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Résumé: Une évaluation technico écononique d'un complexe
de raffinage est faite sl'exemple pris est celui de la
raffinerie de Skikdz,a partir des données techniques
et economlques disponibles,de nouvelles contraintes ont
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INTRODUCTION
BeeBeBele e & R:ERcE

L'industrie de raffinage a pour but de fournir lcs

dérivés du pétrole issuent de la distillation initiale

du pétrole brut,ou par transformation des coupes pétrolieres
appropriées en vue de valoriser qualilativement et
quantitativement ces produits,

Pour réaliser cela au coft minimal,les parasétrecs sur
lesquels il serait possible d'influer ainsi que Le
contraintes dont il faudra tenir en compte sont de
différentes naturec citons notamment -

~Les types de pétroles bruts utilisés et leurs
caractéristiques techniques,

-Les unités de.traitements en rafiinerie et leurs
rendements en coupes iutermédiaires ou produits finis.

-Les quantités de chacun des produits finis demandées

par le marché actuel ou prévisible,

L'optimum de rentabilité pour une société dépend do
ces facteurs.

Il ne s'agit pas de passer en revue les techniques de
raffinage et leurs possibilités car noue savons que par
le jeu des procédés physiques de séparation,nous pouvans
isoler une coupe plus ou moins étroite du brut de base;
nous pouvons obtenir a peu prés toutes les combinaisons
utiles possibles,

Mais le probleéme de raffinage proprement dit,n'est pas
seulement un probléme d'efficacité des moyens techaigue
mais de combinaisons de ces woyens au cofit winimal pour
¥épondre a la demande cn produit



L'objet de ce projet est dlessayer d'élaplirc un calcul
technica-économique qui permetira de faire unc
évaluation d'un complexe de rafiinage pour cela ncug
avons posé le probléme comme suit :

La référence sera la raffinerie de Skikda couguc pour

permettire la production de carburants of aromatigues

=

=
L

Elle est projetée pour traiter deux pétroles Lruco

-Brut Hassi Messaoud qui arrive a 1a raffinerie oo
moyem d'un pipe line de 700Km de longueur provenant des
champs de production.

-Brut mélange d'Arzew arrivant a la rafiineric par wer
au moyen de bateaux citernes,

Pour ces deux bruts Dous avons une capacité maxic un

de traitement de 15 Millions de Tonnes par an.

-
- - a "

A partir de ces informations Nous avons posé uns
nouvelle contrainte "mélange de bruin pour lequel
nous aurons a déterminer les propriétés moyennes.,

Le travail sera divisé en deux parties,

e " x )
-1 repartle ¢ Evaluation Techaique

eDéscription des unités de fabrication et bilanm weridve
eEtude de la distillation du brut mélangé aime. ae Lo

calcul des dimensions de la colonne,

oCalcul du train d'echange avec récupération do choeny

avec exemple de dimensionnement de quelques
équipements,

éme : \ e :
-2"M%artie Evaluation Lconomigue

.Une étude du marché nous permetira d'evaluer 1la
en produits finis pour les années dtavenir,

degand e

«Un calcul économique sommaire nous guldera pour
déterminer les parauwétres nécessaires pour &valogy ]

(e 18 85 L 3 R
rentabilité du projet.

-

- -
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LES_PROPRIETES DES_BLUTS
Caractéristiques S;&Ei ﬂgiiiﬂe S onae
RE melang mélangé
Messaoud | d'Arzew
densité & 15°C C, 8025 0,8057 0,804 1
densité °API Wi, 7 Iilyy 1 lely o1
viscosité cinématique,Cst a
-10°C 54 5k 10,65
50C iy 59 8,19
0°C Ly112 6,427
20°C 29799 543525
37,8°C 1,989 2,055
point d'ecoulement =51 -52
point éclair,Abel °C 20 20 20
tension de vapeur Reid & 10,4 8,9
37,3°Cypsi
BEau par distillation,%vol traces traces traces
Bau et sédiments: traces traces traces
(centrifugation),%vol
Soufre total,%poids 0513 0,10
Hydrogéne sulfuré,mg/Kg 0,00 0,00 0,00
teneur en cendre,%poids 0,005 0,03 0,03
salinité soluble totale,%pds 0,0074 0,005
Sel NaCl,%poids 0,001 60
Asphalténes,%poids 0,06 5,29
Paraffines,%poids 24kt 0,002
Carbone residuel,comradson 0,83 0,05
%poids s
pouvoir calorifique inf, 114056 15032
Kecal/Kg
facteur de caractérisation 12,00 12,10 12,00
%Volume 50,00 50,00 100,00
%Poids 49,90 50,10 | 100,00




Fraction |TeMPérature gps. |  apgs a” | #vol | avol
°C,760mmHg cumul és cunul és
Condensat| 15 3,79 | 3,79 | 0,5591| 5,09| 5,09
1 | 15-65 5,69 | 9,48 | 0,6470| 7,04 12,13
2 65=80 ‘3,32 12,80 0,7012| 3,79 15,92
5 80-85 Oylily | 13,24 0,7288 | 0,48 | 16,40
L 85-90 0,69 | 13,93 032219 | 0577 | 17517
5 90-95 1,36 | 15,29 0,71%20| 1,53 18,70
6 95-100 L 8 B Tl T 0,7081 2442 | 29,12
7 100-105 1,65 | 19,08 0,7416 | 1,78 | 22,90
8 105-110 0,61 | 19,69 057495 | 0,65 | 23,55
9 110-115 0,63 | 20,32 0,7426 | 0,68 | 24,23
10 115-120 V527 | 21,59 0,7328 15199 | 25,62
11 120-125 1,74 | 23,33 0,7328 | 1,90 | 27,52
12 125-130 1,42 124,75 0,7426 | 1,53 | 29,05
15 150-135 1,10 [ 25,85 Bs7635 | 1415 320,20
14 135=140 1527 {27512 0,7721 1,32 | 31,52
15 140-145 1,21 | 28,53 00,7594 1528 | 32,80
16 145-150 1,32 | 29,65 0,7564 | 1,20 | 34,20
17 150~-160 2443 | 32,08 0,7662 | 2,54 | 36,74
18 160-170 2,6l | 34,72 0,78L9 | 2,69 | 39,43
19 170-180 2586 137,58 0,7830 | 2,92 | 42,35
20 180-190 1,95 |39,55 0,7917 | 1,97 | 44,32
21 190-200 2469 |h2,22 0,7957 | 2,71 [47,03
22 200-210 2,05 |LL,27 0,81710 | 2,02 | 49,05
23 210-220 2yl | 46,71 0,8016 | 2,44 | 51,49
2L 220-225 0,95 |L7,66 0,8095 | 0,94 | 52,45
25 225=230 0,90 |48,56 058209 | 0,88 | 53,31
26 230-235 1535 119,9) 058197 | 1532 | 54,463
2 ¢ 255-240 0,96 |50,87 00,8123 | 0,95 55,58
28 214,0=-250 1,92 152,79 0,8227 187 | 57+45
29 250-260 2,55 |55,3%2 D,8341 ¥ 2,43 |59,88
30 260-270 | 1,98 |57,30 0,8351 1,90 |61,78
31 270-280 0,77 |58,07 0,8480 | 0,73 |62,51



52
33
34
35
36
37
38
39
1O
b1
L2
L3
Lh
L5
46
L7
L8
L9

51

Résidu

280~-290
290-300
300-310
310-320
320-330
330-340
540-350
350~360

S9ylils
60,82
624116
6l 4,27
66,12
68,00
69, 80
71,65
73524
75,09
76,96
78,81
80,69
82,50
8Ly 41
86,27
88,19
90,09
92,03
9L, 00

100,00

0,8499
00,8455
0,8450
0,8470
0,8513
0,8569
0,8658
0,8731
0,8760
0,8792
0,8832
0,8876
0,8920
0,8948

[On]

-
27

(0]

-

-

w

o O
7 0

63,80
65, 11
66,66
68,37
70,08
71,80
T5 02
75,510
76,55
78,24
79,91
81,62
83,32
84,98
86,66
88,32
90,01
01,68
93,35

05,05

100,00




I
iom |TEmPéTatute apgd o 5315 o -
Fraction °C , 760mm g ¥Pds cumgﬁ)gg dbr_ Vol J"{io_ﬁ
Condensat 15 2,20 2,20 | .0,5588| 2,99 2,99
1 15-65 4499 7519 | 0,6453| 6,23 9,22
2 65-80 2,90 10,09 | 0,6983| 3,35 12,57
3 80-85 0,40 | 10,46 | 0,7217| 0,45 | 13,02
L 85-90 0,60 | 11,09 | 0,717¢| 0,67 | 13,69
2 90-95 1,22 | 12,31 | 0,7131 1,38 | 15,07
6 95-100 2y12 | hyh3 | 0,7196| 2,37 | 17,u1
7 100-105 1418 | 15,61 00,7369 1,29 18473
8 105-110 0,61 16,22 | 0,7438 | 0,66 | 19,3«
9 110=115 0,67 16,89 | 0,7379 | 0,73 | 20,1.
10 115=120 1518 ‘1 18,07 | 0,7325| 1,30 | 21,42
11 120-125 1,52 [ 19,59 | 0,7335| 1,67 | 23,09
2 125-130 1,26 | 20,85 | 0,7428 | 1,37 | 2i,06
13 130-135 0,98 | 21,83 |0,7580 | 1,04 | 25,50
0 125-140 1516 | 22,99 | 0,614 { 1,23 | 26,93
15 140-145 1,25 | 2,24 | 0,7590 | 1,33 | 28,06
16 145-150 1,15 | 25,39 | 0,7562 1,23 | 29,29
17 150-160 2923 | 27,62 10,7654 | 2,35 |31,64
18 160-170 2,46 30,08 00,7777 2955 | 34519
19 170-180 2557 | 32,65 |0,7773 | 2,66 | 36,85
20 180-190 1,89 | 34,54 | 0,7899 1,93 | 38,78
21 190-200 2,22 | 36,76 10,7889 | 2,27 |11,05
22 200-210 2,08 | 38,84 |0,7992 | 2,10 |n3,15
23 210-220 2511 40,95 |0,7967 | 2,13 |u5,2°
2l 220-225 1,36 | 42,31 |0,7967 | 1,38 |46,66
25 225-230 0,99 |43,30 |0,8090 | 0,99 |47,65
26 230-235 | 0411 |u4,41 10,8090 | 1,11 |148,76
27 255=240 1536 (45,77 10,8095 | 1,35 |50,11
28 24,0-250 2,05 | 47,82 |0,8141 | 2,03 |52,14
29 250-260 1,65 49,47 10,8318 | 1,60 |53,74
30 260-270 1,63 |51,10 |0,8224 | 1,60 |55,34
31 270-280 1,52 [52,62 [0,8258 | 1,48 |56,82
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280-290
290-300
300-310
310-320
320-330
530-340
340-350
350-360

5l 4 96
502 [
59,34
61,40
63549
65,21
67427
69,30
70,71
72,12
45555
4494
?6 ’35
77977
79519
80,61
82,051.
83,47
84,91
864,35
87480
89,25
90,71
100,00

0,8699
0,8718
0,8728
0,8758
0,8768
00,8792
0,8821
00,8870
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0,8948
0,8958
0,8997
0,9046
0,9046
00,9147
0,9543
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Propriété d'addivité des courbes TEP

Si nous connaissons les courbes TBP repérées C; et Cp
de deux bruts,il est possible de connaftre la courbe
TBP d'un mélange quelconque de ces deux fractions

T 4 <
1aP du mLL‘jt
(&
!

: |

| I

| |
, | |
a, Ady 4+ Bb, e |

A+ B

Soit un mélange contenant un volume A d'un brutl et un
volume B d'un brut2, pour chague brut a la température

ty on aurait recueilli a®% et b% d'hydrocarbures.

Si maintenant,nous distillons le mélange ci-dcssus
de ces deux fractions, a la température ti1,nous aurons
recueilli les m@mes hydrocarbures que prééédemcnt el
dans les quantités suivantes;

Aa% + BbY%

clest a dire que le %distillé a t1 pour le mélange scra

100 Aa% + Bb%
A+ B

1T

On peut ainsi déterminer tous les points de la TBP

du mélange.
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DISTILLATION TBP BRUT MELANCE

o —————————— T ———— - — — o m—

.

Températule %Pd 15 Vol

Fraction °C,760mnH}: %Pds fumulé: d4 %Vol |cumuld
Condensat 15 2499 2499 0,5590 Iy 4 Ol 1y 4 Ol
1 15-65 5934 | 8,35 | 00,6462 64,64 10,68
2 65-80 5512 | 11,45 | 0,6998 | 3,57 1425
5 80-85 0,42 | 11,87 | 0,7254 | 0,46 | 14,71
I 85-90 0,64 | 12,51 0,7200 | 0,72 154413
5 90-95 1,29 | 13,80 |0,7130] 1,4 16,88
6 95-100 EaidD I 15,95 1 O,7158 | 245359 19,27
7 100-105 1o41 | 17,34 | 0,7396 1454 | 20,81
8 105-110 0,61 | 17,95 | 037466 | 0,66 | 21,47
9 110-115 0,65 18,60 |[0,7402 | 0,70 | 22,17
10 115-120 1,22 | 19,82 | 0,7326 1eaB | 254,52
11 120-125 15635 | 21,45 10,7551 1,78 | 25450
12 125-1350 1934 | 22,79 | 0,7427 1,45 By 7.9
13 130-135 1,03 | 23,82 | 0,7608 | 1,09 | 27,85
1 135-140 liged2 1i25,01 0,7669 1427 29,12
15 140-145 1523 | 26527 | 0,7592 1,51 30445
16 145=150 s2li 127451 0,7563 1332 | 31,75
17 150-160 2533 | 29,84 0,7658 2,41 Shye19
18 160-170 2599 13245 0,7814 | 2,62 | 36,8
19 170=180 2472 155,11 0,7803 | 2,79 [ 39,60
20 180-190 1,91 |1 37,02 | 0,7908 1,90 |' 41,55
21 190-200 2,46 | 39,48 | 0,7926 | 2,49 | L41,05
22 200-210 2,06 | 41,50 [0,8050 | 2,06 | 46,11
23 210-220 2,27 | 43,81 0,7993 | 2,29 | 48,40
2l 220-225 1,16 | 44,97 | 0,8019 | 1,16 | 49,56
25 225-230 0495 | 45,92 | 0,8146 | 0,93 | 50,4¢
26 230-235 1,23 147,15 | 0,8156 [ 51,70
27 235-2140 1516 | 48,31 08107 1 1,75 | 52,85
28 24,0-250 1,99 |50,30 |0,8182 | 1,94 | 54,79
29 250=-260 2,09 |52,39 |0,83%2 | 2,02 | 56,81
30 260-270 1,80 | 54,19 |0,8297 T 790 [ 58456
31 270-280 Talh §55,35 | 0,8331 1,11 59,67




33
3
25
36
2
38
39

280=-290
290-300
300-310
310-320
320-330
330-340
540-350
350-360

1,86
1,80
1,90
1594
2,00
1,80
1,90

1594

27919
58499
60,89
62,83
64,83
66,63
68,53
70447

1,78
1,73
1,81
1484
1505
1567
Lg77
(TR

61,45
63,18
64,99
66,83
63,68
704,55
72412
25591

-10-




Brut Hassi

Brut Mélange

Brut Mélangd

Messaoud d'Arzew
Produits %ds | %ol | °Pds Vol Vol
Ethane 0,05 0,08 | 0,07 0,14 0,11
Propane 0,86 i 0434 0,48 0,85
Iso-Butane | 0,39 |0,53 | 0,28 0,38 0,5
N-Butane | 2,49 |[3,27 | 1,51 1,99 2,65
Iso-Pentane| 1,33 1,69 1414 1,46 1,58
N-Pentane| 2,53 | 3,19 2,09 2,65 2,92
Total 7,65 9)97 5,&5 ?310 ’3, 54

-




BILAN DES DT

ISTILLATICH

DES COU

Coupes °C %pds Position °“vol Position
L gur brut sur brut
Condensat 045591 3,79 0-3,79 5,09 O=L,04 .
Kssences
Cg =65 C,6470| 5,69 3,79-9,48 | 7,04 2509-12,13
C5 -30 0,6683| 9,01 5,79-12,80! 10,81 5,09-15,91
Cs =100 05,6843 | 13,64 | 3,79-17,43{ 16,03 5,09<21, 12
Cg =160 0,7197 | 28,25 | 3,79-32,08] 31,65 5509=36, 74
Cg =180 0,7290 [ 33,79 | 3,79-37,58| 37,26 5,09=42,35
Naphtas
65 =150 0,7324 | 20,17 | 9,48-29,65|22,07 12,13=31,20
20 =160 0,7437 | 19,28 | 12,80-32,08|20,82 |15,92-35,7,
100 =180 0,7599 | 20,15 | 17,43-37,58(21,23 |21,12-12,35
15C- <200 0,7839 | 12,57 |29,65-42,22 (12,83 Sl y20=1t7,03
Kéroséne
150 =235 0,7898 | 20,26 |29,65-19,91 |20,43 54,20=54,63
160 =250 0,8016 |20,71 |32,08-52,79 120,71 |36,74~57,1:5
180 =250 0,8071 | 15,21 |37,58=52,79 (15,10 |[/2,35=57,,5
GasOils :
180 =320 05,8209 (26,69 |37,58-64,27 (26,02 |42,35-(8,37
250 =320 05,8413 111,48 152,79-64,27 [10,92 |57,45-68,37
250- =360 0,8496 |18,86 |52,79-71,65 17,65 {57,45=75,10
160-=360 0,8234 139,57 |32,08-71,65 |38, 34 565 74=75410
160 =375 0,8357 (42,27 |32,08-74,35 ;0,86 j6,?h-??,65
200 =360 0,8362 |29,43 |42,22-71,65 p8,07 |17,03=75,1¢
180 =375 0,8380 36,77 [37,%8~71,35 [35,25 [42,35-77,6C
Distillats
Lourds ;
360 =400 0,8868 | 7,47 [71,65-79,12 | 6,85 |75,10-81,95
1:00 =450 0,8997 | 5,90 [79,12-85,02 | 5,25 |81,95-87,20
150 =500 0,9135 | 3,95 |85,02-88,97 | 3,45 [87,20-90,65




500 =525
Résidu
320
260
375
400
450
500
525

0,9260

0,9043
0,9150
0,9225
00,9324
0,942
0, 9564
0, 9650

1565

35,73
28,35
25,65
20,88
14498
11,03

9,38

88 9 97"'90 . 62

6l 427-100
714,65=100
74 435=100
79, 12=100
85,02=-100
88,97=100
90,62-100

31,63
2k 490
22,40
18,05
12,80
9935
7480

90,65-92,20

684 37-100
754 10-100
77560=100
81,595-100
874,20=100
90,65=100
92 ,20~100

13-




BILAN_DES_DISTILLATIONS D S_COUPES_LARGES
BRUT _MELANGE _D!ARZEW
_Coupes o8 d;5 Ypds Posi%}g' Vol oﬁ}t on
Condensat 0,5588 2,20 0=-2,20 2499 0-2,99
Essences
Cs -65 0564531 4,99 | 2,20-7,19 69231 2,99-9,22
Cg -80 0,6638| 7,89 | 2,20-10,09| 9,58 | 2,99-12,57
05 -100 0,6805| 12,23 | 2,20=14,43| 14,45 | 2,99-17,4
C5 ~180 0,7269 | 30,45 | 2,20-32,65| 33,86 | 2,99-3%6,8°"
Cg -160 0,7162 | 25,42 | 2,20-27,62| 28,65 | 2,99-31,64
05 -225 00,7428 | 40,11 2,20=42,31| 43,67 | 2,99=46,6F
Naphtas
65 =150 0,7510 | 18,20 | 7,19-25,39| 20,07 | 9,22-29,2¢
80 =160 0,744 | 17,53 | 10,09-27,62 | 19,07 | 12,57-31,6L
100 =180 0,7567 | 18522 | 14,43-32,65| 19,41 | 17,41-36,85
150 =200 04,7763 | 11,37 |25,39-36,76 376 | 29,29-41,05
Kéroséne
150 =255 0,7880 | 19,02 |25,39-Lh,u1 | 19,47 | 29,29-48,7¢
160 =250 00,7949 | 20,20 |27,62-47,82 | 20,50 | 31,64=52,1L
GasOils
180 =320 0,8146 | 28,75 |32,65-61,40 | 28,45 | 36,85-55,30
250 =320 048324 | 13,58 |47,82-61,40| 13,16 | 52,14=-65,30
250 -360 0,8385 | 21,48 [47,82-69,30 | 20,59 | 52,14-/2,77%
160 =360 058156 | 41,68 |27,62-69,%0 | 41,09 |31,64=72,73
160 =375 048196 | 4l 423 [27,62-71,85 | 434,L6 3- 6L4=75410
200 =360 0,8361 | 32,54 [36,76=69,30 | 31,68 |41,05-72,73
180 =375 0,8256 | 39,20 |32,65-71,85| 38,25 3€ £5-75,10
Distillats
Lourds :
360 =400 04,8710 | 6,19 [69430=75,49 | 5,73 |72,73-78,46
400 =450 0,8820 | 6,15 |75,49-81,6! 5963 | 78,46-84,09
450 =500 0,8970 (4,90 |81,6L-86,54 | L,49 [84,09-88,50
500 =525 0,9080 | 2,32 |86,54-28,86 | 2,07 |88,50-90,57




Résidu

320
260
375
400
150
500
525

C,8948
0,9071
049096
0,9168
0,9295
0,94323
0,95621

38,60
30,70
28,15
2L, 51
18,36
13,46
11,14

61,40-100
69,30-100
71485=100
75,19-100
81464=100
86,4 54=100
88 ,86-100

3"'}' ’70

27,27

2l 490
21,54
15,91
11,50

9,11-3

65,30-100
72475-100
754 10=100
78,46-100
8L4,4,09-100
88, 50-100
90,57-100




BILAN DES DISTILLATIONS DES COUPES LARGES
BRUT_MELAYGE_

Coupes °C di5 %nds gggig}gg %Vol gﬁ%i%%ﬁ%
Condensat | 0,5590| 2,99] 0-2,99 L,0L | 0-L,04
Essences

Cs =65 05,6462 | 5,34 2,99-8,31 6564 | L4,04=10,68
Cs =80 056660 | 8,45 2,89-11,L44| 10,20 | L,04=14,2}
Cs =100 0,6824 | 12,94| 2,99-15,93| 15,24 | 4,04-19,28
Ce =160 0,7180 | 26,85| 2,99-29,84| 30,15 | U4,04=34,19
C; ~180 0,7280 | 32,12| 2,99-35,11| 35,56 | 1,04-3%9,60
C5 -225 0,7428 | 40,11 2499=-43,10| 43,67 by OL=477,71
Naphtas

65 -150 0,7317 | 19,18| 8,33-27,51 | 21,07 | 10,68-31,75
80 =160 057416 | 18,4011 ,44-29,8 | 19,95 | 14,24-34,19
100- =180 037585 19:]8 75’95"3531 ! 20:32 19328"‘393 60
150 =200 0,7801 | 11,97[27,51-39,48 | 12,30 314 75=4l,05
Kérosese

150 -235 0,7889 | 19,64 |27,51-47,15 | 19,95 | 31,75-51,70
160 =250 0,7983 | 20,46 |29, 84-50,30 | 20,60 | 34,19-54,79
GasOils

180 -320 0,8178 | 27,72|35,11-62,83 | 27,23.| 39,60-66,83
250 -320 0,8369 | 12,53]50,30-62,83 | 12,04 |54,79-66,83
250 =360 Oy84L1 | 20,17 [50,30=70,47 | 19,12 | 54,79=73,9]1
160 =360 05,8195 | 40,63 |29,84=70,47 | 39,72 | B4y 19-7%,97
160 =375 0,8277 | 43,25 ]29,84=73,09 | 42,16 |34,19-76,55
200 -360 0,8362 | 30,99 |39,48=70,47 | 29,86 |L44,05-73,91
180 =375 0,8319 [ 37,98 135,11=73,09 | 36,75 |39,60-76,55
Distillats

Lourds ‘ : ) ‘
%60 =400 048789 | 6,83 |70,47-77,30 | 6,29 |73,91-80,20
LOO =450 0, 8909 6,03 |77,30-83,33 S5shly | 80,20-85,64
450 -500 05,9053 | 4,42 |83,33-87,75 | 3,93 |85,64-89,57
500 =525 0,9170 1,99 |87,75-89, 74 1,81 |89,57=91,38




Résidu
%20
560
503
40O
450
500
225

0,9000
0,9110
0,9160
0,9246
0,9369
04,9500
0,9586

57917
294 55
26,490
22,70

16,67-

12,25
10,26

6248%-100
70,47=100
73,10-100
77 $30-100
83,33=100

89, 74=100

33,17
26,09
23,65
19,80
14,36
10,43

8,62

66,83~-100
73491-100
764535=100
80,20-100
85,64=100
89,4 57=100
21,38-100
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Canacité de l'installation

La capacité prévue de l'unité est de 15 Millions de

tonne par an pour deux unités de distillation
atmosphérique pour chacune 7,5 Millions de tonne par an.

