =V -T.(OV/OT), (116)
d’ou
dH=CpdT + [V -(0V/ET),].dP. (117)
L’intégration de cette équation nécessite la connaissance d’une enthalpie de
référence.

La référence choisie est ’enthalpie du gaz parfait H*.

H=H*+(H-H*) | (118)

Ainsi I’écart au gaz parfait (H-H*) est relié aux variables d’état T et V par

I’expression suivante:

H-H* 1
=Z-1+—
RT RT,

[ T(@P/AT), -P1.dV. . (119)

H-4-2,- I"ENTROPIE :

La variation de I’entropie d’un systéme s’écrit :

dS = [(8S/0T) , 14T + [(8S/3P),, ]dP . (120)
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Par définition :

Cp

(08/0T), = = ‘ (121)
et (8S/AP), =- (BV/IT), (122)
d’ou:
Cp
ds = L a1 - [ovieT), 1dP (123)

Dans ce cas aussi, un écart par rapport -au gaz parfait (S- S, *) est définie en

fonction des variables d’état T et V sous la forme suivante :

S-S* P 1
+Ln— = + [—
2 +Ln P LnZ I [ (8PIBT), - 72 14V . (124)
avec. .
P - b

o . est la pression de référence du gaz parfait.

S, *: est I’entropie du gaz parfait mesurée a la pression P ..

Pour les autres fonctions thermodynamiques telles que I’énergie inteme U,

I'énergie libre d¢ HELMHOLTZ A et I’énergie libre de GIBBS ‘G |, leurs calculs en

découlent directement de la connaissance des deux fonctions d’états définies ci-dessus a savoir

’enthalpie et I’entropie.

I-4-3 - J’ENERGIE INTERNE :

H*=U*+R.T E (125)
H-H* U-U*
- +7 . 126
RT RT Z-1 ( )
donc :
U-u* H- H* 1 ¥
=1-7+ = % - 127
RT 1-Z RT R I [ T(&P/ET), - P 1.dV ( )



II-4-4 - ENERGIE LIBRE DE HELMHOLTZ :

Ao* = U* - T.So* | | (128)
A-A4* U-U* §5-5,* 129
RT RT . R (129)
AZAT P Lz I m - P)dV 130
R, T ) P - (130
II-4-5 - L’ENERGIE LIBRE DE GIBBS :
Go* =H* - T.So* (131)
G-G,* H-H* §-5,* 132
RT RT .~ R | (132)
GG 1ol oz11 P)dV 133
RL. “P0 T m -P) (133)
11-4-6 - LA FUGACITE : |
La fugacité est une propriété d’état pour un gaz réel.
L’¢énergie libre de GIBBS s’écrit :
dG=V.dP - S.dT (134)
A température constante dG=V.dP=R.T.LnP (135)

Pour les fluides réels la pression P est remplacée par une nouvelle fonction
appelée FUGACITE qui est notée par F .
D’ou I’équation ( 135) deviendra:
dG = R.T.dLnF i (136)

| oF = - 137
: dLaF RTdP (137)

L’écart par rapport au gaz parfait sera définit parle coefficient de fugacité ¢ qui

est le rapport de la fugacité F et la pression P du corps considéré.

F

°=% (138)

F Partie théorique d 29
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@ est également définit en fonction des variables d’état par:

F 1 RT
I‘IF —ET(V——IT)dP (139)
P .
Ln }—) RF - P)ydv (140)

Ce coefficient est aussi évalué¢ a partir de la connaissance de ’enthalpie et de

’entropie du systéme:;

F_H-H* 5-5* P
L =— m +Ln},— (141)

Enfin il faut noter que pour un mélange contenant n constituants, nous définissons la

fugacité et le coefficient de fugacité du constituant i notés respectivement par Fi et oi.

Dans ce cas la fugacité du constituant i dépendra en plus des variables d’état, dela

composition de cg constituant dans le mélange ainsi, la fugacité d’un constituant du mélange

est : .
dGi=R.T.LnFi { 4 température constante ) (142)

et par conséquent le coefficient de fugacité du constituant i s’écrit :

F 1 .
Lnoi = LnFI— = TT[ - ( BP/@niyri,nj 1.dVi - LnZ (143)
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111-1 - INTRODUCTION:

Une équation d’état est une expression analytique en fonction des variables d’état

(pression,volume et température ) et de la composition .
Elle peut se mettre sous la forme suivante :
F(P,T,V,X)=0 (144)
" Avec :
P : Pression du systéme étudié.
T : Température du systeme.
V : Volume.
X : Vecteur composition.

Leintéfét d’une telle équation est qu'elle permet de prévoir avec une grande
; ..

précision les propriétés thermodynamiques telles que:

La pression de vapeur saturante, I’enthalpie, U'entropie, la fugacité, la chaleur

latente de vaporisation, I'équilibre liquide-vapeur des corps purs et des meélanges.

Son utilisation a fait I’objet de recherche par les thermodynamiciens depuis plus d’un
siécle. En fait depuis que VAN DER WAALS a proposé sa célébre équation d’état cubique,

de nombreuses publications ont vu le jour.

I1I-2 - EQUATION D’ETAT DES GAZ PARFAITS : [ 32]

.

La premiére équation d’état reliant les propriétés P V T est la loi des gaz parfaits
découlant de la loi de BOYLE-MARIOTTE.

PV=RT (145)

Cette équation d’état a été établie 4 partir de la théorie cinétique des gaz en
admettant que [Iénergie des molécules est d’origine cinélique seulement, les

déterminations actuelles faites sur une gamme de température et de pression plus étendue

s
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révélent que tous les gaz réels s’écartent de I’équation des gaz parfaits. Cet écart est du aux

suppositions non exactes admises pour cette théorie:

- La molécule est considérée comme une masse ponctuelle, alors que chaque

molécule occupe un volume propre qui n’est pas négligeable.

- Absence de I'attraction intermoléculaire, alors que cette attraction réduit la force de
collision des molécules contre les parois du récipient et diminue la pression des gaz, ainsi la

pression mesurée réellement est inférieure a celle calculée pour un gaz parfait.
Le gaz est donc réel et en plus compressible.

L’équation des gaz parfaits n’est pas adéquate pour représenter le comportement des
gaz réels excepté & trés basse pression. Par conséquent certains auteurs ont proposé une
correction 4 la loi des gaz parfaits en intfroduisant un parameétre appelé facteur de
compressibilité, représentant I’écart dans la prédiction.du volume par rapport 4 la loi des gaz
parfaits définie comme suit:

PV

Z=— 146 )
RT (146)

II 3 - LA LOI DES ETATS CORRESPONDANTS : [4],[32]

VAN DER WAALS a constaté que pour les fluides simples ( les gaz rares et le .

méthane), que le facteur Z ne dépend que des paramétres réduits Tr et Pr définis de la

maniére suivante:

T

=— 147

. TIr Te ( )
P

= — 148

Prr Pe ( )

Pc, Tc : étant la pression critique et la température critique respectivement.

Toutes les substances ayant le méme Tr et Pr auront le méme facteur de

compressibilité¢ Z: C’estla loi des états correspondants.

Cette loi peut étre étendue aux autres propriétés thermodynamiques telles que:

I’enthalpie résiduelle, P’entropie résiduelle et le coefficient de fugacité.

)
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III-3-1 - LES CORRELATIONS A DEUX PARAMETRES :

Le facteur de compressibilité est souvent corrélé en fonction de deux paramétres:

Z=f(Tr,Pr) | (149)

La fonction f{Tr,Pr) est représentée sous forme graphique , elle est obtenue a partir des

données P V T expérimentales pour les molécules parfaitement sphériques.

Les corrélations & deux paramétres ont permis une généralisation des propriétes
thermodynamiques. Cependant pour les molécules non sphériques, il y a déviation par
rapport a la loi des états correspondants, d’olla nécessité d’introduire un troisiéme

paramétre qui tient compte de la non sphéricité de [a molécule.

- ot

I11-3-2 - LES CORRELATIONS A TROIS PARAMETRES : [40] .

Plusieurs paramétres ont été proposé pour représenter I’écart par rapport 4 la loi des états
correspondants & deux paramétres, le paramétre qui a connule plus grand succés est le

facteur acentrique de PITZER défini par:

® = -( Log,,Pr+1 ) ATr=07 (150 )

Le facteur de compressibilité s’exprime par:
Z=27°Tr,Pr)+ oZ' (Tr, Pr) (151)
Z°(Tr, Pr): Le facteur de compressibilité pour une molécule sphérique.
Z' (Tr, Pr); Le terme de déviation.

PITZER et COLL ont tabulé les valeurs de Z° et Z' en- fonction de Pr et Tr.
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IMI-4 - LES EQUATIONS D’ETAT NON CUBIQUES :

IJ-4-1 - EQUATION D’ETAT DU VIRIEL :[4]

L’équation d’état du VIRIEL a une base théorique découlant de la théorie cinétique des

gaz, elle s’exprime par le développement en série suivant:.

R RTB RIC
P=——3F —— +
V V- I

o | (152)

Les constantes B, C fonction de la température sont appelées: deuxiéme, troisiéme
coefficient du VIRIEL. Cette équation est utilisée pour le calcul des propriétés de la

¥
phase vapeur sous une forme tronquée au deuxiéme ou le troisiéme terme.

II-4-2 - EQUATION D’ETAT DE BENEDICT-WEBB-RUBIN :[4]

L’équation de BWR est donnée sous la forme suivante:
C c
P=pRT +[B,RT-A, --5]p’ +[bRT-alp’ +p’ (1410 Jexp(yp? ). (153)

1
avec ! p=F (154)

Les huit constantes de BWR dépendent de la nature des composés purs et sont

tabulées en fonction des propriétés volumétriques de chaque compose.

Cette équation d’état fit considérée pendant longtemps comme la seule équation d’état

applicable 4 la phase vapeur et la phase liquide.

T-4-3 . EQUATION D’ETAT DE STARLING HAN : [4]

Cette équation est une généralisation de I’équation de BWR , son expression est:

c, A, E . d
P=pRT+[B,RT -A, -“ﬁ*+T—g—ﬁ]p2 +[bRT-a-—,1;].p3 +

d c -
a[a+;]pﬁ +p° 7l +yp® Jexp(-yp*) (155)
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Les onze paramétres de SH dépendent du volume 'critique, de la température

critique et du facteur acentrique de PITZER.

Cette équation est applicable & tous les mélanges et pour toutes les conditions

opératoires en industries des hydrocarbures.

111-4-4 - EQUATION D’ETAT DE LEE-KESLER ;

L’équation de BWR a été modifié par LEE et KESLER, en y appliquant la

corrélation i trois parameétres.

Le facteur de compressibilité du fluide réel est exprimé en fonction des propriétés d’un

fluide simple (@ = 0 ) et d’un fluide de référence (w = 0.3978 ).

z=z°+¢££[z“-z’] (156)
0", fhiide simple
PrVr
= 157
Z=— (157)

R: fluide de référence (le n octane).

B C D C,

1‘2 Jexp(-y/Ve?) . (158)

Z=1+_P-’;+Vr2 v e [B+YV1

avec B=bl-%—%—£‘f3 (159)
C=c1+%+% ‘ l(.160)
D=d,+£;—;— - (161)

Les valeurs des différentes constantes sont tabulées pour le fluide simple et le fluide de

référence.

Le domaine de validité de LK varie de Tr =0.3 4 4 et Pr =0 a 10 avec une erreur de 2%

pour la phase liquide et la phase vapeur.

Les équations d’état non cubiques comme SH et LK sont d’une grande précision, toute
fois leur forme ne facilite pas leur maniement ce qui laisse la place aux €quations d’état

cﬁbique?f.
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-5 ~- LES EQUATIONS D’ETAT CUBIQUES

La forme générale de ces équations est:

p= RT a
Vb Vtubl +Wh*
: (RT¢)?

: a=Qa.

avec : a=Qa Pe

(RTc)
b=0b

Pc

La forme équivalente de I’équation ( 162 ) est :

(162)

(163)

(164)

Z*+(1+B-uB)Z>+(A+WB”-uB-uB?)Z- AB- WB? - WB* =0 ( 165)

avec .
aP
A=
- (RD) 2
P
RT

(166)

(167)

IH-5-1 - EQUATION D’ETAT DE VAN DER WABLS (1873) :[4]

HIRN a modifié I’équation des gaz parfaits sous la forme:

P+n)(V-b)=RT

(168)

b : représente le volume réellement occupé par la matiére, appelé covolume.

7 : Est un terme correctif de pression dfi a [’attraction mutuelle des molécules,

appelé pression interne.

- VAN IDER WAALS a établi théoriquement que la pression interne est inversement

proportionnelle au carré du volume molaire d’ou I’équation d’état de V. D W:

(P+%)(V-B)%RT

(169)
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L'isotherme critique a une pente horizontale et un point d’inflexion au point

critique, ce qui permet d’écrire:
(oP/oV),.,. =0 (170)
(@ PoV?), . =0 (171)

Ce qui permet de déterminer les constantes Qa et Qb.

(RT¢)* (RTe)?
a=Qa e =0.42188 oF (172)
Rlc RTe
=Qb——=0.12
b=0Qb o 0.125 P (173)

Cette équation fut la premiére équation d’état qui a exprimé la continuité entre I’état

gazeux et I'état liquide sans pour cela étre précise.

Elle observe une mention spéciale & cause de sa grande contribution & la loi des états

rd ™

correspondants et au développement des équations d’états similaires. ..
L’équation d’état de VDW prédit le facteur de compressibilité critique Zc = 0.375
alors que, les fluides réels possédent en général un Zc inférieur a4 0.29.

De nombreux chercheurs comme CLAUSIUS, BERTHELOT et WOHL ont tenté de
modifier 1'équation de VDW, mais I"amélioration la plus significative fut celle proposée
par REDLICH-KWONG.

I1-5-2 ;: EQUATION D’ETAT DE REDLICH-KWONG (1949) : [14] [41]

REDLICH et-KWONG ont modifié le terme attractif de I’équation de VDW sous la

forme suivante :

p=RL a | L (174)

Vb (JT)(¥ +b)

dela méme maniére précédente, les constantes Qaet Qb peuvent étre déterminer:

(RTc)?
Pc

a=0.42748 (175)
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Riv
Pc

b = 0.08664 (176)

Cette équation d’état prédit le comportement de la phase gazeuse avec de faibles
écarts et la phase liquide avec de grands écarts, ce qui ne permét pas de prédire les

équilibres liquide-vapeur.

Le succés de ’équation de RK a encouragé de nombreux auteurs & améliorer la

prédiction de la phase liquide, ce qui a donné lieu a de nombreuses équations dérivées

dont celles de SOAVE et de PENG ROBINSON pour les plus utilisées.

II-5-3 : EQUATION D’ETAT DE SOAVE-REDLICH-KWONG (1972) : [30] [35] {36]

L’équation de SRK peut étre considérée comme étant la plus performante des
modifications de I’équation originale de RK . Son expression est obtenue en remplagant u par

1 et w par O dans I’expression de la forme générale de I’équation d’état cubique :

RT a

= - 177

P V-b V({V+b) (177)
avec .
(RT¢)?
a.=0.42748 o(Tr) ~—- (178)
RT:

b =0.08664 —P—cf (179)
o(Tr) = [1 + m(1-Tr"%)]> (180)

m = 0.479794 + 1.575880 - 0.192070> + 0.024610° (181)

Cette équation est valable & n’importe quel point de la courbe de saturation ou on a
coexistence de la vapeur et du liquide en équilibre, elle tient compte de I'influence de la
température sur le paramétre a et aussi de la nature du fluide, cependant elle présente des

lacunes lors de la prédiction de la densité liquide. [4] [43]
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11-5-4 : EQUATION D’ETAT DE PENG-ROBINSON (1976) : [42]

PENG ROBINSON a amélioré I’équation de SRK sous la forme:

P= RT __a 182
Vb V(bbb (182)
avec:
(R1¢)?
a=0.457235 o(Tr) — - (183)
RTc
b =0.077796 ~— (184)
: Pe
afTr) = [1 + m(1-Tr**)}* (185)
m = 0.37646 + 1.542260 - 0.269920° (186)

La forme cubique de PR est obtenue en remplagant u par 2 et wpar -1 dans
I’équation ( 165 )

En effet, cette équation d’état a amélioré sensiblement la prédiction de la densité

hquide par rapport 3 SRK:
Pour Tr < 0.65, les écarts sont: de 7% pour SRK et 5% pour PR.

Au voisinage du point critique: 27% pour SRK et 15% pour PR.

III-5-5 : EQUATIONS D’ETAT PAR LA METHODE DE CONTRIBUTION DE
GROUPE_(1996): [38]

Une procédure qui tient compte de la contribution du groupement -CH2- pour les trois

familles d’hydrocarbures, a été développée pour la prédiction des équations d’état cubiques.

Les auteurs de cette procédure ont proposé deux équations d’état cubiques couplées a la

méthode de contribution de groupe ( SRKCG et PRCG).

Cette méthode n’est pas une modification de I'équation d’état, mais propose une
détermination des paramétres a et b de cette derniére quisont définis en fonction des

grandeurs suivantes:

T
Fi1= <

= 187
. T (187)
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F3=0.48 + 1.5740 -0.1760"

Fa4=0.37464 + 1.542260 -0.26992 "

(188)

(189)

(190)

40

Les vartables Fi, F2, Fa et Fa sont écrits sous forme d’un polyndme de degré

quatre donné par {’expression:

Fi=o + BNc +yNc® +8Nc* +eNe* (i=12,3.4) (191)

avec:

d’hydrocarbure.

Nc: est le nombre d’atome de carbone de chaque série homologue

Les constantes o B, x, 6 et € dépendent du paramétre Fiet de la famille chimique

de 'hydrocarbure. Leurs valeurs sont données dans les tableaux n® (4), (5) et (0).

ALKYL BENZENE |F1 F2 F3 Fa

o -8.80714 -8489.79 0.373194 0.280168
B 6.10768 3789.98 0.119197 0.113341

X -0.426888 -232.34  |-0.00520597 -0.00499275
5 0.0224728 13.2398 0.000180441 0.000165818
€ -3.06309E-4 |-0.149101 -2.41315E-6 -2.1945E-6

Tableau : (4) Parameétres de I’équation ( 191)

pour les n-paraffines.

ALKYCYCLO- {F1 Fz2 Fa F4

HEXANE ‘

a -0.781951 -1804.65 0.9378 0.802971

B 2.134 1046.87 -0.0828833 -0.0755348
X 0.0433182 90.5996 0.0125571 0.0117133
S 9.70995E-4 -1.17131 -4.57277E-4 -4.33741E-4
g 9.23067E-6 +0.0520966 5.73243E-6 5.45433E-6

Tableau : ( 5) Paramétres de I’équation (191 )  pour les Alkycyclo-hexanes.
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ALKYLBENZENE |Fi F2 F3 Fa

o -4,00996 -3499.67 0.39202 0.287359

B 2.7642 1491.22 0.0714901 0.0707671

x -0.0537113 17.9355 -0.00037794 }-0.000590619

) 0.00511109 1.88805 -4.521951E-6 |-3.30125E-6

€ -5.19876E-5 539237E-3 |4.347E-8 5.25915E-8

Tableau : (6) Paramétres de I’équation ( 191 )  pour les Alkylbenzénes.

L’application de ces équations aux fractions pétroliéres nécessitent la connaissance de la

distribution PNA obtenue expérimentalement ou par des méthodes de calculs existantes.

II1-6 : APPLICATION DES EQUATIONS D’ETAT AUX MELANGES :

et

Dans un premier temps, les équations d’état ont été développées pour Jes corps purs
& partir de la connaissance des propriétés PVT de ces derniers puis son application a été

étendue pour les mélanges.

