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Résumé: Optimisation des parametres opératoires da section stabilisation

Notre travail consiste a optimiser les paransetpératoires de la colonne de distillation
avec ses utilités condenseur, ballon de reflweleduilleur, afin de récupérer le maximum de
condensat stabilisé et de GPL tout en respectatsjgcifications requises pour la
commercialisation et proposer éventuellement un §abnomique.

Mots clés : colonne a distiller, stabilisation,@@ndenseur, rebouilleur, reflux.

Summary: Optimization of operating parameters of tre stabilization section

The essential objet of our study is to optintlze rectification column operatory parameters
in order to obtain a better LPG and stabilized emsate at the required specifications.
At the end we will propose some suggestions tagetconomical gain.

Key words: rectification column, stabilization, dmmser, reboiler, reflux.
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Nomenclature

Notations
A. La colonne T-202

C: Coefficient qui dépend du type de plateau, dehkrge et de la distance entre eux.

D : Débit molaire du distillat de la colonne T-202

D¢ : Diametre de la colonne

Dy : Débit total du reflux

e: Taux de vaporisation molaire de la charge d’afitagon.
F : Débit molaire total d’alimentation de la colonfi02
G, : Débit de rebouillage

ho : Enthalpie de la phase liquide de la charge

Ho : Enthalpie de la phase vapeur de la charge

hp: Enthalpie du distillat a I'état liquide

Hq : Enthalpie des vapeurs de GPL a la températutéteele colonne.

he : Enthalpie de la charge

hw : Enthalpie du résidu a I'état liquide

Hw : Enthalpie de I'effluent provenant du rebouilleur
h;: Enthalpie des liquides sortant su four H-202.

H+ : Hauteur de la colonne

h; : La hauteur du fond supérieur de la colonne T-202
h, : La hauteur de la zone de rectification.

hs: La hauteur de la zone d’alimentation.

h, : La hauteur de la zone d’épuisement.

hs : La hauteur du fond inférieur de la colonne

he: La hauteur de la jupe.

h, : Distance entre deux plateaux successives.

[kmol/h]
[m]
[Kmol/h]

[lth]
[Kmol/h]
[kcal /Kmol]
kcél /kmol]
[kcal /Kmol]
[kcal/kmol]
[kcal /Kmol]
[kcal /kmol]
[kdkmol]
kcal/kmol]
[m]
[m]
[m]
[m]
[m]
[m]
[m]

[m]

K; : Constante d’équilibre du constituant « i » a uresgion et température fixées.

L : Dédit molaire du liquide de téte de colonne

L : Débit molaire de la phase liquide de la charge

Mi: Masse molaire du constituant « i ».

m : Rapport des débit liquide et vapeur de la catonn

Nm: Nombre de plateaux minimum.

N : Nombre de plateaux d’apres la corrélation del®@IAND.

Ngr: Nombre de plateaux réel.

[Kmol/h]
[kmol/h]



Nomenclature

Pci:La pression critique d’'un constituant « i » [atm]
Pcm : La pression critique moyenne [atm]
P; : Pression réduite.

Qv : Débit volumique des vapeurs qui quittent le sorngedla colonne Yrh]
Qc : Charge thermique du condenseur [kcal/h]
Qr : Charge thermique du rebouilleur H201 [kcal/h]

r : Taux de condensation molaire.

(rf) : Taux de reflux

(rp) : Taux de rebouillage

(r)min : Taux de reflux minimum.
(ri)opt : Taux de reflux optimum.

(rp)min : Taux de rebouillage minimum.

(ro)opt - Taux de rebouillage optimum.

R : Débit du reflux froid [kmol/h]
Tci: La température critique d’'un constituant « i » [°C]
Tcm: La température critique moyenne [°C]

T, : Température réduite.

v : La vitesse admissible des vapeurs [m/s]
V' . Débit molaire des vapeurs du fond de colonne [Kmol/h]
Ve : Débit molaire de la phase vapeur de la charge [kmol/h]
V : Débit des vapeurs en téte de colonne [Kmol/h]
W : Débit molaire du résidu de la colonne T202 [kmol/h]

Xi : Composition molaire du constituant «i ».

Xi": Composition molaire du constituant « i » des dazéte.

Y i : Composition molaire du constituant « i ».

Yi': Composition molaire du constituant « i » des dazéte.

Zi: Composition molaire du constituant « i » dansHarge.

Z : Facteur de compressibilité dépendant de la tesyer et de la pression critiques Tr et Pr.
a; . Volatilité relative du constituant « i ».

¢: Efficacité d’'un plateau a clapet.

p" : Masse volumique du GPL liquide [kg/ni]

p’ : Masse volumique des vapeur [kg/m]

@ : Parametre conventionnel déterminé par approximatsuccessives.



Nomenclature

B. Aérocondenseur E-211

A : Surface totale d’échange thermique [M]

Bq : Résistance thermique de I'encrassement extertie slirface des tubes  ?[m°C/Kcal]

Cps: Pouvoirs calorifiques moyens de I'air a la tenapédire d’entrée [kcal/kg.°C]
Cp2 . Pouvoirs calorifigues moyens de l'air a la tempénetle sortie [kcal/kg.°C]
dex: : Diametre extérieur des tubes [mm]
dint : Diametre intérieur des tubes [mm]
dn : Diametre extérieur des ailettes. [mm]
E : Efficacité d’'une ailette.

F: Surface des parties lisses entre Les ailettes Hametre de longueur de tubes %/rimh
Fn : Surface occupée par les ailettes d’un tube ded.fong. m?[m]
Fext : Surface extérieure totale d’'un tube de 1 m dg.lo [m?/m]

F: : Surface frontale que traverse l'air. [rfi

Fu . Surface des tubes lisses d’'un metre de tubestiesil [m?/m]
Ga : Le débit d’air nécessaire pour le refroidissemen [kg/h]
h, : Hauteur de lailette. [m]
Ha: : L'enthalpie de l'air a I'entrée d’'E-211 kcal/kmole]
Hao : L'enthalpie de I'air a la sortie d’E-211 [kcal/kmole]

K : Coefficient global de transfert de chaleur ct/h.nf.°C]
L:: Longueur des tubes [m]

nn: Nombre de rangées horizontales de tubes daasskeefiu (comptées verticalement).
N;: Nombre de tubes.

Np : Nombre de batteries.

Pra: Nombre adimensionnel de Prandtl de I'air a terapge moyenne.

Pr,: Nombre adimensionnel de Prandtl du GPL.

Q : Charge thermique de I'aérocondenseur [kcal /h]
Re: Nombre adimensionnel de Reynolds pour l'air.

Remoy : Nombre adimensionnel de Reynolds pour le GPL.

Sy : Pas transversal des tubes [mm]
V,: Débit volume d’air traversant un seul ventilateur [m/h]
Vesi: Le double du volume d’air fournie par un seul viatgiur dans une batterie
d'aérocondenseur [
W, : Vitesse de l'air dans la section libre d’'une mgles tubes a ailettes ][m/s



Nomenclature

W,: Vitesse du courant dans la section libre desstabailettes [m/s]
X : Le nombre d’ailettes contenues dans un metre de tube.

o . Coefficient de transfert de chaleur — cote tuBB% [Kcal/h.n?.°C]
oy . Coefficient de transfert de chaleur de l'air [&th.nt.°C]
a, : Coefficient réduit de transfert de chaleur deéai# I'air [Kcal/h2riC]
At : Différence de température du courant chaud (GPL) [°C]
At : Différence de température du courant froid (air) [°C]
ATLM : Difféerence de température moyenne logarithmique [°C]
AP La résistance aérodynamique du faisceau tubulaire [Pa]
6 : épaisseur qui dépend du type de matériaux [m]
o . Epaisseur moyenne de lailette [m]
o, : Pas d'ailette [mm]

ea: Coefficient tenant compte de la forme trapézoiltala section d’ailette.

n : Rendement du ventilateur (valeur admise)

0 : Différence arithmétique des températures moygdes courants chauds et froid [°C]
A4 @ Conductivité thermique moyenne de l'air [Kéaim.°C]

A : Conductivité thermique du GPL Kdal/h.m.°C]
Ma m: Viscosité dynamique de l'air [Kg/m.s]

M m: Viscosité dynamique du GPL [Kg/m.s]
pa : Densité de l'air [kg/ri

¢ : Rapport du pas transversal sur le diametre extedes tubes.

¢’ : Coefficient qui tient compte de l'inégalité dansfert de chaleur sur la surface d’ailette.

C. Le four H-202

dcom: Densité du gaz combustible.

Gcow : Débit du gaz combustible [ka/h]
Gvcowm : Débit volumique digaz combustible [frh]
Nu20 : Nombre de mole deJ@ [mol]
PCI : Pouvoir calorifique inférieur [kcal/Nm]
PCS: Pouvoir calorifique supérieur [kcal/Nn]
Qcc : Quantité de chaleur apportée par le gaz contilasti [kdial

Wy : La composition molaire massique du fuel gaz.



Nomenclature

D. Le ballon de reflux V-209

Dy, : Diameétre du ballon

D : Débit massique du distillat

Fp : Aire entre les segments circulaires supérieunsfetieurs
hy : Hauteur des segments circulaires supérieurdezienrs
Ly : Longueur du ballon de reflux

Ry : Rayon du ballon de reflux

S: Aire des deux segments

V' : Débit volumique du distillat

V1 : Volume correspondant a 5 min de soutirage diilldisD
V5 : Volume correspondant a 3min de reflux de téte

Vt: Volume total

Vy : Volume entre le point haut et bas

p*o0: Densité du distillat

[m]
[Kg/h]
[n7]
[cm]

[m]

[m]
[
[n¥h]
[m’]
[n?)]
[Fi
[
[Kg/riy
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Introduction

Introduction :

Le développement de lindustrie gaziére &ers I'histoire a accompagné la demande
énergeétique accrue du monde moderne. Dans un mamndlen vit pour produire plus afin
d’améliorer son quotidien sans se préoccuper dajiie ou de la limite des ressources, le
pétrole s’est vu ainsi exploité frénétiquement 'abrhme prend enfin conscience de la
nécessité de le substituer d’'une maniére ratioenelest alors qu’apparait le gaz naturel
comme une solution immédiate tant par sa dispardibijue par son respect pour
'environnement. En effet, le gaz naturel est mgn#uant que ces confreres le pétrole et le

charbon.

Le processus de distillation du gaz naturel démindype du gaz, de la pression de téte de
puits, du procédeé choisi par le concepteur et deslitons climatiques d’exploitations (on

shore, off shore, Sahara ou antarctique), paruad]equelque soit le procédé, le principe
repose toujours sur les températures d’ébullitiea différents constituants du gaz dit brut,
des quels on choisit selon des criteres normatie@x clés qu'on nomme, en général, clés
légere et clés lourde. Les fractions ainsi obtemia@gent répondre aux normes internationales
et aux spécifications demandées pour étre comnlisabes, c’est la que les paramétres
opératoires entrent en ligne de considération étedd étre optimums pour un meilleur

rendement.

La valorisation des fractions du gaz naturel pgsseune bourse internationale, aussi le gaz a
condensat est le plus intéressant, du fait du geixevient et des multiples débouchés de la

fraction condensat que I'on appelle richesse.

L'Algérie est considérée comme 1™ pays exportateur de gaz naturel et ses réserves la
mettent & la ®™ place, ce qui rend le gaz naturel un acteur majems la politique de
développement du pays. Le gisement de Hassi R'Miehga lui, et grace a ses atouts
naturels, prend la plus grande part dans la pramuctationale et contribue d’'un important

pourcentage des revenues de la SONATRACH.

Hassi R'Mel est une région gaziére dotée de cinglWN&s de traitement qui se différencient
par leur capacité de production ou par leur procédé

Y



Introduction

Cependant, leur but reste inchangé, séparer lengamel brut et obtenir le maximum de

condensat et de GPL.

Nous avons effectué notre stage pratigue au Matkuligaitement 1 que nous décrirons dans
les chapitres suivants. |l est constitué principeet de deux (02) sections: la section
séparation et la section stabilisatépfaquelle nous nous intéressons.

La problématique du redimensionnement du Modulgaieement 1 étant posée, nous avons
opté pour une démarche qui consiste au recueilledes données, a la compréhension du
proces et au dimensionnement des éléments tels goéonne, 'aérocondenseur, le ballon de

reflux et le four. Notre mémoire comprendra donc:

« Généralités : ou seront décrits le site de HadgieR'les différentes installations et
le procédé du Module de traitement 1.

% Partie théorique : ou sera détaillée la méthodeattmil de dimensionnement de la
colonne, de I'aérocondenseur, du ballon de reftudeevérification du four.

+« Partie pratique : ou nous donnons les résultatxalesls manuels du design pour
la validation du modéle et aussi des charges aetuet optimisées.

% Comparaison et discussion des résultats.

« Conclusion.

|
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Chapitre [ : Généralités

I.1. Présentation de I'entreprise [12]

SONATRACH (Société Nationale de Transport et d@mmercialisation des
Hydrocarbures), est une entreprise publique algéeieet un acteur majeur de l'industrie
pétroliere. Dés sa création en Décembre 1963, |ldeessentiel dévolu a SONATRACH était
de contribuer au développement national de I'AlgéBon objectif visait d'abord a générer
des revenus externes mais aussi a faire face dagenees et demandes futures en matiere

d’hydrocarbures en Algeérie.

SONATRACH est la premiére entreprise d'Afrigagec un chiffre d'affaire plus de trois
fois supérieur a celui de Old Mutual, classée deme. Elle est le £2° groupe pétrolier au

niveau mondial, " exportateur de GNL et de GPL é"8exportateur de gaz naturel.

SONATRACH a été constituée pour exploiter lessogirces en hydrocarbures du pays. Ses
activités diversifiées touchent toute la chaine piteduction : exploration, exploitation,
transport, raffinage, elle s'est diversifiée danpétrochimie et le dessalement d'eau de mer.
SONATRACH est la premiere entreprise d'Algérientreprise, qui emploie environ 50 000
salariés (120 000 avec ses filiales), produit @ sdiule 30 % du PNB de I'Algérie. Elle produit
annuellement(2005) 232.3 millions de TEP, dont 11,7 @4 millions de TEP) pour le
marcheé intérieur. Son chiffre d'affaires s'élev& @ milliards de dollars. Premiére entreprise
d'Afrique par son chiffre d'affaires, elle a doublui-ci en 3 ans grace a l'envolée du cours
du brut.
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Figure 1 : carte énergétique de SONATRACH

I.2. Présentation du site de Hassi R'Mel
[.2.1. Situation géographique

Hassi R'Mel, est la porte du désert, elle se troave50 Km au sud d’Alger. Dans cette
région relativement plate du Sahara septentrita#tifude moyenne est d’environ 750m.