Ltunité fonctioﬁne en moyennef®C0Oh/an
-débit massigue

8000

-débit volumigue

937,5
0,804 1

= 1166 m3/h

~découpage du brut

<15 15 180 2355 220 3250 i &
Fssence totale Kéroseénel G.0C.1{ C. ) Rigidu
O |atmosphéricue
£ L
O 4,04 39,6 51,7 66,095 795491 100,00

@e découpage a &té établi a partir du bilan de

de distillation des coupes larges,le cholx de ces coupes
dépend des produits qué nous vculons obtenir avec

des spécifications spécifiques.,

Mais,cela ne veut pas dire que chague coupe rénond

a toutes les éxigences car il y'a des spécifications
gorrigé.

Pour les escences,ils sont obtenus par mélange de

deux ou nlucieurs éssences de base ayant des indices



d'octane et des structures chi

.

iques différents.

Fraction |1°C,760 . | PI PF ol a7
Condensat 15 0,00 byOL | 4,01 |0,5590
Essence 15-180 4,04 | 39,60 35456 | 0,7255
totale
Kéroséne 180-235 139,60 | 51,70 12,10 |o0,2003
G.0.1léger 255-320 |51,70 | 66,83 {15,13 0,8322
G.0.Lourd 320-360 |66,83 | 73,91 | 7,08 |o0,8575
Réeidu = 73,91 [100,00 [26,09 |0,9113
PI: Porwt

o




2- DESCRIPTION DES UNITE DE PROCESSUS

La raffinerie comprend les unités principales

de processus suivantes:

-IZ;gnité de distillation atmosphérique(U10)

-2 unité de distillation atmosphérique (U11)

-Unité d'hydrotraitement et de reforming catalytique (Ulos)
-Unité de séparation et de traitement des gaz (U30/31)
-Unité d'extraction des aromatiques(U200)

-Unité de séparation du paraxyléne(ULQO)

Unité 10-11 distillation atmosphériocue

Le procédé de distillation est & la base de traitement
du brut,

Le brut est formé d'une serie d'hydrocarbures avec

des caractéristiques différentes,et pour pouvoir &tre
utilisé de fagon correcte,il doit &tre fractionné en
groupes ayant des caractéristiques bien définies et
plus homogeénes,

La distillation est le procédé qui permet le fractionnemt
du brut en se servant de la différence qui existe entre
les points d'ebullition des différents groupes
d'hydrocarbures,

Lles caractéristiques de ces groupes sont liées aux
besoins spécifiques du marché pour les produits utilisab les
directement et a ceux des unités de processus successive

pour les produits déstinés a d'ultérieurs traitemonts.

La température nécessaire a la distillation est obtenue
A travers une serie d'echangeurs de pré-chauffage 'dans

20—



lesquels on exploite la chaleur des produits m@mes

du fractionnement refroidis avant d'&tre stockés et
enfin avec le passage a travers deux fours,on 1la
charge est partiellement vaporisée de fagon 4 ce que

a l'entrée - de la colonne de topping,la portion de brut
encore liquide s%ecoule vers le fond de la colonne,d'on
elle est prélevéegla partie vaporisée monte vers la
t8te de la colonne et les différentes fractionsqui
composent les vapeurs sont refroidies,condensées et
prélevées a l'etat liquide & des hauteurs différentes
en tant que produits avec des intervalles d'ebullition
différentes.

L'unité comprend une colonne de pré-flash{10-V1) pour
séparer immédiatement les gaz et les fractions les plus
légeres dans le but de limiter la charge thermique dans
certains échageurs de pré-chauffage et de fours,les
produits légers séparés sont envoyés directement dans
la colonne de topping.

Dans le but d'améliorer les carectéristiques du résidu
de fond (surtout le point éclair)et de faciliter

la séparation gréce a l'abaissément de la pression
partielle des hydrocarbures,on éffectue 1'emission

au fond de la colonne de la vapeur a basse pression
surchaffée.

Etant donné que la chaleur contenue dans la charge vlus
celle de la vapeur de stripping dépasse la chaleur
contenue dans les différents produits éxtraits il faut
soustraire 1'éxcés de la chaleur au systhcéme,en méme
tembs ,il faut maintenir constants 1a teupérature

dans les différentes zones de la colonne de topping ,



condenser les vapeurs qui montent du fond de 1la
colonne pour en effectuer la séparation fractionnée,

Tout cela s'obtient avec les reflux;reflux de téte,

pumparound supérieur,pumparound inferieur.

A pértir de la colonne de topping on obtient:

-Un produit de t8te (gaz non condensables,CPL,essence
totale)

-Trois coupes latérales (Kéroséne,Gasoil léger,
Gasoil lourd)

-Un résidu de fond

Chacun des produits latéraux de la colonne prihcipale
a la propre colonne de stripping ou sont élininés les
plus légers qui,si lailssés dans les produits éxtraits
influenceraient de fagon négatives les caractéristiques
du produit méme (de fagon particuliére le point éclair).

Le stripping s'éffectue a4 1l'aide de vapeur a basse pressios
surchaffée pour le gasoil léger et lourd,on prévoit un
séchage sous vide pour réduire 1'humidité aux valcurs
prévues par les spécifications,tandis que pour le

kéroséne (Jet ifuel Al)qui doit respecter des specificatices

plus sévéres une section de traltement esl prévue.

La colonne de stabilisation (10-C-5) a pour but d'extraire
les fractions les plus légeéres de l'essence,cuil constitue
le produit de fond ,surtout pour réduire sa tension de
vapeur a la valeur convenable,

Le produit de t&te est constitué par les gaz incondensables
et du GPL qui sont envoyés a 1l'unité (traitement et

séparation des gaz).

La colonne de splitter (10-C-6)sert a fractionner 1'essence



en trois coupes pour les différentes applications.
—C5-65?C récupération d'isopentanec pour le pool des essences

=65°C-150°C charge magnaforming (unité 100) et stockage de
naphta B,

-150°C-180°C stockage de naphta C et pour mélange dans 1le
pool des huiles combustibles.

La colonne de deisopentanisation a pour but de récupérer
l'isopentane de coupe nC5-6 5°C est assez compliquée 3 cause

du point d'ebullition trés prés des deux produits (1UOCC-P7 ,Te
et nC3-36°C) et en effet la colonne de deisopentanisa L1Jn
comprend 98 plateaux.

L'isopentane qui constitue le produit de t2te est envoyé au

pool des essences grice & son indice d'octane élevé,

Le produit de fond (n05—65°C) est envoyé au stockage de
naphta A,



Colonne de distillation 10-Ci1

La colonne de distillation atmosphérigue contient
52plateaux et est subdivisée en trois sections.
~-La zone d'alimentation: comprise entre le %“”%;”éﬂ”klateaq
-L%Hﬁgne de fractionnement: comprise entre le éﬁhéi

52 plateau
-%ﬂrzone d%m;25tripping " du résidu,comprise entre le

1 et le 5 plateau.

Soutirages latéraug,strippers et dryers

Les soutirages latéraux, a partir de la partie inferieure
de %gufolonne vers le haut, sont les suivgnts

a) 2mu§0upe: gasoil lourd

b) 2 coupe: gasoil légére

ore ] i
¢) 1 coupe: kéroséne

eme eme
-La 3 coupe : prélevée du 15 plateau,va au stripper

qui contient 5plateaux et le stripping est réalisé par
de la vapeur surchauffée a basse pression,aprés le
stripping les vapeurs retournent a la colonne C1 sur
le 16 plateau.

Le fond du stripper,aprés 1l'échange de chaleur a travers
les échangeurs E3A/B du cdté des tuyaux,dans lesquels

il céde de la chaleur au brut,.va au dryer oa le vide
est réalisé par un groupe d'éjecteurs.

eme sl o .
-La 2 coupe : selon les caractéristiques du produit
- eme

qu'on veut obtenir, la coupe est prélevée du 35 ou du
eme
20 plateau.

Le stipper contient 5plateaux et le stripping est réalisé

par de la vapeur surchauffée a basse pression.

-



Les vapeurs, aprés'stripping, retournent & la colonne Ci

: me : oLy 5
sur le Eé} plateau le fond du stripper, aprés échange

de chaleur & travers l'echangeur 10E1, du c8té de
l'enveloppe ou il céde de la chaleur au brut, va au
dryer systhéme de vide.

ere i i eme . :
1 _coupe : prélevée du 46 plateau va au stripper qui

contient 8plateaux ; le stripping a lieu au 'moyen du
rebouilleur a thermosiphon avec le pump around inferieur.

Les vapeurs, %Prés le stripping, retournent & la colonne
eme
Cl sur le 47 plateau.

Le fond du stripper est refroidi dans les échangeurs
E10A/B du c8té des tuyaux; & travers lesquels il ccide
de la chaleur a la charge de stabilisation.

- La premiére coupe est envoyée dans une section de

traitement & la soude avec séparateur éléctrostatique
pour reéduire 1l'acidité et éliminer les composés
sulfureux pour la production de 46 000T/zn de Jet Al.

s ol
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Les essences qui proviennent du topping sont
considéréeés semi-finies puisqu'elles sont déstinées
a d'autres unités.

Le but du procédé suivant est de rendre avantageuse

leur utilisation. ,

Les essences qui proviennent de la distillation initiale
contiennent des éléments nocifs ou indésirables
(sulfures,azote,oxygéne,etc).

De plus a cause de leur faible nombre d'octane,elles

ne peuvent pas servir pour les moteurs a combustion
interne et surtout pas pour ceux qui nécéssitent des
conditions encore plus sévéres (taux de compression
élevé).

Pour éliminer le sulfure et d'autres éléments le procédé
utilisé est celui de 1'hydrotraitement catalytique
tandis que celui du reforming est employé pour augmenter
le nombre d'octane.

Les deux installations sont indépendantes en le sens

que le reforming produit de 1'hydrogéne gui est
indispensable pour les procédés d'ﬁydrotraitement,

mais il a besoin d'usne alimentation raffinée car il

ne tolere pas d'impuretés (sulfures et d'autres éléments)
le reforming lui-m&me,bien qu'étant un procédé qui
produit de l'hydrogéne éxige la présence de plus
d'hydrogene qu'il n'en produit.



Cette exigence est satisfaisante par un recyclage
continu avec le compresseur d'une grande quantité

de gaz riche en hydrogéne de fagon a assurer un taux
d'alimentation d'hydrogéne suffisant,

Hydrotraitement

Le catalyseur utilisé est & la base devNickel/Molybdéne
déposé dans le reacteur,l'alimentation arrive a travers
le 1it du catalyseur en direction verticale.

Etant donné que le but de la section d'hydrotraitement
est de protéger le catalyseur de la section de
Reforming,les poisons qui ne peuvent pas @tre éliminés
par reaction avec 1l'hydrogéne sont repris par le
catalyseur.

Les reactions qui ont lieu permettent d'obtenir les
produits désirables sous différentes formes:
-Extraction de sulfure(avec forsation d'ammoniac).

-Extraction d'azote(avec formation dleau).

Une autre caractéristique des reactions par Hydrotraitemen}e
est qu'elles sont toutes exothermiques.

Avant d'8tre envoyé a la section Magnaforming la
charge est strippée pour éliminer les £aZ.

Reforming Catalytigue

Le catalyseur utilisé est a la base de Platine-Rhénium
avec un certain pourcentage de chlore approprié.

oy



Puisque les réaction se présentent d'une fagon
séléctive et seulement dans certains conditions de
température,d'humidité et de chlore,cet équilibre se
maintient en contrdlant les fours et en injectons (de
l'ordre de quelques ppm)eau et chlore,

Reactions de Reforming priuncipales

Deshydrogénation(endothermique)

-

Naphténes------» Aromatiques + 12

Isomérisation(légerement éxothermiaue)

Nparaffines-—--~-- » Iso-paraffines
Hydrocraquage(exothermique)

Parafiines + Hp-—-——- + Paraffine(a chaine plus cour1g)
Deshydrogénation(endothermique)

Paraffines------ =--» Aromatiques + I,

On voit d'aprés les réactions produites,comment 1l'on
peut obtenir en m8me temps les deux buts: production
d'aromatiques et augmentation du nombre d'octane.

La présence d'hydrogéne produit est essentielle,car elle
reduit la formation de coke en saturant les hydrocarbures
.non saturés et en bloquant la polymérisation.

Le type de catalyseur bi-métallique Pt/Rh est
particulieérement resistant a la désactivation due au

coke.

Section de Stabilisation du Reforming

- Le reformat effluent des reacteurs du Reforming

=58



contient des hydrocarbures légers qui se sont formés
par suite des réactions d'hydrocraquage; il est
nécessaire de séparer des légers pour répondre aux
spécifications des <ssences,

Les pentanes sont récupérés dans une colonne et sont
utilisés au pool des essences, tandis que les gaz
incondensables et les GPL sont envoyés a l'unité 30,

Section de fractionnement des Aromatiques

Le reformat stabilisé et dépentanisé est fractionné

en deux coupes (légére et lourde) dans la colonne de
Splitter qu'effectue 1la séparation de toutes les
paraffines présentes (dans la quasi-totalité lépere)
en m8me temps que le benzéne et la fraction de toluéne
en tete,le reste de toluéne avec tous les isoméres
Xylénes et Aromatiques plus lourds au fond.

Le reformat léger qui contient des hydrocarbures C6 et
soit paraffines soit aromatiques,constituent la charge
pour l'unité 200 (Extraction des Aromatiques).

Tandis que le reformat lourd qui contient des aromatiques
(C7 et C8)est fractionné pour séparer le toluéne,qui est
utilisé dans le pool des essences et obtenir une coupe

de Xyléne Cq isoméres qui,avec les aromatiques plus lourds
constitue la charge de l'unité 40O (Séparation du
Paraxyléne).

SEPABRATION_ET_TRAITEMENT_DES_GAZ

Les unités 30 et 31 concernant les gaz liGuides qui
proviennent des unités de distillation atmosphérique
10 et 11 respectivement,et en particulier de la téte

— O



des cOlonnes de "Stabilisation ge l'essence",-

L'unité 30 concerne,en outre les gaz liquides qui
viennent de 1l'unité 100(Magnaforming).

Le but des unités de Séparation et Traitement gaz est
celui d'obtenir des produits correspondants aux
spécifications demandées en éliminant ou en réduisant
a des valeurs acceptables les composés indésirables

en plus on fait la séparation entre Propane et Putane.

Les deux unités 30 et 51 sont essentiellement semblatles
formées chacune par une section de traitement et par
une section de fractionnement.

Section de Traitement

Dans la section de traitement on élimine les composés
sulfurés et 1'humidité,réduisant la teneur de soufre

et d'eau aux valeurs permises par les spécifications,
on obtient cela en faisant passer la charge composée
essentiellement de Eutane,Propane,hthane,uydrogéne
sulfuré et d'eau,a travers une colonne d'avsorption

& tamis moléculaires,ceux-ci sont formés par des petites
sphéres d'aluminosilicates métalliques a haute porosité
quil ont la propriété d'absorber de fagon sélective
certaines substances sur la base des dimensions de
leurs molécules.,

Ce sont 1l'hydrogéne sulfuré et l'humidité qui restent
fixés,tandis que les hydrocarbures surtout isomérecs

et aromatiques ne sont pas absorbés.

Section de fractionnement

La section de fractionnement est formée éssentiellement

<20



par la colonne de déethanisation et par la colonne
de splitter CE/CM'

Dans la premiére colonne on fait le stripping des

gaz incondensables (éthane,méthane,hydrogéne)

obtenus en t2te et sont envoyés dans le réseau du fuel
gaz.Du fond on obtient propane et butane liguides qui

passent en charge & la deuxiéme colonne oy se produit

la séparation entre 05 et Ch‘

EXTRACTION DES_AROMATIQUES

L'installation d'extraction d'aromatiques a été projetée
pour éxtraire de l'essence reformée des aromatique.

La charge est constituée par la coupe de reformat léger
du type Cg et C7 soit paraffinique soit aromatique;
leurs points d'ebullition n'étant pas suffisant a en
faciliter la séparation pour le fonctionnement,1'on
procede donc & un type différent de séparation qui

est l'extraction par un solvant(opération dans laquelle
1'on éxploite non plus la diversité des points
d'ebullition mais la différence des autres pron‘r"lctou
des hydrocarbures).

Le solvant utilisé est le Sulfolane qui est un
hydrocarbure de formule:

C ‘12—'——"“142

/‘2



Le procédé d'extraction sec base sur la natyre

polaire du solvant,apte a solubiliser surtout los
aromatiques;les hydrocarbures sont extraits dans
l'ordre suivant: aromatique légers,aromatiques louris,

paraffiniques légers,paraffiniques lourds.

Le benzéne et le toluéne sont séparés par la distillationy
qui est facilement mise en oeuvre du fait de la
différence entre leur points d'ebullition respectivement
80,1°C et 110,8°C a latm.

Avant le fractionnement,le benzéne et le toluéne sont
soumis a2 un traitement aux terres actives og les
composés non saturés contenus dans la charge initiale
et les produits de décomposition du sulfolane sont
éliminés par adsorption.

SEPARATION DU PARAXYLENE

La charge est constituée surtout par les trois xylenes
ortho-méta et para.

Etant donné qu'ils ont des utilisations différentes il
faut procéder a plusieurs séparations successives

pour récupérer le plus possible de paraxyléne,produit
trés recherché par le marché.

La séparation de l'orthoxyléne peut @tre faite par
distillation,les isoméres méta et para,dont les points
d'ebullition sont trés proche,sont séparés par
cristallisation qui est une opération qui éxploite

la différence entre les températures de solidification
des isomeres méta(-48°C)et para(+13°C).

En refroidissant une solution contenant les deux
isoméres,a une certaine température commencent a2 se
solidifier des cristaux de paraxylcne,tandis que la
solution s'enrichit plus de métaxyléne.
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La limite théorique utile aux fins de la séparation
du paraxyléne est constitué par la température
eutectique & laquelle la solution ne sépare plus de
cristaux de paraxyléne mais solidifie complétement,
Pour améliorer la pureté du paraxylene produit,les
cristaux formés sont lavés avec le toluéne au cours
de la centrifugation.

Les cristaux sont mis en fusion et donnent un mélang e
qui est envoyés dans une colonne de distillation,le
toluéne de lavage est remis en circulation,

Il faut considérer que tout le systhéme de séparation
des aromatiques est tamponé avec un flux d'azote :our
éviter le contact entrc 1l'air et les hydrocarbures,qui,
a4 cause de 1'humidité contenue quil se congcle pourrant
détériorer les différentes compcsantes de L'unilé,



2-1 Marche A : Production de produits
-Propane et Butane se trouvent en comzerce =soit
séparemment soit sous forme de mélanges de titre
divers (GPL)

~Essence : différents tyses vour traction autorobiles

-Naphta (A.B.C) peuvent ftre utilisées dans 1'industrie
pétrochimiques

-Toluéne :
~Benzéne : matiére premiére i-portante pour fi.res
synthétiques
~Jet Fuel Al : pour avietion civile
-Gas0il MI (marché intericur)
LP (bas pour point)
NP (pour point normal)

GasOils pour traction automobile avec de légira
différcnces surtout pour ce n~ui concerae du roint
d'ecoulement,
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BILLAN MATIERE

o ———— ot

IQPPING 110/11

eDistillation Atrosphérique

> ] ou ST
Produits dlf %Pds | T/h U10/U11| T/an uio | GR¥ak 010/
T8te de 0,7085] 35,0 228,125 2 625 000 2 250 000
colonne 4
Kéroséne 0,8003] 12,0 115,250 906 000 | 1 812 €0CO
G.O.léger | 0,8322| 1650 147,281 1178 2h8 | 2 356 L9t
G.O0.Lourd | 0,8575| 7,5 70,969 67 752 | 1 135 504
Résidu 0,9113] 29,5 2775875 2 225 000 [ 4 ik COOC
Total 100,0 937,500 7 500 000 | 15 000 000
eStabilisation de 1'Essence
Produits al’ | epas T/h m/an TRY#4 9187
Condensat | 0,5590 8,0 26,37 211 L96 2D 02
nssence 0,7255] 92,0 501,68 2 135 504 Iy R27 O0F
stabilisée
Total 0,7085|100,0 328,125 2 625 000 | 5 250 o0
Splitter de 1'Essence
e cal U110
Produits d), %Pds T/h T/en EEESUT/-;
E?S?HCQ 0,6462 | 16,5 50, 156 01 248 02 1 OF
légere L
Naphta B 316 | £0,0 180,282 VL2 256 2 28 512
N&phtﬁl (64 O,??"}T ,'_3_7),5‘ ';7],";:1-/(-\ 570 000 1 1h 0O0
Total 0,7255 [100,0 301,638 2 413 504 | 4 827




eTraitement Kérogéne

Produits | d,° | ®Pds | UI0 T/an | UI1 T/an| Total 7/sn
Jet Fuel 21| 0,8003| 5,0 | 46 000 ~ 16 000
Kéroséne | 0,8003| 95,0 | 860 000 | 906 000 |1 766 000
Total 5,6003 [100,0 | 906 000 906 000 |1 812 000

oDeisopentaniseur

Brut Hassi Brut mélange o 2
Messaqud d'Arzew Brut Melange
Produitg ®Pds T/an *“Pds T/2n o/Pds T/m
Cs L3 96 187 20,0 75 000 | 21,0 | 84 o008
nCg=65 | 77,5 332 813 80,0 302 000 79450 | 316 3B
Total 100,0 L22 000 1 I_"}Q,_F_\. 2927 000 TOC,O ) 37,9 ’{'1(
3 15 D T T/=
Produitd d’l— “Pds l/an
i05 0,6245 21,0 84 201,08
nCs=-65 046523 79,0 316 343,92
Total 0,6462 100,0 101 248,00




elraitement des Gaz U30
Brut Hassi Brut mélange ]
Messaoud d'Arzew Brut Mélangé
Produits| ?Pds T/an oPds T/an “Pd T/an
Gaz 2,5 600 2,4 | 400 2,5 196,05
Propane 11,5 2700 18,3 | 3000 15 2968, 30
Butane 86 20200 7943 {13000 82,5 16L57,15
Total 100,0 | 23500 | 100,0 |16400 | 100,0 9921, 5
Produits| dl2 [#Pds [U10 T/an | U100 T/an| Total T/an)
Caz 05574 2 33852 496,08 4 528,05
Propanc ,508 | 18,5 39 o, 2 968,30 | 42 912,30
Butane 0,584 7955|167 720 16 7s15 | 184 177,15
Total 0,559 ]100,0]211 496 | 19 921,50 | 231 117,50
:.r_f.'raitcment Gaz U31
Produits dLILS_ *Pds T/h T/an
Gaz 0,374 2 0,479 3 8%2
Propane 0,508 19, lL4993 39 anl
Butane | 0,584 79 20,965 167 720
Total 0,559 [100,0 26,437 | 211 1954
eBilan global U%0/31
Produits dﬁs FPds] U350 T/an | U351 T/an] Total T/on
Gaz 04374 250 4 328,05 3 832 60,05
Propane ,508 | 19,0| 42 912,30 39 ou 2 856,30
Butane 92584 | 79,5118 177,15] 167 720 | 351 857,15
Total 9259 (100,0(251 417,50 211 1,96 L2 913,50