Cette application aux mélanges fait appel & des régles de mélange qui sont tout
simplement un moyen de calcul des paramétres du mélange équivalents a ceux des corps purs

constituant ce dernier.
A Texception des coefficients du VIRIEL, les régles de mélange sont plus ou
moins des régles arbitraires qui reflétent P'influence de la composition sur les prbpriétés du

systéme.
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HI-6-1 : REGLES DE MELANGE APPLIQUEES_ AUX EQUATIONS D’ETAT

CUBIQUES :

ITI-6-1-1 : REGLE DE MELANGE CONVENTIONNELLE :[4] [31]

La régle de mélange la plus utilisée est celle qui permet de calculer les coefficients a et b.

a= Y., Y.xixjaif (192)
i=1 =] ’
b= 2.xibi (193)
i=1
avee.
afj = \/aii.ajj (1-kij) | (194)

< = b: Représente le volume de la molécule ( covolume ), il est constitué des

contributions des différents corps purs composant le mélange, ce terme n’est pas

- influencé par les interactions entre les molécules.

a. Représente un terme d’énergie dii a P'interaction des différentes molécules
constituant le mélange, il tient compte des interactions entre les moléculesi et j par

I'introduction du coeflicient kij.

kij: Est appelé coefficient d’interaction binaire. Ce dernier est faible en ce qui
concerne les hydrocarbures (PEDERSON et COLL, 1984 ), il est cependant considéré

comme étant nul.

Cette régle n’est valable que pour les systémes ou les interactions sont nulles oules
systtmes 4 faibles interactions, dans le cas des mélanges de composés fortement polaires,

cette régle n’est pas applicable et elle- laisse place & des régles plus sophistiquées.

IH-6-1-2 : REGLES DE MELANGE DE PANAGIOTOPOULOS :

La régle de mélange de PANAGIOTOPOULOS est basée sur le fait que la
composition n’est pas uniforme au sein du mélange. En effet , si dans un mélange A-B les

“molécules A sont plus attitées par d’autres molécules A que par des molécules B, il s’en

et
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suivra que la.composition locale en A au voisinage d’une autre molécule A sera supérieure

a la composition globale en A au sein du fluide.

PANAGIOTOPOULOS a exprimé ce modéle de la composition locale par:

am = z Zx: xj [(aii ajf)™* (1—kif)+

R”/(x/;{ AXA i) (195)
=1 =1

avec:

Aij = -Aji (196)

Iil-6-2 : REGLES DE MELANGE POUR LES DIFFERENTES EQUATIONS D’ETAT:

e Equation d’état de REDLICH-KWONG : [4]

am= Z le xjaif (197)
A l'rl .
+
bm—Z Zxrijy (198)
=l j=1 .
avec:
RY,.?
_ 0.4274 BT (199)
Pci
RTci -
bii = 0.08664 —— (200)
Pci

¢ Equation d’état de SOAVE-REDLICH-KWONG : [4]

‘ £ ;JWJCJ(W)O kij) (201)
b m = Zl:xi.bi | (202)
avec.
ai=adod  etasi=042748 (R;‘Z::)Z-- (203) -
: bi = 0.08664 ! (204)

e Pci
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oi = 1+mi (1-Tri®*)* (205)
mi = 0.47979 + 1.57880i+ 0.19207w0i* + 0.02461wi* (206)

 Equation d’état de PENG-ROBINSON : [4]

Les expressions de b, a, ai, ai sont les mémes que pour SRK.

RTci
bi = 0.077796
i o (207)
=0 457235([”""")2 208
' Pci - ( )
mi = 0.37646 +1.542260i - 0.269920i” | (209)

11-7 : CALCUL DES PROPRIETES THERMODYNAMIQUES A PARTIR

DES EQUATIONS D’ETAT : [31]

Les propriétés thermodynamiques d’un corps pur ou d’un mélange de corps purs

peuvent étre déterminées en connaissant les propriétés d’exceés.

Les équations caractérisant ces derniéres sont citées dans le chapitre

thermodynamique classique.

Le calcul des propriétés d’exceés se fait le plus souvent en disposant des équations
d’état. Ces derniéres permettent aussi de calculer le facteur de compressibilité Z .Parmi ces
équations nous citerons les plus utilisées A savoir I’équation de SOAVE REDLICH KWONG
et celle de PENG ROBINSON. |

o Enthalpie d’excés :

¢ L’équation d’état de SRK :

H—H*
_ =7. T I + 210
RT _ bRT [a- ] n(1 ) ( )
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" L.’équation d’état de PR :

H- H* 1 da V42" +1)b
=Z_1_.....______ I-T—' L —_—
RT oprr U T Tyt (1)
avec:
da &5 e
Tﬁ =. .\’I.X_T].Ih_'j.-\/al.at_].II:/(]—]((/). (212)
i=1 i=1

e Entropie d’exceés:

¢ Par I’équation d’état de SRK :

S~ S.* P b 1 da b
+Ln— = )Y+ — (T— +—
RT L"P(, Lo -2 * oy T+ (213)
¢ Par I’équation d’état de PR :
S=5* P b da V+2%+1)b
- 4+ —_—= - —+ — _—

et
TEJ_" est donné par |’équation ( 212 ).

o Coefficient de Fugacité;

¢ Par ’équation d’état de SRK:

a

bP
- Y47 - ",
Lngi = -Ln(Z - RT) (Z - 1)B'i DRI

[A'i- B} Ln(1 + %) (215)

¢ Par I’équation d’état de PR:

Y 1 et V(2P 4Db
N - DB i- Bi] Ln[-—og5—1 (216
Lngi = -Ln(Z RT)+(Z 1)B'i 21_f,bm',[Al i] n[V'—(ZO'S_l).b] ( )
avec:
bi )
v 2 217
Bi=— (217)

. A= lpE Tg@e-a (218)

45
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IV-1 - INTRODUCTION:

Les fractions pétroliéres contiennent un nombre limité en composés légers qui
peuvent étre caractérisées qualitativement et quantativement par différentes méthodes

physiques d’analyses.

Cependant, une grande partie de ces fractions sont composées d’hydrocarbures
lourds qui ne peuvent pas étre identifiésou quantifier avec précision. Pour lever cette
barriére, il nous faut recourir & une caractérisation des coupes C} qui permet la

décomposition de la fraction pétroliére en pseudo-composes.

IV-2 - LA CARACTERISATION RMN : [29]

=z .
L

Les fractions lourdes contiennent un nombre important de composés, mais ils

peuvent étre représentéespar un nombre limité de groupe fonctionnels.

Des études récentes ont montré qu’une quantité relative de ces groupes peuvent étre
déterminés par analyse RMN. Ceci est donc un moyen possible pour décrire la

composition de cette fraction lourde.

La méthode consiste en une analyse RMN détaillée des composés légeéres et des corps
lourds 4 un seul atome de carbone contenant un groupe fonctionnel. Au cours de cette
étude, les corps lourds sont modélisés par des molécules représentatives dont le choix et la
quantité sont - établis sur la base du poids moléculaire et de la densité de ces corps

contenant un groupe fonctionnel .

Cette méthode a été appliquée a4 1’équation d’état de PENG-ROBINSON. [29]
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IV-3- LA PROCEDURE DE PEDERSEN:[29]

Les auteurs de cette procédure utilisent la caractérisation des fractions C; .L’huile

lourde est décrite par un nombre de composés qui peut dépasser 90 composés.

Le résidu de la distillation TBP ( C,, ) est modélisé par des coupes pouvant
atteindre C;,, dont le poids moléculaire, la densité et la - fraction molaire sont
déterminés  par extrapolation des propriétés mesurées correspondantes aux coupes

1égéres.

Les coupes SCN ( Single Carbon Nufnber) a partir de C, sont regroupées en

‘trois pseudo-gomposés qui ont & peu prés le méme poids. Le modele noté 8C7 considére huit

composés ou pseudo-composés: ..

N,,CO0,,CH,,C,-C,,C,-C,,C, 1), C,+2),C,+(3)

Les paramétres critiques et le facteur acentrique de ces coupes sont obtenus
avec les corrélations qui se basent sur les valeurs expérimentales de la masse molaire et la

densité de chaque coupe SCN.

Cette procédure utilise I'équation d’état de SRK. Les mémes auteurs ont proposé une
procédure de caractérisation Cj, ou C; qui utilise [Iéquation d’étatde PENG-

ROBINSON.

Pour la caractérisation C3,, le fluide est décrit comme un mélange de neuf pseudo-

composés suivants:

9-C:, :N,,CO0,,CH,,C, H,, C, H;, Butanes, C; -C,, C,,-C,;, C35



g 3 —

cuts .. - “.representative molecules |
C . .3-methy1 hexnne, ‘cyclohexane, benzene, n-heptane |
Cs. &methylwlgeptane, ‘methylcyclohexane, toluene, n-octane
C - - 4-mel:hyl octane, ethylcyclohexane, ethylbenzene, L

S ‘:n-nonane’: .

Cot: -4—’methyl nonane, propylbenzene, n-decane -

Cii-Cis- .dlcyclohexylmethane, 2-ethylnaphtha.lene. n-alkane
Lo T (11sSnes19). : .

Cot “Aromatic: Caot?,” n-z_ﬂkane (24 <n<170)

Cut . - dxcyclohexylmethane, “Aromatxc Cm+" e n-alkane

(11 <n <45)

TABLEAUD® 7 ; Les molécules utilisées pour la modélisation des différentes
coupes SCN ou pseudo-composés.

Source : Ind. Eng. chem. Res. 1993, page 1200.

- - e - . Pee e mar e
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Dans le but de réduire le nombre de composés, la caractérisation C}, peut étre

considérée aussi, utilisant trois différents models.
8-C},:N,,CO0,,CH,,C,H,,C, H,, Butanes, C, -C,,- C},
6-C, :N,,CO,,CH,,C,-C,,C,-C,,.Cj,
4-C7, 1 (N,, CO: ,CH,),C.-C,.C,-C,,.Cy,

Les paraffines, les naphténes et les Aromatiques choisis pour décrire les pseudo-

composés 4 partir de C, au Cj, sont données, dans le tableau n° (7).

¢ Modélisation C, -C,, : Cette fraction est représentée par un mélange de trots familles

d’hydrocarbures  paraffinique,  naphténique et aromatique dont la composition est

resf)ectivement Xp, Xn. Xa. En supposant que les n-paraffines sont choisis entre C,

et C,y, la composition de chaque famille est établie par une analyse PNA.

-

o Modélisation C}, : Cette fraction est complexe et contient probablement des

composés non hydrocarbures. Elle est considérée comme un mélange de paraffines et

d’aromatiques.

e Modélisation C!, : Cette fraction est représentée par un mélange de n paraffines,

naphténes et les molécules C;,, aromatiques.

IV-4 - LA PROCEDURE D’EDMISTER : {4]

LION et EDMISTER proposérent une procédure de caractérisation de la fraction

pétroliére large qui consiste essentiellement en deux étapes:

e 1-La conversion du volume récupéré de chaque fraction issue de la distillation TBP en poids

puis en fraction molaire.

o 2-La répartition de la fraction pétroliére large en pseudo-composés.
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La premiére étape permet de calculer la composition de Palimentation. Elle
nécessite la connaissance de la densité et du poids moléculaire de chaque fraction

distillée.

Le calcul de la masse moléculaire des fractions étroites nécessite la connaissance de la
densité et de la température d’ébullition qui sont deux propriétés facilement accessibles

expérimentalement.

La conversion du volume en poids se fait en multipliant le volume de chaque
fraction par sa densité. Le pourcentage en poids de la fraction n’est que le rapport du

poids de la fraction considérée par la somme des poids des différentes fractions distillées.

Le nombre de mole de chaque fraction est le rapport du poids par le poids
moléculaire de la fraction correspondante qui est calculée a partir des corrélations
proposées dans la littérature. Les fractions molaires sont obtenues en dévisant chaque
nombre de_mole par la somme. Dans la pratique, il est plus convenable de combiner ces deux
conversions “en une seule conversion du volume en mole en multipliant directement le volume

par le rapport de la densité par le poids moléculaire.

La fraction pétroliére large est dévisée en un certain nombre de pseudo-composés qui

varient entre 11 et 21 pseudo-composés.

La régression de la température et dela densité en fonction du pourcentage en
poids cumulé ,permet de calculer les propriétés des pseudo-composés par interpolation

linéaire d’'un polynéme de degré cing.

La température d’ébullition et 1a densité de chaque pseudo-composés sont utilisées dans

la prédiction d’autres propriétés telles que les propriétés critiques et le facteur acentrique.

Les corrélations recommandées pour le calcul des propriétés critiques des pseudo-

COMmposes de Ia fraction pétroliére large sont celles proposées par LEE-KESLER.
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V-1 - INTRODUCTION:

Dans [Iindustrie du raffinage, la séparation des mélanges nécessite la mise en
oeuvre d’une ou de plusieurs opérations dites opérations unitaires (distillation, absorption,

etc..).

La conception de ces méthodes repose sur 'estimation des propriétés d’équilibre de
phases de ces mélanges. Ceci est basé sur les résultats expérimentaux propres a chaque

mélange et aux conditions de température et de pression du procédé.

Ces données expérimentales sont rarement disponibles et dans la majorité des cas nous

ne pouvons y accéder que partiellement.

Il faut donc nécessairement faire des prédictions qui doivent reproduire le plus

 fidelement possible le phénoméne d’équilibre entre phases.

- ot

V.2 - BASES THERMODYNAMIOQUES DE L’EQUILIBRE LIQUIDE-
VAPEUR:

Les conditions nécessaires d’équilibre liquide-vapeur pour un mélange de n

composants, qu’il soit idéal ou non, sont:
- égalité des températures des deux phases.
- égalité des pressions des deux phases.
- égalité des potentie[s chimiques de chaque constituant des deux phases.

Ceci conduit au systéme suivant:

T: =TV ' , (219)
pt =p” (220)
pwho=py (i=1,23,...,n). (221)

Il suffit donc de déterminer n variables indépendantes qui sont généralement
obtenues par résolution de nrelations d’équilibre (équivalentes aux relations d’égalité des

potentiels chimiques ).

Fl =F/ (i=123,...n) (222)



Partie théorique ' 51

avec:
F/ . représente la fugacité du composéi en phase vapeur, celle ¢i est

fonction de la température T, dela pression P et de lafraction molairey, .

F; : représente la fugacité du composé i en phase liquide qui est fonction de

la température, de la pression et de la fraction molaire x, .

La fugacité F] du composant i dans la phase vapeur est fonction de la température T, de

la pression P, de la fraction molaire y, et peut étre exprintée ainsi:
F =¢] y, P | (223)
ou:

o) : est le coefficient de fugacité de la-phase vapeur, fonction de la

température, de la pression et de la composition.
“F! =¢F x, P ' (224)
Conduit au systéme de n relations:

of vy, =0l x, (iF1,2,... n) (225)

La constante d’équilibre K, est alors:

K!=Yi/xf:(p:‘/(p§, (226)

V-3 - POINT DE BULLE, POINT DE ROSE :

Le point de bulle est la pression a laquelle la derniere bulle du gaz passe en

solution .4 une température donnée

Pour un mélange de n constituants la bulle de vapeur a un vecteur composition Y

tel que:

iy. == iKi-‘ﬁ;F i (227) -

L

Le point de rosé est la pression & laquelle apparait la premiére goutte liquide.

——
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Dans ce cas la premiére goutte du condensat liquide a un vecteur composition X tel

que:

H _ i Z’__l
Ex, =1= EK:‘” (228)

Le calcul du point de bulle consiste en la détermination de la pression de bulle et la
composition y, 4 une température et une composition x; données, ou encore en fa
détermination de la température de bulle et de la composition y, a une pression et une

composition x, données.

De mémele point de rosé se calcule en déterminant la pression de rosé ou la
température de rosé et la composition X, respectivement a une température ou une

pression donnée pour une composition y, fixée.

Du point de vue mathématique, le calcu] du point de rosé ou de bulle consiste &
résoudre un systéme de (n+1) équations a (n+1) inconnues si le mélange considéré

contient n”composés.

FE(IPX)=F (TPY)  (i=12...n) (229)
avec:

gy! =1 pour le point de bulle. | (230)
ou;

gx, =1 pour’l_evpoint de rose. (231)
‘tel que:

T: est la température.
-X: est le vecteur des fractions molaires du liquide.
'Y: est le vecteur des fractions molaires de la vapeur .

Pour le calcul de la température de bulle, les (n+1) inconnues sont la température et la

composition de la vapeury, ( pour i=1,2,.......,n).
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V-4 - COURBE DE PHASE ENVELOPPE : [4]

La figure n°(5) représente un diagramme typique « Pression - Température »

constituée par les courbes de rosée et de bulle pour un mélange de composition fixée.
Les points B et D représentent respectivement le point de bulle et de rosé.

La jonction de la courbe de bulle et de la courbe de rosée au point C détermine le point
critique. L’enveloppe formée par les courbes de bulle et de rosée est appelée phase enveloppe

saturée,

Le point L (4P, et T, ) représente un liquide unique de composition x, . En
élevant la température tout au long de I'isobare P, , la premiére bulle de vapeur en phase
liquide apparait au point B (P, T, ) alors que la composition du liquide reste inchangé. Le

liquide qui existe tout au long de la courbe de bulle est un « liquide saturé », car le liquide

'ne peut retenir des molécules a I’état liquide quand on provoque une variation infinitésimale

de fa pressionl ou de la température. . N

Si la température augmente encoreen T,,, le mélange se sépare en deux phases, c’est

un changement d’état : 11 s’agit de I'équilibre liquide-vapeur.

La phase vapeur est de composition y,, différente de celle de la phase liquide dont la
composition est x,,. Donc dans la phase enveloppe les deux phases liquide et vapeur existent
et leurs compositions sont différentes, non seulement 'une par rapport a Pautre mais aussi
par rapport au liquide original « L ». |

Arrivée au point D, les molécules du liquide s’éloignent les unes des autres et

adoptent un comportement gazeux. En ce point le mélange est totalement a 1’état vapeur de

composition y, = x, . Cette vapeur qui existe tout au long de la courbe de rosce estune
vapeur surchauffée.

Les mémes phénomeénes apparaissent en faisant varier la pression tout au long du trajet

LB'MD' pour I'isotherme T, .
Ainsi le calcul d’équilibre liquide-vapeur permet de déterminer les conditions et la
composition de chaque phase en tout point tels que B,M, D, B, M'etD'. -

Les calculs d’équilibre liquide-vapeur tout au long de la courbe de bulle ou de rosée

correspondent 4 la détermination du point de bulle ou de rosé.

———t



Pressure

-

EL A B ‘ " Temperature

Figure n° 5 : Diagramme typique « Pression - température » pour
un mélange de composition donnée. [ 4 | page 3.
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Les calculs d’équilibres liquide-vapeur faits dans des conditions qui se situent dans la

phase enveloppe (systéme biphasique) sont appelés calculs du flash.

V-5 - FLASH ISOTHERME :

Le flash isotherme est une vaporisation partielle qui consiste a vaporiser une
fraction définie de I’alimentation, cette derniére est en équilibre avec la fraction liquide

correspondante.