Le climat est caractérisé par une pluviométrie l&aigli40 mm par an) et une humidité
moyenne de 19% en été et 34% hiver. Les amplittiixsniques sont importantes et les
températures varient entre —5°C en hiver et +54f€té, les vents dominant sont de direction
Nord-Ouest.
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Figure 2 : situation géographique de Hassi R’'Mel

1.2.2. Historique du champ de Hassi R'Mel

La premiére compagne s'intéressant a la régeumlaeu en 1951, le forage du premier puits
d’exploitation a eu lieu en 1952 a quelques Kilaeetde BERRIANE. Dans le champ de
Hassi R'Me| le premier puits HR1 a été foré en 1956 soustanset de I'anticlinal que
constitue le gisement de Hassi R’'MEE puits a mis en évidence la présence de gazeithe
condensat dans le trias gréseux sous une pressi®hodKg/crm et 90°C. La profondeur
atteinte est de 2332 m, révélant la présence @servoir de gaz humide. Le gisement de
Hassi R'Mel est constitué de trois réservoirs :
Réservoir A :

S’étend sur tout le champ de Hassi R’Msgn épaisseur varie sur I'ensemble du champ de
15 a 30m. Ses caractéristiques sont
* Porosité: 15%
« Perméabilité:  270.IdDarcy.
e Teneureneau: 24%
Réservoir B:

Il est limité a la zone centrale et la zone noraklamp. Ses caractéristiques sont :
* Porosité: 15%
« Perméabilit¢ :  250.1dDarcy

e Teneureneau:. 28%

]
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Réservoir C:

Il s’étend sur la majeure partie du champ sautdne sud, c’est le plus épais des trois
niveaux et le plus important. Ses caractéristicoss
* Porosité: 08%
« Perméabilité:  800.IdDarcy.
e Teneureneau: 13%.
Le champ de Hassi R'Meist d’'une vaste étendue de 3500%K(#0 Km de long sur 50 Km
de large). Les réserves trouvées en place safuéas a plus de 2.8 F0m >.
1.2.3. Développement du champ de Hassi R’'Mel

Le développement du champ de Hassi R'Mel s’estvatroitement lié au développement
de I'industrie du gaz dans le monde et les imptetaréserves recelées par ce gisement, plus
de 2000 milliards de front constitué un atout important pour lancer uolitique d'industrie
gaziere de grande envergure pour le pays.

Trois étapes importantes ont marquéletbppement du champ de Hassi R'Mel :

1°"%étape: 1961 :réalisation d’'une petite unité de traitement de dmz,3 milliards de nt
/an. Cette réalisation a coincidé avec la construatieda premiére usine de liquéfaction de
gaz, enl964

P™étape : La capacité de traitement du champ de Hassi R'Méirg, aprés la
nationalisation des hydrocarburesl®¥1, 14 milliards de nt /an.

F™ Stape : 1975-1980 Cette période a permis de concrétiser un plan selaigpement
qui concerne I'ensemble du champ de Hassi R’'Mel.
1.2.4. Installations gaziéres a Hassi R'Mel

Le plan d’ensemble des installations gazieres impks sur le champ de Hassi R'Mel est
élaboré de facon a avoir une exploitation ratiokendli gisement et pouvoir récupérer le
maximum de liquide. Les cing modules de traitentmgaz (0, 1, 2, 3, et 4) sont disposés
d'une maniere alternée par rapport aux trois statde compression tel que présenté sur la

figure 3 ci-apres.

]
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N O : Unités de traitement gaz

y | N

@ : Station de re injection de gaz
‘ iy @ : Station BOOSTING

: Anneau d’huile

Zone

nord _.

Zone -
centre

. : Centre de traitement d’huile

. Station de Récupation des
Gaz Associes

o

Figure 3 : Installations gaziéres de Hassi R'Mel

Les installations mises en ceuvre sont répartiesreBuit :

Tableau 1.1 : La répartition des installations de Hassi R’Mel

Zone Centre Zone Nord Zone Sud

Module de traitement de g@iz 1| Module de traitement de Module de traitement de gaz

et4 et les installations communegaz3. Station de Compression Sud
(communs ou Phase B) Station de Compressign(SCS).

Centre de Stockage et de Transfedord (SCN) Centre de Traitement de Gaz
par Facilité (CSTF) CTG/Djebel-Bissa

Centre National de Distribution de Centre de Traitement de Gaz
Gaz (CNDG) CTG/HR-Sud

Station de Récupération des Gaz
Associés (SRGA)

Nous pouvons diviser les installations gaziésen leur rdle, en deux catégories : des
installations productrices et des installationgpédces.

Uy
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1.2.5. Les installations productrices

Ces installations sont concrétisées en des Madig traitement de gaz MPP.
MPP est le diminutif de Module Processing Plantldsigne une usine de traitement de gaz
naturel a I'échelle industrielle.

Cing modules sont implantés sur le champ de iH&&%el ; quatre ont une capacité
unitaire de 60 millions de fnLe cinquiéme module 0, a une capacité de 30amdlin? ; il
est le plus ancien.

Il existe deux autres centres de traitementResdd et Djebel Bissa de capacité de 8 et 6
millions de ni respectivement.
Ces installations produisent :

> Le Gaz sec.
> Le GPL
> Le Condenséat

1.2.6. Les installations réceptrices

Ces installations fonctionnent en amont ou esleades installations productrices, et sont
décrits comme suit :

% Le Centre de Stockage et de Transport par Facilité@CSTF)

Le condensat et le GPL produits sont envoyés leefCSTF) pour étre stockés et acheminés
vers les terminaux par l'intermédiaire des statidapompage.

Il comprend trois bacs de 35000 afacun et quatre autres chacun d’une capacité @045
m® pour le stockage du condensat, douze sphéres@ferifichacune, pour le stockage du
GPL.

+ Le Centre National de Distribution de Gaz (CNDG)

Le centre a pour role de collecter toutes leantjtés de gaz produits au niveau des
installations productrices et le dispatcher vers dentres de consommation nationale et
internationale (I'ltalie et I'Espagne).

+ Stations de compression

Les stations de compression ont pour rble déerdg pression du gaz a une pression
suffisante qui puisse vaincre la pression natuhliegisement. La capacité de réinjection de
chaque unité est de 90 millions dé/rjour.

Le but de la réinjection est de maintenir une poessn tétes de puits suffisante dans le but de

récupérer le maximum de liquide.

Y
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% La Station de Récupération des Gaz Associés (SRGA)
Elle permet la récupération des gaz associédailes qui étaient initialement torchés, leur

compression puis leur injection dans le pipe-litenavers le CNDG.

[.3. Généralités sur le gaz

Le gaz naturel est un combustible fossile, il $'agin mélange d'hydrocarbures trouvé
naturellement sous forme gazeuse. C'est la deuwxsennee d'énergie la plus utilisée dans le
monde apres le pétrole, et son usage se dévelapjakement.

Le gaz naturel provient de couches géologiquesodis-sol ou il se trouve soit seul, soit en
association avec du pétrole. Il est issu de lastommation naturelle, durant des millions
d'années de matieres organiques.

Il est principalement composé de méthane (70%r@m), un des hydrocarbures les plus
simples d’'un point de vue chimique. Le gaz nataoogitient aussi d'autres composeés, présents
en proportions plus ou moins importantes suivangisements. On y trouve évidemment des
hydrocarbures plus lourds que le méthane mais aeaesscomposés inorganiques comme la
vapeur d'eau, le gaz carbonique et des sulfurgsirdgene (qu'il faut éliminer), et méme de
I'hélium. En comparaison avec d’autres énergiesilssle gaz naturel est considéré comme
une énergie plutbt propre et son état gazeux peemetutre [|'obtention d’une combustion
compléte, les gaz de combustion qui y sont di méierment presque pas d’hydrocarbures
imbrllés et peu de monoxyde de carbone (CO).

1.3.1. Les caractéristiques des produits gaziers

Le gaz naturel posséde des caractéristiques |I&iapétels que

. La densité : qui est le rapport de sa masse volumique a cell¢aifedans les

conditions normale de pression et de température.

. Le pouvoir calorifique : qui est la quantité de chaleur dégagée par la cstiolou

d’'une unité de volume du gaz, mesurée dans lesittmminormales. Le pouvoir calorifique

pour le gaz naturel s’exprime en joules par metttze (J/m).

Il existe deux types de pouvoir calorifique :

v' Pouvoir calorifique supérieur (PCS): C'est la quantité de chaleur exprimée en
kilocalories, dégagée par la combustion a pressiostante de 760 mm Hg de 1 Kg ou de
1 normal metre cube d'un combustible a la tempésatle 0°C, les produits de la
combustion étant ramenés a la température de né(0°C).

2
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v" Pouvoir calorifique inférieur (PCI): C’est la quantité de chaleur dégagée dans les
mémes conditions que le PCS, mais en admettantaquegpeur provenant de la réaction
de combustion n’est pas condensée.

Le PCI differe duPCS d’'une quantité de chaleur qui est égale a la chdiante de
vaporisation de I'eau

. La composition chimique :est utilisée pour I'étude de vaporisation. Ellet seissi a

calculer certaines propriétés du gaz en fonctionlalepression et de la température

(compressibilité, densité) et a définir les comais de son traitement lors de I'exploration

(extraction des produits liquides).

1.3.2. Différents types du gaz naturel

Le gaz naturel est classé selon la nature des plaserésence dans les conditions du

gisement et de surface. Ceci conduit a distingegetyipes suivants :

. Gaz sec ne formant pas de phase liquide dans les conditiie production, le gaz est

concentré en méthane et contient trés peu d’hydvaoes lourds.

. Gaz humide: formant une phase liquide en cours de productanrs les conditions de

surface, il est moins concentré en méthane.

. Gaz a condenséat formant une phase liquide dans le réservoiramscde production,

la phase condensée est riche en constituants loGidst le type de gaz qu’en retrouve a

Hassi R'Mel.

. Gaz associé comprend le gaz de couverture (phase gazeuseresen solution dans

le pétrole) et les gaz dissous.

1.3.3. Gaz pétrole liquéfié (GPL)

Le butane et le propane, définis sous le terém@igl de GPL ou Gaz de Pétrole Liquéfiés,
sont issus a plus de 60 % des champs de gaz naRoet le reste, ils proviennent du
raffinage du pétrole brut.
1.3.3.1. Caractéristiques et propriétés du GPL

L’appellation « Gaz de Pétrole Liquéfiés » estlesivement réservée au propane et au
Butane, car ils sont les seuls a étre gazeux &iprest température ambiante (1,013 bars et
15°C) et a se laisser liquéfier sous faible presfiespectivement a 7,5 et 1,5 bars).

Le butane et le propane partagent de nombreusastéastiques tous les deux a I'état naturel

sont incolores, inodores (pour des raisons de gécliajout du mercaptan qui par son odeur

bien caractéristique permet de détecter toute)furten toxiques et non corrosifs (mais ils

=,
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dissolvent le caoutchouc, la graisse et I'huilegaNmoins, ils se distinguent par deux
éléments qui sont leur pression de liquéfactiosiajneeur température d’ébullition.

Le gaz pétrole liquéfié possede des proprigéadidtinguant des autres hydrocarbures tels
que :
» Latension de vapeur. Les GPL ont une tension de vapeur a 20°C égdebars pour le
butane et 8 bars pour le propane.
* La dilatation : a I'état liquide, ils ont un haut coefficient déatation dont il faut tenir
compte lors de leur stockage (les sphéres ne dgmarais étre complétement remplies).
» La densité: Aux conditions normales de température et poessies GPL sont plus
lourds que lair.
» Latempérature d’ébullition : a la pression atmosphérique la température diébalidu
propane est del2C°, celle de butane est deC°.
» Le pouvoir calorifique : Les GPL offrent une puissance énergétique nettesugérieure
aux autres énergies. Cette efficacité nous esjurédi par leur Pouvoir Calorifique.
» Les impuretés : Les plus importants sont le soufre dans le GPltemeeur en soufre est
inférieure ou égale a 0,005% en masse et pourolgape I'eau constitue la plus importante
impurete.
1.3.4. Condensat

Le condensat est constitué d’un mélange d’hyattnges parafiniques, de l'iso pentane
jusqu’au do-décane et plus, généralement extraigements de gaz a condensat, il est sous
forme liquide dans les conditions normales de teatpée et pression.
1.3.4.1. Caractéristiques du condensat

Le condensat est un liquide incolore avec uneupdi’essence, il posséde pnoids
spécifiquequi est compris entre [0,7-0,8] et ses vapeurs glostiourdes que lair.
Le condensat est trés inflammable, car il a un tpdiéclair inférieur a 0 °C, ses limites

d’'inflammabilité sont approximativement 1,4 a 7,6%0\{dans I'air).

I.4. Description du module 1
l.4.1. Présentation du module 1
Le module 1 a été concu par les américains stemiservice en 1978. Sa tache principale
est de traiter le gaz brut et récupérer le maxirdernondensat.
Le module 1 est divisé en trois trains identiqued’on traite le gaz brut. Dans ce qui suit

Nous nous intéresserons uniquement au train 1.

uy
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Comme tous les modules, on trouve une salle dederdoté du systeme DCS (Distribution
Control System), qui assure le contrdle des tmaig$ ainsi que la section des utilités (unité
de préparation et de régénération du glycol DEG ;irsstrument et service; eau de
refroidissement et eau anti incendies).
1.4.2. Procédé PRICHARD
Le traitement du gaz suit le procédé PRICHARD js#iit une série d’échangeur Gaz/Gaz,
des chillers afin de refroidir le gaz avant d’&@etendu de maniere adiabatique-isenthalpique
au niveau de la vanne Joule Thomson.
Les liquides récupérés sont débarrassés desslege niveau d’'un dé-éthaniseur puis
fractionnés en GPL et condenséat dans un dé-betanis
. Capacité de production
Le module 1 posséde une grande capacité de groaduépartie comme sulit :
» 60 millions de m/ jour de gaz sec.
» 10 000 tonnes /jour de condensat.
» 2000 tonnes/jour de GPL.
Il y a deux circuits, un pour les gaz et le secpodr les liquides.
1.4.2.1. Circuit gaz
Le module 1 est alimenté par 35 puits envit@ngaz arrive a une température de 60 °C et
75 kg/cnt de pression. Le manifold qui est constitué d’uaene tout ou rien avec un clapet
de non retour, assure la collecte (regroupemenfadu.On y trouve six collecteurs : Un de
'est et 5 de I'ouest.
Le gaz est composé de deux fractions :
v' Fraction gazeuse :
C’est la plus légére, composée essentiellementédrame, d'éthane, de propane et de butane.
v Fraction liquide : on distingue deux phases :
% Condenséat (hydrocarbureg'C
% Eau.
Au paravent le gaz en provenance du manifoldagndirectement dans le diffuseur des
trains & une pression au voisinage de 130 kg/cm
Vu l'exploitation excessive du gisement, la pressita cessé de chuter. Actuellement elle
est de 65 kg/ch ceci a conduit a l'installation de l'unité Boowii a la sortie du celle-ci la
pression avoisine les 100 Kg/ém
L'unité de Boosting a pour réle I'élévation de k@gsion jusqu’a 100 Kg/cinceci en faisant

une séparation primaire du gaz brut dans des lsakbguipés de déflecteurs et d’appendis
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pour I'élimination d’eau et la récupération de cemsht qu'on envoie aux modules, puis le
gaz est acheminé vers la machine de compressiocoguyporte un deuxieme ballon pour se
débarrasser des gouttelettes d’eau et le turbo @s®sgur a Iissue duquel le gaz est a la
pression voulue.
Le gaz sortant du boosting est envoyé vers le ghfiu V201 via le manifold d’entrée.
1.4.2.1.1. Diffuseur V 201
C’est un ballon ayant comme taches I'homogétiéis de la charge et la répartition du
débit entrant en provenance du boosting en traiegaégales et qui seront distribuées aux
trois trains.
A la sortie du V201 il y a trois pipe-lines alimant chacun un train & 100 Kg/¢et 60°C.
1.4.2.1.2. Séparateur V202
C’est un séparateur tri-phasique permettant dpation du gaz, eau, condensat par
différence de densité.
Le gaz en provenance du V201 péneétre dans le \(R0R est flashé. Le gaz passe au sommet
du ballon tandis que le condensat et I'eau au fdadstructure du ballon permet la bonne
séparation des trois phases.
La pression et la température sont maintenues aiest A la sortie du V202 le gaz est
acheminé vers une série d’échangeurs.
1.4.2.1.3. Batterie d’échangeurs
Le gaz en provenance du V202 & une tempérdaii® °C et une pression de 100 kdgicm
pénétre dans trois batteries d’échangeurs :
% E201 : 04 échangeurs en série gaz/gaz.
« E202 : 04 échangeurs en série gaz/gaz.
« E203: 02 échangeurs en série gaz/liquide.
Le but est de refroidir le gaz et le rameneesitempératures assez faibles de I'ordre de 0°C
la pression reste & 100 kgfem
Le gaz du V202 est réparti en 03 parties :
v' premiére partie : vers le E201 du coté tube de I'échangeur cédantaesies au gaz
froid présent dans le coté calendre de I'échangeur.
v' deuxiéme partie : vers le E 202 de la méme maniére, a la sortie &dbangeurs la
température atteint les 0 a 2 °C.
Etant donné que le gaz renferme toujours des daantieau résiduelle, il y a risque de

givrage du coté tube de I'échangeur.
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Pour remédier a ce probleme on prévoit I'in@etdu glycol (antigivrant) a I'entrée des
échangeurs.
Le di-éthylene glycol présente une grande affipaér les hydrates et empéche le givrage.
v' Troisieme partie : Cette partie pénétre dans le E203 du coté tubentéda calories au
liquide froid provenant du V204.
1.4.2.1.4. Les chillers