POOL DES

ﬂ Asm T]—J.'S

Produits dj,” “Pds |U10 T/an Ull T/an | Total T/an
Kéroséne 0,8003 53555 860 000 206 000 1 766 000
G.0.léger | 0,8322| 45,0 | 1 178 248 | 1 178 24,8 | 2 756 1of
G.0slourd | 0,8575 21,5 567 752 567 752 1 5 504
Total 100,0 2 606 000 2 652 000 5 258 000
SORTIE
Produits G.0., MI G.0: LP GeOe 1P
Produitk dl5 %¥Pdq  T/an %Pds T/an *’Pdd T/an
Kéro |0,8003 | - - 23,0{ 1 196 052,8] 11,0 69 OU7,17
G.0.1 |0,8322 | 2,5| 139 894,82| 19,5]1 025 180,3|22,5|1 191 120,90
G.O.IJ 0’8575 10’5 560 ]05’18 1’0 ? 7(‘-'!",9 :0’0 '._‘ l.’"-"4"(‘_'-’
Total 13,0{700 000,00|43,5|2 279 c00,0|43,5)> 279 000,00
«Tableau Récanitulatif
Produits diﬁ %Pds T/an
Gas0il marché interieur 0,8523 13,0 700 COO0
GasO0il avec Normal Point} 0,8295 4555 2 279 000
Gas0il avec Low Power 00,8155 43,5 2 272 000
point
Total 0,8264 | 100,0 5 258 000




POOL, DES HUILES COMBUSTIBLES

Produits d_,ls ¥Pds U10 T/an U1 T/an Total T/an
Résidu | 0,9113| 96,0 | 2 223 000 2 223 000 & L6 000
Naphta C| 0,7761 b0 | - = 185 250 185 250
Total 0,9050| 100,0 25223000 2 408 250 L. 631 250




UNITE 100

ohydrotraitement et Reforming Catalytigue

avec Déventanisation

—

" =i ut Mé&lanrce
Brut Hassi Brut Mélange Brut Mélangs
Messaoud d'Arzew '
Produits] ¢Pds T/an “Pds T/an “Pds T/n
Gaz 16,0 183 000 20,0 232 600 18,0 207 952,5
GPL 2,0 25 500 145 16 100 250 2.5
c; 5,0 60 500 3,5 L1 000 I, 0 50 677.5
Ess 77,0 £98 000 75,0 | ‘275 000 76,0 | 326 18,5
reforméd
et dép
Total N100,0 |1 165 000 | 100,0. {1 165 000 100,06 {1 165 00C,0
Produits d&5 %Pds T/an
Caz 0,5153 18,0 207 952,5
GPL 0, 5590 2,0 9 921 ,5
Cs 0,6250 Iy, 0 '50 677,5
Ess 0,8268 7640 86 1:48,5
reformée
et dép
Tot=l 0,7316 | 100,0 |1 165 000
oFractionnement de 1'Ecsence Heformdbe
Brut Hassi Brut Mélange Brut Méleongé
Mégg=oud A'Arzeow ~ '
Produits | %Pds T/an Pds T/an o/Pd; T/an
Ess 32,0 285 000 30,5 267 000| 31,0 275 862,73
reformée '
1égere
Ess lourdd68,0 613 000 69,5 508 000 | 69,0 510 585,73
Total 100,0 298 000 100,0 a75 000 | 100,0 956 1.8, 50
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Produits a7 %Pds T/an
Ess reformée légére 0472455 3150 275 062,77
"Bss reformée lourde 0,8698 69,0 610 585,73
Total 0,8268 100,0 836 LL8,50
eSplitter du Tolueéene

Brut Hassi Brut Mélange 167 ane &

Messaoud d'Arzew Brut Mélang
Produitqd oPds T/an *Pds T/an | %Pds T/an
Toluéne| 30,0 183 000 30,0 181 €00 30,0 | 182 015,61
brut
Fond de 70,0 L350 Q00 70,0 27 000 70,0 28 570,12
colonne
Total 100,0 | 813 000 100,0 608 000 [ 100,0 |6i0 595,73

: 15 y
Produits d, “Pds T/=n

Toluéne brut 0,8655 30,0 182 015,61
Fond de colonne|0,8717 70,0 L28 570,12
Total 0,8698 100,0 510 585,73




UNITE_20

oUnité d'extraction des Aromaticues

Bruf Hassi

Brut Kélange

Brut Nﬂlﬁnﬁﬁ

Messaoud d'Arzew
Produits %Pds T/an oPds T/an %Pds T/ =n
Raffinat| 63,0 179 000 60,0 160 000 61,5 169 269,40
Extrac 37,40 106 000 L0O,0 107 000 38,5 106 595537
Arom
Total 100,0 285 000 100,0 267 000 100,0 275 088,77
Produits d&s ¥%Pdco T/2n

Raffinat

0,6789 61,5

169 249,4

Extrac 0,8824 38,5 106 593,37
Arom
Total 0,7453 100,0 275 862,77
«Colonne Benzeéne-=Toluéne
Brut H.M Brut Mélange,dlA Brut MélaneoaA
4 = T I o Pds Ve % Pds T i

Proguits E:,Pdu .I_/C—lh. Pds rl_;’ P g fp VR 1
Benrzene 85,0 S0 187 85,0 Q1 345 85,0 9C °48, 7
Toluéne 5,0 5 000 5,0 5 000, 5,0 (00
Stockage . .
Toluene au | 10,0 10 813 10,0 10 655 10,0 10 Thilpy6
pool des es
Total 100,0 106 000 100,0 1C7 000 100,0 106 593,53

15 L T /e

Produitd dy, pe. L/ all
Benzene |0,8845 85,50 90 848,76
Toluéne |[0,8708 550 5 000
stockage
Toluéne 0,8708 10,0 10 ?hh’61
au pool

des ess
Total 0,882, 100,0 106 593,37




UJIUITE 400

Svlitter des Xyléenes

Brut Hassi Brut Mélange S
Messaoud d'Arzew Brut Mélange
Produits | %Pds T/an ' oPds T/ an ’Pds T/5n
Xyléne a 66,0 285 000 70,0 299 500 68,0 202 727,68
géparation .
Aromaticud 34,0 145 000 23,0. | 127 500 32,0 156 242, Ll
Lourd
Total 100,0 430 000 100,0 L27 000 100,0 L28 570, %Y
Produits 1> oPds T/an
Xyléne & [0,866! 68,0 202 327,68
séparation
Aromaticud0, 5832 752,40 136 242,41
Lourd:
Total 0,8717 100,0 428 570,12
JSéparation du ParaXylene
Brut Hassi Brut  Mélange Brut Mélangdé
Messaoud d'Arzew
Produits | 9%Pds T/an oPds T/an oPd s T/a
P-Xyléne | 13,0 38 057 13,0 39 520 13,0 38 206,50
1él-Xylénd 87,0 246 943 87,0 259 980 87,0 | 253 521,18
Total 100,0 285 000 | 100,0 299 500 100,0 | 292 327,68
15
Produits| 9y %Fds T/an
P-Xyléne | 0,8700 13,0 38 206,50
nél- 0,8659 37 50 25% 521,18
Xyléne
Total 00,8664 100,0 292 327,68




BILAN DES NAPHTAS

——— i ——— i ——— — — -

oNaphta A : NA

Produits a)” oPds | U0 T/an | U1l T/an| Total T/an
nCs-65 05,6523 | 44,0 | 316 343,92 - 316 313,92
05“65 00,6462 56,0 = LO1 248,001 401 248,00
Total 0,6489| 100,0 %16 343,92 |LO1 248,00(717 591,97
eNaphta B : NB
g
Produits d;) oPds | U10 T/an | U11 T/an| Totzl T/an
NB magn 0,7316| 40,5 |1 165 000500 - 1 165 000
NB Pool des:|0,7316 2,0 65 071,98 - 65 C71,9
EHsence
NB(stockage)0,7316 50 212 181,02 L2 25611 654 540,0
Total 0,7316| 100,0 |1 K42 256,00 | 1 142 256{2 G884 512,
+Naphta C : NC
Produits dlb oPds | U10  T/an| U1l T/sn| Total T/-n
NC poal des|0,7761| 16,0 185 250, . - 185 25
huiles
NC(stockage)|0,7761 81;,0 384 750 570 00C| 954 750
Total 0,7761 | 100,0 570 000 570 0001 140 0OCO
«Navhtas
Produits dis %Pds T/an
Naphta A 00,6439 21,0 717 591,92
Naphta B 0,7316 50,0 1 A5h L1L0O,02
Naphta C 0,776 29,0 954 750,00
Total 0,72%6 100,0 3 %26 781,94




POOL DES ESSENCES

——— i — — ———

NTREE

Produits [0 Vol m3/an di5 %Pds T/an
- Isopentane 89 14,22 | 135 541,73 10,6245 | 11,91 8L 904,08
Pentane 61,8 8,50 | 81 053,17 | 0,6250 ( 7,11 50 677,50
NaphtaB L8 9,07 | 86 452,34 | 0,7316 | 9,13 €5 071,98
Toluéne Brut 22,06 | 210 334,90 | 0,86551 25,53 | 182 015,61
Raffinat 70,5126,15 | 249 306,57 | 0,6789 | 23,74 | 169 269,40
Toluéne fini | 118,2| 1,30 [ 12 346,18 | 0,8708 | 1,51 10 744,61
Aromatiques 107,6 |116,19 | 154 300,95 | 0,8832 19,11 136 242.4(‘
Lourds
Butana a5 2,51 | 23 919,20 | 0,584 1,96 13 938,48
Total 100,0 | 953 255,00 100,0 | 712 864,00

eLssence Normzle
SORTIE

Produi ts W | %ol m>/ar di’ | opas T/an
Isopentane 89 17371126 321,28 |0,6245 151C 79 129545
Pentane 61,8 7,61| 55 382,63 |0,6250 L,87 | 34 711,60
NaphtaB 48 10,03| 72 942,00 |0,7316 7351 | 53 525,80
Toluéne Brut 1 35 21,24 154 465,40 |048655 8,81 | 134 111,74
Raffinat 70,5 | 29521212 426,29 |0,6789 | 20,29 | 144 670,43
Toluéne fini |[118,2| 1,70| 12 346,18 |0,8708 1,511 10 744,61
Aromatiques 107,6 | 12,84 93 394,26 [0,3832 1,60 | 82 573,77
Lourds
Butane 95 - - 0,5840 - -
Total = |O0,0 727 23:.:,2"1 - 75’69 539 :CK,OO

-4 5~




«LSscnce Super

SORTIE
Produi ts NO | %vol m>/an 4, %Pds T/an
Isopentane 83 4,08 9 220,45 | 0,6245 | 0,8 D il 55
Pentane 61,8 [11,27| 25 710,34 | 0,6250 | 2,24 | 15 965,90
NephtaB L8 6,96 13 210,34 0,7516 1,62 11 546,18
Toluéne brut |135 2hyh2 | 55 869,50 | 0,8655 | 6,72 | 47 904,47
Raffinat 70,5 15,98 | 36 380,28 | 0,6789 | 3,45 | 24 598,97
Toluéne fini 118,2 - - 0, 8708 = =
Aromztigues 107,6 26,74 | 60 906,69 | 0,8332 | 7,51 | 53 568,56
Lourds
Rutane g5 10,55 23 919,20 | 0,584 1,96 15 938,48
Total - |100;0 226 016,76 - 24,31 [173 297,00
olzbleau Récagcitulal’.f
Produits NO %Vol n>/an d45 %Pde T/an
Ess normale 90 176,29 (727 238,24 | 0,7400 | 75,69 |53 567,00
Ess super 97 23,71 |226 016,76 [ 0,7646 | 24,31 (173 297,00
Tl - |100,01953 255,00 - 100,0 [712 297,00

=6




Produits d;5 %Pds T/an
Gaz et Perties - 1,44 216 112
Propane 0,508 0,55 82 856
Butane 0,584 2425 237 959
Gl - 2,80 420 815
Ess normale | 0,7400 3,60 539 567
Ess Super 00,7646 1516 173 297
Naphta 0,7236 | 22,18 | 3 326 782
Kéro Jet A 0,8003 0,31 L6 000
GasOil 0,826L | 35,05 |5 258 000
Fuel ETS 0,2050 30,88 L 831 250
CARBURANTS ~ 93418 3 97L 396
Benzene 0,8845 0,60 90 849
T luene 0,8708 0,03 5 000
M1 Xyléne 0,8659 1,69 255 5
F.Xyléne 0,8700 0,26 38 807
AROMATIQUES - 2,58 388 177
TOTAL - 100,00 15 000 000

-L7-



2-2 Marche B : production maximale d'Essence

i — ——

Dans le but d'augmenter la production en essence,

il est proposé un schéma de raffinage suiwvant.

Ce complexe différe du précédent par 1l'ajout de
certaines unités.

Nous savons que la coupe 65=150°C nrovenant de 1'unité
| 11 n'est pas utilisé comme charge pour le reforming
| catalytique,pour cette raison ncus avons proposé un

nouveau schéma du procédé pour traiter cette charr..

- Nous avons integré quelques unités,tels que,un
déisopentaniseur pour l'unité 11 et d'autres units-
identiques & la 100,200 et 4CO.

Nous établirons donc un autre bilan de matiére,




BILAN GLOBAL. DU CONPLEXE DE RAFFINAGE

e e e —— S —— = = - — . = ———

Produits a2 oPds T/an

Gaz et Pertes - 2,83 L2l 561

Propane 0,5080 Q457 85 825

Butane 0,5840 | 2,27 340 L77

G.P.:_I - 2,84 )'!,26 502

Ess normale 0,7400 7519 079 13L

Ess super O,TCILQ 2’.7)1' ;—Cr o594

aphta 00,7226 15,41 2 011 R06

Véro Jet A 04,8003 0551 L6 000

Gas0il 0,826L | 35,05 5 258 000

| Fuel BTS 0,9050 | 30,83 L 631 250
CARZURAITS - 89,15 15 372 784

| Benzéne 0,88! 1,21 181 698
Toluéne 0,878 0,07 10 000

Mél Xyléne 0,8659 3438 507 042

P.Zylene 0,8700 0452 77613

ARQVATIQUES - 5518 wiel 555

o TOTAT, - 100,00 15 000 000

_}_‘-_9_



3- Calcul de la colonne de distillation Atmosphirig

5-1 Bilan matiére distillation atmosphérique

a)
b)
c)
d)
e)
)
8)

Zone d'expansion

Fond de tour

Scutirage Gas0il Lourd
Soutirage GasOil léger
Soulirage Kérosdne
Tete de colonne
Puizparound

3-2 Qualité de fractionnenent

53=3 Bilan thermique de la coloane de distillati

J=h Calcul des dimensions -

-50-
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colonne

ue




SECTION DE

PRECHAUFFAGE

coloNNE DE DISTILLATION
DU BAUT

ATHIOS PHERIQUE

I | -

VAPEUR

BALLON »E
FLASH

X X

F1 B FAA




————————
e s

(r——  Va15 les 'c.r_lnanjmu E2 _"

—
C1 eflax de tee

LES SOUTIRAGES LATERAUR

Jeb Fue f o

T
—p —
‘:urchtm. oSO _—g _N KeloSe 2w Ay
ELL ':l-u.kn.gc
‘lﬂiul
intemcdione) 6 #
-——(-.. -4 eudl
b‘«ébdmf_ “
E1
= EAJ
[ . S
et D3 Gos - oil fegen
| aud i.f’D(.k.’,!_.
chage S q‘k._____\{q.‘oul
.SJSHJI:C. Joud Vide
Es
\ £ans
T a it )
au _‘.f'oc.kaJe

E
Dt

& : Q Residu verg

Ey Eg =20 le stocka_ge
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3=1  TiLAN BATIERE NISTTLYATTON AT 041 i) £5
Rol | dods | wd m | T/ Z g Kwiotes: /!
Condens~f§ 4,01 2,69 79107 26,137 bI% 491,%
Essence | 35,55| 32,12 | 14,430 301, 7 9= 3135, 66
total
Z8, 39,60 35,11 Ly75a] 528,12 39,5 | 3667,42
'{ﬁr“\{‘:(""ﬂ T_.D_’ 10 1_9_,{\ : o ‘__7)’ pris o 4;:’-1‘ 639?1’20
s, 1570 k7,15 | 602, 82> [ PC | 101 435662
3.0.1éger] 15,13] 15,1 704 532 | T75 291 130,23
5, 66583 52,83 | 7795350 |55, Soue,9¢
(«0elourd 7,08 7461 324955 396 7 PAL ‘a'lfp 51
38’ 73,91) 70,07 [451,907 650,425 1281 5292, 42
=
R. 26,09 29,53 |50,003 |277,87 9 186 M, %
Brut 100,00 (100,00 66,00 |07, 5 aut | 160 5959,39

-51-
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) Zone d'e¢xpansion
Le pétrole orrivant du four
pénétre dans la cclonne on
d'expansion (P_,D,'I‘ZI_,).
Tl se soépare en deux phases,
1la vepeur initiale (VI) et
Mais la séparaticen nlest z

Ll - ] .
vapeur entrainc des produd
colorer le soutirage de

ri.c;_

Ces plateaux calt pour but
leurds et noirs grdce a 1
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Bilan matiére de la zone d'expansion

BRUT REDUILT : LR

Ll

La revancrisotion ¢ 1d de tour est é@mtimeér
La revavorisction du fond de tow: t
brutyde sorte que le refluy it - est de 8% el le

sletablit comne snit:
® Scautirares = 7L9%

Brut reduit = 26

sz Sl

Lilam

d'od VI =28:= Vo + B = 7 =L + 0 = FY%

BRI = BR = R+ V, =260 «8 + 1, = X%

4

Pour 1le bilon matiére de la veone dloyroncios @ il

faudra dv'abord trouver les dnnsibtés do VT o
" —rrlf 1"‘:}’1?.‘5-1;'

en utilisant l'abaguc donnant
a 1'conilibro (WT] n419) ou zoit en esctinont

densités de Vo et R, et en recelenlont

VI et BRI.

La densité de Vf est estinde lérgeroment inr®
i T T » = .

celle du G.0 ‘cells de



Brut réduit

M) Q7
B aes! 30 A

7
Produits % Vol m”’ /h d, T/h
Vareur initi=le 78 a08,54L7 07761 DOL 127
v ’ 377 ’
Revaporisation + hW&, (L 0, 825 384 117
v
f
feflux R -8 -93%,28 0,00 ~0%,95
S Soutirages 70 961,907 07051 59,6l
Brut réduit P2 257,453 | 0,0027 232,10
L initial BRI -
Peflux P'Z‘E.“ +8 ?5,2% 0,900 o e
Revaporisation =l =l 5, 6L 0,825 -%8,/
ir
v
B3
26

3




b) Fond de Tour

Avec: le tableau .donné par la méthod
nous tragons la 'I'BF de BRI et VT

Mainlenant nous représentons 1o FC de BRI & 1o
partielle d'HC pour cela nous chérchoa:

pression,

dVatior:!

VY

D'autre part la quantité d'eau injectdée 2u fond Jde

colonne doit revaporiser Vf ; noug aduetions
revaporisation est due uniouemcnt A

pression partielle & la terpérature du fong

gue nous suproserons 8trc de 375 € et que no
verifisrons cnsuite par le hilan taermiqg
La ccurbe de vazporisation

e PTITS O o
de sz TP et tracée sous 1/ ata,

La température donnée par lo T

a 4% de revaroricsation.

1 ‘Q R !
TRY (AR
e BRI (_Aa.hh)

Y

La FC atm de 7RI nous denne t = 3 Oy 1L e

P

lénl ocer tie courbe d

a1
o
(]
(p]
[}
0
B
=
=
]
O,
U

ce
de 394 - 3C5 = 29 °C , ce qui correspond
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nous suroncs | |
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lan thermigue
icue du fond do d
G ._,I__" 1Yy v
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P

Ot4
11 I"ee = ST [
D 28 el Y

(H?O)f & ERT 5
s = ZA + U + (”ﬁ\

(H,0) = RE G




— RA

- ]Jl_ "
état | aqy ToC T/nx cal/ir T /
ART L 00,9027 365 252,40 | 2119 G2V il 0,812
!
RRQ L 0,900 365 855952 220,00 ° Ao, lye
|
i . » ¢ o~ - -~ .
(H,0) 4V 554 s 975 6855767 L 226547
Total 2214375 L0551

3 Ik
Ctt»t d 1, Mot 'TI,’fl’ ¥ ey ¥ S o T
L L — bl S | N S LEL/ s
‘U 3 50 1 o F 408 e 7Q J.r 5 T L] i
Uf 04825 202 Pt g 20 10 MSS,?BU
BA T 0.9117% TR0y AR oM ~ 1 A G s BT
0113|359 | 277, 5,30 | 5o 270,229
T = v - 77 iy 11 | co x
(HZO); v %55 s 9 57 411 L 580,928
Total : g
/556,44
Les entnalples sor eternindées 3 rtir 4lur )
(WT] p 98) , sauf pour l'esu st donne '
diagrarme enthalpicue de 1'eau
Le bilan thernique s'eguilibr our une entl 1. e
brut réduit 3 la sortie de 213,33 Kcal /K¢
corresnchd me | “rat 558 19




¢) Soutirage GasCil Lourd

k

5153”3 .

"

ASTRIPPERC

r————-Uﬁ°£

i

——T-——— -] ' » G.o. L
Sﬁgl____e,%JWf&
]

+température d'hypothése : 310 °C

‘ofraction revaporisée : L%

i
.Vapeur de stripping : 20 Kg/m”

.Nous supnosons que la fraction revaporisée sat conglitvee

4 . -

ssentiellement de Gascll léger oul a ét7 reva orizde
par injection de 20 Kg de vapeur d'eau wnar a'de €.0.L4

soutiré.

15 15 :
d}:;_ (V3 ) = dh (G.O.L) = O,-(?_'Jz?_

.Poids total {HZO)I. = 20 x Voliume G.0.L = 20 w» 22,593

Poids(Heo)f 2= T SR
+Pression au nivesu du stripprer : nous considirons onue
le soutirage du G.0 Lourd se fait au niveau ¢& 2 e

plateau aprés la zone Jdlexpanzion,

(e
2

Al

P = 2,258 - (10 % 0,014)

2411

_58_




Bilan thermigue du stripoing de Goa0il oo

}_"!‘r“l'l:‘ “.
SR N R W)

ftat a; - T ©¢ T/hr |Ycal/ & Th/hr

Ns)
=
D)
3
55
N
N
]

GO i 0,8575 | 310 705969
V3 L 0,83%22 | 310 2,863 187,136 555,77
3 L 0,8586 | 310 73,832 | 183,8 13 570,327

_(]}IEO).5 v 4510 1.65 605,161 9G8, 61

Total 75 s L 82 2L 58G.07

état d,” T °C | T/hr | Kcal/Kg Th/hr

GO L 0,8575 206 70,4969 181,00 12 £1%.20

v v | o0,8322 | 310 2,863 | 234,13 €70

N
o
&

)

-,
o
\n

-

-

-

Lo

—
-
S

(HEO)? v

GO + Vo + (H,0)y = (H,0) + €0 + V.