Si nous désignons par F le débit molaire de I’alimentation, V et L les débits
molaires de la phase vapeur et de la phase liquide dans 1’alimentation, nous pouvons alors
écrire:

F=L+V (232)

D’autre part le bilan par rapport 4 Pun des constituants contenus dans
L

I’alimentation est:
Fz, =Lx, +Vy, - (233)

et

V..
z, :(I_F)xf + (234)

FYE

avee |

z, : est la fraction molaire du constituant i dans I’alimentation.
X, . est la fraction molaire du constituant i dans la phase liquide.

y, . est la fraction molaire du constituant i dans la phase vapeur.
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V-6 - METHODES DE CALCULS:

En 1967, PRAUSNITZ et COLL ont publié des méthodes de calcul sur ordinateur

fondées sur des modéles thermodynamique pour le calcul d’équilibre,

Ce premier ouvrage a permis la multiplication des monographies traitant des
équilibres liquide-vapeur, avec REON et COLL en 1971, HIRITA et COLL et enfin
PRAUSNITS et COLL en 1980,

Chaque type de calcul posséde des variables définies et des variables inconnues (a

déterminer )

Cas |Equilibre Variables spécifiées Variables inconnues
1 Flagh iysotherme P, T VIF | y,, x,

2 Ter:hpérature de bulle P, x, =z, T,y .
3 Pression de bulle T, x, =z, Py,

4 Température de rosé P, x, =z, T, x,

5 Pression de rosé T,y =z P, x,

Tableau n° ( 8 ) -Type de calcul d’équilibre avec les variables spécifiées et inconnues.
T = Température,
P = Pression.
x, = Composition de la phase liquide.
y, = Composition de la phase vapeur.
| z, = Composition de I’alimentation.

V-6-1 - CALCUL DU FLASH ISOTHERME : [4] [33]

vV

Le calcul du flash isotherme consiste en la détermination de la fraction vaporisée 7

et les compositions de ces phases vapeur et liquide en équilibre pour un systéme dont la

composition z, (i=12,... ,n) est connue i une température et une pression données.

——
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Mathématiquement, le calcul du flash isotherme consiste a résoudre un systéme de

(2n + 1) équations a (2n+ 1} inconnues pour un mélange & n composeés.

La composition de la phase vapeur sera:

- _ z, K,
Y, = % (235)
1 1—' K, —1)

La composition en phase liquide sera:

2
: :m (9
FAT

Le bitan de matiére des deux phases s’écrit:

Zx,. =1 et iyj =1
i=1 i=1

dou Xy - Dox, =0 (237) .
i=1 i=1

En remplagant les équations ( 235 ) et ( 236 ) dans I’équation ( 237) nous obtenons

I’équation suivante:

z n o,z (1=K,
PRAEIDERED) ,,( ) (238)
i1 i=1 i=1 1*(}4: K, -1)

. . V e
Nous obtenons une équation qui dépend du rapport I et des constantes d’équilibre

Des méthodes de calcul du flash isotherme ont été proposées par MONTROSS et
LOCKART-MC HENRY se basant sur le calcul manuel, fnais vu la complexité des
fonctions mafhématiques, d’autres méthodes plus sophistiquées utilisant le calcul sur
ordinateur onﬁ été recommandées, dont la méthode proposée par RACHFORD et
RICE en (1952) ( voir Annexe). Cette méthode consiste 4 la résolution d’une équation non

linéaire ( 238 ) en fonction du taux de vaporisation.
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1- CHOIX DES PARAMETRES D’ENTREE ET DES EQUATIONS UTILISEES

1-1- LES PARAMETRES D’ENTREE :

Les fractions pétrolieres sont les plus souvent caractérisées par deux propriétés impor-
tantes : La température d’ébullition et la densité.

Nous utilisons ces propriétés d’entrées pour calculer d’autres propriétcs difficilement
accessibles expérimentalement, telles que la température et la pression critique et le [acteur

acenirique.

1-2- LES EQUATIONS UTILISEES ;

Les propriétés physiques nécessaires a 1’établissement de notre modele de calcul sont

la température critique et la pression critique, ainsi que le facteur acentrique.

Dans l;,ce;._s des [ractions pétrolieres, il existe plusieurs corrélations permettant d’esti-
mer ces propriétés, nous pouvons citer les équations de RIAZI-DAUBERT (T, B, M), Jes
équations de LEE-KESLER ( T, P, M, w), les équations de WINN ( T, P ).

Parmi ces équations nous avons retenu les équations de Lee-Kesler pour le calcul de
T., P, eto, I’équation de RIAZI-DAUBERT pour le calculs; de la masse molaire, ces dif fé-

rents équations sont données dans la partie théorique.

Pour les modeles d’équations d’état, notre choix s’est porté sur les équations SRK ct
PR dont le choix est basé sur le fait que ce sont des équations qui sont Jargement utilisées dans

{e domaine des hydrocarbures.

Nous avons également utilisés les équations d’état basées sur la méthodes de contribu-

tion de groupe.

2. CARACTERISTIQUES PHYSICO-CHIMIQUE DES PEIRQLES BRUTES :

La détermination des caractéristiques physiques et chimiques d’un pétrole brut est le
début de toute étude de valorisation. Ces caractéristiques sont obtenues a partir d’essais préli-
minaires dont la plus part sont normalisés de sorte que les résultats sont aisément reproduc -
tibles et comparables.

Les résultats obtenus 2 partir des analyses simples ef fectuéespoumn ensemble de carac-
ténsthues physiques et chimiques des différents pétroles bruts Algenens sont ressemblés dans

les tableaux numérotés de ( 1) jusqu’a’( 5).
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TABLEAU N° 1 : RESULTATS DES ESSAIS SUR LE PETROLE BRUT

DE MEREKSEN

Caractéristiques Résultats Méthodes

Densilé a 15°c 0,7929 |Densimétre éiectronique
Tension de vapeur Reid kg/cm? 1,05 |Norme AFNOR NF 07-007
Viscosité cinématique ( cst )

a25° 6,07 Viscosimétre Cannon-Frenske

a37.8 4,12 NF T60-100
Teneur en eau nulle [Norme NF T60-103
% volume

Point de congélation ( °c) -27 NF T60-105
Indice d’acidité en mgKOH/g 0,29 NF T60-112
Teneur en soufre total % poids 0,08
Teneur en carbone conradson '
% poids - . 0,45 Norme AFNOR NF T60-116
Facteur de concrélisation 11,9 |Courbe Knop 375-59 .

Kuop
Point d’éclair ( °c)) 20 NEM (7-019
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TABLEAU N° 2 : RESULTATS DES ESSAIS SUR LE PETROLE BRUT

DE GUELLALA

Caractéristiques Résultats Meéthodes
Densité a 15°%¢ 08096  [Densimélre électronique
API 439
Viscosilé cinématique en ( cst )
a20° 4,03 NF T60-100
a37.8% 2,99
Teneur en vapeur Reid
( kg/cm?2) 0,58 |NF M07-007 -
Teneur en eau par extraction Nulle |NF T60-103
Salinité Nacl ( mg/l ) 5 Dosage potentiometrique
Point d’écoulement ( °c ) -35 - |NF T60-105
Indice d’acidité ( mgKOH/g ) 047 NF T60-112
Pouvoir calorifique sup. ( Kcal/og ) 11100 |Courbe Hougen et Watson
Poids moléculaire 214 Diagramme Kuop .
Facteur de caractérisation .
Knop 123 Courbe Kuop 375-59

TABLEAU N° 3 : RESULTATS DES ESSAIS SUR LE PETROLE BRUT

D'OHANET
Caractéristiques Résultats Méthodes

Densité a 20°¢ 0,821 NF T60-101
Teneur en soufre

% poids 0,038 NF T60-108
Teneur en sédiment

T 2,1

Teneur en eau 0,15
Résidu conradson -

% potds 0.8 NF T60-116 .

- Point de congélation
(%) -46




Partie numérique

60

PETROLE BP 31

TABLEAU N° 4 : CARACTERISTIQUES PHYSICO-CHIMIQUES DU

Caractéristiques Résultats
SPGR 0,8395
Teneur en souire
% poids 1,31
Point d écoulement
(°c) 15°%
S84 a 100°F 40,2
S84 24 210°F 34,2
Paraffiné ( Holde )
To 1,7
Indice saponification 0,28

TABLEAU N° 5 : RESULTATS DES ESSAIS SUR LE PETROLE BRUT

HRS 162
Caractéristiques Résultats Méthodes
Densité a 15°c 0,8465 |Densimétre électronique
API 357 |DMA 601-PAAR
Viscosité cinématique en ( cst )
a20° 68,13 | Viscosimetre Cannon-Frenske
a378°% 8,75 Norme AFNOR NF T60-100
Teneur en eau et sédiment
% volume 0,12 |Norme AFNOR NF M07-020
Teneur en eau % volume <0,1 |Norme AFNOR NF M07-045
Teneur en soufre % poids 0,14  |Spectrométre Rx-Highter
Analytique ( Isosfck )
Résidu Cardson % poids 302 |Norme AFNOR NF T60-116
Teneur en chlorures mg/l 40,95 |Dosage potentiométrique-Dosimat
E575 Metrohm-Merisau
Acidité minérale mgK OH/g de brut 3,12 Norme AFNOR NF T60-112
Tension de vapeur Reid a 100°F -
PSI 3,6  |Norme AFNOR NF 07-007
kg/cm?2 0.25
Point d’écoulement ( °c ) +2,5 |Norme AFNOR NF T60-105
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COMMENTAIRE :

D’apres ces analyses effectuées pour les différentes pétroles brutes nous constatons
que :

- Les pétroles bruts de MEREKSEN, de GUELIALA et ’"OHANET sont des pétroles

bruts légers car leurs densités sont inférieurs & 0,84.

De plus leurs tension de vapeur reid ( TVR ) nous indique la présence d hydrocarburcs
légers surtout pour le pétrole de MEREKSEN qui a la plus grande valeur de la TVR. La
connaissance de cette propriété nous permet d’évaluer les pertes au stockage et de connaitre -

les conditions de sécurité & observer lors de son transport.

La faible teneur en soufre de ces pétroles [égers permettra au  rallineur d’éviler les
risques de corrosion des installations. Quand & la présence d’eau et de sédiment dans les
pétroles bruls, elle engendre des problémes dans les installations qui sont liées a la corrosion
des équigqmgnts et au bouchage des tubes des'fours et des échangeurs suite a des dépots.

s

a.

Les valeurs des Kuop nous renseigne par la nature des pétroles bruts.
Les pétroles de GUELLALA et de MEREKSEN sont a tendance naphténique.

- Les pétroles bruts HRS 162 et PB 31 sont des pétroles moyens car leurs densités se
situent dans I'interval ( 0,84 <d < 0,89).

/

La faible teneur en soufre évitera des opérations de désulfuration ultérieures.

[a valeur du point d*écoulement du pétrole brut HRS 162 méne a penser qu’il s’agit

d’un pétrole & prédominance paraffinique.
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3- DISTILIATION TBP :

La distilation TBP a éi€ effectuée pour chaque pétrole brut Algérien. Elle s’est dérou-
lée dans des conditions appropriées ( masse de la charge pesée préalablement et taux de reffux
fixé ).

Le brut est préalablement dégasé en maintenant la colonne de distillation a reflux total. -

Aprés dégazage, la distillation se poursuit sous pression atmosphénique ( les fraclions
pétrolieres sont recueillies tout les 4°c 4 5°¢), et sous vide poussé jusqu’a cé que la tempéra-

ture atteigne le début du cracking.

Etant donné que le résidu issu de cetle distillation ne peut pas Etre caractérisé, nous
considérons juste la fraction pétroliére distillée caraciérisée dont la température et la densité

sont déterminées expérimentalement.

Le pourgentage en poids de chaque {raction distillée récupérée a ét€ recalculé, rappor-

16 2100% de distillat caractérisé. ..

La masse du distillat est la différence entre la masse de la charge et celle du résidu non

caractérisé.

Ainsi le nouveau pourcentage en poids de chaque fraction est le produit du pourcen-
tage en poids récupéré lors de la distillation par un facteur qui est le rapport de la masse de la

charge par la masse du distillat caractérisé.

Pour illustrer cette procédure, il nous a semblé opportun de présenter I’exemple détaillé

suivant pour le pétrole brut de Hassi-R’mel HRS 162 :

# La distillation TBP du pétrole brut HRS 162 s’est déroulé dans les conditions op¢-

ratoires suivantes :

Volume de Ia charge : 3386 cm?
Masse de la charge : 2866,2 g
Taux de reflux : 5/25.
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Lors de cette distillation la détermination de la densité des huit premiéres (ractions n’a
pu étre effectué en raison des faibles. quantités recueillis. I.a masse de ces huite [ractions scra

donc scustraite de la masse de la charge ainsi que la masse des gaz et des pertes.

La nouvelle masse du distillatl caraciérisé est donc :

Mdistillat caractérisé ~ Mcharge B MS fractions ~ Mgaz et pertes ~ Mrésidu

Avec:
(160 -5,76) _
Mistillat caractérisé = X 28662 = 12393 g
100
Mgm‘ et pertes — 152,1 g

(025+0,13+ 0,22+ 0,21 + 0,27 + 0,19 + 0,20 ) x 2860,2
MS fractions = 100

L »

MS fractions = 48,72 8

Mdistjllatat caractérisé = 1426,08 g

Les résultats obtenues sont donnés dans le tableau N° 10.

- LLa méme procédure a été utilisépourles autres pétroles bruls Algériens et les résultats
sont donnés dans les tableaux N°® 6, 7, 8 et 9.
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TABLEAU N° 6 : TEMPERATURE D'EBULLITION ET DENSITE DU
PETROLE BRUT MEREKSEN

Fraction| Intervalle | Densité % P % Peumulé % P* % P*cumulé
ds distillation
Conden
sat, - 0,5672 3,53 3,53 4,62 4,62
1 25,530 | 0,6286 0,83 436 1,08 5,70
2 3035 | 06306 | 1,08 5,44 1,41 7,01
3 35-40 0,6357 0,93 6,37 1,21 8,32
4 40-50 0,6578 0,34 6,71 0,44 8,76
5 50-55 0,6638 0,40 7,11 (.52 9,28
6 55-60 0,6656 0,69 7,80 0,90 10,18
7 60-65 0,6715 1,13 8,93 148 11,66
8 65-70 0,6861 1,77 10,70 2,31 13,97
9 70-75 0,7064 0,61 11,31 0,79 14,76
W »| 7580 0,7107 0,56 11,87 0,73 15,49
1{ 80-85 0,7086 2,26 14,13 2,96 *18.45
i2 85-90 0,7177 0,40 14,53 0,52 18,97
13 90-95 0,7103 1,42 15,95 1,86 20,83
14 95-100 | 0,7185 2,51 18,46 3,28 24,11
15 100-110 | 0,7514 1,45 19,91 1,89 26,00
16 110-115 | 0,7410 1,92 21,83 2,51 28,51
17 115-120 | 0,7332 1,54 2337 2,01 30,52
18 120-125 | 0,7355 0,56 23,93 0,73 31,25
19 125-130 | 0,7517 0,41 2434 0,53 31,78
20 130-135 | 0,7501 2,25 26,59 2,94 3472
21 135-140 | 0,7768 1,50 28,09 1,96 36,068
22 140-145 | 0,7633 1,34 2943 1,75 38,43
23 145-150 | 0,7595 1,44 30,87 1,88 40,31
24 150-155 | 0,7693 0,96 31,83 1,25 41,56
25 155-160 | 0,7786 1,72 33,55 2,25 43 81
26 160-165 | 0,7885 0,68 34,23 0,89 4470
27 165-170 | 0,7875 1,40 35,63 1,83 46,53
28 170-175 | 0,7813 1,55 37,18 2,03 48,56
29 175-180 | 0,7851 1,01 38,19 1,32 49,88
30 180-185 | 0,7910 1,22 3941 1,59 51,47
31 185-190 | 0,7901 0,39 39,80 0,51 51,98
| 32 190-195 | 0,7875 L1 4091 1,45 53,43
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Fraction] Inavdc | Densité | % P | % Peumule | % P* | % Proumul
dedistilztion
33 | 195200 ] 07934 | 132 4233 172 55,15
34 | 200-205 | 08018 | 08I 43,04 1,06 5621
35 | 205210 | 08003 | 093 43.97 121 5742
36 | 210215 | 07947 | 1,00 44,97 131 58.73
37 | 215220 07978 | 112 46,00 146 60,19
38 | 220227 | 08174 | 122 4731 1,59 61,78
39 [227-2385{ 08150 | 180 49,11 235 64,13
40 |238,5-250] 08196 | 231 51,42 3,02 67,15
41 [250-261,5| 08257 | 270 54,12 3,53 70,68
42 |26152B5] 08278 | 2.12 56.24 277 73.45
43 [273,5285 08373 | 220 58 44 288 7633
44" [285291,5] 08310 | 193 60,37 2,52 78,85
45 12915308 08332 | 234 62,71 3,06 81401
46 | 308310 | 08389 | 198 | 6469 2.59 84,50
47 310332 oga62 | 1,99 66,68 2,60 87,10
48 | 332-360 | 08545 | 284 69,52 372 90,82
49 |360-369,5| 08573 | 1,14 70,66 - 149 N3
50 [369,5-380| 08599 | 176 72,42 230 9461
51 [380:3%0 | 08612 | 192 7434 2,51 97,12
52 | 390-400 | 08617 | 179 76,13 234 99,46
Résidu | +400 | 09035 | 2387 100 - -
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TABLEAU N° 7 - TEMPERATURE D'EBULLITION ET DENSITE DU

PETROLE BRUT DE GUELLALA

N° FP |Intervalle | Densité % P % Peumulé % P* % P¥*cumulé
de distil-
lation
Gaz - 2,89 2,89 - -

] 19565 | 06480 | 528 8,17 787 787
2 65-70 | 06747 | 0,55 8,72 0,82 8,69
3 70-75 | 06782 | 146 10,18 2,17 10,86
4 7580 | 0,6880 | 097 11,15 1,44 2230
5 80-85 | 0,6972 | 136 12,51 2,03 1433
6 8590 | 07013 1,19 13,70 1,77 16,10
7 90-95 | 0,7070 | 087 14,57 129 17,39
8 95-100 | 07110 110 15,67 1,64 19,03
9 - | 100-105| 07168 | 145 17,12 2,16 21,19
10 }16s-110 | 07234 | 1,19 1831 1,77 22,96
11 | 1o-us | 07302 | 1,39 19,70 2,07 25,03
12 [ usi120f 07370 | 1,15 20,85 1,71 26,74
13 | 120-125 | 07413 | 089 21,74 133 28.06
14 | 125130} 07397 | 1,72 22,46 2,56 30,62
15 | 130-135 | 0,7618 | 046 23,29 0,68 31,36
16 | 135-140 | 0,7565 | 036 24,28 0,53 31,89
17 | 140-145| 0,7527 | 1,10 2538 1,64 33,53
18 | 145-150 | 0,7584 | 165 27,03 2,46 35,99
19 | 150-155 | 0,7673 | 0,51 27,54 0,76 36,75
20 | 155-160 | 0,7719 | 062 28,16 0,92 37,67
21 | 160-165 | 0,7736 | 094 29,10 1,40 39,07
22 | 165170 | 0,7750 | 1,64 30,74 2,44 41,51
23 [ 170-175 | 0,7798 | 146 32.20- 2,17 . 43,68
24 | 175-180 | 0,7831 1,12 3332 1,67 4535
25 | 180-185 | 07869 | 1,29 3461 1,92 4727
26 | 185-190 | 0,7879 | 031 34,92 046 . 4773
27 | 190-195 | 0,7867 | 0,75 35,67 1,11 4884
28 | 195200 0,7950 | 132 36,99 1,96 50,80
29 | 200205 | 08005 | 046 37,45 0,68 _ 51,48
30 | 205-210 | 0,7958 | 084 38,29 125 5273
) 31 | 210215 | 0,7945 | 134 39,63 1,99 5473
_.32 | 215220 | 08010 | 1,15 40,78 1,71 56,44




|
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N° FP |Intervalle| Densité | % P | % Poumlé | % P* | % PFoumlé
de distil- '
lation