Apres la premiére série d’échangeurs le gazpdass des chillers E204 et  E205.
Les chillers sont des échangeurs utilisant du prep@uide en provenance des installations
communes entre les modules de traitement O et dlpoefroidissement du gaz.
Les installations communes ont pour utilité la safian des gaz du GPL (propane et butane)
et aussi la récupération des gaz de téte des daigdiurs.
Le gaz refroidi en E201 plus une partie de celtiordi au niveau du E203 passe dans le
E204. Tandis que celui refroidi en E202 plus undig@ajui reste au E203 passe dans le
deuxiéme chiller E205.
A la sortie des chillers la température du gazrdttes —6°C a —7°C, ce dernier est acheminé
vers un séparateur V204.
1.4.2.1.5. Séparateur V204

Le gaz pénetre dans le ballon V204. A I'entréee vanne appelée « Joule Thomson »
assure une détente adiabatique-isenthalpique duagpeession chute jusqu'a 78 kgfofmui
représente le point de consigne de la vanne)tetrigérature est de —18 °C.
Au sein du V204 on obtient deux phases :
v' Le gaz froid : il passe dans le coté calandre 801Eet du E202 pour refroidir le gaz
d’entrée en provenance du V202 en cédant ces iggarce dernier. Le gaz froid se réchauffe
jusqu'a 60 °C, sa pression est de I'ordre de 76ng/, il est ensuite acheminé vers le pipe-
line gaz de vente.
v' Le condensat : passe dans le coté calandre du &XBant ainsi le refroidissement du
gaz chaud du vV202.
1.4.2.2. Circuit condensat
1.4.2.2.1. Séparateur V202

Au niveau du V202 on sépare encore une fo@il'¢e gaz et le condensat par différence de
densité. L'eau est récupérée du fond du ballosteéwacuée vers un puisard S210 puis vers
zone bourbier module O.
Le condensat sortant alimente le dé-éthaniseur €aQdassant par un autre ballon V203 ou il

sera détendu et mélangé au condensat provenawniogtiry.
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v' Alimentation chaude : Les hydrocarbures liquides (condensat et GPL) emgmance du

V 202 & 60 °C et100 kg/cnpasse dans un deuxiéme séparateur V203 ou ilsdétendus
adiabatiquement jusqu'a 30 kgfcet 60 °C et sont mélangés avec les hydrocarburessiés

en provenance du boosting le tout servira a alierdatT 201 en passant par un échangeur de
préchauffe E216 du coté calandre. Du coté tuberauwvé du condensat chaud issue de la
T202 (dé-butaniseur). Les gaz récupérés au niveal3 alimentent aussi la T201.

v' Alimentation froide : Le condensat récupéré ainsi que le glycol du V2agke a travers
une vanne de détente ou ils sont détendu jusquiig2BT et une température de —30°C.
Apres échange thermique au niveau du E 203, léediqpasse dans un ballon de séparation
du glycol V205. Ce dernier fonctionne & 25 kgfcet 30 °C (paramétres de séparation de
glycol). Le mélange condensat, glycol est séparélifférence de densite.

Le glycol est acheminé vers le S214 (unité deémégation) en passant par une vanne de
détente.

Le condensat est acheminé vers le dé-éthaniseut dathe température de 30 °C et une
pression de 25 kg/cm

1.4.2.2.2. Dé-éthaniseur T201

(T Tete de colonnel8°C ;T Fond de colonnel88 °C ; P : 21 kg/cfy hauteur : 65 m ; nombre de
plateaux : 34).

C’est une colonne de distillation fractionnée ayemtnme tache principale la récupération
d’'un maximum de gaz sec (C1, C2).

Sous l'effet de la température les Iéger passéétentandis que les lourd (condensat et GPL)
reste au fond de la colonne.

La T201, comme toute colonne de distillation, coamglrtrois parties :

v’ Zone d’enrichissement

C’est la partie supérieure comprenant 15 plateatte gartie est refroidit par deux reflux
(latéral, principal). Le but du reflux est de consler toutes les particules lourdes entrainées
avec le gaz léger.

v' Zone de flash

C'est la zone d’alimentation de la colonne conéttude deux plateaux, dans laquelle
pénétrent le gaz et le condensat.

v' Zone d’épuisement

Zone inférieure de la colonne comprenant 17 plateson réle est d’évaporer les légers se

trouvant au fond de la colonne grace a des releondiprincipal et latéral.

5,



Chapitre [ : Généralités

% Rebouilleur de la zone d’épuisement :

> Rebouilleur latéral : Le liquide sort de la paiti&rieure du 28" plateau et revient vers
sa partie supérieure, en passant par le E206.

» Rebouilleur principal : Une partie du liquide esipaée de la partie inférieure de la
colonne par des pompes (P201 a/b/c dont une echmada deuxiéme en stand by et la
derniere d’'urgence) a une température de 160 °€rptoulé vers le four H 201.

Le four H201 : C’est un four comprenant 12 braleurs a fioul gaz(gec). Le four est revétu

de brique réfractaire résistant a la chaleur. geidie entre du haut du four a travers six passes

pour optimiser la surfac@échange thermiqudl traverse la zone de convection (345°C) pour
se réchauffer puis vers la zone de rayonnement)5#gort de la partie inférieure du H201

a une température de 170 °C.

+ Refroidissement de la zone de rectification :

> Reflux latéral : le liquide est aspiré par la poniPe202 a/b), et refoulé vers un chiller de
refroidissement E207 en fin vers [€"8plateau de la colonne.

» Reflux principal : Il est assuré par les produitsds du ballon tampon V208 refroidit au
niveau des chiller E208 jusqu'a une températurg2d®C. Une fois refroidit les produits
sont refoulé vers la téte de la colonne.

v' Les gaz de téte Les gaz de téte sortent a une température de 18t°@e pression de

21 kglcnd, ils sont dirigés vers le collecteur gaz de tétsein de I'unité des communs, ot ils

seront comprimés et débarrasseés des traces d’éraiii de les injecter dans le pipe-line de

gaz de vente.

v Résidu (condensat instable €) : Les résidus de la T201 sont envoyés vers la de@xiém

colonne T202.

1.4.2.2.3 Dé-butaniseur T202

(T Téte de colomné 60 °C ; Trond de colonnel80 °C ; P : 12 kg/cfy Hauteur : 40m ; nombre de

plateaux : 31)

Au niveau de la T202 on sépare le GPl; € G, du condensat £.La colonne est aussi

constituée de trois zones :

v" Alimentation : Les produits du fond de la T201 débarrassés det C; sont préchauffés

dans I'échangeur de préchauffe E217 puis dirigés feedé-butaniseur T202 au®?8ou bien

au 27™ plateau selon la teneur en GPL.

v" Rebouilleur principal : Les produits du fond de la T202 débarrassés gat@, sont

aspirés et refoulés par la pompe (P 204a/b) a em@drature de 170°C vers le four H202

ayant la méme conception que le H201. Le liquidelsuméme chemin décrit pour le H201,
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passant par la zone de convection (370°C), zonadlation (620°C) en fin il retourne a la
colonne a une température de 185°C.

v Le reflux de téte :Les G et G, sont récupérés en téte de la colonne et sonidefrdans
des aéro-refroidisseurs puis dirigés vers un batitermédiaire (tampon) V209.

Une partie du GPL du V209 est aspirée par la poR2E5 (a, b) a la température de 54°C
puis refoulée en téte de la T202, en vue de cordées gaz lourds« entrainés avec le GPL
en téte de colonne.

v' Gaz de téte .Les gaz de téte passent a travers les aéro-refseigis E211 en vue d'un
refroidissement de 74°C a 5°C, ils sont achemiegsuite, vers le V209, une partie du GPL
part vers le reflux et I'autre partie vers le siag&.

v Le résidu de la T202 (condensat stabiliséQ : Le condensat stabilisé passe a travers le
E217, le E206 et le E216 pour le refroidissemdinpénetre, en suite, dans l'aéro-
refroidisseur E210 puis vers le V208 & une tentpégale 30 °C.

Une partie est refoulée par la V208 pour refluxngipal de la T201 l'autre partie vers
stockage.

1.4.3. Le systeme de torche

Le systeme de torche est utilisé pour des raidersgcurité du module en cas de surpression,
et elle se divise en trois parties :

1.4.3.1. Torches HP

Le module (1) comprend 12 torches HP divisé sutrtas trains.

Toutes les piglres a travers les trains destinéesoaches HP venant du V203, V205, T201,
du gaz de vente a travers la vanne de pression $&/&unissent dans le V236 a/b/c ou ils
subissent une petite séparation de condensat pantdéon, puis les gaz sont envoyes vers
les quatre ballons d’alimentation des torches (Va&#%c/d).

1.4.3.2. Torche BP

Le ballon d’alimentation des torches a basse prsgR31 est alimenté par les ballons de
basse pression (V230, V209, V208), qui séparenatgor les liquides qui s’y trouve en
I'envoyant vers le bourbier, et dégage les gaz keetsrche BP (une seule au module).

1.4.3.3. Torche TBP

Elle est utilisée pour les gaz d’évaporation desloke stockage.




Chapitre [ : Généralités

1.4.4. Les utilités
1.4.4.1. Unité de régénération du glycol
Au niveau du module 1, le glycol utilisé est le DE@st-a-dire di-éthylene glycol, pour
absorber I'humidité et empécher le givrage.
Les propriétés physiques du glycol sont comme[3iit
» Formule chimique globale :481003
Masse molaire : 106,122 Kg/Kmol
Point de fusion : -10,47°C
Point d’ébullition a pression atmosphérique : 245°C
Tension de vapeur a 25°C : 0,27Pa
Masse volumique & 25°C : 1115 Kg/m
» Point éclaire : 123,89°C

Le glycol n’est pas utilisé pur mais dilué a 86%, it a été démontré qu’a cette concentration

YV V. V V V

le glycol donnait de meilleurs résultats, et vuectglt important du DEG, une unité de
régénération a été mise en ceuvre, et elle comporte

e Arrivée du Glycol
Le glycol hydraté provient des trois ballons sémans V205 (1, 2 et 3) a la concentration de
67% environ, il pénetre dans le ballon de détem214 qui fonctionne a 35°C et a 1,5
Kg/cmz?, ou il subit une séparation de traces degu@z'’y trouvent, puis il est transféré vers le
réservoir de stockage S201 du DEG hydraté.
v Les échangeurs de préchauffage de la colonne E218a/
Le DEG est aspiré du S201 par les pompes (P20gaits)refoulé vers les échangeurs E213
(glycol/glycol) du coté tube a travers une vannéZB) pour la préchauffe, et passe a travers
des filtres (F201a ou b) pour alimenter la colodadlistillation T203 qui est principalement
la zone la plus importante de la régénération egktltfylene glycol.

* Régénération du glycol
v La colonne de distillation T203
(T Tete de colonne= 100°C ; Trond de colonne= 118°C ; P = 1Kg/Cm?2, nombre de plateaux 5)
L’entré du glycol hydraté s'effectue dans la zoeefldsh (zone d’alimentation) entre 1&"3
et le 4™ plateau, ou il subit un réchauffement du fondadeolonne qui est chauffé a son

tour par le H203.
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v Le rebouilleur de la colonne H203
Les brdleurs du H203 sont alimentés par le fioa ¢ four fonctionne a 0,9 Kg/cmz2 et une
température de 120°C.
Le glycol sort de la colonne au niveau dli%plateau a la température de 106°C, pénétre dans
le four ou il subit un chauffage jusqu’a 120°C afiavaporer les molécules d’eau.
Donc, la vapeur d’eau sort par le haut du fouretdurne a la colonne a la température de
115°c au 8" plateau, et le glycol sort & 118°C et du fondadedlonne.
v Le reflux de téte
Les vapeurs d’eau sortent de la téte de la colanadgempérature de 100°C, passent a travers
des condenseurs E214 (4 aéro), puis vers un bdé#oreflux de la colonne V215, ou une
partie sera transférée vers le puisard, et I'guértie sera aspirée par la pompe (P208 a ou b)
et refoulée vers la colonne a 45°C a travers uneezae deébit (FV126).
Le role de ce reflux est de condenser les vapeaigyatol qui sont entrainées avec celles de
'eau a travers les clapets.
v Le fond de la colonne
Le glycol régénéré (78 %) sort du fond de la cowiii203 a 116°C, passe par I'échangeur
(E213 a et b) du coté calandre pour I'échange tiggerm puis il est aspiré par les pompes
(P207 a ou b) et refoulé vers le refroidisseur E21&€éro), ou il sort a la température de 50°C
et se verse dans le réservoir de stockage du giggéhéré S202 a pression de 3,5Kg/cmz.
Le glycol régénéreé (78%) sera aspiré par trois (210 a, b et ¢), puis refoulé vers les
trains a travers des vannes de pression PV34 €t,3) ou il atteindra la pression de 124
Kg/cm?2.

e Préparation du glycol
Aprés l'usage continue du DEG, et avec le tempgjusantité diminue a cause des pertes au
niveau des trains, donc on doit effectuer une pedpam du glycol a 86% dans le bac de
préparation S211 et 'injecter dans le S202 déslegueveau de ce dernier chute a moins de
2,8m.
Donc, on verse dans le S211 du glycol a 86% vethamtac S214, et on lui ajoute la quantité
nécessaire d'eau grace a des analyses au labergtmqu’'a ce que l'on atteint la
concentration de 78%, puis le glycol obtenue sgexié dans le réservoir S202 par la pompe

P236 .en fin il est acheminé vers les trains.

&
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1.4.4.2. Unité d’air service et instrument

Une grande partie des vannes utilisées au niveamnatkile 1 sont pneumatique, d’ou la
nécessité d’'une unité de production d’air instrutnéfair service est surtout utilisé pour le
nettoyage dans les différentes sections.

La différence entre l'air service et I'air instrumigéside dans le fait que ce dernier doit étre
débarrassé de toute trace d’humidité pour ne pdsnemager les instruments.

v Circuit d’'air

L’air est aspiré par les ventilateurs puis refoméss deux compresseurs (K401 a et b).

Les compresseurs travaillent en alternance etigdg® deux en méme temps.

Les deux compresseurs sont identiques, donnaniniege de I'un d’entre eux.

v' Le compresseur K401

Il est constitué de deux chambres principales, tlapsemiere chambre la pression augmente
jusqu'a 7.5 kg/cf la température aussi.

Dans la deuxieme chambre, l'air est refroidi enadgeant ses calories avec I'eau froide
passant dans le coté calandre. L'eau se réchaelfie, est acheminée vers un aéro-
refroidisseur puis refoulée vers le compresseuirenit fermé.

L’air comprimé sortant & une température de 45°Gnet pression de 7.5 kg/mpasse dans
des ballons intermédiaires ou une quantité d’etpiégée.