Le bilan thermiquz s'equilibre pour une eath: pie de

n 4 W -
GasOil Tourd liguide H, = 1 cal/Fg ce ou
correspond ne te-adrzture T = %06 °C (WT 1)
- ) ] R L |
- ~ '|
(]r")nc 11 __}r;:,ﬁ[] 0 o« t wvéri fi &g L




revaporis

-
(ag =]

L=

ar stripping el 1o ouantitd dle

tés de la pre <y iy Lion.

0.1

() o o (‘u

§ Ny 3 el ow

-0 2.553 s i 4
.J.T. = -._,C! )) = f._- I"'r_."’_j 4 /}‘.

5 I &
1 - 0,0l 0,96
an thermiaue 1a Zone d'exnansit

( 1S5 Les un
o — 37 n
BEEla e
V., = 4o
3
d'on S? = O
_)
q Hiy
e =
5
pil

IMNTETRE
o BRI S ]
iR 2 =W,
tat T oE d )~ */hr © |Kcxl/Kg Th/hr
VI ] 328 0,77611 705,123 252,3¢ | 177 965,99
v v 365 0,828 38,1t 2255 10 485,297
f
1 O C r s
R3 j 310 O Rz 054 € 253
(HZO)f v 365 g/ € 570y 111 L 580,
Total 7 1|’:.- }r;_'.; O;t")’,rq

ctat iRt d; /hr cal /Kg
r i I 3 Lo I - = o J ey J iy - 0 Sy ]
253 v 510 s 1G5 pledd il e 3
R v 310 04,8586 R, 255 2
5. 2
R, | T 265 | 0,9000| 83,952 220 18 LEG,
r7| 1 e frals] = 4 30
(H0) V | 310 1,861 5 108,
F e = ors =
Total Y 122 585,14
L9 R gy
' 1 ! 1 2/ 1 N
~60




-Calcul de reflux interne R,
A

a partir du tablesu ci-dessus nous avonso LYepnlits
suivante @

193 032,17 + 183,8 R, = 183 585 .42 + 251 R.
5

R, = w22.032,17 - 183 585,42
= 231 - 183,8
Ry = 200,143 T/hr

3

‘ ' oDétermination de la masse liguide par heure sur ]e
|
|
|

plateau de soutirage

]

AN

: L =585+ Ry = 73,832 + 200,143 = 273,938 1/

«Débit vapeur traversant le platean

v :Zﬂj + Vj = GE(?,K.,’L‘_"] + 200,143 = 859,792 T/hr

Contrdle de 1a température

<l vl

Nous supi.osons que le soutirage oot 4 la te péreatir
de bulle sous la prescion particlle de la somw e
scutirages.

-Incondensables : condensat + Essence totale + K7, ocdne

+ VTI

.
.Ia(./
¢

l’l,l = 1:9?,76 + 3 175,6 S
19
n, = 4 799,68 Kuoles/hr
=~Gas0il T.curd : S3 + RE
85 e 273,07¢ 7
112 —t 7 = - ] - f];)),O1{ I o /th
M 280

=Pres-dion totale : 2,118 At

=Pression partielle du gasoil Tourd ¢ P = y. p

y " 3 = 9[}8’01
G n, +n




Pp — 0,165 X 2,118 = 0,35 atm

Nous considérons en premiére approximation que la

coupe GasOil Lourd est bien fractionnée et que la
courbe de distillation TBP de celle-ci est voisine

de la portion TBP du brut correspondant a la largeur

de la fraction GasOil Lourd (69 - 74%)

Donc a partir de la courbe TBP GasOil Lourd nous

tracons la flash curve atmosphérique puis la FC & 0,35 she
Lorsque la courbe sera représentée nous prenons le point
0% vaporisé, nous ferons une comparaison avec la
température prise par hypothése,dont 1'ecart ne dépasce
pas 10°C.

Nous trouvons la température de bulle (0% = 310 °C

Température d'hypothése * 310 ©°C
Donc 1'hypothése est vérifiée.

P



d) Soutirage Gas0il lérer

| 5,

2.5,_%1,
v |

Ry,

STRIPPER

e (H:"'o);,

G.o.%

T‘ V3 +(He0)s

" | o
i@iysla ]

3

«température d'hypothése : 270 °C
ofraction revaporisée :.4%
.vVapeur de stripning : 20Kg/m-

.Nous supnoscons que 1z fraction revororisté oot

-

constituée ersentiellement de Kérogéne

‘l‘]r

] ‘:1 ¥ - - ﬁ.,\ =
d’-f-’ (Vf’) = uh' (Kéroséne) = 0,003
JPoids total {H?O)P - 20 x Volume du G.0.]

= 20 x 170,532 = 3 530,6: Ke/hr

Poide T{ZO)2 = 5,55 T/hy

+Pression au niveau du strinier : nous considdir:

que le soutirege du G.0.léger se fait au niveau

emc ene
2 o1

rlateau ou du 20 plateau aprés le soutirepe
du G.C Lourd,

3 a eme 1
Au niveau du 5 plateau P = 2,118 = (5 % 0,01})

2,048atn

o
]

" emne
Au niveau du 20 " plateau P

2,118 - (20 x 0,014)

1,8%8atm

.
I
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Bilan thermiocue du eiri

cping de GasCil

ERNTREE

ctat die T oC T/hr  |Kcal/tg Th/hir

GO L 0,8322| 270 117,281 158,78 23 273,99/
0,80

)03 270 5’ 8871161 500 on7,

S2 1, 0, 830¢ 270 155,168 157,904 2l 1855

(H20)2 v 554 2590 605,161 2 136

Total 15646¢8 26 522,21

SOPTIE

Y

stat d T oC T/hr Kcal/Ke| Tn/hr

o |+ —

pF;S

GO L
VP Vv

\N
AY)

-
O
S IV
‘N

S| 147,251 | 154,236 22 716

@ O
-

(5,0),] V 270 3,53 | 666,3C 2 555

Total 156,668 26 320

Le bilan thermique s'equilibre pour une cnth:

de Gas0il leéger Hl = 154,236Kcal/Kg qui cor
une température T = 265,5 °C (WD, p99) donc
1lthynothése est vérifiée,.
Calcul du volume de S,
fst
Lz U ATl
o = G
2 2 ?
V., = L9
> 9
52 = O,r‘f'.f;z + C. P
S‘ == f;.\"'] F"I-r L_"? — 1 I'l v.-u_’;;f'; r

270 Beal 213,00 1 255%,9%%




Bilan the Lol g b smock Goe(dll Tou -
Gasl 1c
ENTRERE
At o i 5 : = »
ctat TRE dJ_I!" T/h Kecal/Kg Th/h
LS B 310 | 0,7631| 59,649| 242,42 15C 917, 3
93 v 310 0,8586 200,143 25 V40 W6 23%,
R> I, 270 0,8309 R> 57, Q0! 7, 90,
V.j v 310 00,3322 24867 25l 4136 1 70,-339
,(HEO)f v 210 T 07" 651,86 i
[(H,0) | ¥ 310 1,65 651,861 075, 5t
Total 872,28 213 095,17
+ 5 F 157,90 RZ,'
._SORTIE
4 iR L ’d 1
Etat ToC dl‘_ T/h Keal /X Th/h
S5, v 270 0,7531 588,656 | 217,751 [ 128 181,02
T Slale o k] - o T T
R2 \L 270 0,8309 R, 209,292 200,; R
53+ p} T 31¢ 00,8586 |275,975 18557 D0 355, %
—(I—IEO)E v 270 7,975 | 665,30 5 31 o
L (T )’ (=
(‘120)3 v £ 1,65 69 3C 1099,
Total 872428 184 L9, 6HY
+ R, 00,207 P‘Z’




o« Calcul du roflux interne R>

a partir du tablesu précédent nous avorg Llesn1ild

213 095,17 + 157,904 R, = 184 949,67 + 200,70 R,

213 095,17 - 184 949,67

R = e s

209,292 - 157,004

R, = 547,706 T/hr

o Débit liguide sur le plate-u de soutirage

L =5, +R, = 153,168 + 547,706 = 700,07 T/h

v}

e Débit vapcur traversant lc -latenu

V=28, + 7V, = 588,656 + 547,706 = 1 137 ,36271/h

. ContrBle de la temvérature

-Incondensables : condensat + essence totale + Vis

[190
74975 * 1,65 7
1‘1.I| = u91,?6 + 3 175,66 * Oy - s O X 107
18

n, = 4 202,14 Kmoles/hr
-Gas0il 1léger : 52 + Ra

RZ * 52 700,87 107 e o S
n? T U =15 2Clpy 627 1 '"'_‘.:-r.‘/h‘L

= M 213,38

-Pression totale

18 ¢as P = 2,082ty 2°"Cchn P - Ty 0 0dm
~Prescion nartielle du gascil léger

1% ¢cas P, = 0,439 x 2,048 = 0,9atm
éﬂ F 1
2" &as P = 0,439 x 1,838 = 0,8atm

Shhe



Nous tragons la FC & 0,9atm et 3 0,%ata (do nf®me

le GasOil Lourd ).

Nous trouvons une temnérature de bulle du Gase0i]

érale a
FC(0,9atm) T o=
FC(0,8atm) i

Dans les deux cas la

=67

265°C AT = 270 = 265 =

261°C AT = 270 = 261 =

température d'hypothése est viri

(] _' {:i
Lr'-;"u i %

=0 C

Qo !'I
icriflee



e) Soutirage Kérosene

V.’_ —
LN
£5,+
gLl :
5 A
\ vy z
n
\-i—_. KERDIEM £
Ny 4 (H,8
=
Stk
Ry

Wps

.Température d'hypothése : 220°C
. fraction revaporisée : 4%

Nous supposons que la fraction revarorisée est

constituée essentiellement d'essence totale
diB(V ) = diE(ess totale) = 00,7255

epression au niveau du strinper :

Nous considérons que le soutirase du Kérosénec i«
- eme L éme .
au niveau du 26 nlatesu ou du 11‘“91atonu EEROB A <51

le soutirage du G.0.léger.

P 2,048 - 26 x 0,01 = 1,838 - 11 x G,0!
P = 1,6-0\1';-'512'.'1

68—



Bilan thermigque du stripiin e Kéroséne
EiITREE
.
stat | a)” | o0 T/hr Kcal/Ke | Th/hr
Kéro| L 0,8003| 220 113,25 | 125,97 1 266,103
VI L | 10,7255} 220 Ly26! | 134,96 562,677
S ¥ 0,7973| 220 122,514 126,187 .| 14 828,7¢
Total 1175511 1L 828,78
SORTIE
dtat di5 To C T/hr Keal/Ke | Th/hr
Kéro|l L 0,8003| 216 113,25 | 123,71 14 010,21
v v 0,725 220 h,264| 191,96 3B ¢
Total 1174514 14 828, 7R

Le bilan thermique
ligquide de Kéroseéne H, =
a une température T =

est vérifiée.

sléouill

b

re pour une enthalnpi

=
23,71 Kecal/Kg qui cor -es

p99) donc 1 ‘thy:olhd

pond

s5E



Calcul du velume S,
S1 =V, + ro
3] - ;:1 (—!‘f‘;l + L®
V, = 4%
S.‘ = 1 } L] D __ 1:_‘ |r’!'7) & Py
O, 05
Bilan thermique de la section GasOil !
Kéroséne
ENTREE
£ : ]5 m m N - )
ktat dy: 2 T/hr Kcol/¥o Th/hr
35, v 0,7531 | 270 588,656 217,752 128 181,¢
R, v 0,8309 | 270 SL7,706] 209,292| 114 630,40
Vo v 0,8003 | 270 5,887 213,00 1 253, G41
R, L 0,7973 | 220 R, 126,187 126,11%
(H,0) 4| V 270 1,65 | 666,300 1 iy !
(H,0),| V 270 3,53 | £566,30C 2 52
(H,0) of V 270 79975 666,300 > 313,
Total 1155,40! 252 830,61
7 Sl
+ R, + 126,187 R,
SCORTIE
état d ToC T/hr Kecal/Kg| Th/nhr

£5, |V |0,7320| 220 | u11,375| 190,80 | & 124,
R, V 0,7973| 220 R, 181,27 184,27 R
S,*Ry | L | 0,8309| 270 | 700,874 157,904| 110 670,81
(H0)5 | V 220 < | 1,65 | 468,678 1 103,3
(H0)p | ¥ 220 3,53 | 668,678| 2 360447
(B0 ¢ | ¥ 220 2,075 608,678 5 332,90
SR 1155, 504 203 68L, 672
o} “.] 4 !-"fl,zrrj ™

=70 =




.Calcul de reflux interne Rj

252 230,61 + 126,187 R, = 203 681,62 + 184,27 R,

181,27 = 126,187

R 8L6,185 T/hr

] —

eDétermination du débit liquide sur le plalecu de
soutirage

L = 8] « Ry = 117,51 + 846,185 = 963,699 T/hr

1 1

eDébit vapeur traversant le plateau

V=35, * ¥, = 411,375 + 846,185 =.1 287,56 T/hr

+Contr8le de la temnérature

-incondensable : condensat + vapeur d'esu

191,76 + (3975 % 1,65 + 3,53 . 3

n1 = 10~
18

n, = 1 222,59 Kmoles/hr

-Kéroséne : ST+ R1

~+ QL7 0]
E et 9055899 oP _ 6 ek Kaeles/ur
2 T 6l ae

-Pression totale : 1,684 atm

-Pressicn partielle du Kéroséne : P = y P

D
i L n, 1 _5 86L 477 - 0,82
N, +n, 5 264,77 + 1 222,59
PAsE= 0,82 5.4 1,68h = 1458 atm

p

Nous tragons la FC & 1,38atm (de m8me que le pasoil
lourd).,.
La température de bulle est de 219 °C,d'od 1la-1'hypothese

est ¥érifiée,

. L



A

f) T&te de colonne

Re
2
+&wﬁu Ky

«température d'hypothése ¢ 1L40°C

shypothése température de reflux : 100°C
2te

en
.Prescion de t® : 1,6 atm

Bilan thermiocue sommet de 12 colonne

etat | al? mo¢ | T/hr Keal/7s|  Thfnr
1S, v 0,732 | 220 b1 375 1F 190,8 Bl 21 5t
R, |V 0,7973| 22 816,185 | 184,27 | 155 926,51
(H,0)q| V 220 95,153 | 658,678| 8 796,450
R, L 0,7255| 140 R, W7 15 147,01
v, A 0,7255| 220 Ly g 216 31,96 5624 67"
Total 13015979 219 500
+ R + 147,45 2
C C

—72~




SORTIE
ftat d;5 ¢ | T/nr Keal/Ke | Th/hr
|35, |V [0,7085 | 140 | 328,125 | 204,15 | 66 986,719
R, |V '|o0,7285 | 140 R, 202,15 202,15 R,

| (H,0) |V 140 13,155 |650,78 | 8 561,01
LS +R, | L 220 963,699 | 126,187 [121 606,29
Total 130l ,979 197 150,02

+ R, + 202,15 R_

'(HEO)T = (Hao)f+3+§ V9975 ¥ 3455 '+ 1,65 = 13,155 T/hr

Nous considérons RC comme essence totale donc il a
les m8mes propriétés.

15
4,7 (R)) = 0,7255

.Calcut du reflux interne chaud ﬁé

Le bilan thermique s'equilibre :
249 500 + 147,45 R = 197 154,02 + 202,15 R,

249 500 = 197 154,02
c 502,75 = 107 55

R

Re

956,965 T/hr

oCalcul de la quantité de vapeur au sommet de la colonne

3% + Rg = 328,125 + 956,965

1 285,09 T/hr



«Calcul du reflux externe

R est déterminé par un bilan thermique en considérant
que la quantité de chaleur cédée par Rc est prise
par R

¥ 1 T v gl
Re (g0~ Hiyo) = R (Hyyo= Hipp)

Le reflux externe arrive du ballon de reflux (100°C)
et entre dans la colonne au niveau-du platdau a 140°C

Détermination des ehthalpies

-Enthalpie liquide et vapeur .de Rc

R est de 1l'essence totale d;sz 0,7255

v
Hyj0= 202,15 Kcal/Kg

1 abague (WT] p28)
H]l{.o= ‘“-1-7’45 Kcal/KS

=Enthalpie ligquide et vapeur de R
v

A} o= 54,00 Kcal/Kg
H -H 20275 = S5LJOO
140 100 > 15 et

R = 353,331 T/hr
oCalcul de la guantité de vapeur (ligne de t®te)

ZS, + R = 328,125 + 353,331 = 681,456 T/hr

o Contr8le de 1a température

-incondensables : vapeur d'eau

B léléii x 10° = 730,833 Kmoles/hr
1



-Hydrocarbures : S, + R = 681,456 T/hr
681,456
~ 95

n, 10° = 7 173,221 Kmoles/ur

-pressiob totale P = 15684 = 6 x 0,014 = 1,6 atm

-pression partielle PP =Py

N em——— | — 0’907
n; + n, 770,833 + 7173,221
B, =0,907 X 1,6 = 1,45 atm

Nous tragons la FC & 1,45atm & partir de celle a latm
(essence totale), nous trouvons une température de
rosée égale a 139°C , la température supposée était de
140°Cydonc 1*hypothése est vérifiée, #

...‘?5_
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-Nous tragons ces courbes afin de verifier les température
estimées pour chaque coupe.

-Les soutirages (G.0.L,G.0.1,Kéroséne)se fassent a leurs
points de bulles,par contre le soutirage Essence

totale se fait & son point de rosée.

-I1 faut que l'ecart entre la température éstimée et

la température de bulle et de rosée na dépasse pas 10°C,

Températurgq Températurc
d'hypothése [lue sur les |Ecart
oC courbes °C °C
6.0.L 310 310 0
0435 atm
G.0.1 270 261 9
0,8 atm
G.0.1 270 265 5
0,9 atm
Kéroséne 220 219 1
1558 atm
Essence 40 159 1
total
1,45 atm

Nous constatons que tous les écarts ne dépassent pac
10°C, donc nous pouvons conclure que les températures
éstimées sont valables.



La distillation atmosphérique est pourvue de deoux
circulations latérales.

—pumparound inferieur

—pumparound superieur

Pour mieux repartir la charge des plateaux il est
possible d'extraire une certaine quantité de chaleur
4 différents niveaux au lieu d'eliminer la totalité
de la chaleur au sommet.

Ceci permet de diminuer et d'equilibrer les débits
dans chaque section,c'est le r8le du reflux circulant
intermediaire.

Le reflux circulant consiste a un soutirage de liquide
chaud 4 un niveau de la colonne.

Pumparound inferieur : prelevé du 1ém“3plateau au moyey
d'une pompe,aprés avoir été refroidi dans le E20
(Frw%oupe febouilleur),cbté des tuyaux,avec le fond

de stripper de la premiére coupe,dans le EC A/P

(brut /P.A.Inferieur) retourne & 1a colonne au des us
du llﬁmejplateau.

S1 on admet qu'on soutire 25% de debit liquide bouilled}
se trouvant au 1ém”’p1ateau.

= x 168 = 42T/hr

100
Capacité thermique du reflux

L L
Q= M H = M(H31O_ HZBA 3

Q= 42 (183,8 - 130,25) = 2:249 10° Kcal/hr

Au dessus du 1ém”3plateau les débits liquides et
vapeurs se trouvent réduits dans une proportion
correspondante a4 cette quantité de chaleur Q d'on la
nouvelle repartition.



-Sommet de colonne

e semaal o eeld _ 338 T/hr

202,15 - 54

.Vapeur de téte ¥ S +R = 328 + 338 =666 T/hr

eme :
-2 plateau .
2 249 1'
.Vapeur 3 S; + Re = 328 + 916 = 1 244 T/hr
—Kéroséne
Jlig (R + 8 ) = 964 - 2 249 = 926 1/
184,27 - 126,20

.Reflux interne R = 846,2 - w 2 249 = 807,17/,

184,27 » 12642
.Vapeur 3§ + R] = 441,38 + 807,5 = 1 249 T/hr
-G,0,1léger

2 249
oliq ($ + B,) = 701 - - = 657 T/hr
209,3 - 158
2 2
.Reflux interne R2 = 547,71 = = 49 =..§8% T/hy
209,3 - 158
+Vapeur 35, + Ry, = 588,66 + 504 = 1 093 T/hr
-G.0.Lourd _
1iq (Rg + 55) = 274 ~ 2 249 = 226 T/hr
231 - 184
2 249

.Reflux interne % = 200, 1L = = = 152 T/br

231 - 184

.Va-peur253 + R3 = 659,63 +'152,3 = 812 T/hr

=Tas



e
6 =~Liguide sur le 121n%lateau

168 + 42 = 210 T/hr

: . e

Pumparound superieur : prelevé du 33an plateau au moye:
d'une pompe,apres avoir été refroidi dans le E5 (brut/
P.A superiwer) retourne a la colonne au dessus du

zo0e

plateau.

A

wler
1 Cas

débit de liquide bouillant soutiré comme reflux (G.O 1?hj
25
100

x L4 = 116 T/hr

Capacité thermique

il T
Q =M (HZ?O' H2]9)

Q = 116 (158 - 124) = 3 921 10 Kcal/hr

1 —SOmmef de coléenne

R = 338,15 = mmmd = 312 T/hr
202’15 - 51'!'

.Vapeur de t8te =Sy + R = 328,13 + 312 = 640 T/hr

2 -Zemeplateau
5 921
'Rc = 916 - = 844 T/hr
202,15 = 147,45

.Vapeur ¥ S, + Rc = 328,13 + 844 = 1 172 T/hr

3 -Kéroseéne
3 921
elig (Ry + 57 ) = 925,67 - = 858 T/h
184,27 - 126,2
3 921
+Reflux interne Rl = 807,25 —~ = 740 T/,

184,27 - 126,2

.Vapeur 5 S i * R, = L41,38 + 7,0 = 1 181 T/hr

..'79_




4 -G,0.1éger

lig (S, + R,) = 657,16 - —= = = 581 T/hr
209)3 e 158
5 921
.Reflux interne R2 = 504 = = = 428 T/nhy
209,35 - 158
.Vapeur'isa *+ Ra = 588,66 + L27,57 = 1 016 T/hr

eme
5 = Liquide sur le 33 plateau

464 + 116 = 580 T/hr

ZemEas

S1 nous admettons que le liquide bouillant soutirs

au BBGmEIateau est du Kéroséne

2 _ x 734 = 183,5 T/hr
100

Capacité thermique

1 1
Q=M (B ,5- Hig)
Q

183,5 (126 - 94) = 5 872 10 Kcal/hr

I

1 =Sommet de colonne

5 872
E——
202,15 = 54

oR = 338,15 - = 298,5 T/hr

oVapeur de t8te =S + R = 328,13 + 298,51 = 627 T/hr

2 -2"%1ateau

'Rc = 916 - 5 872 = 809 T/hr
202,15 = 147,45
oVapeur 535 + Rc = 328,13 + 809 = 1 137 T/hr

-80-



3 -Kérosene

: 5 872
olig (R, + S ) = 925,67 - = = 824,5 T/Y
L 184,27 - 126,2
5 872 _
.Reflux interne R] = 80745 = s = 706The
184,27 = 126,2
.T}'aq:nel.l.'r'zs1 + R1 = 441,38 + 706,38 = 1 148 T/hr

eme
L -Ligquide sur le 33 plateau

734 + 183,5 = 917,5 T/hr

81~



Débimts ligquides le long de la colonne

S?ﬂsuief%uﬁ Avec reflux circulant
e | circulan = P.A. Su
+ = Pm . - . ‘-‘LI)
: 26 d,” T/h arognd In 1% cas| 27" tas
R 140 |0,7255 | 353,33 338 312 298, 5
; Rc 140 03'/21)5 957 916 .q,;'.{.}_{. "OQ
R, +5, | 220 0,7973 | 964 926 858 82L,5
R1 220 0,'7973 846,20 807,45 740 706
Ra +32 270 0,83%09 701 657 1 581 657
Ry, | 270 |0,8309 | 567,71 504 528 | 504
R3 +S3 | 310  |0,8586 | 274 226 | 226 | 226
Rz 310 0,8586 | 200,14 152 152 152
R.o 365 0,9000 84 84 84 8L
BRI 365 0,9027 | 232,4 232,14 232,04 | 232,
BRI+RZe %65 0,2020 316436 376,36 316,36 316,38
BR 278 278 278 278
Débits vaveurs le long de la colonne
Sens reflux Avec reflux circulant
{circulant P.A P.A. Sup
5 T/h Inferieur 1T cas aemﬁnq_‘
ZSo+R+(HpO) g4345 | 694,61 7955 653 638
550+Rc+(H20)f+3+21298,25 1257 1186 1150
ZS.'+R]+(H2O)£.+3+ZIBO‘I 1262 1195,5 1161
132+R2+(H20) £43 1146 1102 1026 1102
SS3+R3+(H20)f 868 820 820 820
VI+Vf+(HZO)f 752 752 752 752
Vo+(H0) ¢ 46,45 46445 46,45 116 5145
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On doit vérifier la qualité de fractionnement entre
les différentes coupes en l'ecart entre le 5% volume
de la coupe lourde et le 95% volume de la coupe lépgere
sur les "ASTM" des coupes.