33 | 220230 | 08113 | 1,94 4272 2.89 5933
34 | 230240 08135 | 177 44,49 2,63 6197
35 | 240250 | 08216 | 2.15 46,64 3.20 65,17
36 | 250260 | 0.8266 | 2.18 48,82 325 68,42
37 | 260270 | 08315 | 206 50,88 3,07 71,49
38 | 270280 | 08411 | 1,53 52,41 2,28 1377
39 {280200 ] 08343 | 182 5423 271 76,48
40 |200300[ 08345 | 197 56,20 2,03 79,42
41 | 300310 08427 | 176 57.96 2,62 82,04
42 [310320 | 08459 | 186 5082 2,77 8481
43 320330 | 08576 | 017 59.99 0,25 85,06
44 _[ 330340 | 08580 | 2,53 62,52 377 8883
45 1340-350 [ 08604 | 147 63,99 2,19 91,10
46 | 350360 | 08632 | 2.43 66,42 3,62 94.72
47 | 360370 | 08666 | 1,78 68,20 2,65 9737
48 | 370380 | 08693 | 175 69,95 2,60 99,97

Résidu [ +380 | 09170 | 3005 100 - -
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TABLEAU N° 8 : TEMPERATURE D’EBULLITION ET DENSITE DU
PETROLE BRUT DE OHANET
; N°® FP Teb Densité % P % Pcumulé % P* %0 P*cumulé
(C%)
1 48 0,6631 198 |~ 1,98 343 3,43
2 52 0,6655 0,50 2,49 0,87 430
3 56 0,6671 0,74 3,23 1,28 5,58
4 60 0,6691 035 3,58 0,60 6,18
5 64 0,6741 035 3,93 0,60 6,78
6 68 0,6747 0,43 436 0,74 7,52
7 72 066770 | 027 4,63 047 7.99
8 76 0,6798 0,27 491 0,47 8,46
9 80 0,6952 0,70 561 121 9,67
10 84 0,6977 035 591 0,60 10,27
11 88 0,7065 031 6,27 0,54 10,81
! 1200 92 0,7128 0,43 6,70 0,74 11,55
13 7 9 0,7164 0,58 7.28 1,01 12,56
14 100 0,7172 043 771 0,74 13,30
15 104 0,7173 0,58 8,02 0,54 13,84
16 108 0,7177 0,43 837 0,60 14,44
17 112 0,7241 031 8,80 - 0,74 15,18
18 116 0,7318 035 931 0,87 16,05
19 120 0,7419 0,43 10,01 1,21 17,26
20 124 0,7471 0,50 10,59 1,01 18,57
21 128 0,7485 0,70 10,99 0,67 18,94
i 22 132 0,7535 | 0,58 11,34 0,60 19,54
E 23 136 0,7552 0,39 11,69 0,60 20,14
i . 24 140 0,7570 0,35 12,04 0,60 20,74
| 25 144 0,7589 0,35 12,47 0,74 21,48
\ 26 148 0,7605 0,35 12,93 0,81 2229
| 27 152 0,7620 0,43 13,24 0,54 22.83
| 28 | 156 0,7645 0,47 13,87 1,07 23,90
29 160 0,7671 0,31 14,57 1,21 25,11
30 164 0,7677 0,62 14,92 0,60 25,71
31 168 0,7712 0,70 15,39 0,81 - 26,52
32 172 0,7742 0,35 16,17 1,34 27,86
) 33 176 0,7743 0,47 16,60 0,74 28,60
} L. 34 180 0,7743 0,78 16,87 0,47 29,07
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N° FpP Teb Densité % P % Pcumuté % P* % P*cumulé
(C%

35 184 0,7749 0,35 17,22 0,60 29,67
36 188 0,7759 0,23 17,45 0,40 30,04
37 192 0,7764 1,52 18,97 2,62 32,69
38 196 0,7812 0,50 19,47 0,87 33,56
39 200 0,7815 0,27 19,74 0,47 34,03
40 204 07817 | 054 20,28 0,94 3497
4] 208 0,7820 0,43 20,71 0,74 35,71
42 212 0,7829 1,01 21,72 1,75 37,46
43 216 0,7831 2,70 2442 478 42,24
44 222.5 0,7842 6,35 30,44 10,97 53,21
45 255,5 0,7904 1,63 32,47 2,83 56,04
46 288.5 0,804 234 3441 4,04 60,08
47 321,5 0,8170 0,50 3492 0,87 60,95
48 - »345 (,8269 436 39,28 7.54 68,49
49 359 0,8357 2,29 41,58 3,97 72,46

. 50 373 0,8378 4,79 4637 8,28 80,74
51 387 0,8496 4,56 50,93 7,87 88,60
52 401 0,8593 2,18 53,11 3,77 9238
53 415 0,8676 4,52 57,63 . 7,62 100

Résidu | 415+ - 42 37 100 - -
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TABLEAU N° 9 : TEMPERATURE D’EBULLITION ET DENSITE DU

PETROLE BRUT 31
' Fraction Teb Densité %P % Pcumuié 9% P* % P*cumulé
(C%)
6-8 63 0,677 1,71 1,71 2,24 2,24
8-10 82 0,698 1,76 3,47 2,30 4,54
10-12 96 0,712 1,80 527 235 6,89
| 12-14 108 0,722 1,82 7,09 238 927
| 14-16 119 0,734 1,85 8,94 2,43 11,70
16-18 129 0,745 1,88 10,82 2.46 14,16
18-20 139 0,754 1,91 12,73 2,50 16,66
20-22 148 0,762 1,93 14,66 2,52 19,18
2224 | 157 0,768 1,94 16,60 2,54 21,72
| 24-26 166 0,7735 1,95 18,55 2,55 24,27
26-28 176 0,7785 1,97 20,52 2,58 26,85
2830 |- 185 0,783 1,98 22,50 2,59 29,44
30-32 |7 194 0,787 1,99 24,49 2,60 32,04
3234 | - 202 07915 | 2,00 26,49 2,62 34,66
3436 | 212 07955 | 2,01 28,50 2,63 37,29
3638 | 221 0,800 2,02 30,52 2,64 39,93
, 38-40 | 230 0,8055 | 2,04 32,56 2,67 42,60
1 40-42 | 239 0,812 2,05 34,61 2,68 45728
42-44 | 248 0,8185 | 2,07 36,68 271 47,99
44-46 | 256 08245 | 208 | 3876 2,72 50,71
46-48 | 266 0,830 2,10 40,86 2,75 53,46
48-50 | 277 0,8345 | 2,11 42,97 2,76 56,22
50-52 | 288 0,840 2,12 45,09 2,77 58,99
52-54 | 299 0,845 2,14 4723 2,80 61,79
5456 | 310 0,851 2,15 4938 . 2,81 64,60
56-58 | 321 08595 | 2,17 51,55 2,84 67,44
58-60 | 332 0,865 2,19 53,74 2,86 70,30
60-62 | 344 0,8705 | 2,20 55,94 2,88 73,18
62-64 | 356 | 08765 | 222 58,16 2.90 76,08
64-66 | 367 0,882 2,23 60,39 292 79,00
66-68 | 379 | 0886 2,24 62,63 2,93 81,93
68-70 | 380 0,8895 | 225 64,88 204 | 8487
7072 | 400 0,895 2,26 67,14 2,96 87,83
" {7274 409 0,900 2,28 69,42 2,98 90,81
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Fraction| Teb® Densité % P %0 Pcumulé % P* % P*cumulé
(¢) ,
74-76 423 0,9055 2,29 71,71 2,99 93,80
76-78 434 0911 2,30 74,01 3,01 96,81
78-80 447 0,9155 231 76,32 3,02 99 .83
80-100 | 447+ 0,976 24,73 100 - -
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TABLEAU N° 10 : TEMPERATURE D’EBULLITION ET DENSITE DU

PETROLE BRUT HRS 162

Intervalie | Densité % P % Peumulé % P* o P*cumulé
distitlation
Pi 32,7 - - - . _
1 32,7-40 - 0,25 5,55 . -
2 40-50 - 0,13 5,68 - -
3 50-60 - 0,22 5,90 - -
4 60-64 - 0,21 6,11 - -
5 64-68 - 0,27 6,38 . -
6 68-72 - 0,19 6,57 - -
7 72-76 - 0,20 6,77 - -
8 76-80 - 0,23 7,00 - -
9 80-84 | 0,7172 0,17 7,17 0,34 0,34
10 84-88 | 0,7166 0,33 7.50 0,66 1
11 - 8892 | 07162 0,46 7,96 0,92 1,92
12 92-96 | 0,7188 0,53 8,49 1,065 298
13 96-100 | 0,7232 0,45 8,94 0,904 3,88
14 | 100-104 | 0,7279 0,36 9,30 0,72 4,6
15 | 104-108 | 0,7284 0,51 9,81 1,02 5,62
16 | 108-112 | 07286 035 10,16 0,703 6,32
17 112-116 | 0,7289 0,40 10,56 0,804 7,12
18 | 116-120 | 0,7297 0,65 11,21 13 842
19 | 120-124 | 0,7322 0,59 11,8 1,18 9,60
20 | 124-128 | 0,7369 0,59 12,39 1,18 10,78
21 128-132 | 0,7426. 1 0,51 12,90 1,02 118
22 | 132-136 | 0,7468 0,53 13,43 1,06 12,86
+ 23 136-140 | 0,7493 0,68 14,11 1,365 1422
24 | 140-144 | 0,7502 0,69 14,80 1,38 15,6
25 | 144-148 | 0,7532 0,82 15,62 1,64 17,24
26 148-152 | 0,7558 0,69 16,31 138 18,6
27 152-156 | 0,7592 0,63 16,94 1,26 19,86
28 | 156-160 | 0,7618 0,83 17.77 1,66 21,52
29 1| 160-164 | 0,7650 0,91 18,68 182 2334
30 | 164-168 | 0,7667 094 19,62 1,89 2523
31 168-172 | 0,77 0,32 19,94 0,64 2587
32 | 172-176 | 0,77 0,39 20,33 0,78 26,65
4 33 176-180 | 0,7709 0,47 20,80 0,94 27,59
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Intervalle | Densité % P %6 Peumulé Yo P* P P*cumulé
distillation
34 180-184 | 0,773 0,58 2138 1,16 28,76
35 184-188 | 0,7753 0,62 22,00 1,24 30
36 188-192 | 0,7773 0,77 2277 1,55 31,54
37 192-196 1 0,7795 0,73 23,50 1,46 33
38 196-200 | 0,7817 0,57 24,07 1,14 344
39 200-204 | 0,7838 0,70 24,77 14 35,54
40 204-208 | 0,7853 0,65 2542 1,3 36,84
41 208-212 | 0,7866 1,03 26,45 2,07 3891
42 212-220 | 0,7959 1,67 28,12 3,35 42,26
43 220-230 | 0,7970 1,51 29,63 3,03 45,29
44 230-240 | 0,8010 1,95 31,58 3,92 49,20
45 240-250 | 0,8064 1,79 - 3337 3,59 52,79
46 250-2060 | 0,8104 1,79 35,16 3,59 56,38
' 47  1.260-270 | 08149 1,87 37,03 3,75 60,13
48 270-280 { 0,8210 1,62 38,65 3,25 63,33
49 280-290 { 0,8222 2,02 40,73 4,09 67,47
50 290-300 | 0,8256 2,12 42 85 426 71,73
51 1 300-310{ 0,8347 1,57 44 42 3,15 74,88
52 310-320 | 0,8332 1,34 45,76 2,69 77,54
53 | 320-330 | 0,8366 2,09 4785 472 81,74
54 330-340 | 0,8407 1,80 49,65 3,61 8535
55 340-350 § 0,8437 1,81 51,46 3,63 88,98
56 350-360 | 0,8470 1,87 53,33 3,77 92,75
57 360-370 | 0,8539 1,93 55,26 385 96,6
58 370-380 | 0,8512 1,50 56,76 3,01 99,61
9 380 + 0,9159 43,29 100 - -
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COMMENTAIRE :

De I’exploitation des différentes courbes TBP représentées par la figure ( 1), il ressort

que :

# Plus le pétrole est léger, plus il présente une fraction légere large ( Teb < 200 °c ).
En effet, cette derniére représente un pourcentage volumique distillé de 55% pour MEREK -
SEN, alors que ce pourcentage est plus faible pour le pétrole brut HRS 162 ( 27.47% ).

La faible proportion en fraction légere est au dépend d’un rendement €levé en résidu
( Teb > 380 °c).

L’allure de ces courbes permet d’avoir une idée pour la nature du brut, nolamment le

rendement en essence qu’il peul retenir.
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- 4- DECOMPOSITION DE LA FRACTION PETROLIERE LARGE :

La fraction pétroliere large issu de la distillation TBP de chaque pétrole brut est carac-
Iéris¢ par la température d’ébullition et la densité en fonction du nouveau pourcentage en poids

distillé cumulé.

A partir de ces valeurs qui sont données dans les lableaux correspondants aux pétroles
bruts Algériens utilisés dans cette étude, et en suivant la procédure de caractérisation donnée
par Edmister [ 4 ], nous avons subdivisé la fraction pétroliere en 15 pseudo-composés dont le
nombre a €t¢ retenu suite a une étude comparative qui sera donné dans la partie

“ Détermination de la courbe de phase enveloppe el des courbes isotitres 7.,

Nous avons déterminé pour ces pseudo-composés la température d’ébuflition et la den-
silé par interpolation linéaire d’un polyndme de degré cing & partir de la régression de la tem-

pérature et de la densité en fonction du nouveau pourcentage en poids cumulé,

Le calcy] de la composition des pseudo-composés dans I’alimentation nécessité la
connaissance de la masse moléculaire de ces derniers qui est obtenue a partir de la corrélation
de RIAZI DAUBERT donnée par I’équation ( 13 ).

Le nombre de mole de chaque pscudo-composé n’est autres que le rappori de son poids

par sa masse moléculaire.

Les résultats de ce fractionnement sont donnés dans Ies tableaux numérotés de ( 11 )

jusqu’a ( 15).
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TABLEAU N° 11 : LES PROPRIETES MOYENNES DES PSEUDO-
COMPOSES DU PETROLE DE MEREKSEN

- NA Fraction Teb ( °C) d
' molaire
1 0,1180 20,56 06118
2 0,1044 50,58 0,6638
3 0,0974 76,19 0,7018
4 0,0871 98,72 07293
5 0,0806 11938 0,7494
6 0,0748 13921 0,7645
7 0,0604 159,11 0,7768
8 0,0641 179,84 0,7878
9 0,0588 202,00 0,7986
10 0,0537 226,05 0,8099
11 0,0486 252,30 08217
12 0,0436 280.93 0,8338
213 0,0387 311,94 0,8452
14 0,0340 34521 0,8548
15 0,029 380,47 0.8607

TABLEAU N° 12 : LES PROPRIETES MOYENNES DES PSEUDO-
COMPOSES DU PETROLE DE GUELLALA

N° Fraction Teb (°C) d
molaire .
1 0,1190 27,15 0,6476
2 0,1047 58,72 0,6795
3 0,004} 85,85 0,7064
4 0,0859 109,83 0,7292
5 (0,079 131,78 00,7486
6 0,0732 152,63 0,7655
7 0,0678 173,18 0,7804
8 0,0627 194,01 0,7937
9 0,0578 215,56 0,8061
10 0,0531 238,09 0,8176
11 0,0486 261,68 0,8286
12 00,0442 286,26 0,8391
~ 13 0,0402 ‘ 311,58 0,8492
14 0,0365 337,20 0,8587
- 15 0,0331 362,53 0,8675
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 TABLEAU N° I3 : LES PROPRIETES MOYENNES DES PSEUDO-
COMPOSES DU PETROLE D’OHANET

NA Fraction Teb ( °C) d
molaire |
1 0,1346 41,91 0,6537
2 0,1134 85,39 0.7019
3 0,0994 120,08 07359
4 0,0891 149,19 0,7593
' 5 0,0806 17530 0,7751
6 00731 200,39 0.7859
7 0,0661 225,82 0,7939
8 0,595 25238 0,8007
9 0,0533 280,21 08077
10 0,0476 308,88 0,8155
il 0,0426 33733 08247
12 0,0385 363,92 0,8350
13 0,0355 386,37 08458 .
14 0,0336 401,84 0,8563
15 0,0332 406,83 0,8648

TABLEAU N° 14 : LES PROPRIETES MOYENNES DES PSEUDO-
COMPOSES DU PETROLE PB 31

N° Fraction Teb ( °C) d
molaire
1 0,1220 75,93 0,6932
2 0,1072 109,61 0,7269
3 0,0962 138,43 0,7520
‘ 4 0,0874 163,93 0,7710
5 0,8000 18742 0,7859
6 0,0735 209,97 0,7986
7 0,0675 232,42 0,8103
8 0,0619 255,40 0,8221
9 0,0566 279,28 0,8346
10 0,0517 304,22 0,8480
11 0,0470 330,14 08623
12 0,0427 356,73 0,8768
. 13 0,0388 383,46 0,8908
14 0,0353 409,56 0,9030
- 15 0,0322 434,02 09118
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TABLEAU N° 15 : LES PROPRIETES MOYENNES DES PSEUDO-

COMPOSES DU PETROLE HRS 162

NA Fraction Teb ( °C) d
molaire

0, 1097 095,67 00,7224
2 - 0.0084 123.07 0.7376
3 00,0898 146,64 00,7518
4 (3,0829 16742 0,7647
5 0,0772 186,32 0,7765
6 0,0772 204,08 0,7869
7 00676 221,31 00,7962
8 0,0633 238,49 0,8045
9 0,0592 255,93 08119
10 00,0553 273,81 00,8186
11 0,0515 29218 00,8251
12 0,0479 310,92 08316
13 0,04446 329,79 0,8387
14 0,0416 348,39 0,8467
15 0,0390 36649 01,8562
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5. CALCUL DES PROPRIETES DES PSEUDO-COMPOSES :

Pour pouvoir appliquer les modeles d’équations d’élat de SRK et de PR aux 15 pseu-
do-composés, il est nécessaire de calculer les propriétés critiques ( température et pression )

ainsi que la facteur acentrigue, en vue de déterminer les parametres a ct b des équaltions d’élat.

Pedersen et Col. [ 39 ] ont fait une étude comparative de différentes corrélations empi-
riques. Il en ressort que les corrélations de Lee-Kesler donnent de bons résultats, pour cela
elles ont été retenuespoutle calcul de ces propriélés des pseudo-composéspourchaque pétro-

le brut.

En remplagant par les différentes valeurs de la densité et de la température d’¢bullition
que nous avons déterminé précédemment pour chaque pseudo-composés dans les corrélations
données par les équations n° ( 80 ), n° ( 81 ) et n° ( 88 ) pourTbr < 0,8 et n° ( 89 ) pour Tbr = 0,8,

nous calculons les paramétres critiques el le facteur acentrique.