L’air est réparti en deux parties : air de sensoetant a 8 kg/chy la deuxiéme partie est
séchée dans des sécheurs K201 a et b.

v Les sécheurs K201

Les deux sécheurs sont identiques, un en mardiaige en régénération.

Les sécheurs comprennent des lits de matériauxiaso(gel de silice). Ce dernier présente
une grande affinité pour I'eau.

Aprés quatre heure de marche les particules dudgelsilice se saturent d’eau, leur
régénération est assurée par de I'air chauffé atemd’une résistance jusqu'a 200°C.

L’air sec sort du sécheur a 40°C environ, il esteminé vers un collecteur d’air instrument
puis vers l'unité de stockage.

1.4.4.3. Unité d’eau

Des quantités importantes d’eau sont utiliséesnimaau du module 1 répartie en deux
parties :

» Eau de refroidissement des pompes.

e L'eau anti-incendie.

&
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v Eau de refroidissement

L’eau de refroidissement doit répondre a certaiitgres, entre autres la dureté, l'agressivité
etc. L'eau de refroidissement du module 1 proviatla phase B (communs), ou elle est
traité, puis stockée au niveau du S216.

v' Eau anti-incendie

L’eau anti-incendie provient de la zone de pui®ATRACH), elle est stockée dans un bac
a une tres grande capacité S206.

L’eau est aspirée par la pompe P234 a et b eefestlée vers les trains a une pression de 14
bars environ.

1.4.4.4. Unité de fuel gaz

Le fuel gaz sert a I'alimentation des rebouillebi201 et H202 des trois trains, et le H203
dans 'unité du glycol.

Le fuel gaz est piqué du gaz de vente a 75Kg/Ctmé@neoyé vers le ballon V222 a travers
une vanne de pression qui fait chuter sa presagguja 16,1 Kg/Cm2, puis il sort du V222 et
passe au ballon V223 a travers la vanne (PIC 3Bagafbmaintient sa pression a 16Kg/Cmz2,
avec une petite purge des liquides par une vanmévdau.

Le gaz se dirige ensuite vers le V224 a traver@l& 39 a/b) qui fait chuter la pression
jusqu’a 5,5Kg/Cmz, ou il sera distribué aux difféefours.

1.4.5. Auxiliaire : laboratoire

Les constructeurs ont mis au point un laboratdir@g@é de contrbler la qualité des produits
finis et au sein des trains. Ainsi, les produits/dot répondre aux normes en vigueur ceci se
fait par différentes analyses réalisées au selalshratoire.

1.4.5.1. Analyse du gaz de vente (CC,)

La prise d’échantillon du gaz de vente s’effectl@ sortie du gaz, on analyse sa composition,
son humidité et son point de rosée.

v" Analyse de la composition :

L’analyse de la composition du gaz de vente s'éfle@ar la CPG (Chromatographie en
Phase Gazeuse).

v" Analyse de I'humidité du gaz :

L’'analyse de I'humidité du gaz est réalisée a Baild I'appareil CARL FISCHER qui est basé
sur la méthode d’adsorption des molécules d’eaulesibulles de silicone.

v' Mesure du point de rosée :

Le point de rosée est la température a laguellersee la premiére goutte du gaz de vente par
suite au refroidissement avec du GPL liquide esilmesuré avec I'appareil de rosée.

1y
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1.4.5.2. Analyse du GPL (G, C,)

Le GPL est analysé par chromatographie afin derohiter sa composition, de la méme
maniere que le gaz de vente.

Cependant, il existe une autre analyse qui est de gaz de téte du T201 compressés dans la
phase B avant d’étre injectés dans le gaz de vente.

v Analyse du condensét £Q :

Pour le condensat, on détermine sa densité a&l@iegh densimetre a la température de (T=
12-18°C), ainsi que sa tension de vapeur TVR &°88a l'aide de la pompe de Reid.

1.4.5.3. Analyse du DEG

Trois types de glycol sont analysés, il s’agit dglycol hydraté, régénéré et concentré).

v Calcul de la concentration

v Détermination du pH.

1.4.5.4. Analyse des huiles lubrifiantes de la phasB

L’'analyse de ces huiles consiste a déterminer $aogité dynamique en se servant d’'un
viscosimetre qui étudie les huiles par leurs écuelds.

1.4.5.5. Analyse de I'eau extraite du gaz (du V202)

Il existe trois analyses prévues pour cette eau :

v" Mesure de la salinité de I'eau

v' Teneur en fer.

v Mesure de la dureté de I'eau

=
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Problématique

Problématique

Le gaz brut de Hassi R'Mel est un gaz a cosaendepuis une dizaine d’années la
pression en téte de puits ne cesse de chuter, demnptres opératoires de la section
stabilisation du design ne sont alors plus valatMegré tous les changements effectués au
niveau des parameétres, on constate toujours desspmr GPL et en condensat.

Dans ce contexte il nous été demandé, dans le cadrmtre travail, d’optimiser quelques

parametres concernant la section stabilisatior eedfier les spécifications requises.

&






Chapitre II : Méthode de calcul

Dans ce chapitre, nous avons illustré en premear les méthodes de calcul analytique des
différents équipements de la basse pression (celaenrectification, aérocondenseur, four et
ballon de reflux). Pour se faire, nous nous sombas®s sur la méthode algébrique établie par
UNDERWOOD [8] qui consiste a déterminer les différents pararsetopératoires de
fonctionnement de ces équipements. Dans la secpad&, nous avons illustré la méthode
numerique en faisant appel au logiciel de simuhatitYSYS, qui consiste a confirmer les
résultats obtenus par la méthode analytique.
Pour la premiére partie, nous avons détads méthodes de calcul des différents
equipements de la section de fractionnement didigcomme suit :
1. dimensionnement d’'une cokde rectification ;
2. calcul d’'un aérocondenseur;
3. calcul d'un four ;
4. calcul d’'un ballon de reflux
Pour la seconde partie, nous avons fait la dagmmiplu simulateur HYSYS et les différentes

taches qu’il doive accomplir.

I1.1. Dimensionnement d’'une colonne de rectificatiof8]

La rectification est un procede physique de séarafun mélange d’hydrocarbures et cela par
des échanges de matiére et d’énergie entre degeplaculant a contre courant dans un
appareil appelé colonne de rectification.

» Description de la colonne de rectification
La colonne de rectification est un appareil cyligde vertical, qui peut étre constitué de
plateaux successifs ou de garnissages, dont leoékdste a assurer un contact intime entre les
deux phases.

Dans chaque plateau il y a barbotage dedawadans la phase liquide et ce qui permet le
transfert de matiéere et d’énergie entre les deas@h Le liquide se déplace par gravité de haut
en bas, et la vapeur de bas en haut, grace adiénd pression utilisée pour qu’il y ait un bon
barbotage.

Le liquide arrivant au fond de la colonne estipllement vaporisé dans le rebouilleur qui crée
la phase vapeur nécessaire a la distillation. duidie non évaporé est extrait du fond de la

colonne et constitue le résidu.




Chapitre II : Méthode de calcul

La vapeur arrivant en téte de la colonne est ca@enune partie du produit condensée est

renvoyée en téte de la colonne et constitue lax&it le reste est soutiré en tant que distillat

(produit de téte).

La colonne est devisée en trois zones (voir figuikg :

v’ Zone d’alimentation :

v' Zone de rectification :

niveau d’introduction de la charge.

se situe au-dessus de la zone d’alimentation.

v' Zone d’'épuisement :se situe au-dessous de la zone d’alimentation.

F : Alimentation.
D : Distillat. W : Résidu.
V : Les vapeurs en téte de

colonne.

V' : Les vapeurs au fond de
colonne.

R : Reflux.R’ : Les liquides au 4

fond de colonne.

Zone de
rectification <

Zone
d’épuisement <
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Figure 5 : Schéma d’une colonne de rectification mrésentatif du bilan matiere
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» Lois fondamentales de distillation

a) Lois de DALTON et de RAOULT

— La pression d’equilibre d’'un mélange gazeux suppuséait est la somme des pressions
partielles de ses constituants.

n=Y Pi. (I1.1)

- En appliquant la loi des gaz parfaits a chacunadestituants « i » dans la phase gaseuse
on peut écrire :

Y= Piln. (1.2)

- D’aprés la loi de RAOULT, la pression partiellil constituant « i » dans une solution
idéale est égale au produit de la tension de vageure constituant par sa concentration
molaire en phase liquide.

2= P'i. Xi. (11.3)
Dans le cas de mélange réel la relation (11.3) el@vcomme suit :
PE.. X. (1.4)
Ou :E; est le coefficient ’HENRY.

v' — Equilibre liquide-vapeur

On dit que les deux phases liquide et vapent ao équilibre lorsque la pression partielle de
chacun des constituants est la méme dans les daseq a partir des relations (11.2) et (I1.3)
nous pouvons exprimer le coefficient d’équilibre :

K=Pilrn =Yil X. (1.5)
I1.1.1. Bilan matiére de la colonne

Le bilan matiere global de la colomtg@our chaque constitudft’s’écrit :
F=D+W (11.6)
F.Z = D.Xpi + W. Xwi 0]

L’équation obtenue permet de calcléer débits du résid¢w) et dudistillat (D),

lorsque les concentrations du constituantans le distillat et dans le résidu sont connues.

Avec : F : Le débit molaire de la charge [kmole/h].

W: Le débit molaire du résidu [kmole/h].
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D : Le débit molaire du distillat [kmole/hl].

Zri . fraction molaire du constituant le plus volatil dda charge.
Xpi : fraction molaire du constituant le plus volatihdde distillat.

Xwi : fraction molaire du constituant le plus volatil dda résidu.

a) Bilan matiére dans la zone de rectification

V=R+D 11.8)
Le bilan par rapport au constituant le plus vbiécrit alors:
V.Y=R. X1+ D.Xp (1.9)

La résolution de cette équation papport aXi;, donne I'équation de la droite
opératoire de la zone de rectification :
Yn=[(re) /((re) +1) ]. Xa-o + [2/((rs) +1)]. Xo (1.30
Avec

(rf) : Taux de reflux r)=R/D (1.12)

b) Bilan matiere dans la zone d’épuiseant
R=V+W (1.12)
De la méme maniére que précédemmenbilan par rapport au constituant le plus volatil
s’écrit :

R’ .Xi1= V.Y + W.Xw (11.13)

La résolution de I'équati¢h.8) par rapport aX.; permet d’obtenir I'équation de la
droite opératoire de la zone d’épuisement :

Yi=[(ro) /((ro) -1) ]. Xiex + [ (1/((rp)-1) ]. Xw (1.14)
Avec :

(rp) : Taux de rebouillage (rp) =R'TW (11.15)
c) Bilan matiere dans la zone d’alimentation
Il'y a lieu de procéder égalemenbian matiere de la zone d’alimentation.
V+R+F=V+R (161
V'Y, + XaR + F Xe= VY, + R'X, (1.17)




Chapitre II : Méthode de calcul

L’équation de la droite opératoire est donnée par :

Yn = - Xn— —Xf (1.18)
g-1 g—1

Dans le cas de rectification de mélanges coneglexous serons ameneés a effectuer des séries
de calculs déquilibre sur chaque plateau. Poutegvile travail long et laborieux des
approximations successives, nous pouvons utiliserméthode simplifiée rapide donnant une
précision souvent suffisante. Cette méthode féétrrenir la notion de volatilité relativani'’.

La volatilité d’'un constituant « i » est fonctioe da température d’ébullition. Un constituant
« i » est plus volatil qu'un constituant « j » aitempérature d’ébullition est inférieure a celle d
constituant «j ».
La volatilité relative représente le rapport em¢reoefficient d’équilibre du constituant « i »JK
et celui de la clé lourde (Kchoisie généralement comme étant le constitwantdins volatil du
mélange

@ =K /K, (11.19)

En tenant compte d#.13), I'équation d’équilibre peut étre réécrite soufolame :

Y; =Ki*Xi = ai*Kr*Xi (1.20)
¥XYilaK, (1.21)
Les volatilités moyennes des constituants duangd sont obtenues par la moyenne
arithmétique :
« Dans la zone de rectification : @i moy = (0p,i + 0r,)/2 (11.22)
e Dans la zone d’épuisement : @i moy = (Ow,i + @F;)/2 (11.23)

I1.1.2. Taux de vaporisation et composition des phaséquide et vapeur de la charge

Le taux de vaporisation est défini comme étamapport des débits vapeur et total de la charge
du calcul de la zone d’alimentation, il est nécessde disposer du débit et de la composition
des phases liquide et vapeur de la charge.

e= Ve /F dol -=eF (11.24)
On définit de la méme maniére le taux de rebagd) il est égal au rapport entre des débits
liquide et total de la charge
(p) = Le/Fd'ou Lg=(rp).F (11.25)
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Pour une pression et une température donreeeapt de vaporisation ainsi que la composition
de la charge sont déterminés par approximationsessives, d’'apres I'équation connue de
TREGOUBOV [8] « équation de l'isotherme:»

SZi=Y(Xeil 1+ e (Ki-1) =1 (11.2p
Avec : Xei = Yeil K; (1.27)
e+r=1 (11.28)

Taux de condensation : r = R/F
L’équation(11.28) peut étre utilisée également pour déterminermgpérature de la charge si la
pression et le taux de vaporisation sont connus.
» Remarque
- Si e = 0 :la charge se trouve a sa température de buRe=eF, I'équation devient
Y Yi/Ki=1

- Sie = 1 :la charge se trouve a sa température de roé&Et on utilise I'équation d’'isotherme
de la phase vapeur pour déterminer cette tempér@dturempérature de la charge).
Z Ki Xi: 1

Les valeurs de Ksont déterminées d’aprés le nomogramme de JENNSCeIEIBEL donné

en annexe 11].

I1.1.3. Les parameétres opératoires
1) Choix de la pression dans la colonne

Le choix de la pression dans la colonne dépendhsiement de la composition et de la
nature physique et chimigque du mélange a sépaedieqque soit sa complexité.

A faible pression, la sélectivité de la séparagésh meilleure, car on peut éviter l'altération
thermique des produits, mais en contre partiggut tondenser a basse température les vapeurs
de téte pour obtenir la concentration voulue, c@shc le choix du fluide réfrigérant qui
imposera la pression de la colonne.

Généralement, nous utilisons une source froide fanché et abondante (eau ou air) qui
permet d’obtenir un condensat a une températurantantre30 et 50 °Cenviron.

Si la température de condensation des vapeursstilatli a pression atmosphérique, est plus
basse que celle de I'eau ou de I'air, la colonné fdactionner sous haute pression pour que la
condensation des vapeurs du distillat puisse é#idésee par réfrigération ordinaire.




Chapitre II : Méthode de calcul

Une température de condensation de vapeurs deipése au moins dis a 20 °Csupérieure a
celle du fluide réfrigérant et ce quelle que saitémpérature de service. Ainsi, la presgtgn
dans le ballon de reflux est déterminée par apprations successives selon I'équation de
I'isotherme de la phase liquide :

> (KiXp ) =1 (11.29)

* Pression au sommet de la colonne P
& Py+ APy (11.30)
Dans le cas d’'une condensation totale ou tdetesapeurs de téte passent a I'état liquide, les
pertes de charge sont comprises entre 1,5 et 2 atm
1,5 <AP;< 2 atm

* Pression au fond de la colonne:P

P PstAP; (1.31)
Les pertes de charge dans la colonne varient datesValle entre 0,3 et 0,6atm :

0,3 <AP, < 0,6 atm

» Pression dans la zone d'alimentation P

2 (PstPy)/2 (1.32)

2) Choix de la température dans la colonne
Pour une pression de servigg(Pression au sommet de la colonne, La températussmmet
de la colonne est déterminée par approximationsesso/es de I'équation de I'isotherme de la
phase vapeur.
Y(Yp,il/Ki)=1 (1.33)

La température au fond de la colonne est détermdeda méme maniere que précédemment
mais en appliquant cette fois I'équation de I'igsthe de la phase liquide
Y(Ki. Xri) =1 (1.34)

Dans le cas de la température au niveau de I'atatien, nous devons considérer les trois cas
suivants :
* Sila charge est a I'état liquide, nous utiliscggliation suivante :

Y(Ki X)) =1 (11.35)




Chapitre II : Méthode de calcul

* Sila charge est a I'état vapeur, nous utilisoéguation suivante :

Y(YLiK) =1 (11.36)
 Si la charge est bi-phasique, le calcul des comipasiliquides et vapeurs fait intervenir le
taux de vaporisation &» qui est le rapport entre le débit vapeur et Ibitdéotal de
I'alimentation.