La sélectivité du fractionnement est déterminée gréce
a 1'approximation de J.W Packie (Wuithier T, p528)

A- sans reflux circulant

a) débits volumiques des reflux internes

T/hr d;5 m> /hr

Re 956,965 | 05,7255 1 319,042
R, 846,185 |0,7973 1 061,313

R. |547,706 | 0,8309 659,172

b)gualité de fractionnement

Essence Kéroséne - G.0.léger -
total-Kéro G.0.léger G;0.Lourd
n |nbre de 6 26 11 5 20
plateaux
T Tiux T 319,00 T 061,53 559,172
m3/h {gterge Ri S | d oo Ry 166
w3ml St 461,736 602,822 7795354 | _ o4
' LG
taux de 2,86 Y526 @,85 i
reflux re
F=n X T, 17516 15,76 19,356 | 5,25 17
[ °oC |Pt 50% 207 ' 22 340
TBPS
f Tt -
| oC [Pt 50% 105 126 156
TBP.S '
Al
°C |différence | 102 146 184
Pt 504 '
Décalage | 22,5-3=19,5 28yk-3| 2L,5=3]35-3 | 51,55
GAP GAP © GAP GAP GAP

QZ
=) D=




Remarques

-Les points 50% sont déterminés a partir des TEP
des coupes suivant les soutirages inferieurs (i+1)

e

-Nous awons retranché 3°C du décalage(GAP) car nous
avons
-Nous
Lourd

t superieurs (i)

pris les points 50% TEP des coupes

autres sections qui sont aussi bonnes.

B- Avec reflux circulant

a) débits volumiques des reflux internes

remarquons que la section gasoil léger /rasoiL

a une trés grande sélectivité par rapport aux

1°TCas 2% 855 - -
T/h df{? m” /h| T/h d,° | n° /n
Ro |427,57 | 058309 514 46| 504,00 | 0,8309 606,57
b)qualité de fractionnement
ESsence totalf Kéroseno— Gas01il lég@r—?
-Kéroseéne GasO0il léger GasVil Lourd
n | p138Egu8° 6 6 11 26 20 5
m3/h reflux 1164 1114,610 928,13 286 514,46 606,57
interne R; ,
n2/m | Si 461,74 461,70 602,82| 602,82 779,35| 779,35
Taux de 2452 2441 1,54 10 0,66 0,78
reflux Te
F£nxr 15,100 14,46] 16,94] 39 13,2 3,9
%G PtBO%TBPstm 207 272 210
og 'PtEO%TBPS' 105 126 156
Différence™ 102 1h6 181
Pt50%
Décalage °C [0,2-3 | 6,25-3 22,5=-31 27,6=3|20,8=31 3, =%
CAP GAP GAT GAP GAP GAP

_IES'JJ{" —




T/h

Kﬁﬁl/ Th/h T/h ch%/ Th/h
VI+BRI | 935,5 230 511,71 |Résiadu| 277,875 213,3| 59 270, 223
(B,0)p| 13,155 7 556,4{G.0.L | 70,969 181 12 843, 202
G.0.1 | 147,281 154,2| 22 716, 051
Kéro 113,25 | 123,7] 14 010, 263
Ess 301,688 54,01 16 291, 152
Gaz 264437 Lk 926, 600
(H,0)p| 13,155[ 100, 1 1 216, 816
Q. 108 766, 700
Total 238 067,5 240 141, 0lo

En regardant ce tableau, nous Fremarquong une différence
entre la sortie et 1l'entrée du bilan thermique,

240 141,01 - 238 067,50 = 2 073,51 Th/h

Cette différence est due aux érreurs de lectures foites
sur abacues tels gue les enthalpiles.

Nous pouvons évaluer lferreur :

E

2 073,451

240 141,01

O L] E_ﬁ'6%

= 0,0086
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3-l CALCUL DE LA COLONNE A DISTILLATIOH

—— i —— S -

Quelque soit le type de plateau utilisé,le contact liquide
vapeur est assuré par l'echauffement de la vapeur a traveuy
des orifices ménagés sur le plateau.

Cette vapeur barbotte a travers la nappe liquide qui
s'écoule sur le plateau et dont le niveau est maintenu
par un déversoir au deld duquel une descente conduit le
liquide vers le plateau inferieur.

La traversée du plateau et du liquide par la vapeur Drovegue
une certaine perte de charge qui est fonction des débits
liquides et vapeurs des propriétés physiques des deux

phases et des caractéristiques dimensionnelle du plateau

La colonne est équipée de plateau a calottes les plus
répondu dans les industries pétroliéres,

En téte de colonne les calottes sont en acier au carbone
avec 4,5mm de surepaisseur de corrosion.

Au fond de colonne les calottes sont en acier au carbone
avec 13% Cr (épaisseur 2mm).

Estimation du diametre

—————— ——————————————— -

La colonne comporte deux diametres l'un pour la

rectification,l'autre pour 1l'épuisenment,

Section de rectification

Le diamétre sera fixé par le débit de vapeurs maximal.
Le plateau le plus chargé est celui de Kérosene.

-Vapeur 38, + R +(H20)f+2+3 = 1161 T/hr

1
-Liquide RI + S] = 824355 T/Hr

-36-



Détermination des masses volumigues ligquides et vapeurs

1-Liquide
Connaissant la densité du liquide & 15°C,on peut la
déterminer a une température voulu en utilisant un
abaque donnant "la variation de 1a densité des
hydrocarbures a l'etat liquide en fonction de 1la températu,e

a'p = 0,7973

3, =.0,627 g/cn’ = 627 Kg/m®
T

(WT, p80)

220°C

2=-Vapeur

On peut toujours considérer gu'un gaz ou des vapeurs
d'hydrocarbures sous une pression inferieure a 3atm ont
un comportement parfait permettent d'ecrire

PV — nRT _f = PM
B o= Y Rr

Calcul du poids moléculaire .

T/hr M Kmoles/h

35 Ll1,38 101,31 | 4 356,73
R, 706438 164,32 | 4 298,81
(B0), ot 13,15 18 730,83

A
Total 1161,00 124 9 386,357
1 67 X 124
g Fi s = 5,12 Kg/1

0,082 X L93

Qg
— N -



.Débits volumioguesg

5;

Q = m . _1161.107 . 226 757,81 mO/br
& 5? . 5y12 62 988 281 CmB/hr
=3
i j;n S RBEaEEae) U S
1

4 B2/ 365 298 Cm=/hr

Nombre de passes en haut de colonne est de 4 passes,

i
i)
e

Ly

Quatre passes

Etant donné que les débits liquide et vapeur sont
élevés, les abagues et les méthodes ne sont pas
suffisants pour la détermination du diamétre;

la dimension a été établi par la section mécanique
du constructeur "Snam Progetti" en ce qui concerne
la raffinerie de Skikda,

Ce diamétre vaut : 8100 mm.



Section d'epuisement

Le diametre sera fixé par le débit de vapeur minimal.
Le plateau le moins chargé est au fond de colonne.

-Vapeur Vf 3 (HZO)f = L4LE,45 T/hr
-Liquide BRI + Ry, = 316,36 T/hr

Détermination des masses volumiques liquide et vapeur

1-Liquide

dTE = 0,9020

} 'Jci.: 0,684 ,‘g‘;/Cm3 = 684 Kg,‘/m'-5
(WT] p80)

T = 365°C

2-Vapeur
_5 PM

Y pr

Calcul du poids moléculaire

.T/h M Kmoles/hy

Ve | 38,478 | au0 Ry
(m,0) | 7,975 18 | uu3,060
Total | 46,45 77 603, 40

$_ 24258 % 77 3,32 g/1
v 0,082 X 638

Débits volumiques

5
QV - 46,45010 - 13 99] m?h_r — 3 (QIQ‘6 37(? Cm5/8
5532

-8Q=



3
1 . 5
a = 3 6é§i 10 = 462,51 pd/my = 128 476 Cud/a

Nombre de passe en bas de colonne est de 2 passes.,

-

Etant donné que le diamétre réelle de la colonne est de
3600 mm donc le choix du diamétre des calottes est donné
par le "tableau V.3.5 wuithier tome 2 page 1216"

Diamétre colonne 3600mm Diametre calotte 6 (4Tows

—_—

«Surface minimale des fentes

O = 2 A NE -5/

Qv
e ~mm :
Z\le( %_ iv)/fv

:tmasses volumiques respectivements licuide et Vaprew
l » v q p 4

QV :Débit volumique vapeur
sSurface des fentes

tHauteur des fentes

7. sCoefficient de forme

-Détermination du coefficient de forme

La valeur de Z n'est fonction que du rapport

Cs
{5=

Cp

CS: Largeur de la fente aun sommet
Cy? Largeur de la fente a la base
p = 0,5 (fentes trapézoides) | Z = 14,06
(WT- p!20h)

-0 =



Af it 3 U86 3?9 - 'IO 825,14, sz

=y 4
14,06 \l 5018w OHE2eE
3,32

«Surface allouée aux calottes

Le rapport de Af a la surface allouée aux calottes est
donnée par le "tableau V.3.7 wuithier tome 2 page 12191,
il est fonction du diameétre calotte et 1a disposition
des calottes repérées par le coefficient %,

d, = 15
€ 2l rapport = 0,20
s
Surface allouée aux calottes : 10 Cedsh = 54 1270,
0,20

oEstimation du diamétr

—

Si on éstime que 1l'air allouée aux calottes représente
65% de 1'air totale du plateau

12 2
= e NeT 83 272,31 Cm
p 0,65
11 0° LA \[wxez 272,31
A= — > D - __,____2 = +450 ) 2,
Pk ”‘\ T \ 3,14

qﬂ = 3 256 mm

d'od [D= 1,1 D




Hauteur de la colonne

W/Y//{/W A 1w
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Parmis ces hauteurs hi, il y'a ceux qui sont normalisées
et ceux qui peuvent se calculer a partir de la formule
suivante:

h; = espacement X (N; - 1)
Ny nombre de plateaux

oLes hauteurs normalisées ¢ h h h sh

18 25 58y sy Sl

h10 ’h12 ,hM ’h16 , dont les valeurs sont les suivants
respectivements : 900mm,1 550mm,1 550mm,850mm,1 500mnm,
1 600mm,1 625mm,1 320mmy3 700mm.

.Les hauteurs calculées
eme eme
-h2 est la hauteur entre le L6 plateau et le 52

plateau,dont 1l'espacement entre les plateaux est de
965mm d'ou

hy = 965X(7-1) = 5 790mm

eme eme
"hh hauteur entre le 35 et 45 plateau dont

1'espacement est de 580mm

hbr = 580%X(11=1) = 5 800mm

eme eme
-h_ hauteur entre 22°" et 32 . plateau dont 1l'espacement
est de 580mm

eme eme
-hg hauteur entre 15 et 27 plateau dont 1'espacement

est de 610mm
hg = 610X(8-1) = 4 270mm

eme eme
-hiihauteur entre 12 et 14 plateau dont 1'espacement
est de 860mm

h1]= 860){(5-1) = 1 ?20,'!'17'!‘.



eme eme
-h13 hauteur entre 6 et 11 plateau dont 1l'espacement

est de 610mm
hl;- 610X(b-1) 3 050mm
15 hauteur entre 1 et 5 plateau dont 1l'espacement
est de 610mm

h15= 610X(5-1) = 2 440mm

hauteur globale

H = 900+5 790+1 550+5 800+1 550+860+1 500+5 £00
+4 27041 600+1 720+1 625+3 050+1 320+2 LLO
+3 700

H = 40 835mm

o ———— . —— i —————————— e S o

= Lo PR
e, : epalsseur de base

: pression relative de service

contrainte maximum

P
R : rayon
t
4

: coefficient de soudure

-epaisseur e = e, +%¢
be surepalsseur pour la corrosion
- — 0
T = Top #5096
-Valeurs des contraintes

oCoefficient de soudure : en premiére approximation

<= 0,85

.Contrainte maximum dépend

-de la nature du matériau

-de la température de service

~Oly -



2ection d*enrichissement

8 100
Rayon ¢ R = ——— = L4 050mm
Pression : P = 1,6 + 0,1 X 1,6 = 1,76atm

Température : T = 140 + 50 = 190°C

Contrainte max

—_— t = ‘}6?

(A.C p345)

materiau : acier au carbome SA 285C
T =190°¢

_ 1,76 X 4050
967 X 0,85 - 0,6 X 1,76

Section d'epuisement

R. 3 600
2

= 1 &00mm

P= 2,258 + 0,1 X 2,258 = 2,5atm

T= 365 + 50 = 415°C
materiau : acier au carbone SA285C

t =773
(A.C p315)
- 2,5 X 1 800 _

0,85 X 773 = 0,6 X 2,5

e=?+3=10mm



L-Calcul du train d'echange de chaleur et d'un
exemple d'echangeur de chaleur

L-1 Préchauffage du brut

=2 Calcul d'un echangecur de chaleur



=1

PRECHAUFFAGE DU BRUT

——— — ——  ———— -

La charge alimente l'installation au moyen de pomves .
(brut charge topping) lesquelles aspirent directement des
réservoirs du brut.

La charge est préchauffée dans l'echangeur E, (brut-gasoil
léger) du cBté des tuyaux au dépens du gasoil léger.

La charge sortant du E1 est subtivisée en quatre lignes
paralléles qui alimentent du c®té des tuyaux quatre
échangeurs L, en paralléles respectivement (brut-t&te disf
atm) dans lesquels elle est préchauffée aux dépens des
vapeurs de t8te de la colonne Cqe

La charge sortant de E2 se reunit dans un seul courant

et entre le ballon de flash ou l'eau et les hydracarbures
les plus légers vaporisent.Ces vapeurs sont envoyées
directement dans la zone de flash de la colonne

atmosphérique Cqe

Le brut contenue dans le ballonypompé par les pompes est
préchauffé & travers les échangeurs E3 (brut-gasoil lour:
du cdté de l'enveloppe,aux dépends 'du gasoil lourd ; Eh
(brut-résidu) du c8té de l'enveloppe aux dépends du résid.
E5 (brut-pP.A superieﬁr) du cbté des tuyaux aux dépends dw
P.A superieur; E6 (brut-P.A inferieur ) du c8té de
l'enveloppe aux dépends du P.A inferieur.

La charge sortant du train d'echange se divise en deux
flux qui entrent dans les fours.,

Les fours fournissent la chaleur nécessaire pour chauffes
la charge jusqu'a la température nécessaire pour la
distillation.



Echangeurs | C8té Tube | C8té Calandre
E1 Brut G.0.léger
E2 Brut Vapeur de t8te
E3 G.O0.,lourd Brut
By Résidu Brut
ES Brut P.A.Supericur
E6 P.A.Inf Brut

Bilan sur 1'echangeur E2

Q. = (Ess Total + Reflux) (HT; - # ) + Condensat AH

{0 100
= ' v - B )
+ Vapeur d'eau (H1MO B 00
ENTREE
To G dl5 T/n | Kcal/Kd Th/n
C, 140 0,37k 0, Ll 220 96,8
Cs 1140 0,508 5,30 210 [1113,0
ic), 140 0,584 3,00 200 600,0
nC 140 0,584 | 17,70 208 [5681,6
Total 2644l 5191, 4
SORTIE
ToC :i5 T/h Kcal/Kg Th/h
c, 100 0,374 0, Ll 200 88,0
C3 100 0,508 5430 190 [1007,0
iC), 100 0,58 3,00 168 501, 0
nC, 100 0,584 | 17,70 188  [3327,6
Total 26,141 102646
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-Quantité de chaleur échangée par le condensat

mAH = 5491,4 - 4926,6 = 564,8 Th/h

Les Enthalpies de l'ethane,propane,iso et normal
butane sont déterminées a partir des abaques CWT] p93-9; )

~Enthalpie Vapeur d'eau
B .= 651 Kcal/Kg
1407

1
H1OO= 100 Kcal/Kg

Qe = 681,656 (202,15 = 54) + 564,8 + 13,155
(651 - 100)
Qc = 108 777.Th/h

Nous avons effectué ce calcul,en considérant qu'a
1'entrée de 1l'echangeur E2 nous avons que des vapeurs et
quta la sortie des liquides d'ou la quantité de chaleur
108 777 Th/h pourait®tre réxupéré.

Mais pratiquement nous avons un echangeur qui peut
échangé que 51 900 Th/h car les vapeurs de t8tc sont
condensées partiellement,

Le liquide condensé et séparé dans le ballon de reflux
de la colonne atmosﬁhérique et les vapeurs sertante

se subdivisent en deux courants paralléles qui se
condensent ultérieurement dans les réfrigérants.



Quantité de chaleur échangée

Echangeurs Quaﬁti3319ﬁ Chaleur

E1 9 000 000

E2. 51 900 000

E3 7 370 000

E4 5 200 000

E5 1 960 000

E6 1 9GO0 0CO
Total 77 330 000

Fours de 1l'uniteé

Le circuit de récupération

de chaleur permet de
réchauffer le brut jusqu'a 190°C,

Le bilan des deux fours s'etablit comme suit :

ctat q?f T ¢ T/hr | Keal/Kg| Th/hr
VI v 0,7761 | 340 | 678,7 261 177 140,70
BRI L 0,9027 | 340 | 232,4 200 L6 180,00
VI+BRI L+V 911, 1 22% 620,70
BRUT 0,8041 | 190 911 ,1 104 oL 754,44
Q = 223 620,70 - 9L 75L,4 = 128 866,3% Th/hr

four




LES TEMPERATURES AU NINEAU 9DfS ECHAN GEURS

ECHAN GEUR E1 EZ EA El ES EC
VAPELR :
FLUIDE BRUT| 6.0.8 | BRUT | 56 ™ Brut| G| srut | Restho| skut] 55 | aror | FA
DEBIT T/hn BY,5 |28 B S| caket] M| 0,969 IMA | ms| e | 59 | ama | ne
= 45 -

DENSITE dq"’ 0,80k 0,§3221 0,30kl - o,fou1 | o ISH] 0,35k 0912 |0 Bou1| 0,122 | 0 3out| 0953

QUANIITE DE 6 5 i 6

AN PR 9. 40 51,9 A0 7,37 10 5 AP A,96 A€ 49 /¢
K@l /hn

ENTHALPIE Js’au*riéﬁ 4 15§ ub.b i 99.20 | 291 A0l | 2M30| DI | 458 AoL 839 |
keal / kg

ENTHALPIE O SORTIE | kb | 97 |400.90] _ 9430 | 903 | 0%.59( 100 | AmL]| Ao | B0
KCqC/kq

TENPERATURE 15 210 Lo Ahp | S 30l 132 | 359 | 435 | 3o | 190 310

PENTREE °C

HEHPE AATUAE wo | 0 |0 | o0 | 172 | ma | A5 | 3548 | 150 | 219 | 90 | By

bE SORTIE T i |




R-2 CAICUL D'UN ECHARGEUR DE CHALEUR

Dans l'industrie de raffinage et de la pétrochimie

de tous les facteurs nécessaires a2 1l'élaboration d'un

produit,l'un des plus important est la température.

Que ce Boit pour chauffer,vaporiser ou condenscr nous

trouverons toujours a la bace de ces opérations des

échangeur de chaleur,

ces appareils sont donc integrés au sein d'une unité avaht

les autres organes thermiques,tels que fours et

aéroréfrigérant pour obtenir la solution la plus économﬁ«t
compte tenu des procédés et des conditions particuliere
d'implantation de l'usine.

Le prix de revient de l'echangeur et son cofit opératoire

dépendant en partie du choix du c8té de circulation des

fluides ; l'examen des propriétés et de l'etat physique
permet de choisir le c8té d'ecoulement le mieux approprk;

Nous retrouverons c8té tube :

-Le fluide le plus corrosif pour éviter l'emploi d'aciey
spéciaux dans la calandre et faciliter les réparations
par remplacement du faisceau tubulaire.

~Le fluide dont la pression est la plus élevée pour
abaisser le prix de revient de l'appareil.

-Le fluide ayant la température la rlus élevée pour
faciliter la résolution des problémes de dilatation
et diminuer les pertes thermiques.

-Le fluide le plus salissant,généralement en raicon des
possibilités de nettoyage mécanique interne des tubes

sans démontage du faisceau.

Le calcul des echangeurs utilisés a la raffinerie est
identique nous procéderons alors 4 un seul exemple de
calcul "echanpeur E1"

1N



Présentation de l'echangeur E1

Type A.E.S

Faisceau

Calandre

Type de materiau :

Nombre de tube : 1
Longueur des tubes
Diamétre des tubes
BWG
Pas
Nombre de passe

Diamétre interieur
Epaisseur
Longueur

Nombre de chicane

180

L]

3 048mm

5/h"

14

1Y carré renversée
2

1 067mm
1% mm

L 583mm
10

Espacement entre-chicane : 215mm

Pas
Nombre de passe

Les fluides en circulation

carée reversae
1

Acier au carbone

Caractéristiques cété tube c8té calandre
Fluide Brut GasOil 1léger
Débit Kg/hr 937 500 147 281

i 1
Densité d45 0, 80/41 0,8322
Température d'entrée °C 15 270
Température de sortie °C L0 180
Enthalpie d'entrée Kcal/Kg 7 158
Enthalpie de sortieKcal/Kg L6,6 97
Pression d'entrée Kg/Cm@ 9,8 1,26
Resistance d'encrassement 0,0004 0,0004

hm® °C/Kcal

-105=



Principe de fonctionnement de 1l'echangeur de chsleur par

surface

Un fluide chaud & refroidir,céde de la chaleur a un

fluide froid,a réchauffer a travers une paroi métallique.
T1 ¢ température du fluide chaud

température de la paroi c®té fluide chaud

. e
ta : température de la paroi cdté fluide froid
t1 : température du fluide froid
h, , h, coefficient de film
! & {
¢ b 1
< =)
b 5 FLULDE FRold
FLVISE - = A E |
CHAUP o
hy ‘w‘i——i“

Le débit de chaleur se transmet du fluide chaud au
fluide froid en recontrant les trois résistances

suivantes en secrie.