Les résaltats obtenus sont regroupés dans les tableaux numérotés de ( 16 ) a ( 20).
‘ LN
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TABLEAU N° 16 : PROPRIETES CRITIQUES, FACTEUR ACENTRQIUE
DES PSEUDO-COMPOSES DU PETROLE BRUT DE MEREKSEN

' N° T.(K) P.(K) w
1 450,57 32,422 0,1801
2 489,58 32,157 0,2248
3 522,04 31342 0,2588
4 54937 30,157 0,2889
5 573,07 28,722 03186
6 594,57 27,126 0,3498
7 615,09 25,436 03839
8 635,63 23704 04221
9 656,96 21,963 0,4653
10 679,57 20,233 0,5144
1 703,72 18,518 0,5708
12 72938 16,810 0,6359
13 756,21 15,088 07118
14 783,58 13.330 0,8018
15 810,53 11,509 0.9564

TABLEAU N° 17 : PROPRIETES CRITIQUES ET FACTEUR

ACENTRIQUE DES PSEUDO-COMPOSES DU PETROLE DE GUELLALA

N° T, (K) P, (atm) )
I 462,75 35273 0,1922
2 500,57 32,281 0,2353
3 532,25 30,089 02742
4. 559,61 28,329 0,3098
‘ 5 584,00 26,789 0,3437
6 606,52 25345 0,3774
7 627,98 23,925 0,4125
. 8 649,02 22,493 0,4503
9 670,08 21,042 0,4918
10 691,41 19,580 0,5377
11 713,13 18,125 0,5886
12 735,16 16,704 0,6446
. 13 75732 15,343 0,7055
14 779,25 14,066 0,7706
- 15 800,48 12,894 0,8387
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- TABLEAU N° 18 : PROPRIETES CRITIQUES ET FACTEUR ACENTR-
QIUE DES PSEUDO-COMPOSES DU PEROLE BRUT D’OHANET

N° T.(K) P, ( atm) ‘m
1 479,08 3278 0,2126
2 530,86 29,716 0,2748
3 570,49 27374 0,3267
4 601,94 25,284 0,3739
5 62830 23242 0,4211
6 651,91 21,185 0,4719
7 674,47 19,128 0,5286
8 697,04 17,132 0,5926
9 720,12 15275 0,6638
10 743,69 13,631 0,7407
11 767,17 12,261 0,8198
12 789,50 11,205 0,9426
13 809,04 10,497 0,9968 .
14 823,57 10,173 1,0288
15 830,24 10,300 1,0310

TABLEAU N° 19 : PROPRIETES CRITIQUES ET FACTEUR
ACENTRIQUE DES PSEUDO-COMPOSES DU PETROLE BRUT 31

N° T.(K) P, (atm) (n
i 520,05 30,495 0,2608
2 558,88 28,148 03104
3 590,70 26,134 03555
4 617,62 24323 03985
5 641,36 22651 04411
6 663,36 21,089 0,4846
7 684,71 19,627 0,5302
3 706,22 18,264 0,5786
9 72842 16,998 0,6302
10 751,51 15,827 0,6853
11 77542 14,744 0,7436
12 799,77 13,739 0,8052
. 13 823 88 12,793 0,8696
14 | 846,73 11,886 0,9790
B 15 867,01 10,993 1,0376
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TABLEAU N° 20 : PROPRIETES CRITIQUES ET FACTEUR

ACENTRQIUE DES PSEUDO-COMPOSES D

U PETROLE HRS 162

N° T, (K) P.(atm) | O
1 544,98 29,997 0,2861
2 573,56 27,080 0,3318
3 597,77 24,987 0,3730
4 618,86 23,375 0,4105
5 637,76 22,045 0,4457
6 " 655,18 20,862 0,4801
7 671,66 19,743 0,5150
8 687,60 18,644 0,5516
9 70333 17,547 0,5908
10 719,02 16,457 0,6331
11 73482 15,395 0,6785
12 750,75 14,390 0,7265
1. 13 766,80 13,480 0,7758
14 782,90 12,706 0,8244 .
15 798,90 12,108 09188
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L application des deux équations d’état cubiques couplées & la méthode de contribution
de groupe ( SRKCG et PRCG ) aux 15 pseudo-composé nécessite la connaissance de la dis-
tribution PNA obtenue par la méthode de RIAZI DAUBERT [ 5] [ 6 ] donnée par les équa-

' tions numérotées de ( 27 ) jusqu’a ( 33 ).

La masse molaire qui nous permel de délerminer la composition en chague famille
d’hydrocarbure, a été calculée par la corrélation de RIAZI- DAUBERT [ 24 ], donnée par

I’équation n° ( 4 ).

Par la suite nous avons calculé les variables Fy, Fy, F3 et F4 pour chaque pseudo-com-

posés, en appliquant la regle d’additivité des différentes familles d’hydrocarbures.

Fi: Xp Fip+ XN FiN+XA Fl/\

Les résultats oblenus sont rassemblés dané les tableaux n® (21}, (22),(23),(24) el
(25).
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TABLEAU N° 21 : PROPRIETES PHYSIQUES DES PSEUDO-
COMPOSES DU PETROLE BRUT DE MEREKSEN

2

11,671 4931,36 [ 0,80 | 0,68 | 0,6661 | 0,1522 | 0,1817
14,441 7019,85 [ 0,87 | 0,75 | 0,8097 | 0,1297 [ 0,0606
16,51 { 8681,55 | 0,91 | 0,79 | 0,7096 | 0,1831 | 0,1073
18,45110248,61| 0,95( 0,82 | 0,6375] 0,2175 | 0,1450
20,38{11819,50| 0,98 | 0,86 | 0,5845 | 0,2412 | 0,1743
22,41 (1348532 1,02 0,89 | 0,5440 | 0,2589 | 0,1971
246711534589 1,06 0,93 |1 0,5103 | 0,2735 [ 0,2162
27,28117522,01| 1,11 | 0,97 | 0,4800 | 0,2860 | 0,2340
30,42 120169,91 | 1,16 | 1,02 | 0,4500 | 0,2970 | 0,2530
34,32 (23496,40( 1,23 | 1,08 | 0,4191 | 0,3062 | 0,2747
39,29 127793,77{1,30] 1,15 10,3867 | 0,3130 | 0,3003
4578 |33473,59( 1,39 1,23 10,3535 0,3170{ 0,3295
54,40141136,35| 1,50 1,32 | 0,3218 | 0,3182 § 0,3600
66,10{51732,48| 1,62 | 1,43 | 0,2863 | 0,3652 | 0,3485,
81,96 |66525,22| 1,76 | 1,54 | 0,2690 | 0,3638 | 0,3672
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TABLEAU N° 22 : PROPRIETES PHYSIQUES DES PSEUDO-
COMPOSES DU PETROLE BRUT DE GUELLALA

F,| F ||| X, | X, | Xa

<

12,30} 547594 | 0,82 | 0,71 { 0,8296 | 0,1188 | 0,0516
15,06} 7529,17 | 0,88 | 0,76 | 0,7686 [ 0,1519 | 0,0804
17,411 9370,94 | 0,93 | 0,80 | 0,6959 | 0,1944 | 0,1097
19,60111129,601 0,97 | 0,84 | 0,6351 | 0,2263 | 0,1386
21,7612896,55 1,01 | 0,88 | 0,5835 | 0,2501 | 0,1664
24,01 | 14760,99{ 1,05 0,92 | 0,5387 | 0,2682 | 0,1931
26,47 [16819,02 1,09 [ 0,96 | 0,4991 | 0,2824 | 0,2185
29,26 | 19180,16} 1,14 1,00 | 0,4632 | 0,2935 | 0,2433
32,53 121973,12] 1,201 1,05 | 0,4299 | 0,3021 | 0,2680
36,45]25352,42| 1,26 | 1,11 | 0,3985 | 0,3085 | 0,2930
41,22 (29497,521 133} 1,17 [ 03684 | 03127} 03189
47.05134622,901 1,41 | 1,24 10,3394 | 0,3144 | 0,3462
54,16 | 40958,85| 1,50 1,32 | 03115 | 0,3135] 03750
52,75|48729,531 1,59 | 1,40 | 0,2850 | 0,3102 | 0,4048
'72;96 58152,47} 1,681 1,48 0,2533 | 0,3515| 0,3952
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TABLEAU N° 23 : PROPRIETES PHYSIQUES DES PSEUDO-

COMPOSES DU PETROLE BRUT ID’OHANET

NO

Fy

F;

F;

Fy

X,

X

n

Xy

13,93

6525,19

0,86

0,74

00,8950

0,0983

0,0067

17,42

9355,22

0,93

0,80

0,7069

0,1911

0,1020

20,63

1194603

0,99

0,86

0,6165

0,2371

0,1464

23,67

14459,01

1,04

0,91

0,5542

0,2650

0,1808

26,83

17088,62

1,10

0,97

0,5115

0,2838

0,2047

30,36

20049,76

1,16

1,02

0,4815

0,2987

0,2198

34,55

2359534

1,23

1,08

0,459

0,3122

0,2288

39,71

28022,17

1,31

1,15

0,4397

0,3252

0,2351

W RN |W N~

46,20

33660,82

1,39

1,23

0,4206

0,3375

0,2419

.
<

5431

40822,17

1,49

132

0,3995

0,3481

0,2524

—
—

64,10

4965135

1,60

1,41

0,3754

03551

0,2695

—
[x*]

75,07

59811,62

1,69

1,49

0,3366

0,3921

0,2713

—
W

5

85,92

70139 87

1,78

1,57

0,3071

0,3867

0,3062

ja—
B

94,19

78249,10

1,85

1,62

0,2793

0,3724

0,3483

Lh

96,69

80800,34

1.87

1,64

0,2571

0,3562

0,3867

TABLEAU N° 24 : PROPRIETES PHY SIQUES DES PSEUDO-
COMPOSES DU PETROLE BRUT DU PB 31

NO

F

L)

Iy

Fy

X

X

XA

16,58

8696,86

0,91

0,79

0,7306

0,1770

0,0924

19,61

11122,83

0,97

0,84

0,6407

0,2250

0,1343

22,49

13481 .61

1,02

0,89

0,5740

0,2560

0,1700

25,37

15880,08

1,08

0,94

0,5234

0,2763

0,2003

28,40

18425,20

1,13

0,99

0,4833

0,2907

0,2260

31,71

2124368

1,18

1,04

0,4491

03015

0,2494

35,49

24492 .09

1,24

1,10

04173

0,3093

0,2734

39,95

28363,67

1,31

1,16

0,3854

0,3142

0,3004

Clw| ||| jW ] —

4533

33093,85

1,39

1,22

03515

03155

0,3330

—_
<

51,92

3896227

1,47

1,30

03152

0,3122

03726

(o)
(=

60,01

46250,00

1,56

1,38

0,2763

0,3033

0,4204

-
(]

70,00

55502,38

1,66

1,46

0,2312

0,3363

0,4325

—
W

81,87

66759,46

1,77

1,55

0,1953

0,3055

(0,4992

p....
=~

95,77

80349,57

1,88

1,64

0,1643

0,2623

0,5734

\

111,39

96200,51

1,98

1,73

0,1417

0,2146

0,6437
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TABLEAU N° 25 : PROPRIETES PHYSIQUES DES PSEUDO-

COMPOSES DU PETROLE BRUT HRS 162

%

Fy

F,

F3

Fy

Xp

X

Xa

18,22

10044,13

0,95

0,82

0,6547

02117

0,1336

20,93

12191,84

0,99

0,87

0,6118

00,2400

0,1482

2347

14254,55

1,04

0,91

0,5730

0,2617

0,1653

2592

1628842

1,09

0,05

0,5380

0,2783

0,1837

2838

18355,83

1,13

0,99

0,5066

0,2909

02025

30,94

20529,09

1,17

1,03

0,4785

0,3008

0,2207

33,70

22891,54

1,22

1,07

0,4535

0,3087

0,2378

36,77

2553743

1,26

1,11

04312

0,3153

0,2535

Kol lv <l LN Ko, IRV, T RN IRVSE BN SR s

40,27

28570,94

1,32

1,16

04111

0,3209

0,2680

"
<

4432

32103,60

1,37

1,21

0,3926

0,3257

0,2817

[
[y

49,03

3624795

1,43

1,26

0,3749

0,3398

0,2953

My

o,
2

54,48

41103,75

1,50

1,32

0,3571

0,3327

0,3102

—
W

60,73

46731,78

1,57

1,38

0,3381

0,3337

03282

[a—
i

67,72

53138,61

1,63

1,44

0,3068

0,3750

03182

[
LA

75,16

60093,11

1,70

1,50

0,2814

03685

03501
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6- DETERMINATION DE 1.A COURBE ENVELOPPE EI DES COURBES ISO-
TITRES : :

6-1 COURBES DE PHASE ENVELOPPE :

La courbe de la phase enveloppe consiste en deux branches ( la courbe de bulle el la courbe de
rosée ) qui se rejoignent au point critique. Les algorithmes de calcul du point de bulle et du point rosée
sont décrits en annexe. Le calcul consiste 2 déterminer a température constante et composition de 1’ali-
mentation constanic, la valeur de la pression et de la composition de la phase vapeur ( point de bulle ) on

de la phase liquide ( point de rosée ).

6-2 COURBES ISOTITRES :

Ces courbes correspondent a un rapport ( V/F ) constant le long du diagramme PT, la méthode
de calcule consiste & la détermination pour une température et une pression données, le rapport ( V/F)
ainsi gue la composition des deux phases ( liquide et vapeur ). L'algorithme adopié est donné en annexe.

6-3 INFLUENCE DU NOMBRE DES PSEUDO-COMPOSES PAR 'E CALCUL .
DES EQUILIBRES PHASES :

La procédure de caractérisation d’EDMISTER utilisée dans cette étude consiste en la sub-

division de la fraction pétroliere large en un certain nombre de pseudo-composés.

11 nous a semblé cependant important d’étudier I’influence du choix du nombre des pseu-
do-composés dans le calcule d’équilibre de phases. A cel effet, nous avons considéré le pétrole
" brut de Hassi R’mel HRS 162 que nous avons subdivisé dans un premier temps en 10 pseudo-

composés, puis en 15 et enfin en 20 pseudo-composés.

Les résultats de ce calcul effectué pour ces trois différentes décomposition sont regroupées

dans les tableaux n® { 26 ) jusqu’au n® ( 31).
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L1

TABLEAU N°® 26 : RESULTATS DU CALCUL DE LA PHASE ENVELOPPE DU PETROLE

HRS 162 PAR L'EQUATION D’ETAT SRK POUR 10 PSEUDO-COMPOSES

1

TEMPERATURE. ( K)

Pression| v/f=0 |vAf=0,1|{vA=02|v/f=03|v/fi=04{v/f=05(v/f=0,6|v=0,7 | v/f=08{vif=09|v/f=1
(atm)

———

1 431,56 | 440,51 | 450,37 | 460,89 | 471,96 | 483,60 | 49584 | 508,70 | 522,04 | 543 43 | 548,10

5 522776 | 539,91 | 534,12 | 549,03 | 55845 | 568,15 | 578,08 | 588,20 | 598,40 | 608,51 | 618,30

10 57751 | 584,89 | 592,46 | 600,17 | 607,99 | 61588 | 623,80 { 631,72 | 639,58 | 64729 | 654,78

15 61683 | 623,05] 62930 | 63555 | 641,76 | 64791 | 653,98 | 65994 | 665,75 | 671,39 | 676,83

20 65045 | 655,17 | 659,77 | 664,24 | 66857 | 672,74 | 676,73 | 680,55 | 684,18 | 687,62 | 690,87

25 692,87 692_,96 693,05 | 693,13 | 69320 | 693,28 | 69334 | 69340 | 69346 | 693,51 | 693,57

TABLEAU N° 27 ;: RESULTATS DU CALCUL DE LA PHASE ENVELOPPE DU PETROLE

HRS 162 PAR LUEQUATION D’ETAT PR POUR 10 PSEUDO-COMPOSES

TEMPERATURE ( K)

Pression| v/£=0{v/f=0,1(v/f=02|v/f=03|v/f=04|vf=05v/f=0,6(v/f=07 | vf=08|v/f=09]|v/f=1

; (atm)
=

1 431,68 | 440,63 | 45048 | 460,99 | 47205 483 68 | 49591 | 508,76 52208 | 53547 | 548,15

5 52348 | 531,82 | 540,58 | 549,60 | 559,09 | 568,75 | 578,66 | 588,76 | 59894 | 609,04 | 618,833

10 578,12 | 58546 | 592,99 | 600,66 | 60844 | 616,29 | 624,18 | 632,07 | 63989 | 647,58 | 655,05

15 627,05 62322 | 62942 | 635061 | 641,77 | 647,88 | 653,90 | 65981 | 665,59 | 671,19 | 676,60

20 650,14 | 654,80 | 65934 | 663,75 | 66802 | 672,13 | 676,07 | 679,83 | 683 41 | 686,81 690,01

249 691,18 | 691301 69 1 A1 | 691,50 | 66159 | 691,68 | 691,74 | 691,81 | 69188 | 691,94 | 692,00
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TABLEAU N° 28 : RESULTATS DU CALCUL DE LA PHASE ENVELOPPE DU PETROLE

HRS 162 PAR L'EQUATION D’ETAT SRK POUR 15 PSEUDO-COMPOSES

TEMPERATURE ( K)
Pression| v/f=0 {v/=0,1|v/f=02|v/f=03|v/f=04]|v/f=05 viE=0,6|viE=0,7 | v/f=08|vif=09|viE=1
{ atm )
e ——————————~— —— e —————— ]

1 430,35 | 439,76 | 449,89 | 460,56 | 471,74 | 483,44 | 49576 | 508,74 | 52232 | 53624 | 54987

5 521,78 | 530,42 | 53939 [ 548,66 | 558,19 | 567,99 | 578,03 | 588,29 | 598,69 | 609,10 | 61931

10 576,68 | 584,25 | 591,97 | 59980 | 607,73 | 615,73 | 623,77 | 631,81 | 63982 | 647,72 | 655,43
15 616,09 | 622,46 | 62884 | 63520 | 641,52 | 647,77 | 653,95 | 660,01 | 66594 | 671,70 | 677,28
20 649,79 | 654,63 | 65934 | 663,92 | 66834 | 672,61 | 676,69 | 680,60 | 68432 [ 687,85 | 691,19
22 662,56 | 666,49 | 670,25 | 673,82 | 67720 | 680,37 | 68335 | 686,13 | 68372 | 691,12 | 69333
25 692,10 | 692,41 | 692,65 | 69285 | 693,01 | 693,16 | 693,29 | 693,41 | 693,51 | 693,61 | 693,70

TABLEAUN° 29 : RESULTATS DU CALCUL DE LA PHASE ENVELOPPE DU PETROLE
HRS 162 PAR LEQUATION D’ETAT PR POUR 15 PSEUDO-COM_POSES

TEMPERATURE ( K)

Pression| v/f=0 |v/f=0,1|v/f=02|v/f=03|vf=04|v=0,5|v/f=0,6{v/f=0,7|v/f=08|v/f=09|v/f=1

( atm )
;:=== g
1 430,46 | 43987 [ 449,99 | 460,66 | 471,83 | 483,53 | 49584 | S08,8 | 52238 | 536,28 | 549,93 -

5 522,49 | 540,07 | 531,11 | 54931 | 558,82 568,66 578,62 | 58886 | 59924 609,63 618,84

10 57727 | 584,81 | 592,50 | 600,29 | 608,18 | 616,14 | 624,15 | 632,16 | 640,14 | 648,01 | 655,70

15 61631 | 622,63 | 628,96 | 63527 | 641,53 | 647,74 | 653,87 | 659,89 | 665,77 | 671,50 { 677,05

20 64928 | 654,50 | 65891 | 663,42 | 667,79 | 671,99 | 676,03 | 678,88 | 685,56 | 687,04 | 65033

22 663,09 | 667,10 | 670,93 | 674,56 678 681,24 | 68427 | 687,12 | 68976 | 692,21 | 69447

) 25 691,36 | 691,50 | 691,61 | 691,72 | 691,81 | 691,90 | 691,98 | 692,06 | 692,13 | 692,19 | 692,26
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TABLEAU N° 30 : RESULTATS DU CALCUL DE LA PHASE ENVELOPPE DU PETROLE

HRS 162 PAR L'EQUATION D’ETAT SRK POUR 20 PSEUDO-COMPOSES

o
TEMPERATURE. ( K)
Pression| vf=0|v/f=0,1|v/f=02|v/f=03|v/f=0,4{v/f=05|v/f=06|v/f=0,7|vif=08|vf=09|v/f=1
(atm)

——————— et e e
1 42991 | 4394 | 449,72 | 46045 | 471,65 | 48337 | 495,69 | 508,66 | 522,21 | 536,06 | 549,65
5 | 521,44 | 530,18 | 539,22 | 548,52 | 558,08 | 567,89 | 577,94 | 588,19 | 399,09 | 608,97 | 619,18
10 576,39 | 584,03 | 591,79 | 599,66 | 607,60 | 61561 | 623,66 | 631,71 | 639,72 | 647,62 | 65534
15 61584 | 62226 | 628,67 | 63505 | 64139 | 647,66 | 653,84 | 659,91 | 66584 | 671,61 | 677,20
20 649,56 | 65443 | 659,17 | 663,77 | 668,21 | 672,49 | 676,59 | 680,50 | 684,23 | 687,77 | 691,12
25 691,79 | 692,18 | 69247 | 692,70 | 69288 | 693,05 | 693,19 | 69332 | 693,43 | 693,63 | 693,54

TABLEAU N° 31 ;: RESULTATS DU CALCUL DE LA PHASE ENVELOPPE DU PETROLE

HRS 162 PAR L'EQUATION D'ETAT PR POUR 20 PSEUDO-COMPOSES’

TEMPERATURE ( K)

Pression| v/f=0 |vE=01|v/f=02{vf=03|v/f=0,4|vf=05|v/f=0,6(v/f=0,7|vif=08|v/f=09]|v/f=1

{atm ) »
- ——— = o———— —————— v r— |

1 430,02 | 43961 | 44982 | 460,54 | 47174 | 483,46 | 49577 { 50872 | 522,26 | 536,10 | 549,71

5 522,15 | 539,89 | 530,87 | 549,17 | 558,71 | 568,5 | 578,52 | 588,76 | 599,13 | 609,5 | 619,70

10 576,98 | 58459 | 59232 | 600,14 | 608,06 | 616,03 | 624,04 | 632,06 | 640,03 | 647,90 | 655,60

15 616,05 | 622,42 | 628,78 | 635,11 | 641,40 | 647,62 | 653,76 | 659,78 | 66568 | 671,41 | 676,96

20 649,24 1 65405 | 658,73 | 66327 | 66765 | 671,87 | 67592 | 679,78 | 683,46 | 686,96 | 690,26

25 691,16 | 69132 | 691,46 | 691,58 | 691,60 | 691,79 | 691,87 | 691,96 | 69204 | 692,i1 | 692,18
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COMMENTAIRES ET INTERPRETATIONS :

Au vu de la nature complexe des fractions pétrolieres qui peuvent contenir plusieurs
milliers d’hydrocarbures, plus le nombre de pseudo-composées est €levés meilleur est la repré-
sentation des propriétés. Cependant, nous pouvons constater que fes résultats oblenus dans le
cas ou n = 15 pseudo-composés et n = 20 sont assez proches, mais aussi que plus le nombre

de pseudd—composés est élevé plus les calculs sont laborieux surtout A hautes pressions.