Taux de vaporisatione = V/F
Par ailleurs, il existe une méthode itérative sdifit un coefficient @ » compris entre la
volatilité relative de la clé légére (prise en gahéomme étant le constituant le plus volatil) et

celle de la clé lourde : Uoy <D < ag
Zivai
Et ey (11.37)
Al

I1.1.4. Fonctionnement a reflux
» Taux de reflux minimal
Le fonctionnement a reflux minimal correspond anombre infini de plateaux pour une

séparation spécifiée, selon la formule d’'UNDERWO[BD:
min =@ 2( Yo,/ (0 - ) (183

@min = XI( 0i F Xw,i) /(03 F-D)] (11.39)

» Taux de reflux optimal
Le taux de reflux optimal est déterminé a partitadeelation suivante :
()op= K (rf)min (11.40)
Ou k est une constante telle que : 1,1< k[¥]2

Le taux de rebouillage optimal est défini commé: sui

(rbyopt = 2B 4 (1) x = (1L

A partir du bilan matiére de la colonne, nous avons
LF = (rf)opt . D (“.42
VE= (o)opt- W (11.43)
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» Compositions du liquide descendant du dernier plaiu

En apposant I'équation de la zone d’épuisentenis aboutissons a la composition du liquide

descendant du dernier plateau:

. 1 . -1 .
Xfi=—Yw,1 +m—Xw,1
m m

Sachant que:

. aimw *Xw.i
Yw,l = ———

Viaim ¥ Xw.i)
Et

1
(rh) opt

m= [rh){:pt +

Composition des gaz de téte

. Mix YD1
YDi=———
¥ Mix¥D.i

. Mix Yw.i
X'wl= - -
T MixYw.i

I1.1.6. Bilan thermique de la colonne

(11.44)

(11.45)

(11.46)

(11.47)

(11.48)

L’établissement du bilan thermique de la colonnenésessaire pour vérifier le débit du reflux

liquide provenant du condenseur et pour détermegecharges thermiques du condenseur et du

rebouilleur. (Voir figure 6)
L’équation du bilan thermique de la colonne ent&@éerit :
Fh+ Qg = D.hp + W.hy+ Qc
h=eHo+ (1-e).h
Q= Gr.(Hw — hw)
Q@=(D + Lg).(Ho — hp) = Ga.(HazHa1)
G; : Débit de la charge allant au four
Ga: Débit d’air nécessaire au refroidissement duilldist

* Les enthalpies des différentes phases liquides

Les enthalpies liquides sont déterminées a pastiadorrélation suivanid] :

H= (1/p15-)°%0,403.7+0,000405%)
Avec .

15_ 20
P15 = Ps moyt OO

(11.49)

g0)

(11.51)
(11.52)
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Ou «a » est un facteur correctif empirique servant &uat la densité a une température autre
gue 60°F (15°C) :
0. = 0,001848 — 0.0013p4 oy (11.55)

L C
| (e s T

i
K- ' == D, Hg, hy
——~1 R.he
FeHoho [T 77 F : Alimentation
| o = D : Distillat
[ ] W : Résidu
T C : condenseur
P B : Rebouilleur
E— |
— &Y
W,Hw B

Figure 6 : schéma d’une colonne de rectification grésentatif du bilan thermique

Les enthalpies de la phase liquide sont déteresia partir de I'équatiqii.40) , celles de la

phase vapeur sont lues sur 'abaque donné en ardjék
Les masses volumiques' sont données patANDBOOK [7].
I1.1.7. Calcul du nombre de plateaux par la méthodeedGILLILAND [5]
GILLILAND propose une corrélation empirique unique enttad& de reflux et le nombre

d’étages théoriques dans le cas de distillatiomékknges d’hydrocarbures légers.
Si Nnmin €st le nombre d’étages théoriques minimal cormedaot a un reflux total,

Et (rf)min le taux de reflux minimal, correspondant a un nmétages infini.

Alors le nombre d'étages finis « N » associéataux de reflux fini est donné par une
corrélation traduite graphiquement en annexe 2
N — Nmin

F(N) = 1 (11.56)
_ ((rf) — (rf) min)
F (rf) = D) (11.57)
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Le nombre minimal de plateaux théoriques est dpamgl] :

Xeowd < Xelr
Nmin = w (11.58)
Logl0( acv) )
N — 1/3
Ou Oy = (Ogey Orey (llcv)( ) (11.59)

I1.1.8. Calcul du diamétre de la colonne

Le calcul du diamétre de la colonnpeaié du débit et de la vitesse de la vapeur au
niveau d’'un plateau, comme le débit volumique dgseurs est égal au produit de la surface et

de la vitesse, a partir de cela nous déduisonisieélre de la colonne Dc :

2
Qv=S*v=(1r*Dch*tJ

Dc — '47:?: (11-60)

a)Calcul du débit volumique des vapeurs quittant lagte de colonne

Le débit des vapeurs quittant le sommet de la caom202 est le débit volumique molaire
d'un metre cube de gaz aux conditions normale medeature et de pression multiplié par des

facteurs correctifs tels que le coefficient detdili@n et le facteur de compressibilité tel que :

B = 1;‘:2 (1.61)
Qv =224 X Dvxz;j’:jfxl% X Z (11.62)
ou Dy =D + Lg = D + D*(ff)opt
Tr=Ts/Tcm 11.§3)
Avec : Tcm =) Y. Tci
Et Pr=Ps/Pcm .64)
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Avec : Pcm =Y Yp;.Pci

Le facteur de compressibilité Z est déterminé airpdu diagramme en annexe 4, quant aux
pressions et températures critique de chaque taenstj elles sont données NHrC.Lyons [6].
b)Calcul de la vitesse admissible

La vitesse admissible des vapeurs notée» «st calculée selon la formule empirique

suivante :
pl—puv
_ _MxP_ . TD
PV = tovzza X1 (11 .66)

Po et T sont les conditions normales de température ptetsion (T en (K) et P en (atm))
Avec : C une constante qui dépend de la distanite ks plateaux, pour cette étude nous avons
h,=60 cm et C = 0,0537 (fiche technique)

I1.1.9. Hauteur de la colonne
La hauteur totale de la colonne est donnée portane des hauteurs de ses différentes parties :
H = hy +hy + hz +hs + hs (11.67)
La hauteur des zones d’épuisement et rectifinagst fonction du nombre de plateaux et de la

distance séparant deux plateaux noé&alrelation est donc :

ha=hp*(Ngr — 2) (11.68)
La hauteur du fond inférieur est définie par :
hs = 2*h, (1.69

I1.2. Méthode de calcul d’'un aérocondenseur [8]

L’aérocondenseur est un appareil qui permet leigissement des gaz de téte, il possede une
surface d’échange constituée de tubes a ailettestemuni d’'un systéme de régulation qui
permet de faire varier le débit d’air, en agissamtles angles des pales. La circulation d’air est
assurée par des ventilateurs.

L’aérocondenseur E-211 est utilisé pour refroidicendenser la fraction du GPL provenant du
débutaniseur T-202.

I1.2.1. Charge thermique de I'aérocondenseur E- 211

La charge thermique totaf@c est donnée par la formule suivante:
Qc =G. (H hepL ) = Ga. (Haz- Hag) (11.yo
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Comme le nombre d’aérocondenseurs est au hombsi&xgdeonc la charge thermique
pour une seule batterie notéegZorrespond a la charge thermique tot@e consommeée
divisée par le nombre d’aérocondenseur.

Q=Qc/6 (1.71)
I1.2.2. Calcul des débits massique et volumique d’aimécessaires pour le refroidissement

»  Cas d’une seule batterie
» Détermination du débit d’air massique

Le débit d’air massique nécessaire est déterniapres le bilan thermique suivant :
@ue= Que/ ( Haz - Ha1) (11.72)

Gawe=Que/ (Cpz. T2' - Cp1. T1') m3)
Sachant que dans chaque batterie nous adeans ventilateurs, le débit d'un seul
ventilateur est déterminé comme suit:
Ga =Gas/ 2 (11.74)
» Détermination du débit d’air volumique

Le débit d’air nécessaire pour le refroidissemantégalué avec les parametres opératoires
suivants, selon la formule:

Va=G'a / (3600.pa) (I1.75)

I1.2.3. Coefficient de transfert de chaleur - c6té AP
Le calcul dwoefficient de transfert de chaleur nécessite la connaissance des parametres
physiques du GPL a la température moyenne danetagdenseur E-211 :
Tmoy=(t1+1)/2 (1.76)
Le coefficient local de transfert de chaleur &térieur des tubes est donné par I'équation
suivante8] :

o= 0,021 Amoy / Gint). (Remnoy)*2 (Prmoy/ Pi) °*°.E (1.77)

I1.2.4. Calcul du coefficient de transfert de chaleupour I'écoulement transversal de I'air a
travers un faisceau de tubes a ailettes
Pour le réfrigérant (air) les tubes a ailettes dmmietalliques, la matiere du tube interne est du

laiton tandis que les ailettes sont faites d’urag# d’aluminium.
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Le coefficient de transfert de chalemg pour I'écoulement transversale de l'air a travens

faisceau de tubes a ailettes est déterminé parraufe suivant¢s] :

o = 0,364A, (Pa - Wa/ Ha)*®8. (Pra)% (dex) *7". 6t%2 (dn ) (11.78)
Ou Waee We. 6 /[ (0-1) - 2(hh/ dext ) .(8t/ dext) .( ext/ Sh)] (1.79)
Avec: We = Vet | R (11.80)
Et 3t=(5.+8)/2 (11.81)
0 =S,/ Gext (11.82)

I1.2.5. Coefficient réduit de transfert de chaleun, du coté de I'air

Le coefficiento, tient compte du transfert de chaleur par convectittre les surfaces
nervurées et I'air ainsi que du transfert de chadua la conductivité thermique a travers le
métal des ailettes.
Pour le calcul de ce coefficient nous considérareslgs ailettes sont disposées en disquette,
pour cela nous avons :

o =[1+(R/Fext)(E.€a-1D].[¢ . 0x)/ (L +B.¢" . ax)] (1.83)

Ou:
E : Coefficient d’efficacité d’'une ailette, E = 0,5
ea: Coefficient tenant compte de la forme trapézoiltala section d’ailette, déterminé
graphiguement, = 1,02
¢’ = 0,85 : Coefficient déterminé expérimentalemdrttent compte de 'inégalité du transfert
de chaleur sur la surface d’ailefte,= 0,85.
Bq : Résistance thermique de I'encrassement exterte slirface des tubeg,8 0,0004 .h.°C
/ Kcal.

* Pour le calcul de la surface des ailettes contedaas un metre de tube, nous utilisons la
formule suivantg8] :
Fn =TT X. [2. (012 - dex?) / 4 + 0 . 8, ] (11.84)
x : nombre d'ailettes contenues dans un métre fake tu= 433
* Pour le calcul de la surface externe d’'un tube med& longueur, nous utilisons la relation
suivante :
F=Fy +F (11.85)
FT. dext (1 - X. &) (11.86)
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11.2.6. Coefficient global de transfert de chaleurdu faisceau des tubes a ailettes

Le coefficient global K deransfert de chaleur est donné par :

1
K = (11.87)
() + (B/A) ei + @A) L + (&/A) a + @/A) ee+ (Ftl /Ft.ar)

Fo=TT. Qo L (11.88)
ou:
(&/N)ei: Résistance thermique de la couche d’encrassenmatne. Pour les vapeurs
d’hydrocarbures, cette résistance est comprige eB0004 et 0,0006 h’nfC / Kcal, on prend
la moyenne arithmétique &/ )e; = 0,0005 h.r °C / Kcal

(/AL : Résistance thermique de la paroi en laiton.

Tous les parametres seront déterminés a la terape&natoyenne du film (ce film de liquide se
forme au fur et a mesure que les vapeurs se coaiesis la partie interne des tubes)

La température moyenne du film sera :

Tmf = (0 +54)/2

0 : température de la paroi du coté du condensat,”C

6 = T- 5°C (valeur admise)

D’apres HANDBOOK]9], la conductivité thermique x» est donnée comme suit

A = A+BT+C T* W /m.K

Avec  A=228,2103 , B=5,7999 1QC-= - 8,6806 .18

(&/M\)a Résistance thermique de la couche d’aluminiwm=a,0015 m.

(&8/N\)ee: Résistance thermique de la couche d’encrasseexésiine. Elle est égale a 0,000197 -
0,000998 h.rh°C / kcal

I1.2.7. Température logarithmique moyenne

La température est calculée a partir de I'expressioivante:
DTLM = Atl —Atz) /[In ( At]_ / Atz)] (”.89)

Dans le cas ont; = Aty :
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DTLM = (At + Aty) /2 (11.90)
I1.2.8. Surface d’échange de I'aérocondenseur E211

La surface d’échange @rest déterminée selon la formule suivante:

A=Q/K.DTLM (11.92)
Le nombre total de tubes est donné par:
N=A/3:=A/@T. dex. L) (11.92)

I1.2.9. Résistance aérodynamique du faisceau tubulair
La résistance aérodynamique du faisceau tubidairdéterminée par la formule suivante:
AP=97(pal g) . (Wa)*. M. (S / ext)®’?. Re®** (1.93
Re = W. dext . Pa / Him (1.94)
Avec: Nnp=5
I1.2.10. Puissance du moteur électrique du ventilateu
La construction du moteur dépend du domdmeson utilisation et de la puissance
gu'’il doit développer. La consommation d’énergiecfiqgue pour la ventilation demandée est
déterminée par la formule suivafié :
Co=0,00981. \. AP / gn (kwatt) (11.95)
Avec: n=0,9

I1.3. Méthode de calcul d’'un four [3]

Un four est constitué dune enveloppe métalliqde formes diverses, souvent
parallélépipédigue ou cylindrique.
Le four comporte une zone diteone de radiation ” qui est celle ou les tubes sont directement
exposes a la flamme et recoivent la chaleur praleipent par radiation des produits de la
combustion. Cette chambre représente la chambterdbustion ou se développe la flamme. En
général c’est devant cette zone que sont placésiltes, la plupart du temps en une rangée,
parfois en deux rangeées.
La zone de convectionsi elle existe, est installée a la sortie deséesnde la chambre de
combustion, elle est constituée d’'un faisceau dedplacés en quinconce, perpendiculairement
ou parallélement a la direction des fumées.
Dans les deux cas, on cherche a obtenir une vitesser grande pour les fumées de facon a

augmenter le coefficient d’échange.
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Les tubes placés en zone de convection ont québigikeur surface extérieure, dans la partie en

contact avec les fumeées recouverte d'ailettes agmentent considérablement la surface
d’échange.