Ry =—: resistance au transfert par convection entre

le sein du fluide chaud a T] et la paroi T2

Rp =— 3 resistance au transfert par conduction a
- travers la paroi
R ] - - . L]
2 =S résistance au transfert par convection entre

la paroi a t2 et le sein du fluide froid

L'encrassenent éventuel de la surface d'echange introduit
une resistance supplémentaire appelée resistance
d'encrassement,elle augmente la resistance globale,

—10h -



diminue le coefficient de transfert ainsi que le flux
de chaleur. '

~Détermination du coefficient de transfert pronre

Détermination du coefficient de transfert de film
c®té tube

pRUT 45T e

L 4

GASoIL gy 27 o'e
—calcul de la température de sortie du brut
soit q la quantité de chaleur gagnée par le brut
e At = s
q = mcp (ta t-I ) = m(H2 a‘I-I )

Hoeeke e i oo 000 - e L e e e sl TR
2 '% 1 = ?5?,5 103 { Ul / g
H2= 16,6 Kcal/Kg ]

-calcul de la température de sortie du gasoil léger

soit Q la quantité de chaleur cédée par le gasoil leye
Q = MC, (T, - T,) = M(H, - Hy)

Q 9 10 ,
= 0 = 158 L = Kcal/Kg
@ 1 M L 147 2681 2 /Ke
H,= 97 Kcal/Kg
2 T5 = 180°C (WT. O8)
a e le
4°= 0,8322 p B
L
-section par passe
2 -
_Np 4y 1180 x 3,14 x (14,84 10 3)2 D
at= = 04102 1
ntx L 2 x L

165 -



-vitesse massique

— -— —_— 2 o -4
Gt_ - 0,102 : 3 200 5553]‘ KE;/m 5]

“—caractéristiques du fluide a t. (température calorifiwa

.température calorifique c8té tube

At d: T2 - t1 = 180 - 15 = 165°(C
froi
Atch L T, - t, = 270 - 4O = 230°C
a
At -
: 165
froid = — = 0,72
a‘1-’chaud 230

soit tm la température moyenne entre 1l'entrée et
la sortie du gasoil.
270 + 180

= = 225°C
£l 2

déterminant la densité du gasoil léger a tm = 225P€

di25 = di0—0,00075(225—20) = 0,8322 - 0,00075(225- 2)
225 -
: K 051
AT = T.‘ - T‘2 = 2?0 - 180 = 90°C (WTE p‘]c.;ﬁ.(‘))
K, = 0,1
F. = 0,46
At A (WT? p1080)
froid _ 0,72 -
aichaud
to=ty +# F (&, - t;) =15+ 0,46 ( 40 - 15 )
t, = 26,5°C

~106=




{e: viscosité a la température de tube

J
Nu-_—.__._r.l__._ 4’&:1
Pr—T/5
Re = 1 - J
e 9 733 . -
Nu = 80 —75 = 210,5
(18,22)

«coefficient de transfert du film

AN 210,5 x 0,118

hy =

A o sl e ie S

(WT, p1077)

= 1 674 Kcal/hp2 o

h, 't coefficient de transfert de film rapporté a 1a

surface exterieure

10

hy =hy % - 16y e84
do

~Détermination du coefficient de

19,05 10

1 304,05Kcal /hrfe

transfert c8té calandre

Nous avons pour 1a disposition des tubes pas carré

reversé,d'on la section par calandre est exprimée par

D
acp = Y2 = c (p-4,)B
p

Dc-: damétre de la calandre

'p ¢ pas des tubes
B : espace entre chicane

129 : = = :
aep = Va2 »067 = ( 25,4 10 3- 19,05 10 3) 215 103
25,4 10 :
-vitesse massique
. 1
GCT M = L7 281 = 505,08 Kg/m2 s

a,m 0,081 x 3 600

~108=~



—caractéristiques du fluide A TC (température cnlorifﬁd

.densité

q22Tely
L

20
A

= 0,8322-0,00075(221,4-20)=0,6812

dy~ - 0,00075(221,4-20)

.Chaleur spécifique
°API
T

58553 | c
o = 221,4°C(430,5°F) Cp

0,555 Btu/Lbr

i

n

il

0,555 Kcal/Kj‘z_

.conductivité thermique

T, = 1430,5°F s A = 0,072Btu/5q °F h

A = 0,072 x 1,487 = 0,107 Kcal/nm °C
.Viscosité
To = 430,5°F ¥ = 0;20Cst ’
' = 0320 10 %n% /s

3

A - 37 0,6812 10° x 0,20 10™° = 0,136 10 2Ke/ms

.nombre de Reynolds

Re - DeGer

A
De : diametre équivalent
2 . . “Hiip
. bp 4 x (25,4 10°) -
o e - 19,05 10
e m (19,05 1072)
D, = 0,024m
R - 0s02h X 505,08 _ g9 45,
& 0,036 1072
.nombre de Prandtl
pr - CpA _ 0,555 x 0,136 1075x 3 600
A 0,107
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.nombre de Nlusselt
ho 4. Ih

Nz —————— =

A pr-1/3 g1

1oy iy i
b = (—{}t—:) )[L: viscosité du fluide a 1a
température du tube

Re = 89 132

> Jh &
N £r 117,20
u = e =
(2,53)1/3 i

—coefficient de transfert du film

On corrige hi

o

du tube et les termes

de - (,-{ )’i‘ﬂ-f i 4’&:(4' o fu

D R D M S e S i e et S D s k. S i D i S B i S s e e s . s i S o

% (3

soit tt supposée ‘;ﬁLcl tc

t supp=ttCalcu1ée oui recalculer ty : hiocorrigé _

refaire une

non

ttsupp 4 tt calculée

nouvelle itération

86

&1

et hi en calculant la température

Calcuqufﬂ‘f

h,

(4]

corrigd

La température du tube est éxprimée par :

hy /4
Te- (r. = ¢t )
(& c
ho hio
—_— <+
d’c, d’h

110




LES DITFFERENTES ITERATI 6N G
TEMPERATURE (3 c ) 9 he Mty TEHPEAATURE
d 46! (6.0%) g P e B A
srvesee | A Al A A 0 Rl B g
Ao | 250 | oMb | &u3 | 0,347 | 63> [4.46L | 442032 | o%00 | 65348 | 9528
00 | 100 | ot | T | o1n2 | ul 1,248 | 436,00 | o430 | CEAL2| WA
90 | 28 | o5k | W2s | onH | 251 [ A | 113800 | 038 | Goloo| K32




d'oli la température du tube tt = 98°C

hs 130440
B = eidan o OUBES. o Keal /hm® o
i
Seor 4 1,146
h CCy e
h - = = 2 22 = 66}—} Kcal/l’lma oG
°cor be 0,787 ~

calcul du coefficient de transfert propre

hs h 1138 x 664"
U = i = - I¥19355KC31AJ?-'
p h. + h, 1138 + 664

o

1

Calcul du coefficient de transfert sale
I1 est éxprimé par la formule suivante

Q
Q

Us: coefficient de transfert sale

I

US AT (DTIM)

quantité de chaleur échangée

F : facteur de correction
DTLM : difference de température logarithmique
moyenne °C

-~determination du coefficient de correction
I1 dépend de E et de R

t, - t, 40 - 15
E = = = 0,098
'I'1 - t] 270 - 15
mc 93755 10°% 0,32 2
R = = ?. = 3,6
MC 147,81 107 x 0,554
RBi='3.6

~112=



- =calcul de la surface d'echange

A

Md, 1 N = 3,14 (19,05 1072) x 3,018 x 11%0
A = 215,85 p=
-=calcul de la DTLM

prIM = At2 - st
Ln t2
t
Ata = T.I - T}Z = 270 - LO =230°C
b e - = 180 - 15 =165°C
=l s b o0 - 4
T 230
165
Q 9 10°
Ug = =
A F (DTLM) 215525 x T = 195,7

U_ = 213,65 Kcal/hm® °C

5

I

Up >-US d'od l'echangeur fonctionne hicn
pendant une certaine période avant

son encrasserment

Calcul des pertes de charge

La determination de la perte de charge admissible dans
un echangeur est le resultat d'un compromis entre les
investissements propres,d'une part a l'appareil,d'autre
part aux équipements annexes : tels que pompes et
compresseurs,et le cofit opératoire de ces derniers.

En effet,1'adaptation de pertes de charge élevées dans
un echangeur améliore les régimes d'ecoulement,donc le
coefficient de transfert,il en resulte une reduction de
la surface,



pertes de charge c¢B8té tube

La perte de charge est proportionnelle au carré de la
vitesse massique

AP, (By5)°

AP,

Puisque la section de passage

i

A
4 Pta Va \ Vo <
— A Pt = Apt ox
8P, v ) 2 1
1

vy

Pratiquemetit la perte de charge AP, = 1,6 Kg/Cm2

Lpour un débit

production de
Pour un débit
de production

d'on

.=
1

V] = 900 m3 /h représentant un tauyx de

75%.

volumique du brut de 1166 m- /hyle débit

est de V, = 1166 x 0,75 = 874,5 n3 /n

8P = 1,6 874s5

1,51 Kg/Cm2
90C

pertes de charge c8té calandre

La perte de charge claculée par 1l'equation de Fanning

modi fiée

AP

ct

=
o
1]

=
o]

AP

2
fctGet(Ne + 1)De
3 D, %

coefficient de friction qui dépend
du Reynolds

89 132 s f, = 0,10,

nombre de chicane (WT2 p1077)

05164 x (505,08)% (10+1) % 1,067

681,2 x 0,024 x 0,787
. 0,38 Kg/Cm2

-1 -
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5~ CALCUL DE_FOUR_DE_10PFTiG

Le r8le joué par les fours dans les unités pétroliéres

et 'pétrochimiques est important.

La défaillance du four ou tout simplement de 1'un de ses
accessoirs entralne des arrt de 1'unité.

Les conséquences économiques de ces arr®t sont d'autant
plus grandes que l'unité est importante.

Les fours sont incorporés au train d'echange afin d'apporke
la chaleur complémentaire pour réchauffer un fluide.

Le dimmensionnement d'un four pétrolier fait appel aux

lois de la thermique, de la mécanique des fluides et de

la thermodynamique appliqué aux hydrocarbures.

I1 faut toutefois ajouter que ces lois .sont corrigécs par
des coefficients pratiques éprouvés durant de longues
années d'experience qui repose sur un suivi des install atiw

plus généralement,sur les études statistigques.

Ll ==t

La combustion dans les fours pétroliers se fait dans unec
chambre ‘appelée zone de rayonnement.

La combustion s'effectue a 1l'aide de brflleurs capable de
brfiler des combustibles gazeux.

La combustion s'effectue selon les éguations de reactions
classiques avec des éxcés d'alr variant de 10% a /0% seloy
les équipement de chauffe,

Nature du combustible

Un systhéme de fuel gas 4 été projetté a la raflinerie
pour fournir le gaz aux chaudiéres de la centrale d'cnergie
et aux fours installés dans les unités de processus.

Le systhéme est aliment®& par un fuel gas produit en
raffineriey,mélangé a un gaz naturel provenant du gazoduc.

G



51 le gaz naturel venait & manquer,le fuel gaz serait
complété avec du gaz butane vaporisé.

L'analyse du fuel gas a donnée les résultats suivants.

Composition %Wol PM
C] 74’76 ]6

Co 9’89 30

Cs 9,22 | Ly
1CL, 0,79 | 58
nC‘y_* ],01 58
iC5 0,08 72
nCZ 0,08 | 72

2 : Lg17 28
Total -~ |oo,00 | 21

Réactions de combustion

Connaissant la composition des combustibles et 1'excés dl
nous resoudrons l'equation de reaction afin de déterminer
la composition des gaz provenant de la combustion pour
dimensionner le four et evaluer la quantité de produits
agressifs libérée,

Ces reactions permettent aussi dc calculer la quantité
d'alr nécessaire au brfilleur aussi la composition et 1a
quantité de fumées séches et humides produites.

Les reactions

No + Op 2NO

CR, € 20, - 00, + 2E.0)
Colig+ Lo, »2C0,+ 3H,0
C5Hg+ 502 3C0,+ 4H,0
04H16%§02 4CO,+ 5H,O
CoHyp +805, 500+ 6H,0

~116



COHMPODSIT1IO0KN DES T—UHEZE.‘E:
Cormpbosay /ZNel O, pown oy ConPoSAnTS
Combushon ¢ 0 LEO' o, N, N O
C, L,76¢ | w3s2 ,36 | Aus,s2 (2
C 3,89 | 315 | 19,38 | 23,6 <,
Cs Jodd (AT 23,66 36,91 g
iQ 0,}5 5;15'§ 3I4{0 3]65 ’C‘(
H.C; 1|'1 Gl{cs I'||':’l‘I 5;"5 \'LCK
i G 0,08 6 bl ol o, k3 1 G
n G 0,08 0,6l oL o,u8 n G
N, WE ] W17 - 2650 w31l | A6 an
TOTAL 100,00 | 2u?,335 13,04 520,55 W9 uPF| 11617 £.3y ‘T6TAL
§:3L A6, 20 3.4 iL# 0, 5% ANoL
] % doms 2'exces dlain L9, uH
0 doms 4'alnr de 236,960 .
Combustion Voluhe
| N, doas aa de | 1126,740 1 557, 31% PES
: combuskion
| = FUREED
Qn de Com buston 1 K1%>.632

5 7 .



Vapeur d'eau dans 1'air de combustion

Tension de vapeur de 1l'eau & 20°C : 17, immHg
Humidité relative : 80%
Quantité d'eau dans 1'air de combustion

17,4 X 0,8
?60 = 1?31{\

X 1 413,632 = 26,5m>

Analyse des fumées seéches

Composants Vol m3 %Vol
Co2 150,20 9,98
02 LO,4771 3,79
Np 1116,77 | 85,59
NO 8’51}‘ O, 61{-

Total 1304,787] 100,00

Les principaux produits agressifs contenue dans les
fumées produites par le combustible sont le CO2 et le No
donc la connaissance de la teneur de ces produits s'impdse
du fait de la réglementation sur la pollution
atmosphérique,

Masse volumique des fumées

Composants »Vol PM
002 8:36 Ly

H>0 16422 18

0> 5518 352

N2 o W78 28

NO 0,53 20
lotal 100,00 28

.Poids spécifiques des fumées {S/Nm3 :
- -3
Mini10 . TM3V410
$£0,0224n; ~ 00,0224 PAN

Mj® poids moléculaire

ni: nombre de mole

~118=~



2 785,34 10> 3
3. = 1,24Kg/Nm
0,022 X 100

.Volume spécifique des fumées NmB/Kg :

1 1
poids spécifiques des fumées 1524

.Débit de fumées pour le3de_gaz
Pour 100Nm de gaz COmbqstible
- Z

1Nm~

Débit : 15,6MNm>

Masse volumigque du combustible

MV, 1072 2 131,22 for

3
= 0,9514Kg/Nm>

0,022 3V, 0,022 X 100

.Masse totale du fuel gas

m = 0,9514 X 100 = 95, 14Kg

.Masse totale des fumées
m= 1,24 X 1 557,317 = 1 931,07Kg

Pour 95,14Kg de fuel gas 1 931,07Kg de |

fum
1 931,07 2%

W

1Kg

Vv

95, 14
I1 faut donc 19Kg d'air pour 1Kg de gaz

-Quantité de chaleur dégagée par la combustion do
1Kg de combustible

Pouvoir calorificque inferieur

Pouvoir calorifique =

inferieur Kcal masse volumique de combustible
10 707
PCI = = 11 254 Keal
00,9514 .

it



-Chaleur sensible de 1l'air a 20°C

Q = mC AT = 19 X 0,24 X 20 = 91,2Kcal
-Chaleur sensible du gaz a 20°C

Q = meAT =1 X 0,5 X 20 = 10Kcal

d'ou la quantité de chaleur totale
Q= 11 254 + 91,2 + 10 = 11 355Kcal

Enthalpie des fumées
L'enthalpie des fumées est fonction de la chaleur

spécifique des fumées.

IEtablissement de l'equation pour le calcul de 1a chaleur
spécifique de la fumée. .
Pour 0,,N;,N0  C = 6,8 + 12 107 't

Hy0 Co= 8,1 + 58 1074
CO, C = 8,5+ 74 107

.Détermination du poids moléculaire 0p,N5,NO
Composants nbrgo?gs -

02 2 208,79 | 32

NO 252 30
Total 52 437,00 28

.Détermination du pourcentage molaire

Composants | nbre Egles PM %mol
62+N2+N0 52 137,00 28 752
H,0 11 273,66 18 16,22
CO? 5 Q12,5 Ll 8,36
Total 69 523,00 28 100,00

=120=



C,= 0,7542 X (6,8 + 12 107*¢) + 0,1622 % (8,1 + 58 107
1 E

+ 0,0836 X (8,5 + 74 10 *t¢)
C,= 75153 + 0,00246t
0,246

Cl= 79155 4
p 100

t Kcal/Kmole °C

C = 0,257 + 8,83 10°_ Y  kcal/kgoc
p 100

Enthalpie des fumées pour 1Kg de combustible

H=20Ct Keal
H =20 X (0,257 + 8,83 10"5_T;5* ) Xt
H= 5,14t + 176,6 1072t2 -

Température °C | 100 (200 |300 |400 |500 |600 |700 800 | 900

fggtgg%lggﬁs 5932111,0[(17,0123,4]|30,1 3742 |hh 46 |52,4| 60,6
les fumées

Température °C | 1000|1100[1200] 130013301334

“3e chaleur 69,1(78,0(87,1|96,7(99,6]100,0

estan
{eg ?ﬁrﬁéggns

Débit de combustible et de fumées

.Débit de _ quantité de chaleur totale
combustible

pouvoir calorifique
-calcul de la quantité de chaleur totale

débit du brut : 455,55 T/hr
température d'entrée : 1G0°C Hean = 104Kcal/Kg

température de sortie : 3.0°C @

N - |

4o = 21&,57cnlﬁ?

quantité de chaleur absorbée par le brut
- 455555 X (214,45 - 104) = 50 338 27,Kcal/hr
Le rendement est de 80% d'oy la quantité de
chaleur totale est de
50 338 275
0,8

= (2 922 &4L4Kecal/hr

Débit de combustible .

-121-
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F4
62 922 euL - 5 877Kg/hr = 6 177Nm”/hr

10 707

Débit de fumées :

5 877 X 20 = 117 540Kg/hr = 94 7{:"'0N!2'lj/hr‘

———————————— ———

Si 1'on se fixe les caractéristiques dimensionrelles

alnsl que le nombre des tubes d'une zone de radiation,

il est possible de calculer quelle fraction de l1a

quantité de chaleur libérée par la combustion sera

transmise par radiation du fluide circulant dans les

tubes ; de plus on pourra également déterminer 1la
température des fumées a la sortie de .cette zone de

radiation.

Wilson,Lobo. et Hottel proposent 1la formule suivante
pour calculer la fraction de la chaleur libéréc

¢’ .

Qi

APT:aire des parols réfractaires devant lesquel

1

c? “Q/ART €

6 940

S

fraction de la chaleur libérée qui est
absorbée par radiation

poids d'air de combustible : 20Kg
chaleur libérée par la combustion

sont montés les tubes

A”T = LNC L : longueur decs tubes
N : nombre de tubes
C : entr'axe
App = 16,62 X 128 X 0,305
: 2
= 645m*
ART LS



&: fraction d'absorption des rangées de tubes

C 0,305
= — 1,82
D 0,168 £ = 0,90
A
radiation totale sur un (W p1173)
rangée -
D : diamétre exterieur d'un tube
1
R = o = 0’511’
20V6a 922 844/649 X 0,9
1 +

6 940

Quantité de chaleur absorbée en radiation

Q = RQqp= 0,514 X 62 922 841 - 32 3he 342 ¥eal fy,

Taux de transfert en radiation

y quantité de chaleur absorbée

surface exterieure des tubes
—surface exterieure des tubes

S
S

N n DL
128 X 3,14 X 0,168 X 16,62 = 1 125 2

e e L Keal/h n?
= 7753

]

Température residuelle des gaz

Hf " Htr

Hf

Hf ¢ enthalpie de combustion

Htf: enthalpie de fumées

Hi g

HeUI=R) =it 355 x =, SiL)

Hyp = 5,14t + 176,6 10 t2

1235



17656 107242 + 5,14t - 5 518,53 = 0

2 .
8=(5,14) ~ L x (176,6:107°) x (=5'518,53) = b5,y

t = -5,]4 + 65,14' = 8
2 % 176,86 10 2 g

Température de pseudo=fl amme

La température de pseudo-flamme Tpfreprésente la
température théorique maximale des produits de 1a
combustion si leur chaleur était constante et ¢pale a
la valeur moyenne entre Q0 et T
~chaleur spécifique moyenae de 0 & 834,50c
T = 0°C Co = 0,257 Kcal/Kg ©oC

T

83L,5°C cp = 0,331 Kcal/Kg oC

0,257 + 0,331

CPm = 2 = 0529 Kcal/Fp °oC
p -~ ©Nthalpie de combustion
i~ i
CPm X poids
11 355
J I = 1 23000

pf 0,29, X 20

5-3 CALCUL_DE_LA ZONE DE CONVECTION

_-——————_—-—-—_...-._.—.—.————-—_..-.—--—._.—

La zone de convection est constituée d'un faisceau de
tubes placés sur le trajet des fumées sortant de la zone
radiation et allant a la cheminée,

Température des fumées a l'entrée de la zone de convectio,

Si nous admettons 1% pour les pertes en zone de
radiation,les fumées de 1a zone de convection contienne

100=R-1 = 100=51,4-1 = 17,6% de la chaleur disponite

d'od t = 40°C 1ue sur le graphe donnant "la variation
du pourcentage de chaleur restant dans les fumées en
fonction de 13 température",

-12l -



Chaleur a transmettre en convection

Q. = Q- QR

Q : quantité de chaleur du brut
Qt: quantité de chaleur totale

R : fraction en chaleur totsle en zone de radiation |

Q =50 338 275 =~ 0,514 X 62 922 844 = 18 000 OCOKcally
c

Calcul du coefficient de transmission

—coefficient de convection pure hc:

275
o Cnad™ 03
= a
hc = 0,012 5 D]/j
Cp : chaleur massique moyenne des fumées Kcal/Kg °C
max - Vitesse massique des fumées & la section

minimale de passage Kg/h m

T : température moyenne des fumées °K

D : diamétre exterieur des tubes n

température moyenne des fumées

]

T 'k T 740 + 325

-—

= 532,5°C = 805,5%

T =
m 2 2
Chaleur massique moyenne 2 D52,5°%C

p = 05257 + 8,83 1070t
T00

Cp = 0,304 Kcal/Kg °C

Débit massique des fumées

Q= débit massigue

surface de paszage

surface de passage = surface de la zone de

convection = surface occunée par les tubes



surface de passage :
2465 x 16,62 = 4 x 16,62 x 0,141 = 34,7

o]

débit massique des fumdes :

117 540 .
m———— 5 587 Kgp/h n
S, 7
2/3 0,3
h, = 0,018 x 0,304 x (3 287) (805,5)

(05141) /2

h
c

17,65 Kcal/h me °C

=coefficient de rgdiation des gaz
hrg =(2,2 10 x T)= 8

T : température moyenne des fumées °K
hy, =(2,2 10 x 805,5) - 8 = 9,72 Kcal/h m2oC

he + hpg= 17,65 + 9,27 = 27,57 Kcal/h m2oC

-effet de la radiation des murs

hlﬁ Am
E(%) = 100 3
(hethrg+hy) At

: surface des murs de la zone de convection

9255 m®

5 5
1}

: surface des tubes :

=
LA

= MDLN = 3,14 x O,141X 16,62 x 16 = 118 m°

3
0,195 g( T )

100

facteur d'emission : 0,95

= N é'ﬂ‘
. I

¢ température moyenne des tubes (°K) éstimée
aT= 400°C = 673 °K

3
n = 05195 x 0,95 x Effgi_}_
100

h = 56,5 Kcal/h m2°C

=
1l

-126-




56,5 x 52,5
%

E = 100 (27.37 56575778 ® 30

~coefficient global du film
_100 + E ¢ 100 + 30
HoSLE bk, + B ) o 5C
100 100
ho= 35,58 Kcal/h m2 oC

X 27,37

Température du fluide sortie convection

AH quantité de chaleur en zone de convection
débit mascique du brut

18 000 000
AH = : > = 39,5 Kcal/Kg
455,5 10

&H:HS - he

HS: enthalpie de sortie du brut

He: enthalpie d'entrée du brut

HS= AH + He = 39,5 + 104 = 11,3,5 Kcal /Kg

B = T4h35,5 Kcal/Kg
S

%= 250 °C¢
15 .

d,”= 0,804 W1y p99)
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Lo prik de weovient debtraite.cat cia rfaf.lucrie variec

Les recettes proviennent de la veante

ixes liées 2 lleyisterice .'.',é.';':C de

d'en assurer la protection (assurances).