Nous pouvons constaier que les résultats obtenus pour n = 10 s’écartent par rapport aux
valeurs, obtenus pour n = 15 et 20. Ce nombre de pseudo-composés ne permet pas dans cc cas

de bien représenter la nature du fluide.

Nous pouvons conclure que le choix de n 15 pseudo-composés est un compromis entre
Veffort de calcul engendré par le nombre de pseudo-composes et la précision dans le calcul des

équilibres de phases.

La déCorfiposition en n = 15 pseudo-composés a élé reienue pour le reste des calculs.

&
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6-4 CALCUL DES COURBES DE PHASE ENVELOPPE :

Le calcul du flash isotherme et des points de bulle el de rosée, nous a permis de tracer les
courbes enveloppes et les courbes isotitres relatives pour différenies [raction vaponsées ( V/F )
également respectivement 2 0.3, 0.5 et 0.7 que nous avons choisie par commodité pour ne pas trop

chargé le graphe.

_ Ces courbes sont représentées dans un diagramme * Pression - Température 7; illustrées
par les figures allant de (2 ) a ( 11).

Le point critique qui conslitue 1a jonction des courbes de bulle et de rosée est déterminé

par extrapolation de ces deux derniéres courbes.

Les différentes valeurs qui nous ont permis de tracer ces différentes courbes de phases
enveloppes pour les cing pétroles brut Algériens et pour les quatre modeles d’équations d’état sont
donnés dans les tableaux numérotésde (32 )a (49 ). ' '

N |
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TABLEAU N° 32 : RESULTATS DU CALCUL DE LA COURBE DEPHASE ENVELOPPE DU PETROLE
HRS 162 PAR L'EQUATION D'ETAT SRKCG POUR 15 PSEUDO-COMPOSES
TEMPERATURE ( K)
Pression| v/f=0 [v/f=0,1|v/f=02|vA=03|v/f=04|v/f=0,5|v/f=0,6|v/f=07|v/E=08|v/f=09| vif=1
{atm )
| A e —— —— e e rrr—
1 43585 | 444,99 | 45475 | 46499 | 47571 | 486,96 | 498,84 | 511,43 | 524,67 | 538,22 | 55141
5 52,52 | 53598 | 544,75 | 553,78 | 563,06 | 572,62 | 582,436| 592,48 | 602,70 | 612,94 | 622,99
10 582,65 690,12 | 697,72 | 60543 | 613,22 | 621,07 | 28,98 | 636,89 | 644,76 652,53 | 660,12
15 62236 | 628,68 | 634,99 | 641,27 | 647,50 | 653,65 | 659,71 | 665,65 | 671,43 | 677.04 | 682,45
20 656,54 | 66134 666 670,49 | 67480 | 678,93 | 682,86 | 686,57 | 690,08 | 69337 | 696,45
25 697,59 | 697,79 | 697,95 | 698,09 | 69820 | 69831 | 698,40 | 698,49 | 698,57 | 698,64 | 698,71
TABLEAU N° 33 : RESULTATS DU CALCUL LA COURBE DE LA PHASE ENVELOPPE DU PETROLE
HRS 162 PAR L'EQUATION D’ETAT PRCG POUR 15 PSEUDO-COMPOSES
TEMPERATURE ( K)
Pression| v/f=0 |v/f=0,1|v/f=02|v/f=03|v/f=04]{v/f=05|v/f=0,6(v/f=0,7|v/f=08[vf=09|v/f=1
( atm ) . _
_ . e e —— ==#= : -
1 43580 | 444,86 | 454,53 | 464,67 47\5,26 486,36 | 498,05 | 51039 | 523,32 | 536,54 | 54945 T
5 528,02 | 536,40 | 54508 | 554 | 563,18 | 572,60 | 582,26 | 592,15 | 602,18, 612,24 | 622,14 {
10 583,02 | 590,41 | 59791 | 605,51 | 613,18 | 620,92 | 628,69 | 63647 | 644,21 | 651,85 | 659,33
15 62236 | 628,57 | 634,78 | 640,94 | 647,06 | 653,09 | 659,03 | 664,85 | 670,52 | 676,02 | 68133
20 656,04 | 660,72 | 66525 | 669,62 | 673,82 | 677,82 | 681,63 | 68524 | 688,63 | 691.82 | 394,80
249 | 69584 | 69595 | 696,04 | 696,12 | 696,20 | 696,27 | 696,34 | 696,40 | 69646 | 696,51 | 696,58




Pression (atm)

Courbe de phase enveloppe du pétrole brut Courbe de phase enveloppe du pétrole brut
<4  HRS 162 par l'équation d'état PR CG 4 HRS 162 par I'équation d'état SRK CG
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TABLEAU N° 34 : RESULTATS DU CALCUL DE LA COURBE DE PHASE ENVELOPPE DU PETROLE
PB 31 PAR L'EQUATION D’ETAT SRK POUR 15 PSEUDO-COMPOSES

TEMPERATURE ( K)

vif=03|vit=04|vE=05]v/f=06 |v/f =0,7{vif=08|v/f=09| v/i=1

1 4114 | 4231 | 436,13 | 450,25 | 46545 482 500,33 | 521,10 | 54482 | 571,42 | 596,7

5 502,98 | 515,54 | 526,94 | 540,14 | 55423 | 569,36 | 585,74 | 603,54 | 622,79 | 642,95 | 662,72
10 559,09 570 58148 | 593,56 | 60626 | 619,67 | 633,81 | 648,69 | 664,16 | 679,88 | 695,25
15 600,01 | 610,05 | 62047 | 631,25 | 642,40 | 65391 | 665,76 | 677,85 | 690,05 | 702,13 | 713,84
20 635,05 | 643,95 | 653,00 | 662,18 | 671,44 | 680,75 | 690,03 | 699,20 | 708,16 | 716,72 | 725,00
25 668.86 | 676,07 | 683,16 | 690,07 | 696,75 | 703,16 | 709,23 | 714,93 | 72023 | 725,10 | 729,55
30 72135 | 72147 | 721,58 | 721,69 | 721,79 | 721,88 | 721,97 | 722,06 | 722,15 | 722,23 } 72231

TABLEAU N° 35 : RESULTATS DU CALCUL DE LA COURBE DE PHASE ENVELOPPE DU PETROLE
PB 31 PAR L'EQUATION D’ETAT PR POUR 15 PSEUDO-COMPOSES

Pression| v/f=0 [v/f=0,1
(atm )

TEMPERATURE ( K)

Pression| v/f=0 |v/f=0,1|v/f=02{v/f=03{vf=0,4|v/f=05|v/f=0,6|vf=0,7|v/f=08[v/f=09 vif=1
(atm ) .

—e e e e e
HIE

]

1 411,58 | 42325 | 436,25 | 45035 | 465,54 | 482,08 | 50042 | 521,17 | 544,86 | 571, 14 | 596,73
5 50377 | 51528 | 527,64 | 540,82 | 544,87 | 569,97 | 586,30 | 604,07 | 623,25 | 64388 | 663,14
10 559,78 | 570,63 | 582,06 | 594,07 | 606,72 | 620,05 | 634,12 | 648,93 | 66434 | 680,00 | 69535 \ _
15 600,34 | 610,30 | 620,63 | 63133 | 642,39 | 653,82 | 66557 | 677,58 689,70 | 701,72 | 713,37
20 634,86 | 673,66 | 652,61 | 661,68 | 67084 | 680,04 | 689,21 | 69828 | 707,15 | 715,71 | 723,86
- .25 669,08 | 675,16 | 682,12 | 68890 | 69546 | 701,74 | 707,70 | 713,29 | 71849 | 723,27 | 72763 .

—————— ————— |

301 7T937 71945 T 719,52 | 719,591 719,65 {719,727 1~719;78 | 719:84 | ~719,90 719,26 7720,02




Pression (atm})

Courbe de phase envetoppe pour le pétrole
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TABLEAU N° 36 : RESULTATS DU CALCUL DE LA COURBE DE PHASE ENVELOPPE DU PETROLE
PB 31 PAR LEQUATION D’ETAT SRKCG POUR 15 PSEUDO-COMPOSES
TEMPERATURE ( K)
Pression| v/f=0 |v/f=0,1|v/f=02|v/f=03|v/f=04|v/f=05|v/f=06|v/f=07|v/f=08|vf=09|v/f=1
(atm )

1 41622 | 428,07 | 44107 | 454,95 | 46972 | 48591 | 503,93 | 524,62 | 548,87 | 576,87 | 605,58

5 509,06 | 52083 | 53331 | 546,50 | 560,50 | 575,53 | 591,87 | 60892 | 629,52 | 650,58 | 686
10 | 56651 | 57767 | 58931 | 601,45 | 61420 | 627,60 | 641,74 | 656,66 | 672,25 | 688,19 | 703,92
15 600 | 61929 | 62087 | 64074 | 65180 | 66333 | 67499 | 686,80 | 698,60 | 710,16 | 721,23
20 | 64628 | 65537 | 66449 | 673,59 | 682,63 | 691,51 | 700,15 | 70844 | 716,29 | 723,59 | 730.28
25 | 68508 | 692,16 | 698,80 | 704,90 | 71038 | 715,19 | 71931 | 722,78 | 72564 | 727,98 | 729,88
275 | 72496 | 725,03 | 725,11 | 725,17 | 72524 | 72530 | 72636 | 72542 | 72548 | 725,53 | 725,59

TABLEAU N° 37 : RESULTATS DU CALCUL DE LA COURBE DE PHASE ENVELOPPE DU PETROLE

PB 31 PAR L'EQUATION D’ETAT PRCG POUR 15 PSEUDO-COMPOSES

TEMPERATURE ( K)
Pression| v/f=0 |v/i=01|v/f=02|v/f=03|v/f=04|vf=05|vE=06|v/f=07|vif=08|v/fi=09| v/i=1
(atm) .

#ﬁ -. —————— e

1 41597 | 42774 | 440,63 | 45439 \ 46900 | 485,05 | 502,82 | 523,14 | 546,79 | 573,84 | 601,58

5 50036 | 521,03 | 5334 | 54646 | 56030 | 575,13 | 591,22 | 60881 | 628,05 | 648,64 | 669.48

10 566,71 | 577,74 58923 | 601,22 | 613,75 | 626,91 | 640,76 | 65533 | 670,52 | 686,05 [ 701,40

15 60886 | 61898 | 629,37 640,0_1 650,92 | 662,07 | 673,42 | 68488 | 69632 | 707,53 718,29

20 64571 | 654,57 | 663,43 | 672,25 | 680,98 | 689,53 | 697,82 705,77 | 713,27 | 720,24 | 726,64

- . 25 684,46 | 691,19 | 69742 | 703,07 | 708,07 | 712,38 | 716,01 71901 | 721,44 | 723,39 | 724,95

T 27177772025 720357 72045°[7720,54 | 72063~ —720.721720:79~720,86—{ 720;93——721,00—-721.07
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TABLEAU N° 38 : RESULTATS DU CALCUL DE LA COURBE DE PHASE ENVELOPPE DU P’ETROLE DE
GUELLALA PAR L'EQUATION D’ETAT SRK POUR 15 PSEUDO-COMPOSES

. TEMPERATURE ( K)

Pression| vf=0 [v/=0,1{vf=02{v/f=03|v/f=04}{v/f=05{v/f=06|v/f=07|v/f=08(v/f=09| v/f=1
{ atm)
. 1 357,76 | 369,27 | 382,10 | 39588 | 410,51 | 426,16 | 443,19 | 462,12 | 483,40 | 503,77 | 529.89
5 44028 | 45185 | 464,22 | 47728 | 491,04 | 505,62 | 521,18 | 537.89 | 555,77 | 574,48 | 593,03
10 490,80 | 501,88 | 513,49 | 525,61 | 53824 | 551,44 | 56525 | 579,70 | 594,69 | 609,94 | 624,98
15 527,13 | 537,72 | 54846 | 559,54 | 570,94 | 582,67 | 594,71 | 607,03 | 61949 | 632,92 | 644,06
20 558 | 56749 | 5772 | 687,06 | 597,06 | 607,16 | 61732 | 627,46 | 63749 | 647,29 | 656,73
25 58596 | 59436 | 602,77 | 611,177 619,45 | 627,64 | 63565 [ 643,43 | 650,92 | 658,06 | 664,78
30 613,97 | 620,79 | 62738 | 633,70 | 639,73 | 64541 | 650,72 { 655,63 | 660,14 | 64424 | 667,94
352 | 660,80 | 660,94 | 661,06 | 661,17 | 661,28 | 661,39 | 66140 | 661,58 | 661,63 [ 661,75 | 661,83
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TABLEAU N° 39 : RESULTATS DU CALCUL DE LA COURBE DE PHASE ENVELOPPE DU PETROLE DE

-

GUELLALA PAR L’EQUATION D’ETAT PR POUR 15 PSEUDO-COMPOSES

TEMPERATURE ( K)

Pression| v/f=0 [v/f=01{v/f=02|(v/f=03|v/f=04|v/f=05|v/f=0,6(vf=07|vFi=08|v/f=09]| v/i=1
(atm)

1 35782 | 36930 | 382,09 | 39583 | 41042 | 426,04 | 443,05 | 461,95 | 483,19 | 506,52 | 529,65

3 44099 | 45252 | 464,84 | 47785 | 491,57 | 521,61 | 521,61 | 538,27 | 556,10 | 574,76 | 599,29

10 491,54 | 502,55 | 514,11 | 526,16 | 538,73 | 551,86 | 5656 | 579,97 | 594,88 | 610,08 | 625,08

15 52785 | 538,16 | 548,83 | 559,82 | 571,14 | 582,78 | 594,73 | 606,95 | 61933 | 631,69 | 643,77

20 558,151 567,57 | 577,18 | 586,95 | 596,84 | 606,84 | 616,89 | 626,93 | 636,86 | 646,57 | 655,94

25 585,72 1 594,00 | 60230 | 610,56 | 618,74 | 626,81 | 634,70 | 642,37 | 649,75 { 656,79 | 663,42

30 61328 ] 619,95 62640 | 63259 | 638,46 | 644,00 | 649,18 | 653,96 | 65834 | 66233 | 665,93

35 658,20 | 65837 | 658,51 | 658,64 | 658,76 | 658,88 | 639,99 | 659,10 | 659,15 | 655,29 | 659,28

»
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TABLEAU N° 40 : RESULTATS DU CALCUL DE LA COURBE DE PHASE ENVELOPPE DU PETROLE

DE GUELLALA PAR LEQUATION D'ETAT SRKCG POUR 15 PSEUDO-COMPOSES

TEMPERATURE ( K)

Pression
(atm)

vif=0

———e—

vE=0,1/v/f=0,2{v/f=03|v/f=04]|v/f=05|v/if= 0,6 |v/f=07|v/f=08|v/f=09 l vif=1
——— s ——— ———— # —— ———— —— ———————— -

1 351,92 | 366,94 | 382,84 | 398,56 | 414,18 | 430,13 447,02 | 465,55 | 486,36 | 50948 | 532,86
5 43484 | 499,62 | 464,59 | 479,46 | 49435 | 509,54 | 52534 242,04 | 559,79 t 57838 | 586,97
'10 486,17 | 500,09 | 513,95 | 527,72 | 541,47 | 55538 | 569.59 584,18 | 599,16 | 614,31 | 629,24
15 523,60 | 536,49 | 549,21 | 561,78 | 574,24 | 586,69 599,16 | 611,67 | 624,14 | 63643 | 64832
20 555,23 | 566,94 | 57838 | 589,57 | 600,53 | 6112 | 621,84 | 632,14 | 642,12 | 651,71 | 660,79
25 58437 | 594,66 | 604,56 | 614,07 | 623,19 | 631,91 640,19 | 648,02 | 65536 | 662,16 | 66842
30 613,89 | 662,29 | 630,10 | 63729 | 643,87 | 649,83 655,16 | 65988 | 664,03 | 667,63 | 670,75
35 665,03 | 6651 | 66522 | 665,16 | 66528 | 66534 665,39 | 66545 | 665,50 | 665,55 | 665,60




'
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TABLEAU N° 41 ; RESULTATS DU CALCUL DE LA COURBE DE PHASE ENVELOPPE DU PETROLE |
DE GUELLALA PAR LEQUATION D’ETAT PRCG POUR 15 PSEUDO-COMPOSES

TEMPERATURE ( K)

Pression| v/f=0 |v/f=0,1|{v/f=02|v/f=03|v/f=04|v/f=05|v/f=0,6|v/f= 0,7|vif=08|vf=09| vii=1
(atm)

i 352,04 | 366,94 | 382,71 | 39832 | 413,82 | 429,65 | 44638 | 464,67 | 485,11 | 507,69 | 5305
5 43549 | 450,16 | 465,01 | 479,77 | 494,54 | 5096 | 52522 | 541,69 | 559,15 | 577.40 | 59566
10 486,78 | 500,57 | 514,32 | 527,96 | 541,58 | 55532 | 569734 | 58371 | 59843 | 61332 628
i5 523,96 | 536,71 | 549,30 | 561,71 | 574,01 | 586,28 | 598,55 | 610,83 | 623,07 | 635,13 | 64682
20 55524 | 566,79 | 578,06 | 589,07 | 599.85 | 610,41 | 620,74 | 630,82 | 640,59 | 649,96 | 658,85
25 583,97 | 594,06 | 603,76 | 613,07 | 621,97 | 630,46 | 638,53 | 646,13 | 653,25 | 659,85 | 66592
30 613,14 | 621,29 | 62884 | 63577 | 642,08 | 647,77 | 652,84 | 65731 | 66121 | 6646 | 667,51
34,6 | 661,23 | 66133 | 661,43 | 661,52 | 661,6 | 661 68 | 661,75 | 661,82 | 661,90 | 661,96 | 661,03