I1.3.1. Calcul de la quantité de chaleur apportée pde gaz combustible

Le calcul de la charge thermique du gaz combustilielTaprés I'équation suivante :

Qac = Qe/M (11.96)

I1.3.2. Calcul du débit de gaz combustible
Le débit de gazombustible est déterminé par I'équation qui suit :

@OM = Qgcl PCI (”97)

a) Calcul du pouvoir calorifique
v" Pouvoir calorifique inférieur

Le pouvoir calorifique inférieur d’'un gaz combusgilest donné pd8] :

PCIl = PCS — 10,9N (11.98)

N : nombre de mole deJ@

v" Calcul du pouvoir calorifique supérieur du mélange
Le tableau ci-aprés nous donne le powaldorifiqgue supérieur de chaque constity&t

Tableau 1.1 : Pouvoir calorifique supérieur des cops purs

Gaz . .
dividuels N2 [COz CHs CoHs [C3He (ICsH10 | NCsHio ICsHiz NCsHiz | CeHuia

PCS

KeallNm® | | 8859 1552322101 28576 @ 28644 | 35123 35190 41754
cal/Nm

Ainsi, le pouvoir calorifique d’'un mélange peutetést déterminé comme suit:
PCSEPCS.Yeomi (kcal/m®) (11.99)

b) Calcul de la combustion
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La combustiorc’est I'opération ou le combustible est injecté par brlleur placé dans la
chambre de combustion ; on y admet égalementd&icombustion froid ou chaud. Une bonne

atomisation du combustible liquide est nécessdiinedéassurer sa combustion parfaite.

Le calcul de la combustion est basé sur les cafisi stoechiométriques de la réaction de

combustion des hydrocarbures ayant pour formuleicjuie général€,H,.

GHm + (n+(M/4)) O, —— n COz + m /2 H,0 (11.100)

Cette équation permet de détermine la quantitéritdng® d’'O, nécessaire a la combustion et la

quantité des fumées obtenues (C0).

La composition du gaz combustible (fioul-gaz) eftiedninée au niveau du laboratoire.

Les résultats d’analyse sont donnés dans le tabl@sant[3] :

Tableau 11.2 : Compositions molaires du gaz combugile

Gaz
. L Nz COZ CH4 C2H4 C3H6 |C4H10 NC4H10 iC5H12 nC5H12 C5H14
individuels

Wy(%mol) 1,92 0,34 75,69 19,95 0,94 0,07 0,34 0,30 0,30 0,15

La densité du gaz combustible permettant le calaudébit volumique de fioul gaz nécessaire a

la combustion est aussi fournie par le laboratoitg,, = 0,63

I1.4. Dimensionnement d’'un ballon de reflux

Dans le cadre de notre étude, nous avons une ceattantotale du produit de téte de la colonne

T202.
4
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e
Hie> @

B 8 (
- @\@1—[ a7
6

Figure 7 : Ballon de reflux

NH : Niveau Haut
NN : Niveau Normal
NB : Niveau Bas

: Entrée du fluide. 2 : trou d’homme. 3 : Sodiegaz.
: PSV (Pressure Security Valve). 5 : Manométre.

- Sortie du liquide. 7 :

: Segments supérieurs et inférieurs

0o~

Nous avons appliqué la méthode de calcul donaé&epNuithier2] :
Pour une pression du ballon supérieure a 7 bargplgort entre la longueur et le diametre du

ballon doit vérifier :
3< L/Dp<5

L’hypothese, b = 3 (D,) donne une approximation sur le diamétre du bhallo
&> 0.75 ()3 (I1.101)

Le volume du distillat (GPL)p\sur lequel seront basés les calculs du diametie &

longueur du ballon est :
Vp=2. (V1 + V) (1.102)

Avec :

V, le volume correspondant a 5 min de soutirage :

1¥ (V. 5)/60 (11.103)
V le volume correspondant a 3min de reflux de téte :
V2 =(3*(re)opc*V')/60 (11.104)

Le dimensionnement du ballon de reflux dépend palement du débit volumique du

distillat V' qui 'occupe et qui est évalué parfbrmule suivante :
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V' =L (11.105)
Avec

= Dp. Mp (11.106)

* L’aire de deux segments est déterminée selonbleada donné en annexg3], ou h est

compris entre 20 et 30 cm pour des diamétres supéii 60 cm, nous calculongR, et par
lecture sur tableau nous déterminons,S/R

D’ou laire entre les deux segments circulaingséesieur et inférieur, est égale a :

F, =m*R2- S (1.107)

* Nous déduisons la longueur du ballgn: L

Lp= V1 /Fy (11 .108)

» Enfin, nous devons vérifier que le rappogtil, se situe bien dans l'intervalle [3,5].

[1.5. Description du simulateur HYSYS
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HYSYS est un logiciel de simulation des procédégéhie des procedes, développé par
la société canadienne HYPROTECH, permettant le mimanement de tous les équipements
constituants un procédé qu'il soit de raffinage péd&ochimie ou de simple distillation comme
c’est notre cas avec le gaz naturel.

Les différentes taches qu’un simulateur de piéaevrait effectuer sont :

¢ Larésolution des bilans matiere énergétique.

R/
0’0

L’optimisation du procédé.

R/
0’0

Le dimensionnement des équipements

+« L’évaluation économique du procédé.

Le logiciel HYSYS est un outil de dimensionnemetilisé par I'industrie du pétrole et du gaz
pour maximiser la profitabilité des nouveaux prardt améliorer les opérations des procédés
existants

HYSYS demande, pour définir ces corps, de remyplitableau de valeurs a utiliser lors des
calculs. Aussi, pour caractériser les mélangeydditarbures complexes, il est possible

d'utiliser les résultats d'analyses normaliséésstejlue TBP, ASTM, Kuop...etc.
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Partie A

[1I.A.1. Calcul de dimensionnement de la colonne distiller T202 (Design)

. Bilan matiére de la colonne T202

Données du probléeme :

Le débit molaire de I'alimentation est 8859,5 kmol/h

La composition molaire de la charge est donnééepableau suivant :

Tableau I11.1 : Compositions molaires de la charge

Constituants : M Zi Mi*Z;

C, Hs 30,0690 0,0058 0,1758
Cs Hs 44,0960 0,1190 5,2492
iIC4 Hio 58,1230 0,0450 2,6140
nC,; Hio 58,1230 0,0941 5,4696
iICsHi2 72,1500 0,0535 3,8617
nCs Hi» 72,1500 0,0770 5,5560
Cs His 86,1770 0,1109 9,5568
C7 Hig 100,2030 0,1117 11,1901
Cg His 114,2300 0,0916 10,4638
Co Hap 128,2550 0,0758 9,7161
CioH22 148,2840 0,0554 8,2171
Ci11 Hog 156,3080 0,0431 6,7446
Ci2 Hoe 110,3370 0,1170 19,9316
TOTAL - 1,0000 98,7464

Les produits du débutaniseur (GPL, condensat gépioivent répondre aux spécifications

suivantes :

-Teneur en & dans le GPL : elle doit étre2%.
- Teneur en € dans le GPL : elle doit étre0 ,4%.

- Tension de Vapeur Raid du condenséat stabilisfle doit étre<10 Psia.

Nous avons choisi comme clé I1égére le normal bua@g car il constitue I'élément le plus

volatil du condensat et comme clé lourde I'iso peet(iG) parce qu’il est I'élément le moins

volatil du distillat.

Etant donnée que la concentration maximale £ml&hs le distillat ne doit pas dépasser les

0.4%, (Xs,p= 0,004) ,nous avons supposé de ce fait que leeatrations des constituants

plus lourds sont nulles. Nous estimons égalemeateg Iégers (nC) sont pratiquement

absents dans le résidu, c’est a-dire X X3 w= Xigw=0
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L’application de I'équatiorfll.7) pour chaque constituafit”s’écrit :
F*Zig=D* Xip + W* Xjw
Et connaissant les différentes compositions, nbtsnmns les résultats suivants :

2959,5*0,0058 = D * Xp  +FW 0 1ovoveieeeeeeeeeeeee e, (01)
2059,5%0,1190 =D * Xp  +W 0 c.vveieeieeeee e eee e, (02)
2959,5*0,0450 =D * ¥ FW * 0 eoveieeiee et oo, (03)
2959,5* 0,0941 =D * ¥ap  + (2959,5—D) * 0,02 ... vvreereeeereieeeeeeeieneeeereene e (04)
2959,5 * 0,0535 = D * 0,0040 + (2959,5—D) 5%, ..+ c+evrvveeeeeirreeieerieeiiasrneeine (05)
2959,5 * 0,0770 =D * 0 4+ (2959,5—D) K0 v veerre e, (06)
2959,5 *0,1109 =D * 0 +(2959,5—D) XK v eerreere e (07)
2959,5*0,1117 =D * 0 +(2959,5—D) %X e e orreeeeeeee e eaen. (08)
2959,5% 0,0916 = D * 0 +(2959,5—D) XK +veevre et (09)
2959,5* 0,0758 = D * 0 +(2959,5—D) 5K +v e et (10)
2959,5 * 0,0554 = D * 0 4+ (2959,5—D) K v veeerre e, (11)
2959,5*0,0431 =D * 0 +(2959,5—D) KX v veeere e, (12)
2959,5*0,1170 =D * 0 +(2959,5—D) KX v eveeeere e, (13)

La somme des équations allant de“&4 la 13™nous conduit au résultat suivant :
2178,3 = D*0,004 + (2959,5—D) * [¥w+ Xnsw+ Xew+ X7w+ Xew+ Xow+ Xiow+ Xi1wt
X12.w]
Sachant qu¥ Xisw' =1
Avec Xi5w= 0,02
Donc Y Xisw' =1-0,02=0,98
Par conséquent la quantité du distillat est :
2178,3 = D*0,004 + (2959,5—D)* Xis.w"
D =739, 7643 kmol/h

Et celle du résidu est :

W = 2219, 7357 kmol/h
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Partie A

Tableau I11.2 : Compositions molaires du GPL et Counlensat

Constituants :
Z Xbii Xwii
CoHe 0,0058 0,0234 -
CsHg 0,1190 0,4762 -
iC4 Hio 0,0450 0,1799 -
nC, Hip 0,0941 0,3165 0,0200
iCsHi2 0,0535 0,0040 0,0700
nGCs Hiz 0,0770 - 0,1027
Cs Hia 0,1109 - 0,1479
C7His 0,1117 - 0,1489
Cs Hig 0,0916 - 0,1221
Co Hoo 0,0758 - 0,1010
Cio Ha22 0,0554 - 0,0739
Ci11 Haq 0,0431 - 0,0575
Ci2Hos 0,1170 - 0,1560
TOTAL 1,0000 1,0000 1,0000

Les compositions molaires du distillat et du réssdnt regroupées dans le tableau suivant :

» Détermination des parameétres opératoires aux diff@ntes zones de la colonne

T202

» Pression du ballon de reflux V209
En considérant une température critique de laorede Hassi R’'Mel égale51°C, via le
nomogramme de Jenny et Scheibel et par itératimressives jusqu’a ce g X;
devienne égale a 1, nous obtenons les coefficiBétmilibre et les volatilités relatives
suivantes donnés dans le tableau suivant :

Tableau I11.3 : Valeurs des K; du distillat liquide

Constituants Xi Ki a;
CoHe 0,0234 3,6250 15,4255
CsHg 0,4762 1,3250 5,6383

iC4 Hio 0,1799 0,6600 2,8085
nCs Hio 0,3165 0,5050 2,1489
iCsHi2 0,0040 0,2350 1,0000

Ou YK X; =0,9953
Ce qui conduit a une pression du ballon de rafleixP = 12,7 atm
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» Pression et température en téte de colonne

Au sommet de la colonne, nous avons d’aprées I'éguéi.30) une pression égale a :
Ps= 14,2 atm

La température au sommet de la colonne est détéempar approximations successives
suivant I'équatior(ll .33).

Quant a la détermination des coefficients d’éfuali« K », nous avons utilisé le
nomogramme de Jenny et Scheibel en annexe 1

Les résultats sont récapitulés dans le tableasujui

Tableau 1.4 : Valeurs des K du distillat vapeur

Constituants : Y Ki 0
C, Hs 0,0234 4,1000 12,0588
Cs Hs 0,4762 1,6000 4,7059
IC4 Hio 0,1799 0,8200 2,4118
nC, Hio 0,3165 0,6800 2,0000
iICsHi2 0,0040 0,3400 1,0000

Pour une sommgY; /K; égale &,9999,nous trouvons une températlre 74°C
> Pression et température au fond de colonne

Au fond de la colonne, nous avons d’apres I'équafiio31) une pression de :
P:=14,7 atm

La température au fond de colonne est déternmaéapproximations successives suivant
I'équation (I1.34).
Les résultats sont résumés dans le tableau suivant

Tableau I11.5 : Valeurs des K, du résidu

Constituants : Wi Ki oh
nCs Hip 0,0200 3,5000 1,4894
iCsHio 0,0700 2,3500 1,0000
NnGCs Hio 0,1027 2,3000 0,9787
Co His 0,1479 1,4500 0,6170
C7 His 0,1489 0,9700 0,4128
Cg Hig 0,1221 0,6100 0,2596
Co Hyo 0,1010 0,4100 0,1745
Cio Ha2 0,0739 0,2900 0,1234
Ci1 Hog 0,0575 0,1900 0,0809
Ci2 Hoe 0,1560 0,1450 0,0617

Ou K Xj =1,0004etT = 212°C
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La spécification importante que doit vérifier lendensat est la TVR et dans ce cas elle est de
7,881.
> Les volatilités relatives de I'alimentation
D’aprés I'équatior(ll.32), nous avons une pression en zone d’alimentation :
Pr=14,5 atm
Et la température est d®0°C
Les valeurs des coefficients d’équilibres sont mésess dans le tableau ci-dessous :

Tableau 111.6 : Valeurs des K de la charge

Constituants : Z Ki aj

C, He 0,0058 12,2500 7,2059
C3 Hs 0,1190 5,2000 3,0588
iIC4 Hio 0,0450 3,2000 1,8824
nCs Hip 0,0941 2,8500 1,6765
iICsHa12 0,0535 1,7000 1,0000
nGCs Hio 0,0770 1,6000 0,9412
Cs Hia 0,1109 1,1000 0,6471
C7Hss 0,1117 0,6800 0,4000
Cg His 0,0916 0,4200 0,2471
Co Hyo 0,0758 0,2800 0,1647
CioHa22 0,0554 0,1900 0,1118
Ci11 Hog 0,0431 0,1300 0,0765
Ci2Hos 0,1170 0,0900 0,0529

» Taux de vaporisation et composition des phases vapeet liquide d’alimentation
En utilisant la relatiorfll.26), nous calculons les fractions liquides et vapéerka charge
d’alimentation poud® = 1,4000
Le tableau III.7 présente I'ensemble des résutthtsnus
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Tableau I11.7 : Taux de vaporisation

Partie A

Constituants : Z a o - D Zi® ai

ai — @
Co Hs 0,0421 5,8059 0,0073
Cs Hs 0,3641 1,6588 0,2195
iC4 Hio 0,0847 0,4824 0,1755
nNCys Hig 0,1578 0,2765 0,5706
iCsH12 0,0535 -0,4000 -0,1338
nGCs Hiz 0,0725 -0,4588 -0,1580
Ce Hia 0,0718 -0,7529 -0,0953
Cr His 0,0447 -1,0000 -0,0447
Cs His 0,0226 -1,1529 -0,0196
Co Hyo 0,0125 -1,2353 -0,0101
Cio Ha2 0,0062 -1,2882 -0,0048
Ci11 Ha4 0,0033 -1,3235 -0,0025
Ci2Hzs 0,0062 -1,3471 -0,0046

Total - - 0,4995

Ou le taux de vaporisation est calculé selon I'éiqudll. 37) et il est dee = 0,4995