-Les salaires du personnel affe té & la coaduite de

Gl
"charges progoriionnelles" ou "varizbl

Les investissenents

Le montant des investissenents correspond a lz somze

[1]

cit dépeaser pour r

(o F

totale qu'une société

3

projet industriel afin d'afiectcr les difiérentes
opérations qui s'y rapportent,depuis les études
technico-économniques prélininaires jusqu'd la nise en

route effective des installaticons.



Fond de roulement

A, +

Il correspond a l'immobilisation terpoeraire,liée zu

fonctiocnnenent des installations el donnent lieu,
contrairenent aux autres iypes w'liuvestissenenis & une
récupération éventuelle.,

; Lculs éconorigues;le fond de

3 1l'année O,et compté avec le
récupérable a tout instaat en particulier aprés une
période de n snnées,correspgoncant ¢ lz durée de vie de

Le fond de roulemert ‘est constitué c'unc provision

al
charges,proauits chimigues divers,ca.alyseurs.
d

=Lz vzleur des gro

Il correspond & la récupératicn du czsital “nvestii
(c'est & dire a reconstituer les investiss its ides
instgllations au cours de leur péricde d'autivité mérme),

2 e 2 X B SR e Y e ey 2
Ces dépenses tiennent couplte uniguenenil des frais de
=1 P e S v 2 m AT et e s T Y ass 2 A
fonctionnenent des installations,z l'exceptiion de
1's orticssenent et au oziemsni des Satéed .o
S R VS R G B B SraC S (R S 45 1 By v Ak ol 20 Sl L Qo 4l La =l C L.S C 13 T

l.._l
3
W]
=
(9}
I
(M=
H
(]
0]
p—

Le temps de resnboursement

On l'a;gelle aussi temps de récupératiocn du cazpital




le démarrage des installations,c'est a dire zu montant

du capital amortiissable initizl.

Rentapilité

I1 existe de nObreuses méthodes peruettant d'apprécier
l1'econonie d'un projet,meis toutes ne sont pas
applicables telles quelles par suite de défauts
d'informations.
La rentabilité doit &tre au moins suffisante pour
répondre a deux impératifs:

-Assurer le maintien du capital de l'entreprise

investiscsements).

-Acquitter les intéréts dus zux préteurs et assurer

le rembourssements des enprunts,
Nous adopterons la méthode du taux de rentabilité interne
cette méthode est définie comme suite:
Le taux de rentabilité interne ir sdfun projet est égal
& la valeur du taux d'actualisation i,qui annule 1le
nénéfice actualisé sur n années nous devons donc

rechercher 1., ,tel gue:

.~ (CF)

z pp =80

oo G i)

-~
Q2
L=3)
~—
]

(VP—DP-FP- Ap) x (1-a) + A

P

&

N
Q
(e

S

o]

L1]

Czsh flows ou revenus efiectifs (difiérence
{1

recetties ¢t les dérences)

enore L

@
0
M

M

JUR

1'année p.

Dn % dépenses d'exploitations

Vp : Volume de ventes

Fp : intér®ts ou capitaux empruntés
AD : amoriissements

a : taux d'imposition
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Pour ce faire,nous construisons,las co

la variation des vénifices

en fonciion <u
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& ey P
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-Eiude du marche

Avant d'enireprendre l'evciution économigue d'ua
projetyil faudra disposer d'un certain nonbre
d'informations relatives & la situation du marché
auquet c'adressent les produits concernés.

Le marché d'une entreprise est la partie la plus
importante de son environnement,

est le glus important,wvue

b
4k

N

Dans le douaine du raffinage,le marcaé de: carburants
la desande qui croit d'année

en année cela se traduit par des donuées regroupées
dams des taztleaux,
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FVOLUTION DES VENTES
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Année YPds . Marché
Trieyieun : Brtord

1978 i 956 10¢ 10,66 | 16 47

1979 2 275 %03 I8 35l G 15

1980 2 408 086 13,06 | 15 03

1981 2 657 259 14,411 15 783

1982 2 806 947 15522 . 15 635

1985 5 158 719 1725154 15 279

1984 3 234 6L 17,5k | 15 203

1935 5 072 140 27951 15256

1986 289 219 28,69 | 13 149 281

1987 513 742 29390 | 12 924 758

1988 698 594 30,91 | 12 739 906

1929 928 200 52415 2 309 7¢

1990 227 200 53577 2 211 590

1991 £02 000 35,81 11 836 500
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1993 939 000 53,90 8
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2000 11 170 000 60,58 7
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ExoL U TIwn DES VZMIEY LM CARBURANTS

NARCHE INTERLEUR - MARCHE EXTERIEUA

9% prer 109l A989L



Le marché Interieur augmenterz de wlus en plus zu
dipend du mareché exterieur,car,lexvortation Lour
beys ezt souvent secondaire,

e e
znCcontre

e i
1997 oY les uarchés interieur

exterieur seront & égalité en ce oul concerne les
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Remargues

L'evolution des iourcentages en vente par
consomnation totale carburants marché Inte

—aatdialld

qu'a partir de 1988 la variation sera constante.

Ais-i,il faudra remarguer gue la consomaation en essence
normale est plus importante par rapport a l'esszsuce zuper
3 cartir de 1983,

Cela est due au zrix de vente plus élevé pour l'essence

Super,

51 nous voulons comparer la consomnation des Carburants

r rapuort au nombre d'havitants en Algérie,les chifires

Une comparaison sur 13aas est azscez suffisante pour dire
qu'un rarpert de 0,2% devant 0,3% n'est pas i-.ortant

et que l'augmentation de la consommation est due a
l'augnentation du nombre d'hatitants et que 1le
develoyupsznent technologique n'est pas significztif,

il

G e



ENOLUT1oN DES

(APACITES bDE

RAFFINERIE 0¢ SKIKpA :{RA.AKD

PRODU cTI0N EN QUANTITE
UNITE ¢ Towmes
hdu.._,u"":" 19% 0 2441 1932 1913 199 H 4995 1936 19 %7 198%
PROPANE 23 buS HY 952 b 913 6F 903 7 H26 SH 513 1 21 3 utL 93 {00
BUTA NE 93 F1d | 2 A3 | 313 LSk 303 Mo 35 353 313 HaH 332 L0 320 Th3¥ 316 150
NOKHALE 20 30 | A% b1 | 143 J8o A 539 M HI AS¥ 014 $5C AW 34 299 (¥ Aoo
SUPER In 1 W 3 3l M 32, Akl 336 Lok Loo 989 359 48 | 632 N2 293 A
NAPHTA (1132 95C | 130§ 193 | 2153 Vo | 2 (36 b | 3 22 ok3 | 285k 037 | 3 30f 243 |2 oke W) 346 083
JETAA+ LAHPA 2 5 Ab 133 Wb 419 No 1 LY 33 53 S 5§ 93k Hb 004 )
N
GAS o1 L o063 | 29069 Wb | § 220 346 | 4 osulgs7 | S 153 30 | 5 368 370 | £ 19k 6% | S€92 k3 [€ My s00 | !
FOeEL BTS | 1136188 |2 ASHS20| 3 A%k 93F | 3 Moo A6 | 3 S3u 185 | 3 Ch1 296 | k 35k of& | 4 %2F 136 | 4 oSo 009
BEN 2E NE 1] = - 13 Sto M1 13k 31 U3 33 L13 38 o4k .
ToLOENE ] ] ] 358 ) N 503 § 182 Y _
1. xyLENE ] - . . 9 su3 11 YéH 3 kb1 holl :
M. X LENE ) . _ 2y A1} 51 24 L u i £3¢ M o]
Eetal: - . Ly T2 10§ 17 139 9% | 130 161 4§ 134 §15
ARs MATI PUES
SevReLE
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EVWOLUTION IES VENTES "RAIK"

Mhnie Marché %Pds Marché Pds 4 Potal
Interieur Extericur
1980 115 429 555 3 140 996 | 96,5 5 256 425
98 . 287 422 1740 6 330 162 83 7 623 584
1982 T 490 241 11,5 1 417 132 8845 12 907 373
CR3 071 000 7 g 829 ii2 85 846 112
1981 3L 612 1742 11 718 081 | 82,8 15 455 295
985 96 Soé 19,7 10 295 419 | 80,3 13 691 985
Slale 051 832 19,4 12 643 847 80,6 15 085 679
057 870 706 19,2 11 947 L18 | 80,8 14 818 184
"RATK" ! rafiinerie de Skikds

=14




Renargue

Le partage de la production eatre le marché Inte-iecur
et le marché exterieur est basé sur les données de 1'etude
du marché, des ventes en 1987 des produits de 1z
raffinerie de Skikda et de 1l'evolution du pourceztage

eii veute depuis 1980,

Aussi, la production au sein de la raffinerie depuis le
dénarrage dénote une augrentation a gartlr de 1994

de l'essence Norumale par rapport & 1'essence suner,
da'oly, nous avons utilisé cetite information pour faire

e rarlage du pool des essences entre la norizle et le

=15=



Produits Marché Interieur Marché Exterieur
DA/T DA/T
Propane 751522 658,55
tutane 1224,75 =
Ess normale 2286, 14 -
Ess_Su;cr 3844 ,53 017471
Naphta - 779426
Réro Jet Al 1151,90 =
G2s0il 828,24 783,64
Fuel BTS 511,34 612567
Benzéne - 17771 ,41
Toluéne 295L,60 -
MEl Xyléne 2410,19 1147 ,61
P.Xyléne - 1771,30

Source :

Raffiierie de SKIKDA

=16




VOLUME DES VENTES MARCEE INTZIIEUR

MARCHE A

Produits Quantité Prix Vent
- (Tonnes) (D

75 Q70 gl = 2¢ 597 570
Propzne 93 990 25l (R o T
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| % 222 70
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MARCH: B

e ——

Prad:d + o - - ] b X7 T =
rodults Quantité Prix de Vente |Volume des

(Tonae) (DA/T) (DA)

GREH 9 g E1 -
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Butane 7 +7 1224, 75 416 9
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Charcesz Charges Mein d'oeuy
TiXes Vorizhles
Dist Atmos 12 501 249,64 25 192 759, 8¢ EL1 037,81
Trait Kéro 601 LO3, 18 589 069,5 253 (66,68
Stabilisation 220G 275 48 5 275 LOG, 45 250 082,64
Splitter 1 495 §LL,66 6 472 618,65 268 554,70
Déizopentanis: 1 87L 939, 9¢ 2 512 417,89 100 790,57
TOPPING 19 693 200,75| 40 050 275,33| 1 o34 112,20
€ - - =] - a i -
ist Atuos 5 719 371,66 22 026 192,35 LS5 256,80
Ttabilisation 2 175 703,85 6 548 63,99 55 966,07
litter 1 497 G48,8L 6 722 577,76 401 825,64
TOPPIIG | 7 395 0L4,35 22 297 L34410 | 1 353 068,51
F 1TZ N 1 S5 DNC & e =z 0 ] = Con Dl
‘relt Gaz U30 | 2 067 505,54 4 0350 827,37 252 552,96
Trait Gaz U3] 2 012 898,36 854 047,47 L55 698,62
Trait et 8fp Gaz 4 080 403,90 | 7 884 874,84 | 1 008 291,58
Prétraitemen 5 225 954,69 | 325 233 119,14 298 581,57
Magnaforming 15 663 804,13 | 297 162 11,46 876 745,03
frzctionnement | 2 362 011,84 | 267 597 509,32 788 845,33
of Catalytiquel i9 251 770,66 |289 913 339,92 |2 2cw 71,93
LXt Aromatiques| 3 155 577,2¢ 5 726 §380,13 605 L13,6U4
Tractionnement 22 733,74 2 350 6987 259 397,33
1 :
T AXOMATIQUES| 3 178 311,00 | 8 072 560,C0 $C> 810,97
S.litter de 2 260 661,22 3 396 699,94 702 182,90
xylene
S4p du P.xyléne| 6 ‘634 337,63 L 571 258,76 |1 .24 738,14
P.Xyleéne 8 894 998,85 7 967 958,70 324 921,04
Total 72 411 689,51 (985 266 442,89 |9 252 376,23




MARCHE B

udtte ¢ DA

Désignation Cherges Ch;;ggg Mein d'Oeuvre
JLst Avnos 5 201 8h9,0l+ 25 192 59,80 641 037,81
Trait Kéro 0! 493,18 529 069,54 293 666,68
tavilisation 2 219 275,18 5 273 409,45 250 082,64
plitte 1 495 644,66 6 L72 618,65 268 ¢ 1570
Dfisoncntaniseu 874 939,79 2 52 417,89 400 770,37
10PFI 9 6932 200,75 LO 050 245,33 95l 112,20
st Atnos 3 719 371,66 22 026 192,35 455 256,80
prabllisation .+ 2 175 703,85 6 S48 663,99 495 98 407
Splittex 1 487 968,84 6 722 577,76 4071 825,64
Déisorentaniseur 1 874 39,79 2 512 417,89 400 70,37
“OPLNG 19 267 984,11 37 80% 851,99 | 1 753 838,88

Tr=ii Gez U30 2 067 505,5! + 050 827,37 552 592, 9%
Trait Gzz U3 2 012 898436 3 854 OL7,47 L55 698,62
Treit et sip Gaz 4 080 403,90 7 884 874,84 1 008 251,58
Prétraitement 3 871 145,60 650 L66 258,28 718 297,88

agnzforming 16 396 565,00 594 325 L22,92 230 0%4,0L
Fractionnement 2 834 LiL,20 235 195 018,64 OLb 614440

.t
=2 Catalytique |23

2 02 124,80 779 986 679,84 | 2 6Ly 906,52
Lxt Aromatigues| 3 786 132,80 LT 760,26 727 ©96437

Fractionnement 22 133,74 L 703 359,74 359 276,80

YT AROIATIQUES | 4 809 426,51 16 145 120,00 | i 086 973,17

Splitter de 2 712 793,k 6 793 399,88 8k2 619,48
Xylene

Sér-du .P,Xylene | 7 961 205,10 9 142 517,52 | 1 349 685,70

P.XYLENE 10 673 998,50 15 935 917,40 | 2 192 305,18

TOTAL B1 627 078,63 | €97 812 719,40 |10 64O 427,33

2L~




caleul {conomigue -
ca 3
-1 Capital amorti bsgblg + est calculé a partir ;

c'une annce de r3fcrence 1979,11 est actuaiisc
7957,93 utilisant les iadices de |

il

cour l'année
lejconstriction d'une

Nelson des colits Iall;ﬂurie.

est éstimé de 15% du Capital

.fdnd de roulement

Q0 T P B

.Intértts : 8% du capital investi

JERES

3-2 Dépenscs d'cxplOLtatlon

ables + main d'cveuvre

Charges Iixes + GnaggesIVari

N

hentabilité 4
Tlle est déduite a ﬁartir du programneé sur

pour les) deux marches A et B. ’
présenté pour une seule

pour

7
=t

srdinateur
n détail de calcul.sera

sarche,concernant les paramétres a fourq_r

falre ce LﬂlCUl : _

Marche A _

-Capital amortissable

. 1979 CA = 3 939 262 000 DA Tndice = 157
. 1987 Indice = 595747
CA = 3939 262.000 x —22°27 - 13 2427600, O
! 5%
- 1d de roulemoent
0,15 x'15 842 600 000 = 2 076 390 200 DA

‘ - 151 453 967 = 10 521 100 000 DA.-

—25=-




TR -
':_‘2 Lt 1)8‘9’;)] +

™. - & N i = e Sy
-Divenges dlexploitation

989 266 Wi2,89 + § 252 B7%

000 DA

1
-Aortissements :
3 8L2 600 000
T =922 840 000 DA
15
djurge de l'letude’: 15 ans

0,08 x 13 8L2 600000 = 1 107 4OO 000 DA

T
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* % Ok % % % %

PROGRAM BENACT

CHARACTER*30 FMT
DIMENSION TITRE(8),CAAM(20),VENTE(20),DEXP(20),AMOR(20),DINTR(20),
1BENAC(90),TAUX(90) ,K(10)

CHARACTER*10 UNITE1l,UNITE2
INITIATION DES VARIABLES A ZERO PAR PROGRAMME DE CONTROLE
PROGRAMME DE CALCUL DU TAUX DE RENTABILITE INTERNE

~-METHODE DU BENIFICE ACTUALISE APRES IMPOT
-INVESTISEMENTS PAR TRESORERIE GENERALE
-DINARS CONSTANTS

DEUX VARIANTES
1-CALCUL SIMLPLIFIE-ICAS=0
LECTURE D'UNE SEULE VALEUR PAR DONNEE
DUREE D'AMORTISSEMENT=DUREE DE L'ETUDE
2-CALCUL GENERAL-ICAS=1
POUR CHAQUE DONNEE,AUTANT DE VALEURS QUE D'ANNEES
DE DUREE DE L'ETUDE (SAUF FONDS DE ROULEMENT)

*LECTURE DES DONNEES*

DUREE DE L'ETUDE,UNITE DANS LAQUELLE SONT EXPRIMEES
LES VALEURS (EXEMPLE-MILLIONS DE DINARS-)

O EN (UNIT=1,FILE='RACHIDA.DAT',STATUS="'OLD')

O EN (UNIT=8,FILE='IMPR.TXT',STATUS="'NEW')

READ(1,100) (TITRE(I),I=1,8)
PRINT *,TITRE
READ(1,101) ICAS,NVIE,UNITE1,UNITE2
PRINT *,ICAS,NVIE,UNITE1,' ‘,UNITE2
IF(ICAS.EQ.0) WRITE(8,200) (TITRE(I),I=1,8)
IF(ICAS.EQ.1) WRITE(8,201) (TITRE(I),I=1,8)
WRITE(8,202) UNITE1,UNITE2,NVIE
TAUX D'IMPOSITION DES BENIFICES
READ(1,102)TIMP
PRINT *,TIMP
CAPITAL AMORTISSABLE ANNEE 0 ET SUIVANTES
READ(1,102)CAAMO
WRITE(8,203)CAAMO
IF(ICAS)2,2,1
READ(1,102) (CAAM(I),I=1,NVIE)
WRITE(8,204)
WRITE(8,300) (CAAM(I),I=1,NVIE)
FONDS DE ROULEMENT
READ(1,102) FORO
WRITE(8,205) FORO
VOLUME DES VENTES ANNUELLES
READ(1,102) (VENTE(I),I=1,8)
IF(ICAS) 4,4,3
IF(NVIE.GT.8) READ(1,102) (VENTE(I),I=9,NVIE)
WRITE(8,206)
WRITE(8,300) (VENTE(I),I=1,NVIE)
GO TO 5
WRITE(8,207) VENTE(1)



X % X X X

10

13

12

14

15

20

21

23

22
30

DEPENSES D'EXPLOITATION
READ(1,102) (DEXP(I),I=1,8)
IF(ICAS) 7,7,6
IF(NVIE.GT.8) READ(1,102) (DEXP(I),I=1,9,NVIE)
WRITE(8,208)
WRITE(8,300) (DEXP(I),I=1,NVIE)
GO TO 8
WRITE(8,209) DEXP(1)
AMORTISSEMENTS
READ(1,102) (AMOR(I),I=1,8)
IF(ICAS) 10,10,9
IF(NVIE.GT.8) READ(1,102) (AMOR(I),I=9,NVIE)
WRITE(8,210)
WRITE(8,300) (AMOR(I),I=1,NVIE)
GO TO 13
WRITE(8,211) AMOR(1)
INTERETS _
READ(1,102) (DINTR(I),I=1,8)
IF(ICAS) 14,14,12
IF(NVIE.GT.8) READ(1,102) (DINTR(I),I=9,NVIE)
WRITE(8,210)
WRITE(8,300) (DINTR(I),I=1,NVIE)
GO TO 20
WRITE(8,213) DINTRI(1)
DO 15 I=1,NVIE
VENTE(I)=VENTE(1)
DEXP(I)=DEXP(1)
AMOR (I )=AMOR(1)
DINTR(I)=DINTR(1)

CALCUL DU BENIFICE ACTUALISE

EN FONCTION DU TAUX D'ACTUALISATION

VALEURS NORMALISEES POUR TRACE DE COURBE

VALEUR DE REFERENCE-BENIFICE TOTAL NON ArTUALISE

TIMP=1.-TIMP
TOTI=CAAMO
CASH=0.
DO 21 I=1,NVIE
TOTI=TOTI+CAAM(I)
CASH=CASH+(VENTE(I)-DEXP(I)-AMOR(I)-DINTR(I))*TIMP+AMORI(TI)
BENACO=-TOTI+CASH
WRITE(8,220) BENACO,UNITE1,UNITE2
DO 22 J=1,90
TAUX(J)=FLOAT(J)*0.5/100.
TOTI=CAAMO
CASH=0.
PRINT *, NVIE
DO 23 I=1,NVIE
TOTI=TOTI+CAAM(I)/((1.+TAUX(J))**I)
BENEF=(VENTE(I)-DEXP(I)-AMOR(I)-DINTR(I))*XTIMP+AMOR(I)
CASH=CASH+BENEF/( (1.+TAUX(J))**I)
TOTI=TOTI+FORO*(1.-1./((1.+TAUX(J))**NVIE))
BENAC(J)=-TOTI+CASH
TAUX(J)=TAUX(J)*100.
WRITE(8,221) TAUX(J),BENAC(J)
IF(BENAC(J).LE.0.) GO TO 30
BENAC (J)=(BENAC(J)/BENACO)*100.
PRINT* ,BENAC(J-1) ,BENAC(J-2)
RENT=TAUX(J-2)+0.5%BENAC(J-2)/ (BENAC(J-2)-BENAC(J-1))



»*

FIN DE CALCUL
WRITE(8,301)
K(1)=10
DO 31 I=2,10

31 K(I)=K(I-1)+10
WRITE(8,302) (K(CT) ,1e1 ,10)
DO 32 I=1,90
IF(BENAC(I).LE.O0.) GO TO 33
IF(BENAC(I).LE.0.5) GO TO 34
KR=IFIX(BENAC(I)-0.5)
ENCODE(30,303,FMT) KR

32 WRITE(8,FMT) TAUX(I)

34 WRITE(8,304) TAUX(I)
J=ABS((RENT-TAUX(I))*2.)-1
IF(J.LE.0O) GO TO 33
Y=TAUX(I)

IF(J.EQ.1) GO TO 37
DO 36 L=1,J

Y=Y+0.5
WRITE(8,304) Y

36 CONTINUE

37 Y=Y+0.5
WRITE(8,306) Y

33 WRITE(8,400) RENT
STOP

35 WRITE(8,305)

STOP

100 FORMAT(8A1)

101 FORMAT(I1,I2/2A10)

102 FORMAT(B8F10.2)

200 FORMAT(1H1,9X,82(1H'),/,10X,1H',8A10,1H',/,10X,
+82(1H'),//,21X,'CALCUL DU TAUX DE RENTABILITZ INTERNE'
1,1H',7/,30X,1H', 'METHODE SIMPLIFIEE',1H')