Pression (atm)

Courbe de phase enveloppe pour le pétrole
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TABLEAU N° 42 : RESULTATS DU CALCUL DE LA COURBE DE PHASE ENVELOPPE DU PETROLE

D'OHANET PAR LEQUATION D’ETAT SRK POUR 15 PSEUDO-COMPOSES

TEMPERATURE ( K)
Pression| v/f=0 | v/f=0,1{v/f=02]v/f= 03 v/f=04|vf=05|v/f=0,6(v/f=0,7|v/f=08|v/f= 09| vt=1
(atm )
— — ——— — —————
1 37728 | 391,82 408,24 | 425,68 | 44410 | 463 98 | 486,20 | 511,66 | 539.84 566,23 | 586,34
5 46745 | 48223 { 49805 314,70 | 53229 | 551,09 | 571 35 1 592,90 | 614,69 | 63483 | 651 o2
10 523,96 | 538,23 | 553,18 | 568 74 | 584,97 | 601,89 | 61938 637,03 | 654,12 | 669,85 | 683.72
15 56591 | 579,40 | 593 28 | 607,51 622 636,65 | 651,20 | 66530 | 678,57 690,68 | 701,47
20 602,35 ( 614,76 | 62725 639,71 | 651,99 | 663,91 675,25 } 68581 | 69544 704,05 ) 711,67
25 637,78 | 648,62 | 659,08 669 678,24 | 686,65 | 694,14 | 700,70 | 70635 | 71 1,15 | 715,22
30,6 707,94 | 708,05 | 708,16 708,27 | 70836 ( 708,46 708,54 | 708,62 | 708,70 708,17 | 708,85

TABLEAU N° 43 : RESULTATS DU CALCUL DE LA COURBE DE PHAS
D'OHANET PAR L'EQUATION D

E ENVELOPPE DU’PETROLE
ETAT PR POUR 15 PSEUDO-COMPOSES

TEMPERATURE ( K)

Pression| v/f=0 | v/f=0,1{ v/f= 02| v/f= 03} vE=04|v/f=05v/f=06|v/f=0,7|v/f=08|v/f= 09| vif=1
(atm) A

1 408,06 | 42548 | 443 20 | 463.80 [ 486,07 | 511,60 | 539,82 | 566,28 586,49

5 467,89 | 482,61 | 49838 | 51499 | 53 5,56 55134 | 571,59 | 593,14 | 61495 | 635,15 65233

10 524,28 | 53846 | 55333 | 56883 584,99 1 601,84 | 619,27 | 636,80 | 653,90. 669,74 | 683,66

15 56585 1 579,22 | 593,00 | 607,12 621,51 | 636,05 | 650,53 { 664,58 | 677,81 | 689,92 700,72

20 601,77 | 614,03 | 626,38 | 638.70 650,85 | 662,65 | 673,89 | 68438 | 69395 702,54 | 710,13

25 636,58 | 64723 | 657,52 | 667,28 676,36 | 684,63 | 692,02 | 698,48 | 704,06 708,81 | 712,83

30,6 | 70523 | 70531 | 70539 | 705 A6 | 705,53 | 705,60 | 705,66 | 70578 705,78 | 705,84 | 705,89




Pression {atm)
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,  TABLEAU N° 44 : RESULTATS DU CALCUL DE LA COURBE DE PHASE ENVELOPPE DU PETROLE
D'OHANET PAR LEQUATION D’ETAT SRKCG POUR 15 PSEUDO-COMPOSES

i ,

TEMPERATURE ( K)

Pression| v/f=0 {v/f=0,1| v/f=0,2|v/E=03|v/i=04 vif=0,5\vif=0,6|v/f=07|v/f=08|v/{=09 vif=1
Lm) === _—;_—iﬁ_l; ﬁ:r ﬁ__f
1 37436 | 391,51 4i(LT7_-r128,73 44738 | 467,00 | 488,74 513,75 | 541,92 | 566,58 [ 590,91
5 46479 | 482,08 | 499,79 | 517,60 | 535,78 55482 | 575,19 | 59698 | 61935 640,49 | 658,74
10 522,01 | 538,51 | 555,14 | 571,85 | 583,53 60627 | 62441 | 64241 | 660,16 676,66 | 691,31
15 564,77 | 580,25 | 595,66 | 611,02 | 62638 641,71 | 656,88 | 671,56 | 68537 697,97 | 709,17
20 602,15 | 61636 | 630,27 | 643,85 | 653,03 660,68 | 681,62 | 692,64 | 702,60 [ 711 42 1 719,11
25 638,73 | 651,24 | 663,06 | 674,07 | 684, 15 | 693,16 | 701,04 | 707,78 | 71345 718,15 1 722,02
305 | 71474 | 71487 | 714,99 | 7151 | 715,21 71531 | 71539 | 71547 | 715,55 | 71563 | 715,70

TABLEAU N° 45 : RESULTATS DU CALCUL DE LA COURBE DE PHASE ENVELOPPE DU PETROLE
D'OHANET PAR LUEQUATION D'ETAT PRCG POUR 15 PSEUDO-COMPOSES

TEMPERATURE ( K)

Pression| vA=0 | v/f=0,1|v/f=02{v/f=03(v/=04 vE=0,5|v/f=0,6{viE=07|v/f=08v/f=09 vif=1

;il—ﬂ1_: lkﬂ-_mmit

1 37421 | 391,21 40070 | 428,11 | 446,64 | 466,10 | 487,60 512,20 | 539,70 | 564,65 | 387,76
5 46511 | 482241 4998 | 517,47 | 53549 55432 | 57440 | 59581 | 617,77 | 638,60 | 656,72
10 52221 | 538,53 | 55498 | 571,50 | 588,26 60529 | 623,08 | 64093 | 65838 | 674,67 | 689,22
15 564,62 | 579,89 | 595,07 | 610,18 1 625,26 64029 | 655,13 | 669,51 | 683,07 | 69549 | 706,58
20 601,55 | 61549 | 629,11 | 64238 | 655,23 66754 | 679,15 | 689,89 | 6996 | 708,23 | 715,78
25 63771 | 64986 | 6613 | 671,92 | 681,59 69022 | 69775 | 704,18 | 709,58 | 714,06 | 717,74
302 | 709,94 | 710,08 | 710,20 | 71031 | 71042 710,52 | 710,61 | 710,70 | 710,78 | 710,86 | 710,93

=




Pression (atm)

Courbe de phase enveloppe pour le pétrole brut
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Tableau N° 46 : RESULTAT DE CALCUL DE LA COURBE ENVELOPPE
DU PETROLE MEREKSEN PAR LEQUATION SRK POUR 15 PSEUDO-COMPO-

TEMPERATURE (K )

&l 0o Jo10| 020 | 030 | 040 | 050 { 060 | 070 | 080 | 090 | 1.00

349,16 1359,94] 371,85]1384,60| 398,19 412,95|429,48 (448,80 | 472,48 | 502,64 538,67
5 142971 1440,43] 451,88 464,07 | 477,11 | 491,27 506,97 | 524,82 | 545,04 | 570,19 597,57

10 478,80 489,041 499,89 | 511,38 523,631 536,83 | 551,26 [ 567,27 | 585,23 |605,30| 626,81
15 {514,11 | 529,80| 533,98 | 544,70| 556,05| 568,15]581,16| 585,24 610,52 |626,92| 643,96

20 1543,591552,61] 562,021 571,83 | 582,11] 592,91 |604,30]616,30 | 628,90 | 641,94 655,13

25 |570,32 1 579,50] 586,94 | 595,62 | 604,57 613,79 |623,25|632,92 | 642,71 [652,49( 662,07

30 596,49 [603,53] 610,63 | 617,77 624,92 632,04 (639,07 645,95 652,61 |658,96] 664,92
35 626,52 |631,54| 636,29 640,71 | 644,751 64839 651,6 | 456,4 | 656,81 {658,85] 660,58
37 |1 651,5 652,221 652,791 653,25] 654 |[653,65|654,31]|654,59 [ 654,84 |655,08] 655,29
37,5|654,57 | 654,67 654,77 654,80| 654,941 655,03 | 655,11 | 655,19 | 655,27 [655,37 | 655,42

Tableau N® 47 : RESULTAT DE CALCUL DE LA COURBE ENVELOPPE ]
DU PETROLE MEREKSEN PAR LEQUATION PR POUR 15 PSEUDO-COMPOSES

TEMPERATURE ( K)

i 0 010 ] 020 { 030 | 040 | 050 | 0.60 | 070 | 0.80 | 0.90 1.00

1 134937 {360,07] 371,87} 384,53 | 398,05| 412,76 }429,26 | 448,55 | 472,21 | 502,33 | 538,38

5 430,59 [441,18] 452,54 | 464,65 | 477,63| 791,72 | 507,35]| 525,14 | 545,88 | 570,35 | 597,69
10 |479,68 {489,82| 500,58 | 511,98 524,14| 537,25 (551,59 | 567,49 | 585,33 | 605,28 | 626,71
15 |514,7952438| 534,46 | 545,07| 55631 | 5683 581,18 (595,13 610,26 | 626,51 | 643 .43
20 543,96 |552,87| 562,15| 571,84 581,99| 592,66 {603,89 | 615,73 | 628,16 | 641,05 654,09
25 | 5703 |578.35| 586,65 585,19] 603,99| 613,04 622,33 | 631,82 [ 641,43 | 651,04 660,46
30 596,06 | 602,94 609,87] 616,84 | 623,81 630,74 637,57 | 644,25 | 650,71 | 656,86 { 662,65
35 1626,01 |630,79] 63527] 639.4 | 643,15| 646,47 {64938 | 651,88 | 654 |65578| 657,28
37,2 |651,58 |651,70[ 651,81 651.92] 652,02 | 652,12 1652,211( 652,31 [652,391 | 652,48 | 652,56




Température (K)
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4

TEMPERATURE ( K)

Pression| v/f=0|vif=0,1|v/f=02|v/f=03|v/f=04|v/f=0,5|v/f=0,6(v/f=07{v/f=08|vif=09] vif=1

{atm) .
et e ————————

1 343,57 | 35738 | 372,16 | 386,95 | 401,73 | 416,99 | 433,49 | 45239 | 47539 | 504,79 | 539,88

-5 42397 | 437,66 | 451,68 | 465,79 | 480,13 | 495,05 § 511,08 | 528,93 | 5495 | 673,61 | 600,57

10 473,48 | 486,50 | 499,65 { 512,12 | 526,44 | 540,49 | 55542 | 571,62 | 589,51 | 60933 | 630,48

15 50942 | 521,64 | 533,91 | 546,26 | 558,83 | 571,80 | 58536 | 599,72 | 615,01 | 6312 | 64785

20 539,62 | 550,93 | 562,22 | 573,54 | 584,97 | 596,61 | 608,55 | 620,84 | 633,46 | 646,27 | 659,01

25 567,17 | 57741 | 58755 | 5976 | 607,61 | 617,59 { 627,55 | 63744 | 64720 | 656,69 | 66576

30 594,26 | 603,18 | 611,81 | 620,16 | 628,24 | 63599 { 64338 | 65035 | 656,84 | 662,81 | 668,22

35 62547 | 63227 | 63843 | 64387 | 648,57 | 652,52 | 655,76 | 658,35 | 600,41 | 662,03 | 663,32

374 | 65856 | 658,65 | 658,81 | 658,92 | 659,03 | 659,13 | 659,22 | 65931 | 65940 | 65981 | 659,57

TABLEAU N° 48 : RESULTATS DU CALCUL DE LA COURBE DE PHASE ENVELOPPE DU PETROLE DE
MEREKSEN PAR LEQUATION D’ETAT-SRKCG POUR 15 PSEUDO-COMPOSES
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4

o}
TABLEAU N° 49 : RESULTATS DU CALCUL DE LA COURBE DE PHASE ENVELOPPE DU PETROLE
DE MEREKSEN PAR LEQUATION D' ETAT PRCG POUR 15 PSEUDO-COMPOSES
TEMPERATURE ( K)
Pression| v/f=0 |v/A=0,1|v/f=02|v/f=03|v/f=04|v/=05|v/f=06|v=07 vif=1
(atm)
| # —  — ——— _—— =
1 34349 | 35726 | 371,96 | 386,66 | 40135 | 41649 | 432,86 | 451,54 | 574,17 | 502,86 | 536,86
5 42446 | 43809 | 452,04 | 466,07 | 48031 | 495,10 | 510,97 | 528,58 | 548,79 | 572,35 | 598,65
10 474,00 | 48693 | 500,00 | 513,16 | 526,56 | 540,46 | 555,18 | 571,12 | 588,65 | 607,99 | 628,65
i 15 50075 1 521,87 | 534,02 | 54625 | 558,66 | 571,44 | 584,77 | 598,83 | 613,76 | 629,52 | 645,75
| 20 53967 | 550,85 | 561,99 | 573,15 | 58438 | 595,80 | 607,47 | 619,44 | 631,70 | 644,12 | 656,47
25 566,88 | 576,96 | 58691 | 596,75 | 606,52 | 616,23 | 62588 | 63545 | 644,85 | 653,97 | 662,69
30 593.60 | 60236 | 610,74 | 61882 | 626,59 | 634,01 | 641,05 | 647,66 | 653,79 | 659,40 | 664.46
35 62525 6317 | 63743 | 64237 | 646,52 | 649,87 | 652,51 | 654,55 | 656,12 | 657,34 | 65831
37,1 655 | 65508 | 655,16 | 65523 | 65531 | 65538 | 65544 | 655,51 | 655,57 | 655,63 | 655,70




Courbe de phase enveloppe pour [e pétrole brut 4000 — Courbe de phase énveioppe pour le pétrole brut

de Mereksen par l.equation PR CG de Mereksen par {'éguation SRK CG :
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Figure 11
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COMMENTAIRE :

Une comparaison entre les courbes de phase enveloppe obtenues par les équations PR,
SRK, PRCG et SRKCG pour les cing pétroles, esl représentée par les {igures ( 12 ) a( 16).

# Nous remarquons que toutes les courbes enveloppes relatives aux équations d’état de
SRK et de PR, et ceci bien sur pour un méme pétrole brut, sont confondues au niveau de basses

pressions.

Seulement quand nous approchons de la zone critique, nous constatons un léger décalage
entre les deux courbes. Ceci est di a I'expression méme de ces deux équations, en effet I’équation
d’état de SRK prédit le facteur de compressibilité critique Z, = 0.333, alors que le facteur de com-
pressibilité critique Z,, est de 0.307 pour I’équation d’élat PR.

La méme remarque est faite pour les deux autres modéles d’équations d’étal basées sur la
méthode de contribution de groupe. .

La supe’fpositjon des courbes enveloppes pour chaque pétrole brut pour deux équations
d’état ( SRK, SRKCG ) et ( PR, PRCG ), montre que |’écart est relativement important pour les
pélroles moyens.

# Une comparaison de toutes les courbes de phases enveloppe des diflérents pétroles bruts
étudiés par I’équation de PENG ROBINSON a été faite en faisant la superposition de toutes les

courbes sur un méme diagramme représenté par la figure n® ( 17 ).

Nous remarquons tout d’abord que la succession de ces courbes est en accord avec les

intervalles de distillation correspondants aux différents pétroles bruts.

Nous constatons également qu’au niveau des basses pression I’étendu de Pintervalle de
température est plus important dans le cas des pétroles légers, il peut atteindre jusqu’a 200 K.

Pour une température donnée, la tension de vapeur est plus importante pour le pétrole de
MEREKSEN ceci est en parfait accord avec la nawre de ce pétrole brut, car ce pétrole ala TVR.
la plus €élevé de tout les pétroles bruts qui ont fait 'objet de cette €tude.

Nous constatons également que les courbes de rosées de MEREKSEN et de GUELLALA

sont pratiquement confondues, en effet ces deux pétroles distillent ont le méme point finale,



Pression (atm)

.7 Comparaisonentre les courbes de phase enveloppe
", - obtenues parles équations PR,"SRK; PR CG et SRK CG
27+ 7. pourle pétrole brut HRS 162

2000 — - SRK .
{) PR
4 @ PRCG
FaX SRKCG
18.00 —
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Figure 12



Comparaison entre les courbes de phase enveloppe
obtenues par les équations PR, SRK, PR CG et SRK CG
pour le pétrole brut PB31
SRK . @

25.00 — .
PR

m
<&
®
A

20.00 —

15.00 —

10.00 —

Pression (atm)

0.00 ' T T | f l
400.00 - 500.00 600.00 700.00 800.00
Température (K)

Figure 13




Comparaison entre les courbes de phase enveloppe
obtenues par les équations PR, SRK, PR CG et SRK CG
pour le pétrole brut Guellala
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- Comparaison-entre les courbes de phase enveloppe
obtenues par les équations PR, SRK,; PR CG et SRK CG
~ pour le pétrole- brut Ohanet
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de plus ils sont pratiquement de méme nature chimique, et comme 1l a ét€ déja mentionné I’équa-

tion PR tient compte de la nature du fluide.

Bien que le pétrole brut de HRS 162 distille jusqu’a la méme température que le pétrole
brut GUELLALA, sa courbe de rosée se rapproche sensiblement de celle de MEREKSEN aux
niveau des trés basses pression pour s’éloigner de celle-ci au niveau des haules pressions, ceci est
d0 & la nature chimique du pétrole HRS 162.

Les mémes commentaires peuvent élre faits pour les autres modeles d’équations d’état

qui sont représentés par les figures ( 18 ), ( 19) et ( 20 ).
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Courbes de bulle pour différents pétroles ‘ 4000 — Courbes de rosée pour différents pétroles
bruts par {'équation SRK CG bruts par I'équation SRK CG
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Courbes de bulle pour les differents pétroles 4000 —, Courbes de rosée pour les différents pétroles
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7. PRESENTATION DU PROGRAMME DE CALCUIL DES FEOUILIBRES DE
PHASES ;

Nous avons utilisé le programme pétroprophy développé par e laboratoire de valori-
sation des énergies fossiles. Ce programme permet de calculer les équilibres de phases des

mélanges connues.

Notre contribution a ét¢ d’introduire la caractérisation des fractions pétrolicres afin de
I’appliquer a ces derniéres. Ce programme nécessile la connaissance de la courbe TBP et la
variation de la densité en fonction du pourcentage distillé et a partir de ces données, il peut étre

utilisé pour toutes les fractions pétrolieres. Nous pouvons le décomposer en deux étapes :

7.1 ETAPE D’ACQUISITION DES DONNEES :

11 faut réaliser les procédures suivantes dans 1’ordre :

- donirer ke mode d’acquisition des données et cela pour I’ouverture d’un nouveau

fichier ou faire appel 4 un fichier déja existant. .

- donner le nom du fichier ou seronl stockés les valeurs de Teb = (% poids ) el
d = [ ( % poids ).

- donner le nombre de point expérimentaux disponibles pour la régression selon un
polyndme de degré cing ( 5 ), de la température d’ébullition et de la densité.

- introduire les valeurs ( % poids - Teb ) et ( % poids - d ).

- donnerle anm du fichier ou seront stockés les résultats des calculs.

- donner le nombre de pseudo-composés : ce nombre doil €tre compris entre 1 et 30.
Dans ie cas de I’existence du fichier de données, il ne faut introduire que son nom el le

nom du fichier de résultats ou seront stockés les différents calculs effectués au cours d’une séan-

ce.
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ETAPE D’EXPLOITATION DES DONNEES :

Ce programme permet de calculer la pression de bulle, la pression de rosée et la flash

1sotherme :

- pour le calcul de la pression de bulle et la pression de rosée, il faut donner la valeur
de la température el une estimation de la pression, cette derni¢re peut étre donnée par 1’utili-

sateur ou peut &tre estimée par défaut.