Tableau 111.8 : Compositions molaires des fractiondiquide et vapeur de la charge

d’alimentation

Constituants : X Ye

Co He 0,0009 0,0108
Cs Hsg 0,0384 0,1998
iC4 Hio 0,0214 0,0686
NCs Hio 0,0489 0,1394
iCsHio 0,0397 0,0674
nGCs Hiz 0,0592 0,0948
Cs Hia 0,1056 0,1162
C7His 0,1329 0,0904
Cg Hig 0,1290 0,0542
Co Hyp 0,1183 0,0331
CioHaz 0,0931 0,0177
C11 Hag 0,0763 0,0099
Ci2Hs 0,2145 0,0193

Total 1,0783 0,9216
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e Calcul du taux de reflux minimum

Partie A

L'application de la formul€l.38) permet la détermination de la valeur du taux dexe

minimum (§)min:

£)in =

2,5183

Le taux de reflux optimal est calculé en fomttdu taux de reflux minimal selon la

formule(11.40) :
fISpt: (f)min* 1,40
Ainsi : flbpt = 3,5256

* Le taux de rebouillage

Les résultats obtenus sont présentés dans le talbléa:

00

Tableau I11.9 : Taux de rebouillage

Constituants : Xv o -- D Xi,w = ai

ai — P
nCy Hio 0,0200 0,2765 0,1213
iCsHa2 0,0700 -0,4000 -0,1751
nGCs Hip 0,1027 -0,4588 -0,2106
Cs Hia 0,1479 -0,7529 -0,1271
C7 His 0,1489 -1,0000 -0,0596
Cs His 0,1221 -1,1529 -0,0262
Co Hoo 0,1010 -1,2353 -0,0135
CioHa 0,0739 -1,2882 -0,0064
C11 Hasg 0,0575 -1,3235 -0,0033
Ci2 Hos 0,1560 -1,3471 -0,0061

TOTAL -0,5065

Le taux de rebouillage minimum est calculé a paita relatior(l1.39) et donne :

Le taux de rebouillage optimal est calculé a pakifa relatior(l1.41) :

(rb)opt = 1 y 8422

* Nombre de plateaux théoriques

Le nombre de plateaux théoriques minimal a étautakelon I'équatiorll.58) :

Nm = 10,4907
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L'utilisation du graphique de Gilliland impose lalcul des deux rapports suivants :

(rflopt—(rfimin _ U,ZZ

{rfimin+1

N—Nm
=0,44
N-—-1

Connaissant Nm et a partir du graphique de Gillildonné en annexe 2, nous trouvons :
N =19,5190

Comme l'efficacité du plateau a clapet e$t: 0,6 cela engendre un nombre de plateaux

réels égal a:

Nr= N/0,6 = 32,5317

Soit un nombre de plateaux éga@l3y compris le rebouilleur et le condenseur partiel.
» Bilan thermique de la colonne

Les enthalpies liquides sont calculées a partltédgation(l1.53), les enthalpies vapeurs

sont déterminées par lecture sur abaque joint exan3.

Le coefficient « m », utilisé dans le calcul dempositions au fond de colonne, est donné par
I'équation(ll.46), sa valeur est dem = 5,2409
Tableau I11.10 : Compositions molaires du fond de clonne
Constituant X i+ Phase vapeur g/ Phase liquide t
X w;i o W, im ' , — , —
Q w, imoy Y wi MI. Y’ w;i X'Ei Mi. X' g
nCsH1o 0,0200 1,5829 0,0317 0,0304 0,5890 0,07416 1,7679
iCsH12 0,0700 1,0000 0,0700Q 0,0881 3,1778 0,160 6,3%98
NCsHs» 0,1027 0,9599 0,0984 0,1274 4,6592 0,23p2 9,1911
CeH14 0,1479 0,6320 0,0935 0,1617 9,5723 0,22p2 13,9810
C7Hi6 0,1489 0,4064 0,0605 0,147y 13,035 0,14p6 14,7984
CgHis 0,1221 0,2533 0,0309 0,112y 13,896 0,079 12,8779
CoH2o 0,1010 0,1696 0,0171 0,0894 14,4886  0,0404 11,4700
CioH22 0,0739 0,1176 0,0087 0,063f 14,160  0,0205 9,4444
Ci1H24 0,0575 0,0787 0,0045 0,0486 12,2581  0,01p7 7,5945
CioHoe 0,1560 0,0573 0,0089 0,1308 39,46p6  0,0211 22,1885
TOTAL 1,0000 - 0,4244 1,0000 125,28p81,0000 | 109,623%

La composition des gaz de téte est calculée paugeationg11.47), (11.48) etest donnée par
le tableau 111.11
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Tableau I11.11 : Composition des gaz de téte
Constituant Gaz de téte Résidu
Yp,i Mi. Yp, Y pi Xwi Mi. Xw; X' wi
CoHe 0,0234 0,7032 0,0138 - - -
CsHs 0,4762 21,0000 0,413( - - -
iC 4H10 0,1799 10,4576 0,2057 - - -
nC 4H1o 0,3165 18,3936 0,361¢ 0,0200 1,1625 0,0101
iC sH1 0,0040 0,2886 0,0057 0,0700 5,0524 0,0440
NCsH» - - - 0,1027 7,4076 0,0646
CeHia - - - 0,1479 12,7417 0,1111
C/His - - - 0,1489 14,9194 0,1301
CgHis - - - 0,1221 13,9511 0,1216
CoHzo - - - 0,1010 12,9541 0,1129
CioH22 - - - 0,0739 10,9556 0,0955
CiiH24 - - - 0,0575 8,9923 0,0784
Ci2H26 - - - 0,1560 26,5742 0,2317
Total 1,0000 50,8429 1,0000 1,0000 114,7110 1,0040

En appliquant la régle d’additivité aux densitéasiobtenons les valeurs regroupées dans le

tableau I11.12 suivant :

Tableau 111.12 : Densité des différentes fractions

Effluent Résidu Distillat alimentation | Résidu sortan
du four
SpGr 0,6946 0,5389 0,7474 0,7078

Les enthalpies sont resumées comme Ssuit :

Tableau 111.13 : Les enthalpies liquides

Enthalpie kcal/kg kcal/kmol
hw 124,3500 14264,3133
hy 123,185656 15433,0478
hg 31,2545 1589,0677
ho 105,477196 13453,0738
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» Calcul de I'enthalpie vapeur du distillat
Nous utilisons a cet effet un abaque joint en aandxiré du DATA BOOK [4], pour une
température de 165,2 °F et une pression de 208jaspus pouvons lire :
Hd=165BTU/Ib = 91,5750 kcal/kg
D’ou Hy= 4655,9409 kcal/kmol

» Calcul de la charge thermique du condenseur
L’équation(11.52) donne :
Qc = 9639010,88 kcal/h

» Calcul de I'enthalpie de la charge :
D’apres le DATA BOOK [4], a la température de 374tRune pression de 273,15 psia nous
trouvons :
Ho= 270 BTU/Ib = 149,8500 kcal/kg = 10473,5616 kcaldt
Et d’apres la Relatio(i1.50) :
hg = 93,8079 kcal/kg = 11964,7198 kcal/kmol

» Calcul de la charge thermique du four
Qs=D’ Hp+R’ hgt+ Qc- L’ h.
Qs = 9336726,37 kcal/h
A partir de I'équatior{ll.51), nous déterminons la valeur dg/-hous trouvons alors :
Hw=16701,2418 kcal/kmol
De cette derniere valeur d’enthalpie, nous tirom$abaque donnée en annexe 3 la
température du condensat a la sortie du four,-callest de T= 220 °C
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Tableau I11.14 : Récapitulatif des enthalpies

Effluent Masse Température Pression Enthalpie
moyenne °C °F atm Psia kcal/kg kcal/kmo|
kg/kmol

Phase

liquide de| 127,5449] 190 374 14,5 213,15 | 93,8079 | 11964,7198

la charge

hr

Phase

vapeur de| 69,8936 190 374 14,5 213,15 | 149,85 | 10473,5616

la charge

Ho

GPL a

I'état 50,8429 54 129,2 12,7 186,69 | 31,2545| 1589,0677

liquide hy

Vapeur de

téte de | 50,8429 74 165,2 14,2 208,74 | 91,575 | 4655,9409

colonne

Hq
Condensa
hw 114,7110F 212 413,6 14,7 216,09 | 124,3500| 14264,3133

Liquide a

'entrée | 125,2828] 212 413,6 14,7 216,09 | 123,1857| 15433,0478

du four h

» Diametre de la colonne
A partir des équation@l.42) et (11.43), nous déterminons le débit liquide et celui vapeur d
la charge :
Lr = 2608, 1020 kmol/h
Ve =4088, 8763 kmol/h
D’ou : D, = 3347,8665 kmol/h
Le facteur de compressibilité est déterminé entfonales paramétres critiques. Les résultats

sont illustrés dans le tableau 111.15 ci-apres :
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Tableau I11.15: Les propriétés critiques

Constituants Y pi T (K) P (atm)
Cz He 0,0234 305,5 48,2
CsHg 0,4762 370 42
iC4 Hio 0,1799 408,1 36
nCs Hio 0,3165 425,22 37,5
iCsHj2 0,0040 461 32,9
La température et la pression critique moyennes:son
Tem= 393,1855 K
Pem= 39,6050 atm
D’ou T=0,88
2= 0,37
D'aprés le diagramme donné en annexe 4, nous meuvo Z=0,85

Donc a partir de I'équatiofil.62), le débit volumique est :
Qv =1,5520 nis

Et de I'équatior{ll.65), on a :

v =0,2278 m/s

D’aprés I'équatior(l.60), le diameétre de la colonne est de 3,42 m

Partie A

Sachant que le facteur de surdimensionnement (tmsegn) est de 1,18 D¢ = 3,48 m

e Hauteur de la colonne

La hauteur totale de la colonne est donnée paudigon(11.57) :

Hr = by + hp + Ry + hy +

Connaissant les valeurs des différentes partiés dalonne qui sont :

h; =1,695m

h,=12,806 m

hs=4,62m

hy=18,6 m

hs=1,2m

h,=0,6 m

Nous obtenonsHt = 38,921 m
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Partie A

I1I.A.2. Calcul de dimensionnement de I'aérocondereur

» Données de départ

DUGPL .o 74°C
Delair .ooooveiie i 40°C
Températures de sortie

DUGPL...coo i, 54°C
Delair .o.oooveiie i 60 °C

Propriétés physiques

A)-Du GPL :

La masse moléculaire..................
La masse volumique ...........cceeeeenee.
Viscosité dynamique moyenne.......
C)-E- 211:

Diamétre intérieur des tubes
Diamétre extérieur des tubes
Hauteur des ailettes

Pas d’ailette

Epaisseur du sommet de l'ailette
Epaisseur de la base de l'ailette
Diametre extérieur des ailettes
Longueur des tubes

Pas transversal des tubes

Nombre des tubes

Nombre de rangée de tubes

Les données de I'air sont regroupées dans le taele@annexe 6, en outre nous nous sommes

servies d’interpolation pour calculer

...M = 50,8429 g/mole
p= 538,9kg/m
Mm=1,35 E-04 kg/m.s

¢hi =23 mm
Gext = 25,4 mm
h=16 mm
O =2,3mm
0; = 0,6 mm
o =11mm
n 57 mm
¢412,19. 16mm
$= 54 mm
N= 363
R=5

ses propsgibysiques aux températures voulues.

e Charge thermique de I'aérocondenseur E- 211

La charge thermique:-@st :

Qc =10267481,6 kcal/h

D’ou la charge thermique pour une séaliterie:

Qus=Qc/ 6 =1606501,81 kcal/h
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e Calcul des débits massique et volumique d’air de fmidissement
L’équation(11.70) nous permet de déterminer le débit massique d’air
Sachant que ¢p Cp =0,24 Kcal / kg. °C
La densité de l'air a sa température d’entrée 451C
Pa=1,1296 kg /
G,=10267481,6 /0.24 (60-40) = 2139058,6670 kg/h
Donc :
Ga 6= 356509,7778 kg/h
Pour un seul ventilateur :
Ga = Gaue/ 2 = 178254,8889 kg/h
G'a= 178254,8889 kg/h
Le débit d’air nécessaire au refroidissement ddéage est :
V.= G'a/ (3600.py) = 43,8343 s
\4 = 43,8343 ni's
» Coefficient de transfert de chaleur — c6té tubes QP
Nous avons comme données :
Renoy=5*10° (Le régime est turbulent)
Plnoy= 0,72
P = (U.Cp)/ Amoy= 0,001
E : Coefficient d’efficacité d’'une ailette, E = 0,5
Viscosité dynamique du GPL :
Mm= 1,35 E-04 Kg/m.s
AL =0, 0679 kcal/m.h.°C
Le coefficient de transfert de chaleur est calselén I'équatior(ll.77) :
a = 5818,8929 kcal/.h. fiC
» Calcul du coefficient de transfert de chaleur pout’écoulement transversal de
I'air a travers un faisceau de tubes a ailettes
Les parametres de l'air sont déterminés a la teatpér moyenne :
Tmoy= (40+60)/2=50°C
Aa @ Conductivité thermique de I'air ad,= 50°C, est égale a:
Aa= 0,0236 kcal/hm°C
Pry Critére de Prandtl pour l'air a 50°C,Rr0.72 ainsi que sa densité qui est de
pa= 1,0976 kg/m
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D’aprés I'equatior(l1.80):
Vet = 2. Va =2. 43, 8343 = 87, 66868
W, = 87,6686/16=5,4793 m/s
Ou F : Surface frontale que traverse I'air = 16 m
L’équation(11.70) donne :
& = (0,0006 + 0,0011) / 2 = 8,5. fan
Et I'équation(l1.82) donne :
o0 = 0,054 /0,0254=2,1260
La vitesse du courant d’'air dans la section lilsteselon I'équatiorll.79) :
W, =5,4793.2, 1260/0,2108

W, = 55,2608 m/s
En remplacant dans I'équatigih.78) :

ox=352,5088 kcal / h. m. °C

» Coefficient réduit de transfert de chaleura, de c6té de l'air
Calculons la surface des ailettes par metre de tdben I'équatior{ll.84) :
F, = 3,14. 433 [2. (0,057 0,0254/ 4) + 0,057. 8,5. 1f]
F=1,86 mi /m.
Déterminons (F) : La surface des parties lisseedes ailettes pour 1 metre de longueur de
tube est donnée par la formyle86) :
F=3.14 .0.0254 (1- 433. 0.0006) =0,059m
La surface totale externe d’l métre longueur de &gt d’apres I'équatiofhl.85) :
Fex:= 1,86+0,059=1,919 ffm
La valeur du coefficient réduit de transfert delebasera :
o,=[1+(1,86/1,919)(0,5.1,02-1)][(0,85.158,671)/018004.0,85.158,671)
0,=293,4979 kcal/h m. °C
» Coefficient global de transfert de chaleur du faiseau des tubes a ailettes:

Le coefficient global K est donné par la formule swante
(8/A)ei = 0,0005 h.rh°C / kcal
Pourd = 0,001 m : §/A). = 0,001 / 79,034 = 1,26. 10h.nf.°C / kcal.
0= 49 °C
Tmf =51 ,5°C
A t=51,5°C nous avons :
A =230,9670 w /m K
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Donc A =198,9188 kcal/h.m.°C
(8/A)a = 0,0015 /198,9188=7,5408:10.n7.°C / kcal
On prend: &\)ee=0,000598 kcal / h.APC
Fy : surface d’'un metre de tube a ailettes ou la féereat donnée par I'équati@h.88) :
{F=3.14. 0,0254 .1 = 0.08%tm de tube.
L’ensemble de ces calculs nous permet de calcuk=iéh I'équatior{ll.87) :
K = 698,3072 kcal / h.firC
» Température logarithmique moyenne
AIR §=40° — » »=160°C
GPL 7=54° «— 1F74°C
At = To- t; = 54 -40=14°C
Aty = Ti-tp = 74-60 = 14°C
Donc la température logarithmique moyenes calculée par la formu(d.90) :
DTLM =(14+14)/2 = 14 °C
DTLM =14 °C
» Surface d’échange de I'aérocondenseur E-211
La surface d’échange est déterminée d’apres lauier(t.91):
A =1606501,81 /698,3072.14
A =164,3261m
Le nombre des tubes total est donné par I'expregHi6?2) :
N= 2059 tubes
D’ou le nombre de batteries :
N=N;/ 363
N= 6 batteries
» Reésistance aérodynamique du faisceau tubulaire
Nous déterminons le nombre de Reynolds selon tauta(11.94) :
Re = 7,8595 *1b
La résistance aérodynamique du faisceau tubulsirééterminée par la formu(d.93) :
AP =9,7. (1,0976/9,81) .(55,26068).(54/25,4)% " (7,8595.16) >
AP = 643,5958 Pa
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» Puissance du moteur électrique du ventilateur

D’aprés la formul€l1.95) :
Co=0,00981.43,8343. 81,5349/9,81.0, 9
Co=31,3782 kWatt

I11.A.3. Calcul de vérification du four H202

La charge thermique du four est déterminée d’aerégan thermique calculé sur la colonne

T202. Cette charge est égale a :
5@ 9965197,08 kcal/h
e Calcul de la quantité de chaleur apportée par le gacombustible
En appliquant I'équatiofil.96), nous obtenons :
Qoc=11072441,2 kcal/h

» Débit du gaz combustible
Le débit du gaz combustible est calculé d’apreguigdion(l1.97), Sachant que le
PCS = 10400,9278 kcal /Nnast déterminé & I'aide de I'équatiih99).