201 FORMAT(1H1,9X,82(1H'),/,10X,8A10,1H',/,10X,82(1H"'),//,21X,
1'CALCUL DU TAUX DE RENTABILITE INTERNE',1H',6///)

202 FORMAT(10X,1H','DONNEES DU CALCUL'1H' /10X,'VALEURS EN ',2A10,/,
110X, 'DUREE DE L' 'ETUDE',2X,I2,'ANS',//)

203 FORMAT(10X,1H-, 'CAPITAL AMORTISSABLE INITIAL',62X,F10.2)

204 FORMAT(10X,1H-, 'DEPENSES DINVESTISSEMENTS SUPPLEMENTAIRES')

205 FORMAT(10X,1H-,'FONDS DE ROULEMENTS' ,62X,F10.2)

206 FORMAT(10X,1H-,'VENTES ANNUELLES')

207 FORMAT(10X,1H-,'VENTES',2X,F10.2)

208 FORMAT(10X,1H-,'DEPENSES ANNUELLES DEXPLOITATION')

209 FORMAT(10X,1H-,'DEPENSSES DEXPLOITATION',2X,F10.2)

210 FORMAT(10X,1H-,'MONTANTS ANNUELS DES AMORTISSEMENTS')

213 FORMAT(10X,1H-,'INTERETS',2X,F10.2)

211 FORMAT(10X,1H-, 'AMORTISEMENTS',2X,F10.2)

220 FORMAT(1H1,20X,1H','BENIFICE POUR TAUX DACTUALISATION NUL'
1,2X,F10.1,//,18X, 'RESULTATS EXPRIMES EN ' ,2A10,//)

221 FORMAT(10X,'TAUX DACTUALISATION',2X,F5.1,10X,
1'BENIFICE ACTUALISE' ,2X,F10.1)

300 FORMAT(10X,8F10.2)

301 FORMAT(1H1,14X,56(1H'),/,15X,1H',' EVOLUTION DU BENIFICE
1ACTUALISE' ,1H',/,15X,1H' ,18X, 'VALEURS NORMALISEES',17
2X,1H" ,/,;15%,56(1H" ),;7//7)

302 FORMAT(5X,1H0,9(8X,I2),7X,I3,/,5X,1H' ,10(9X,1H"))

303 FORMAT(4H(1X,SHF4.1,,4H1H',,I3,6HX,1H"'))

304 FORMAT(1X,F4.1,2H'"')



305 FORMAT(1X,20(1H'),/,1X,20(1H"'),/,1X,'PRIX DE REVIENT ',
1 'TROP BAS BENEFICE NEGATIF',/,1X,20(1H'),/,1X,20(1H"'))

306 FORMAT(1X,F4.1,1H')

400 FORMAT(///,20X,36(1H'),/,20X,1H','TAUX DE RENTABILITE INTERNE'
1 ,2X,F5.1,1H',/,20X,36(1H'))
END
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, "METHODE SIMPLIFIFE'
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JLREEECTE LOETHUDE  1tANS

~CAFITAL AMORTISSABLE INTTIAL 13842 60
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~VENTES 10521 10

~DEFENSSES DEXPLOITATION 1521.10
-AMDRTISEMENTS 922.84

~INTERETS 1107 .40
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TRALCUL DN TANX DE PENTABILITE TNTERNE'

"METHODE SIMPLIEBIEE"
'DONNEES DU CALCUL'
VALEIIRS EN MILLION DAMILLION DA
DUREE DE L'ETUDE 15ANE

AMORTISSABLE TNITIAL 16611.12
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B : ﬂ”_q'x'.".-\n
—ULEEL‘:SEE I“’”LCvTP*TiﬂN 2000.00
-AMORTISEMENT 1107.41
~INTERETE 1329.00'
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TALCUL DU TAUX DE RENTAEILIT

"METHODE SIMFLIFI
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DUNNEES DU CALCUL”
VALEURS EN MILLION DAMILLION DE
DUREE ©E L'ETUDE 15ANS

-CAPITAL AMORTISSABLE INITIAL 16611
-~-FONDS DE RCULEMENTS 2491 €0
VENTES 12423 .00
—-DEPENSSES DEXPLOITATION 7000.00
-AMORTISEMENTS 1107.41%
~INTERETE 1.32:9 .00

E INTH

£

.12

(2]



! i
'TAIY
:*\Ly

P

TAUX
TAUX
TAUYX
TAUY

RES

"BENTFICE PR

ULTFTS E {PRIMES

=

DACTUALISATIGN 0.5
GACTUALISATICH (1 e
DATTUALISATIGN 1.5
DACTUALISATION 2.0
DACTUALISATION 2.5
DAGTUALISATION 2.0
LACTUALISATION 1.5
Lai;Ln ISATICON 4.8
UALISATION 4y it
;a:TunH SATION 5.0
DACTUALISATION 5.5
DACTUALISATION £ .0
DACTUALISATION .5
DACTUALISATION 7.0
CTUALISATION 78
DACTUALISATION 8.0
DACTUALISATION g.c
DACTUALISATIGN a.¢
DACTUALISATION 3.5
DARCTUALISATION 10.0
DACTUALISATION 10.5
DACTUALISATION 11.0
DACTUALISATION 11..8

TAUR

EN

DACTUAL ISATTION

MILLION DAMILLI

BENIFICE
BENIFICE
BENIFICE
BERTEICE
BENIEZICE
EENTIFICE
BENTIEICE
BEMTFICE
BENITICE
BENIFICE
BENIFICE
BENIFICE
BENIFICE
BENIFICE
BENIFICE
BENIFICE
BENIFICE
BRENIFICE
BENIFICE
BENIFICE
BENIFICE
BENIFICE
BENIFICE

N,

ON DA

ACTUALISE
ACTUALTEE
ACTHUALISE
ACTUALTEE
ACTUARLIGE
ACTUALISE
ACTUALISE
A”*Hr’ISQ

ACTUALISE
ACTIIALISE

ACTUALISE -

ACTUALISE

ACTURLISE .

ACTUALISE
ACTUALISE
ACTUARLISE
ACTI'ALISE
ACTUALISE

ACTUALISE -

ACTUALISE
ACTUALISE

o

()

&l

P T = TR BRVs JRNG M M T ~ S S O T 0 1 0 T o L






8e8e8eBe8 8 8eBe BeBe 8RB Re 88 &
ANNEXE

BeBe8eBeele B 8eBeRele e 88 Be e &



Calcul des M dcs

: brut.Kéro.G.O.l.u.O.L,RA,Ess Tolale:

a) M Brut
t]O = 60°C
tEO =102°C
t}O =228°¢
t50 =338°0
tgg =3288°C

M Essence totale :
t]o = hZOC
t50 =114°C
t?O =11 g
t90 =168°C

b)

c)_M Kérosene

ASTM coupe

t10 =188°C
t50 =207°C
t?O =218°¢C
t90 =250%C

d) M G.0,1éger
ASTM coupe
tTO-=ZMO°C
t50 =272°C
t?O —2020/¢
t90 =510°C

S = 4,63°0/%

)

ty = 239,33°C
Thav = 204,05°C
dis = 0,801, 1

nous -gonsidérons qu
équivalente a 1'ASTM

1,63°C/%
= 109,5°C

S
t
v

mav 88,07°C

q'?
4

tv = 208°¢C
- 208.32°C
mav 208,32 “&
15 Qe
dh = O’ 2003
S =0,87°C/%

t.. =275,50C

T =273°2C
mavwv
15

d.-":J :O, F?’PP

} correction =-21

correction =-35
(WT} n53%)

M = 16.0g
(WTT p ‘!fg)

e la TBP est

9!

f‘.; S

} correction =0,3%2

-
"
1

= 104

j correction ==0,1



e) F6.0.L

ASTM coupe

t1o =5%242C p
t50 :jFFOOC = O"'EJO / {y:
too =350°C ty = 339,5
g, 2 nmav = 221,2k°C
d!LB = 10,8575
£) B du RA
M - 3 .
b w -
rut W 0,564 29,61,
= +
M3 100 100 M
Aoy M = 486g

Détermination de

la masse moléculaire

du Condensat

s ][) e e 1
Produits % Vol dq W il i /Li
Ethane 0,11 0,374 | 0,018 | 30 0,0006
Propane 0,845 0,508 0,189 Ll 0,0043
Iso-Butane | 0,455 | 0,563 | 0,114 | 58 0,002(
N-Butane | 2,630 0,584 0,679 58 0,0117
Total Iy, OL 0,559 1,000 ol 04,0186
= 1
M = = e
z;uﬁ 0,0186
lTi
M = Sug



Courbe FC 2tm du brut

eSur la courbe T =f£(% distillé) nous tragant une droit
Joignant deux points a 10% et 70% puit nous déterminc
la pente de cette droite et le point 50%

point 50 = 2LL°C
S(TBP) = XZ0= t1o _ 338 - 60 _ Ly63 °C/%
60 60
Ly 63 ©C/% » S(FC) = 2,75 oc/%
(WT.I IJ!{.‘IE)

S(TBP)

oLa determination du point 50% de flash se fait
graphiquement '

TBO(TBP-FC) = f(pente réference TBP °C/e)

S = 2,75°C/% 2 O EEERG) = 17,5 5T

d'oy T5O(FC) = T50 (TBP) - 17,5 = 2444 - 17,5 = 22645

«Calcul des points 10% et 709

tos = % o
3 - 50 10 — b gy = 4OS
40 - t14 = 226,5-(48 x 2,75)
tio = 116,5 °C
- tzo i tio t
5= = . t?O = 50 + 208
t?o = 226,5 + (20 x 2,75
t._ = 281.5 o¢
70 81,5

« AT' (TBP) = T(I'BP) - T(LR)
ATY (FC) ‘= 'T(FC)- = T(LR FC)

Nous utilisant le graphe AT'(FC)/AT(TBP) = f(%aporis
(WTT pit12) pour dresser le tablesu suivsnt




vaporish TEP °C Tgl%fc Apyoc FE,)(EC /ﬁ%‘(rrg f85(FC] Ty o0
5 2l 36 o <12 102 0,39 | -4,68 97432
10 60 60 0 116,51 0,40 0 116,5
20 103 105 -2 143 0,38 | =0,76 | 142,21
30 1l 152 -8 170 0536 | =2,88 | 167,12
40 183 198 -15 198 0,34 | =5,10 | 192,90
50 228 241 -16 22655 | 0,34 | =5, | 221,06
60 280 291 -11 253 0,34 | =3,74 | 219,25
70 338 538 0 281,5| 0,34 0 2R1,5
80 392 38 8 308 0,34 2e72 || Z1078

Courbe de flash curve T(FC) = £(% vaporisé)

Courbe FC 3 la pression en z#ne d'expansion

«Pression en t2te de colonne P = 1,6 bars

sachant qu'il y'a 47 plateaux entre la z8nc d'expansic
et la t2te de colonne et que 1a perte de charse des
plateaux AP = 0,014 Kg/Cm2

Nous avons Pze= 1‘-’801_,”‘_':et + nAP

Pze: 1560+ 47 % 0,08 = 24,248 atnm

Pour le tragage nous utilisons la méthode de Maxwell

oNous partons du point 40% de la ligne de réiérence de
la FC atmosphérique,soit 198 o, ’

Sur 1l'abague de tension de Vaveurynous tragons 1s droi
de tension de vapeur de 1'hydrocarbure ayant un point
d'ebullition de 198 °C sous lalm (WT1 p68)

Nous étrapolons cette droite au-dels du poinl critique
"juSqu'au point focal situé & 83 °C au-dessus du noint

critique,



.Par ce point F nous tragons un faisceau de droites

coupant 1'horizontal correspondant a latm sux
températures des points 0O - 10 = 20 ,..... 80%

vaporisés de la FC atm,

«Sur 1'horizontale 2,258

les températures de la FC sous cette pression,

atm nous lisons directement

Vaporisé 5 10 20 20 40 50 A0 70 80
TFC(;gtm) 97,32[116,5|142,24{167,12[ 192,9|221,06| 219,26] 281,520
Trc(2,258| 129 | 150 | 175 | 108 | 227 | 250 | 275 | z05 | 772
06‘ atm)

oTempérature a la zone d'expansion

Nous plagons le VI sur 1l'ave des % distillés ouic

L'}

VI

ze~
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COURDBES DU BRUT MELANGE
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FC ({atm)

A Vol



-Calcul des M de Vv, , R_, VI, PRI

a)M v

¢ + On considére 1'ASTM de la coupe Vg

correspondant & 1la TBP de¢ BRI

tloy = 166°C
teo"% = 230°C
t = 314°C
509
t70% ==45358PC
tgow = 3500(C
b)M BRI
. 3220(C
toge = 370°C
tso% = 436°C
t70q == 42200
tao% = L4L90°C
c)M VI
- B(brut) =
5859,38 =

S = 2,87 °C/«
a]

tv 298 °C

correction : =9,58 (WT; p5

Tmav = 288,42°C

(1_,'.';r|r:_r f";f U)

I

1l

S = 2,5 o¢/%
ty= 432°C

correction : =-4,36 (WT, pS3

T'mav = L{-Z?,6}+°C
M = f't.e?!(){}

dLB 0, 9027 (WT, p49)

R(VI) + n(PPRI)
705,12103+ 232,1 107

426

n : nombre de Kmoles/hr

MVvI=133¢g




a)M Roe

BR = BRI + Rze- Vf
n(BR) = n(BRI) + n(RZp) - n(VfJ
232,14 103, 84 105, 3855 ;03
426 M R 240

e

571,76 =

M Rze =_45%0g



TBP de BRI et VI

S.N Obradchikov a permet 1l'estimation des courbes TRP
des deux phases en équilibre a partir de la TRBP du
mélange.
Cette corrélation est basée sur la propriété d'addivité
des cowrbes TBP, |
Si un'mélange A est séparé par vaporisation en unc
vapéur V et un liquide L en équilibre et que 1'on
effectue sur le mélange,sur le¢ liquide et sur la vapeur
une distillation TBP,a toute température t la quentité
a distillée sur le mélange est égale 4 la somme des
quantités v et 1 distillées sur la vapeur et lc linuide
Obryadchikove propose d'établir une proportionnslitd
entre v et V ainsi qu'entre 1 et L,soit

_ v = Vy et 1 =1x
ou les facteurs de proportionnslité y et x sont reliés
par l'equation :

od X

o T + (&= 1) x

Le parameétre est défini par 1'abaque auxilliaire
interieur en fonction de la pente (10 = 70) de 1a
courbe TBP du mélange.

too = tyo 338 - 60

S(TBP) = = 4,63 °C/%
60 60
S = 4,63 e = 46 (WT,pL22)
L6x
N
1 + 45x%

Nous donnons des valeurs 3 x et nous obtenons y
avec L = 22 %
V=78%



METHODE D!'OBRYADCKTIKOV

X y %I LN Lx + Vy T(TBD
0,010 0,317 0 0,0022 0,2/470 0,2492 121y
0,015 0,119 0,0033 043209 0, 3242 154
0,020 0,4840 0,004 0,35771 00,5815 75
0,025 0,5412 0,0055 Q44217 0,4272 95
0,030 0,5870 0,0066 0,457 0,4640 212
0,035 0,6252 0,0077 0,4871 054948 25
0,040 0,6571 0,0088 0,5120 0,5208 23
0,045 0,6843 0,0099 055332 04543 2h6
0,050 0,7070 0,0110 0, 5509 0,5619 256
0,055 0,7281 0,0121 35673 0,5794 256
0,060 0,7459 0,0132 0,5812 0, 5941, P72
0,065 0,7618 0,0143 0,5936 0,6079 286
0,070 04,7759 050155 0,6046 04,6201 Q2
0,075 0,7886 0,0166 0,6145 0,6311 N0
0,080 0, 8000 0,0177 0,623l 0,6011 201,
0,085 0,8104 0,0188 0,6315 0,4503 510
0,090 0,8198 0,0129 0,6388 0,658 16
0,095 0,3284 0,0210 0,6455 0,6665 520
0,100 0,8360 0,0221 0,6514 " | 0,6735 22
0,150 0,8903 0,0331 0,6937 0,7268 51,
0,200 0, 9200 0,042 0,7169 0,7611 7

. 0,250 0,9388 0,0552 0,7515 0,7867 /
0,300 0,9517 0,0662 | 0,7415 0,8077 398
04350 0,9612 0,0773 0, 7420 0,8263 L O8
0,400 0,9680 0,0883 047513 0,8426 16
0,450 00,9741 00,0994 0,7590 0,858 128
0,500 0,9790 0,1104 0,7628 0,873%2 436
0,550 0,9825 0,1214 0,7656 0,8870 Ih6
0,600 0,9860 0,1325 0,7683 0,9008 1456
0,650 0,988y 0,1435 0,7702 04,9137 L656
0,700 04,9900 0, 1546 0,7714 0,9260 /72
0,750 00,9928 0,1656 0,7736 00,9302 32
0,800 0,9950 041766 0,7753 0,9519 5,00
0,850 0,9941 0,1877 0,7742 0,967%9 500
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ITBP ERI

X 10 15 20 25 30 35 L0 05 50
T°C | 322 |254 570 | 387 | 398 | 408 |u16 |r28 |436
X 25 | 60 | 65 70 75 80 85 90 95
To.C

W6 1456 | 466 | u72 | 483|490 |500 |s08 | 520

Courbe FC atm : nous utilisons 1z méthode de Moxwel
eSur la courbe T = f(x) nous tragons une droitc

joignant deux points a 10% et 70% puis nous

determinons la pente de cette droite et 1o point 507
point 50% = L22 °C
S(TBP) = 2,47 °C/% > S(FC) = 15125 ¢C/%

(WT, pli12)

.La determination du point 50% de flash se fait
graphiquement,
AT5O (TBP-FC) = f(pente de référence TBP °C/%)
v S = 2,47 °C/% y ATg, (TBP-FC) = O °C
(Wr, pu12)
d'on T5O (FC) = T50 (TBP) = uy22 °C

+Calcul des points 10% et 70%

t o %
g = =20 10 5 Bip = 55

10 ; i
b tip = 422 = 4O x 1,125

t1O = 577 20

- LOS

1 -t
g - L0 __ 10 t.. = t_. % 208

= - —— Y70 50
t?O =l 2P 4 20 % 1,125
1= = ’F-IF-{!—’s °C

70



Avec ces points 10% ,

droite de

« AT'(TBP)

50

référence de flash.

T(IBP) - T(LR)

70% nous tracons 1-

AT'(FC) = T(FC) - T(LR FC)
Nous nous basons sur le graphe AT'(FC)/AT(1IBP)
£(% vaporisé) (WT1 ph12) pour dresser le
tableau suivant :
. | T(TBP) | T(LR AT! (TRP T(LR ]AT(FC\ AT' (7)) (T Yor
Vaporis¢ = o TBP)©oC oéT*ID FC)°C nT(TBﬁ) or T(FC)°C
0 0 296 =206 266 0,20 -59,2 | 306,8
5 256 310 -5 372 0439 -21,06| 350, 9
10 322 322 0 577 0,40 0,00] 377,0
20 370 346 +2h 388 0,38 9312|5975 12
40 16 397 +19 L16 0,3 - By 4| 22 111
50 1,36 L22 +11 122 0,3 Ity 76| h2t, 7¢
60 156 108 +08 L33 Oy 35 2542 k55572
70 72 L72 0 )iy 5 0,3 0,00] 141,
80 1,90 L o9 -09 1156 0434 =3,06] 1152 4,9
Courbe de flash : T(FC) = f£( vaporisé)
FC BRI a 0,6 atm : Il suffit de déplacer la FC & 1 atn
de 29 °C pour obtenir la FC BRI a 0,6 atm
VHp%risﬁ 0 5 10 | 20 30 | kO 60 70 0
(1 iEC4306,8 | 350,04( 377|397, 12|108,36 22,161 35, 72 [nis, 5 [z, o
T(FC)1277,8 |321,9u| 348|368,12|379,36|393,16|406,72 115,523, 9
(Ofatm)oq
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Tracé des Courbes des CouLca

——— e — — — ——————— 1 Tt

%Vol 0110 | 20| 30| 1ol 50 | 60 |?0 &0

g0 | 100
G.0.I | TBP °C |[320| 324 328|332 | 336] 340 3&&[350 352| 354 360
PI=66, 83> (TEP) M 8 8 10 i z
PI=7%34 aT(FC) 0,5 1 ] 2 T 1
P =0,35 | FClatn) [Sh1[342]  T3L3T T34 6] 13471348
2o FC(0,39)310{311 312 313 315 316310
3.0.1 [ TP °C 1235[200[ 20 o6 [esel o [be] 20z o[ oo
PI:E&,;O AT (TBP) 5 16 16 20 19 1
PF= 66,93 [AT (FC) 0,5 3 1, 6 5 >
Pp=0>8 [FC(atm) 267]268 271 275 281 507 |2 o
P,=0,9 | FC(0,8) [261]26T 261 267 270 279|201
T 2700 FC(0,9) [265]265 P68 270 278 282 |28
Kérosénd ~oF_C |180[188]192 |196 |203 |207 214|218 |224 |230 |235
PI= 34 o |AT (TBP) 8 8 11 11 2 -5
pr= 5430 [8T(FC) ] 1 2 2 3.5 |0,5}
p =1,3g8 | FC(atm) 207208 P09 211 213 216 [217
: Fe(1,38)p19(2201  par [ 2231 faa5] ez [e2g
T =220°C ¢ .
Essence | TBP °C [ 15) 42| 66 | 84 [ 98 |114 f125 |10 |153 168 |1 20

totale [AT(TBP) 25 L2 30 26 28 12
PI=4,04 |AT(FC) 5 17 10 8 11 2
PF=3360 | FC(atm) | 73| 78 95 105 113 124 [126
P =1,45 | FC(1,45)[ 85] 90 105 116 124 135 (139
TL=1hO°C




-Les TBP des différentes coupes sont tirdes de 1-
TBP du brut, cela en prenant les différentes coupes
entre le point initial et le point final puis en les
divisant en 100 parties (100 volumes).

-Les FC sont tracées par la méthode d'Enister (WT, p412)

-Les FC & différentes pression partielle sont

déterminées par rapport aux FC atm 2 partir de la
méthode de Maxwell.

Exemple : G.,0.Lourd

OFC atm
PR AR RS =g } AT, (FC-TIP) = 4o
e — T3 i o J - ] -
TBP50 - TBP-IO = 332 ,,,_“ R C (;“‘T] ,’J';? ,‘;[_)

T5o(FC) = Tso *T5o(TBP) = 4 + 340 =344°C

+ T(FC) (709 90% 100)
-— o]
Tso = 3!']”{.1 c i T ( FC ) (30,_1{, 1 O —x’ Op,‘r)

«FC 0,35 atm

T = 343°9C » Nous placons.ce point sur la

"Cox-Chart" (WT1 p6a)

m o 5100
o= 510°C

Point fodal = 510 + 83 =50%0¢



4.

CONCLUSICH
8e8e8e Bl 8cReBe8eBele

Cette étude théorique nous a permis d'aboutir a 1la
détermination d'un schéma de fabrication,opération
trés complexe mettant en jeu plusicurs facteurs
techniqﬁes et économiques,

Néamoins nous avons éssayé de présenter certaiuncs parties
qui nous semblaient les plus importantes pour évaluer

un complexe de raffinage en se basant sur certains uodes
de production celui choisi est 1la production maximale
d'essence,choix établi aprés une étude sommaire du
marché et son évolution jusqu'a 1'année 2 000,

L'evaluation économique avec l'utilisation d'uu
programme élaboré’ sur ordinateur a permis de déterminer
la rentabilité en faisant varier les parametres dans
des intervalles de variation bien déterminé.

Ce travail nous a permis eafin de fairc uue étude
globale d'un complexe de raffinage; il est &vident que
des approximations justifiées ont été faites,

Bt e e T —
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