- pour le calcul du flash isotherme, il faut donner la température et la pression du sys-

teme afin de déterminer le taux de vaporisation et la composition des deux phases, le modéle

- thermodynamique sera donné pour chaque calcui.

Un exemple de calcul sera donné pour le pétrole HRS 162. Les tableaux allant de 50 a
53 représentent le calcul du flash isotherme & une méme pression pour les différents modéles

thermodynamique appliqués a la fraction pétroliére.

w2 "

s
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TABLEAU N° 50 : CALCUL DU FLASH ISOTHERME POUR P=15 atm,

T= 641,52 K, MODELE SRK

Flash isotherme A T = 641,52 Ket P = 15 atm
Taux de vaporisation = 0,4
Facteur de compressibilité liquide = 1,44 x 10~
Facteur de compressibilité vapeur = 7,03 x 10!
Enthalpie d'excé de la phase liquide = - 10,4
Enthalpie d'excé de la phase vapeur = - 1,82
Enthalpie de vaporisation = 1,09 x 104 cal/g. mole
N° Composition vapeur Composition liquide
1 0,0727 ©0,1652
2 0,0720 0,1380
3 0,0714 0,1174
4 - 0,0709 0,1010
5 0,0703 0,0874
6 0,0697 0,0758
7 0,0690 0,0654
8 0,0682 0,0560
9 0,0671 0,0474
10 0,0658 0,03%4
13 00643 0,0323
12 0,0625 0,0259
13 0,0606 0,0205
14 0,0586 0,0161
15 0,0568 0,0121 -
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TABLEAU N° 51 : CALCUL DU FLASH ISOTHERME POUR P=15 atm,

T= 641,53 K, MODELE PR

Flash isotherme 3 T = 641,53 KetP= 15 atm
Taux de vaporisation = 0,4
Facteur de compressibilité liquide = 1,28 x 101
Facteur de compressibilité vapeur = 6,80 X 10-1
Enthalpie d'excé de la phase liquide = - 9,76
Enthalpie d'excé de la phase vapeur = - 1,74
Enthalpie de vaporisation = 1,02 cal/g. mole
N° Composition vapeur composition liquide
1 0,0726 . 0,1653
2 0,0720 0,1380
3 -0, 0,0714 0,1173
4 0,0709 0,1009 +
5 0,0704 0,0873
6 0,0698 0,0757
7 0,0691 0,0653
8 0,0682 | 00,0559
9 0,0671 0,0473
10 0,0658 - 0,034
11 00,0643 0,0323
12 0,0625 0,0260
13- 0,0605 ' 0,0206
14 0,0586 ' 0,0162
15 0,0567 0,0123 _
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TABLEAU N° 52 : CALCUL DU FLASH 1SOTHERME POUR P=15 atm,
T= 647,50 K, MODELE SRKCG

Flash isotherme a T = 647,50 KetP=15atm
Taux de vaporisation = 0,4
Facteur de compressibilité liquide = 1,49 X 10-}
Facteur de compressibilité vapeur = 7,01 X 101
Enthalpie d'excé de la phase liquide = - 10,09
Enthalpie d'excé de la phase vapeur = - 1,82
Enthalpie de vaporisation = 1,06 X 104 cal/g. mole
N° Composition vapeur Composition liquide
1 0,0733 ' - 0,1642
2 0,0727 | 0,1369
3 - - 0,0720 0,1164
4 0,0713 0,003 "
5 0,0706 0,0871
6 ' 0,0698 0,0757
7 0,0690 0,0655
8 0,0680 : 10,0563
9 0,0668 0,0478
10 0,0654 0,0400
11 : 0,0639 ' 0,0329
12 0,0621 0,0265
13 0,0603 0,0210
14 0,0583 0,0165
15 0,0564 0,0128
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TABLEAU N° 53 : CALCUL DU FLASH ISOTHERME POUR P=15 atm,

1

T= 647,06 K, MODELE PRCG

Flash isotherme a'T' = 647,06 K et P = 15 atm
Taux de vaporisation = 0,4
Facteur de compressibilité liquide = 1,33 x 10/
Facteur de compressibilité vapeur = 6,77 x 101
Enthalpie d'excé de la phase liquide = - 9,38
Enthalpie d'excé de la phase vapeur = - 1,75
Enthalpie de vaporisation = 9,81 x 103 cal/g. mole
N° Composition vapeur Composition liquide
1 0,0734 0,1641
2 0,0728 0,1367
3 0,0722 0,1162
4 0,0715 10,1001 .
5 0,0708 0,0868
6 0,0700 0,0754
7 0,0691 0,0654
8 0,0681 0,0562
9 0,0668 0,0478
10 0,0654 0,0400
11 0,0638 0,0330
12 0,0620 (0,0268
13 0,0600 0,0214
14 0,0580 0,0169
15 0,0561 0,0133
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- 8- EXPLOITATION DES RESULTATS DU PROGRAMME:

- 8-1 DIAGRAMME ENTHALPIQUE :

Les résuliats obtenus précédemment, permeitent de tracer un diagramme
tridimensionnels donnant I’enthalpie de la fraction pétroliére large en fonction de la pression et
de la température aprés avoir déterminer ’enthalpie de référence de la fraction pétrolicre

considérée comme gaz parfait H* (prise dune température de référence de 25°), donnée par

I’équation :
n
H*=) x.H*
=1
avec: H* = TCP.dT .
98

La capacité calorifique Cp est donnée par I'équation (45) dont les constantes sont
regroupés dans le tableau 54. Les résultats de calcul des enthalpies des deux phases par les
différents modéles d’équations d’état sont données dans les tableaux _55 et 56 pour les pétroles
bruts HRS 162 et GUELLALA.

Le diagramme enthalpique pour le pétrole brut HRS, pour le modéle PR, est représent¢ par
Ia figure(21).
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TABLEAU N° 54 : COEFFICIENTS DE L’EQUATION ( 45 ) POUR LES

PETROLES BRUTS HRS 162 ET GUELLALA

GUELLALA

HRS 162
N° Cpa Cpp Cpc Cpa Cpb Cpe

i -2,50653 0,16216 -0,00006 0,31898 0,12172 -0,00004
2 -1,07728 0,17565 -(,00006 -0,88173 0,14030 -0,00005
3 -0,31678 0,18968 -0,00007 -1,44276 0,15555 -0,00006
4 0,15796 0,20349 -0,00008 -1,55032 0,16858 -0,00006
5 0,51405 0,21716 -0,00008 -1,39673 0,18063 -0,00007
6 0,83173 0,23108 -0,00009 -1,09791 0,19272 -0,00007
7 1 ,iSi 17 0,24579 -0,00010 -0,71671 0,20568 +(),00008
8 1,45088 0,20182 -(,00010 -0,28816 0,22025 -(0,00008
9 1,85614 0,27965 -0,00011 0,16612 0,23708 -0,00009
10 2,24385 0,29965 -0,00012 (),63 171 0,25677 -0,00010
11 2,64510 (032198 -0,00013 1,06953 0,27985 -0,00011
12 3 ,04465 0,34653 -0,00014 1,56573 0,30672 -0,00012
13 3,41634 0,37282 ‘ -0,60015 2,03148 0,33762 -0,00013
14~ 6,71594 0,39987 -0,00016 2,50229 037252 -0,00015
15 3,87405 0,42605 -0,00017 2,58654 0,41097 -0,00016
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TABLEAU N° 55 : RESULTATS DU CALCUL DU DIAGRAMME

ENTHALPIQUE POUR HRS 162

V/F =0 V/F=1
Modele | Pression | T (K) | Hv(J/mole) T(K) | Hv(Jmole)

(atm)

L 430,46 2733 .10 549,93 9357.10*

5 522,49 1,870.10% 619,84 1,243,105

10 577,27 5,054.10% 655,70 1,389.105

o 15 616,31 7.565.10* 677,05 1,459.105

& 20 649,48 9.020.10° 69033 1.475.105

22 662,56 1,088.105 69333 1,461,105

25 691,36 1,367.105 30226 1,378.105

1 430,35 -3,353.10¢ 54987 9350.104

521,78 1,366.104 61931 1,239.105

10 576,68 4.628.10¢ 655,43 1,384,105

X =15 616,09 7.219.10¢ 67728 1,455.105

2 T 20 649,79 9,671.10# 691,19 .. 1,472.105

22 663,09 1,073.10°5 694.47 1,450.105

25 692.10 1,353.105 693,70 1372.105

1 43580 2,433,104 549 45 9.464.105

5 528,02 2236104 622,14 1.254.105

S 10 65933 1,234.105 659,33 1,407.105

T 15 681,33 1,366. 105 68133 1,480.105

20 694,80 1.430.105 694,80 1,496.105

24,5 695,84 1,398.105 696,58 1,406.105

1 435,85 -3,069. 10¢ 551,41 9,466.105

. 5 527.52 1,687.10% 622,91 1,256.105

O 10 582,65 4.978.104 660,12 1,408.105

e 15 622,36 7,600,107 68245 1.480.103

n 20 656,54 1,010.105 696,45 1,496.105

245 697,59 1,392.10°5 698,71 1.402. 105
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TABLEAU N° 56 : RESULTATS DU CALCUL DU DIAGRAMME
ENTHALPIQUE POUR GUELLALA
V/F =0 V/F=1
Modle | Pression | T (K) | Hv(J/imole) T(K) | Hv(Jimole)
{atm )
1 35782 -4.731.104 529,65 6,975 10
5 44(),99 -1,709.1(4 593,29 9248 1(p¥
10 491,54 4.133.108 625,08 1,031.103
- 15 52785 2.084. 104 643,77 1,085.105
o 20 558,15 3.586.10° 655,94 1,110.105
25 585,72 5,052.1(¢ 663,42 1,110.10°
30 613,28 6,642,104 665,93 1.078.103
35 658,20 9.709.104 659,38 9791.105
1 35776 -5,200. 107 525859 0,982, 104
5 44028 -2, 178 104 593.03 9227 10#
10 490 80 -7,029.100 624,98 1,029,105
% 15',‘ - 52733 1,713.104 644,060 1,084,105
w 207 558 3,267.10¢ 656,73 1,109,105
25 585,96 4,786,104 664,78 1,110.105
30 613,97 6,434.104 667,94 1,080.103
32.5 660,80 0.687.104 661,83 0.768. 104
1 352,04 -4.926.10#4 530,50 7,055.108
5 435,49 -1,928.10# 595,66 9,335.10¢#
10 486,78 2,034.1¢ 628,00 1,042.105
8 15 523 .96 1,899,104 646,82 1,096.105
g 20 55524 3436104 658,85 1,119,103
25 583,97 4,952 104 665,92 1,117,105
30 613,14 6,623 .14 667,51 1,079.105
34,6 661,23 9.877. 10 662,03 9,937.10¢
1 351.92 -5,502. 108 532,86 7,058 10#
5 434,84 -2.447.104 596,97 9,377.1(¢
10 486,17 -2.596.108 629,24 1,045.10°
8 15 523,60 1,489 104 648,32 1,099.103
\é 20 555,23 3,080.10#4 660,79 1,123.105
w 25 58437 4.652. 104 668,42 1,122,105
30 613,89 6,377 104 670,75 1,086.105
35 665,03 99003.10# 665,60 9947 104
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COMMENTAIRE :

Nous remarquons que lorsque nous approchons du point critique, les valeurs des
enthalpies liquide el vapeur se rapprochent, et ceci confirme I’égalité des enthalpies des deux

phases au point critique.
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8-2 COORDONNEES DU POINT CRITIQUE DU MELANGE :

8-2-1 CALCUL DES COORDONNEES PAR EXTRAPOLATION :

Les points critiques des différents pétroles bruts peuvent étre délerminée par extrapo-

lation des courbes de phase enveloppe pour chaque modele thermodynamique.

Les résullats obtenues sont données dans lc tableau 57. Nous pouvons illustrer ces
résultats en tragant la variation de la pression critique en fonction de la densité, de fa pour la

température critique représentés par les figures (22 ) et (23 ) respectivement.

TABLEAU N° 57 : VARIATION DES COORDONNEES DU POINT CRI-
TIQUE EN FONCTION DE LA DENSITE DE LA FRACTION LARGE

Fraction; . MEREKSEN | GUELLALA | OHANET | PB 31 | HRS 162
large .
densité de la 0,7470 0,7566 0,7638 0,7933 0,7861

fraction large
SRK 374 35 307 | 299 25
c PR 371 35 307 29.9 25
©
E SRKCG 373 349 304 27.0 245
PRCG 37.1 34,5 30,1 274 24.4
SRK 655,0 6613 7084 | 72186 693,06
< PR 652.6 6580 70558 | 719,70 691,86
F lsrkcG| 6591 6653 7526 | 72529 698,24
PRCG 6553 661,5 71048 | 720,49 696,24




Pression critique (atm) -

40.00 —

36.00 —

32.00 —

28.00 —

24.00 —

Variation de la préssion critique en fonction
de la densité de chaque pétrole brut

4+  SRK
& PR
[ ] SRKCG
- A PRCG
7] &
A
O
‘ | ] ' |
- 0.74 0.76 0.78

Densité du pétrole brut

Figure 22 -



--—Température critique (K)—

740.00 —

720.00 —

680.00 —

640.00

Variation de la température critique en fonction
de la densité de chaque pétrole brut

4

SRK

PR
SRKCG
PRCG

> <$ +

0.74

| ‘ 1 ‘ |
0.76 0.78 0.80
Densité du pétrole brut

- Figure 23
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COMMENTAIRE :

Nous remarquons que la pression critique décroit du pétrole le plus Iéger au pétrole le
plus lourd, ce qui est en accord avec la théorie. Par contre le point représeniant le pétrole brut
31 est en dehors de la courbe, celte écart est probablement du fait que le PB 31 est un pétrole
hypoth¢tique.

Alors que pour la température critique, densité n’est pas une propriété suffisante pour

caractériser cette derniére.
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8-2-2 CALCUL DES COORDONNEES PAR UNE METHODE EMPIRIQUE :

Les coordonnées du point critigue de la fraction pétrolicre peuvent étre déterminer par
des corrélations appliquées aux mélanges de compositions connues, données par les équations
(63)Ya(74).

Les résultats du calcul sont données dans le tableaux 58.

TABLEAU N° 58 : LES COORDONNEES DU POINT CRITIQUE DES
FRACTIONS PETROLIERES LARGES

Fraction | MEREKSEN | GUELLALA | OHANET| PB 31 | HRS 162
large

Pc(atm) | 31,35 30,76 26,40 27,40 26,20

Te(K) 637,29 645,81 689,03 702,45 683,56

COMMENTAIRE :

Nous remarquons que les coordonnées du point critique calculées s’écartent de ceux
déterminer par extrapolation, ceci est dl probablement au fait que ces coordonnées ne repo-
sent sur aucun fondement thermodynamique, et qu’elles ont €té congue pour des mélanges

d’hydrocarbures & nombres d’atome de carbone inférieur a 8 [31].



Conclusion

CONCLUSION

Au cour de cetle élude, nous avons abordé les méthodes de calcul des équilibres de

phases des fractions pétroliéres.

Nous avons adopté une méthode de caractérisation des [ractions C4*, nous permettant

de décomposer la fraction pétroliere en pseudo-composés.

Cette décomposition nous permet de calculer les propriétés critiques ainsi que le fac-

teur acentrique. Le calcul se fait par I’intermédiaire de corrélations empiriques.

Par la suite, nous avons utilisé différents modeles d’équations d’état pour le calcul des

courbes phases enveloppes pour cing pétroles bruts Algériens.

Nousavons généré 20 courbes de phases enveloppes décrivant chacunc unla  rge
domaine de température et de pression. Au vu des résultats obtenus, nous constatons que les
équations SRK et PR donnent pratiquement les mémes résullats, de méme que les équations
SRKCG et PRCG.

La disponibilité des résullats expérimentaux des équilibres de phase pour les différents
pétroles bruts, permettra d’adopler le modele adéquat d’équation d’état a chacun de ces

pétroles bruts.

Nous avons contribué a I’établissement d’un programme de calcul des équilibres de
phases des fractions pétroliéres, ne nécessitant que la connaissance de la température d’ébul-
lition et de la densité en fonction du % distillé. Ce programme est d’un maniement simple et
permet de faire les calculs d’équilibres en adoplant des modeles lhenﬁodynamique performants






Annexe

Al/ Algorithme de calcul de la pression de bulle :

1. Initialisation P
2. Initialisation K ( T, P, xj, y; ) pour une corrélation empirique.
33,=K;*7, (i=1,2,..,n) Yi=K, xi
. normalisation yi, S1 =Z Y
4. Caleul K; (T, B Z;, y; ) =0/ (T, B z; } /0, (T, P, Y; )
| ¥i=7 . KjiSy= 2y
.Si187 -8y 1>¢,alleral’étape (4)
Pi =p* S2;
.SiABS (Sp-1,0)>¢,alleral’élape ( 2)
. Imprimer (P, Y; )
Fin.

NoRRNe I o N V)

A2/ Algorithme de calcul 'de la pression de rosée :

1. Initialisation P

2. Initialisation ki, par uneCorrélationempirique.

3. Xj= XifKi = Zi'IKi (i=1,2,...n)
normalisation x;, 81 = > X;

4. Caleul K; =9/ ( T, P, x; ) /q_ﬁ’( T, P, y;)

X = Zi/K; 82 = E X_,-

.Si185 - 811> e alors aller a1’étape (4)
.P=P/S,

. Si ABS (S5 -0,1) > ¢ alors aller & ’étape ( 2 )
. Imprimer ( P, X; )

Fin

Nl SRS B N




Annecxe

A3/ Algorithme de calcul du flash isotherme :

_l; Initialisation des Ki cl V/IE

2. Résolution de I’équation :

E 2 § 7_.]' ( ]. = Ki )
E l l - O

T+(VE)Yx (K- 1)

Par rapport a V/I par une méthode numérique telle que la méthode de Newton-
Raphson.
3. Calcul des x; et y; ( i=1,2,...,n)
b ) Z
X; = .
! 1+ (VIF).(Kj-1)
Zi Ki
= T+ (V/F) (Kj-1)

4. Criteres d’arréts :

Z (y;- ¥ ‘}‘_:)2 <Tolérance
i

5. Caleul K ( T,P %, % % aller a ’étape ( 2)
6, Fin.

——



Annexe

A4/ Résolution d’équation d’état cubiques :

Meéthode analytique de cadrun -

Soit I’équation du troisi¢me degré suivante :
23 «kZ2+mZ -n=0 (1)

Si nous remplagons Z par { x + k/3 ), alors nous aurons :

X3+3pX+2q:0 (2)
Avec
p=mf3 - (I3)2 3)
q=(&3) (p+m/6) -n/2 (4)

posons h = p3 + qz.
En fonction des valeurs de h, I"équation (1) admet les racines suivantes :
1. h > O; ( une racine réelle triple ).
Z=k3+ (005 )3 4 (105 p)13,
2. h = 0; ( deux racines réelles ).

Zi=k3+2(p)0s

Zz = Z3 =k/3 - ( -P )0’5
3. h < 0; ( trois racines réelles )
Zi=k3+2(-p)0Scos (@13 + 120(j-1)]

ouj=1,2 3.
. @ = Arc cos (g/p!S).

e )




Annexe -

Pour h > 0, I’équation d’état n’admet qu’une scule racine qui correspond soit 4 la phasc
vapeur, soit a la phase liquide.

Pour h = 0, ce cas est peut probable dans le cas des fluides réels.

Pour h < 0, I’équation d’état admet trois racines, la plus petite correspond a la phase
liquide, la plus grande correspond a la phase gazeuse.
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