« Détermination de la quantité théorique d’O2 nécessee a la combustion :
La quantité d’'oxygene nécessaire a la combustiosi gue la quantité de fumée obtenue
(Coy, H.0) sont déterminées selon I'équation staechiomédripula réaction de

combustion(l1.100), nous avons :

CH,+5/4 QG - 1CQ+ 2 HO
CHs +2 O - 2CQ+3HO
CHg + 5O - 3CQR+4HO
I CiHio+13/2Q — 4CQ+5H0
nGHp+13/202 — 4CQ+5H0
i CsHi2+8 O - 5CQ+6 HO
n GHi+ 8 O - 5CQ+6 HO
CeHiat 19/2 Q — 6 CG+ 7 HO

Les résultats sont illustrés dans le tablead@lti-apres :
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Tableau 111.16 : Nombre de mole d’G; et des produits de la combustion (Cg H,0)

Constituants | 922 combustiblé N*®de mole] N”®de mole| N”"®de mole

(Y%omol) de HO de CQ de Q

N2 0,0192 - - -

CO2 0,0034 - 0,0034 -
C1 0,7569 1,5138 0,7569 0,9461
C2 0,1995 0,5985 0,399 0,3990
C3 0,0094 0,0376 0,0282 0,0470
iC4 0,0007 0,0035 0,0028 0,0046
nC4 0,0034 0,017 0,0136 0,0221
iIC5 0,0030 0,018 0,015 0,0240
nC5 0,0030 0,018 0,015 0,0240
C6 0,0015 0,0105 0,009 0,0143
TOTAL 1,0000 2,2169 1,2429 1,4810

En utilisant I'équatior{I1.98) nous trouvons : PCI = 10376,7636 kcal/ \m
Donc: (Gom=1067,0419 kg/h
Ainsi le débit volumique du gaz combustible est de

v&om = 1672,4794 tiih

ll.LA.4. Calcul de dimensionnement du ballon de reflux V209
Nous faisons nos calculs sur la base d’une acad®n totale, cela signifie que la charge du

ballon est completement liquide.

» Données de départ
Débit de la charge D = 739,7643 kmol/h.
Température dans le ballon : 54 °C.
Pression dans le ballon : 12,7 kgfcm
Nous sommes amenés a utiliser le second cas détlende décrite sur le Wuithier [2], pour
des valeurs de pression7 kg/nf
La densité de la charge*,;=0,5389

» Débit volumique du distillat

Le débit volumique du distillast&léterminé selon I'équatighi.105) :

Le diamétre est calculé a partir de la relati®106) : Dy, = 37611,7834 kg/h
Nous trouvons alors : 3/69,7988 rith

Le volume correspondant a 5 min de soutirageest d
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Vi = 5,8166 m
Le volume correspondant a 3min de reflaxéte gsera égale a:
\b = 12,3041 m

Donc le volume total est égale a :

\r =V1+V,= 18,1206 m
L’hypothese = 3 (3,) donne une approximation sur le diamétre du bakaprimé

selon la relatiorgll.101)
Tel que : \ représente le volume du ballon déterminé selauiéon(l1.102), nous avons :
bV 36,2413 m

D’ou P=2,4820 m
Soit, R, = 1,2410 m et prenong & 20 cm pour les hauteurs des segments circslaire
supérieurs et inférieurs, donc le rappoptRp) est égale a frR,= 0,1612
Le tableau d’évaluation donne pour la valeur treudé /R, : S = 0,1191858*%

D’ou I'aire de deux segments est égale a :
S=0,1836 M

Donc l'air entre les deux segmemtsutaires supérieur et inférieur est égale a :

Fp = 4,6522 M

Nous déduisons la longueur du ballpsuivant I'équatior{ll.108) : L, =7,7902 m
En vérifiant le rapport, nous trouvons : /Dy =3,14 m
Nous avons Vérifié que le rappoi AD, est compris dans l'intervalle [3,5], dons I'hypese

faite au début est correcte.
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Comme précédemment, nous avons effectué les méiuedscmais cette fois-ci pour les

données de la charge actuelle que nous devrongeeaptimiser avec le HUSYS.

[11.B.1. Calcul de dimensionnement de la colonne distiller T201 (Charge

actuelle)

» Calcul des différentes compositions
Le débit molaire d’alimentation est d&41 kmol/h

Tableau I11.17 : Compositions molaires de la charge

Constituants : M Zi Mi*Z;
CoHe 30,0690 0,0052 0,1558
Cs Hs 44,0960 0,2243 9,8909

iC4 Hio 58,1230 0,1058 6,1481
nC, Hio 58,1230 0,1240 7,2075
iCsHi2 72,1500 0,0686 4,9513
nGCs Hiz 72,1500 0,0552 3,9812
Cs His 86,1770 0,0664 5,7251
C7Hie 100,2030 0,1067 10,6890
Cs His 114,2300 0,0976 11,1499
Co Hao 128,2550 0,0572 7,3326
Cio H22 148,2840 0,0341 5,0511
Ci1 Haa 156,3080 0,0260 4,0634
Ci2 Hze 110,3370 0,0290 4,9370
TOTAL - 1,0000 81,2827

Les débits molaires du distillat et du résidu stsmhme suit ;

D = 783,5642 kmol/h

W = 957,4358 kmol/h
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Les fractions molaires du distillat et du résidats@sumées dans le tableau 111.18 suivant :

Tableau I11.18 : Compositions molaires du GPL et Cadensat

Constituants :
Zi Xb, Xw,i

Co He 0,0052 0,0115

Cs Hg 0,2243 0,4984

iC4 Hio 0,1058 0,2350
nCs Hio 0,1240 0,2511 0,0200
iCsHi2 0,0686 0,0040 0,1215
nGs Hiz 0,0552 0,1003
Ce Hi4 0,0664 0,1208
C7Hie 0,1067 0,1940
Cg His 0,0976 0,1775
Co Hao 0,0572 0,1040
Cio H2z 0,0341 0,0619
Ci1 Haa 0,0260 0,0473
Ci2 Hze 0,0290 0,0527
TOTAL 1,0000 1,0000 1,0000

» La pression du ballon de reflux V209

En utilisant les nomogrammes de Jenny et Scheibak obtenons :

Tableau I11.19 : Valeurs des K du distillat liquide

Détermination des parametres opératoires aux diffé@ntes zones de la colonne

Constituants Xi Ki 0
CoHe 0,0115 3,65 15,5319
Cs Hg 0,4984 1,35 5,7447
iC4 Hio 0,2350 0,66 2,8085
nCs Hio 0,2511 0,515 2,1915
iCsHi2 0,0040 0,235 1,0000
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Ou : P=12,5atm ety X; K; =1,0002
» La pression et la température de téte de colonne
Tableau 111.20 : Valeurs des K du distillat vapeur
Constituants : Y Ki a
C, Hs 0,0115 4,05 12,6563
Cs Hs 0,4984 1,565 4,8906
iC4 Hio 0,2350 0,815 2,5469
nCs Hio 0,2511 0,665 2,0781
iCsHi2 0,0040 0,32 1,0000

La pression est de PX4atm, d'ou une température de TA°Cavec > Y, /K;=0,9997

» La pression et la température au fond de colonne

Tableau I11.21 : Valeurs des K du résidu

Constituants : Xi Ki a
nCs Hio 0,0200 3,250 1,5116
iCsHi2 0,1215 2,150 1,0000
nGs Hiz 0,1003 2,050 0,9535
Ce Hia 0,1208 1,400 0,6512
C7 Hie 0,1940 0,790 0,3674
Cg His 0,1775 0,480 0,2233
Co Hao 0,1040 0,330 0,1535
Cio H22 0,0619 0,225 0,1047
Ci1 Haa 0,0473 0,150 0,0698
Ci2Hze 0,0527 0,100 0,0465

La pression est de P14,5 atm d’ou la température est de TL86°Cavec) X; K; =1,0001

Nous devons aussi veérifier la TVR du condensajueest de TVR = 9,875 Psia.

> Les volatilités relatives de 'alimentation

La pression et la température de lI'alimentatiomt@&td@années P =14,25 atm, T =160°C,

nous aurons simplement a déterminer les volatilités

Les résultats sont résumés dans le tableau lll-28rdre :
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Tableau I11.22 : Valeurs des K de la charge
Constituants : Z Ki aj
Cz Hs 0,0052 9,500 7,3077
CsHg 0,2243 4,000 3,0769
iIC4 Hio 0,1058 2,400 1,8462
NCy Hic 0,1240 2,100 1,6154
iCsHy; 0,0686 1,300 1,0000
NGCs Hio 0,0552 1,200 0,9231
Cs Hig 0,0664 0,700 0,5385
C7 His 0,1067 0,390 0,3000
Cs Hig 0,0976 0,250 0,1923
Co Hao 0,0572 0,150 0,1154
Cio H2z 0,0341 0,950 0,7308
C11 Hog 0,0260 0,062 0,0477
Ci2 Hoe 0,0290 0,040 0,0308

» Taux de vaporisation et composition des phases vapeet liquide d’alimentation

La détermination des fractions liquides et vapeéarss |'alimentation, est faite pour

¢ =1,1900
Tableau 111.23 : Taux de vaporisation

Constituants : Z 0 aj - D Zi* ai

ai — D
Co He 0,0492 6,1177 0,0080
Cs Hs 0,8972 1,8869 0,4755
IC4 Hio 0,2539 0,6562 0,3869
NC4 Hic 0,2604 0,4254 0,6122
iICsH12 0,0892 -0,1900 -0,4695
nCs Hio 0,0662 -0,2669 -0,2481
Cs Hia 0,0465 -0,6515 -0,0714
C7 Hie 0,0416 -0,8900 -0,0467
Cg Hie 0,0244 -0,9977 -0,0245
Co Hxc 0,0086 -1,0746 -0,0080
CioH22 0,0324 -0,4592 -0,0705
Ci1 Hoa 0,0016 -1,1423 -0,0014
Ci2Hoe 0,0012 -1,1592 -0,0010
Total - - 0,5416

Et le taux de vaporisation est ee 0,5416
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Tableau I11.24 : Compositions molaires des fractios liquide et vapeur de la charge

Constituants : Xk YE

Cy He 0,0009 0,0088
Cs Hs 0,0855 0,3418
iIC4 Hig 0,0602 0,1444
NCs Hic 0,0777 0,1632
ICsH12 0,0590 0,0767
nCs Hy, 0,0498 0,0597
Ce Hia 0,0793 0,0555
Cr Hie 0,1593 0,0621
Cg Hig 0,1644 0,0411
Cy Hxc 0,1059 0,0159
Cio H2z 0,0350 0,0333
C11 Hog 0,0528 0,0033
Cio Hoe 0,0604 0,0024

Total 0,9902 1,0083

* Calcul du taux de reflux minimum
(r))min= 1,4201
D'ou  (f)opt= (")min* 1,5000
(r)opt = 2,1302
* Le taux du rebouilleur
Les résultats sont regroupés dans le tableau [11.25

Tableau 111.25 : Taux de rebouillage

Constituants : Xw o -- D Xi,r= ai
ai — @
nCs Hio 0,0200 0,4254 0,0711
iICsH1o 0,1215 -0,1900 -0,6395
nCs Hiz 0,1003 -0,2669 -0,3584
Cs Hia 0,1208 -0,6515 -0,1207
C7 Hie 0,1940 -0,8900 -0,0801
Cg His 0,1775 -0,9977 -0,0397
Co Hao 0,1040 -1,0746 -0,0148
Cio H2z 0,0619 -0,4592 -0,0141
Ci11 Hos 0,0473 -1,1423 -0,0029
C12Hos 0,0527 -1,1592 -0,0021
TOTAL -1,2014
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Les taux de rebouillage minimal et optimal somt)., = 1,2014

(rb)opt = 1,2 108

* Nombre de plateau théorique

Le nombre de plateaux théoriques minimal est =NL.0,6307

Pour cette valeur nous avons les rapports égalent a

(rflopt— (rf)min

=023
(rf)min+ 1
N—Nm
=0,44
N-1

Et cela donne d’aprés le graphigue de Gillilandrdoen annexe 25]
D'ou N = 19,7690

Le nombre de plateaux reel
Nr= N/0,6 = 32,9484

Ce qui nous donne un nombre de plateaux égaBgpbateaux y compris le rebouilleur et le

condenseur partiel.

» Bilan thermique de la colonne
Lr=1669,1565 kmol/h
Ve=1159,3079 kmol/h
Dy =2452,7207 kmol/h

Tableau 111.26 : Les propriétés critiques

Constituants Y pi T (K) P (atm)
CoHe 0,0115 305,5 48,2
Cs Hs 0,4984 370 42
iIC4 Hio 0,2350 408,1 36
nC, Hio 0,2511 425,22 37,5
iCsHi2 0,0040 461 32,9

La température et la pression critiques moyennes:so
Tem= 392,4411 K
Pem= 39,4949 atm
D’ou la température réduite est30,88

Et la pression réduite ; B 0,35
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A partir de cela nous tirons la valeur du factezicdmpressibilité, par lecture sur abaque

donné en annexe 4, Z = 0,86.

La valeur du facteur « m » pour le calcul des caositpms au fond de colonne est 2,0367

Tableau I11.27 : Compositions molaires du fond de clonne

Constituant X wi+ Phase vapeurpy/ Phase liquide £
X wi O w, imoy ’ ; P— ; —
O w, imoy Y’ wii ML Y wi | X'Ei Mi. X g
NCsH10 0,0200 1,5635 0,0145 0,0022 0,634 0,012 0,8%22
iCsHi2 0,1215 1,0000 0,5330 0,0799 5,9576 0,10011 7,8677
NCsHi2 0,1003 0,9383 0,3632 0,0544 4,9194 0,07[r8 6,2475
CeH1a 0,1208 0,5948 0,6892 0,10338 8,4496 0,11p2 9,9384
CHi6 0,1940 0,3337 1,8851 0,282%  18,34B3 0,234 22,0927
CgHis 0,1775 0,2078 1,7993 0,2696  21,81p8 0,227 23,4267
CoH2o 0,1040 0,1344 0,6931 0,1039 16,1062 0,1089 13,3298
CioH22 0,0619 0,4177 0,2845 0,0426 12,826 0,055 8,3275
Ci1H24 0,0473 0,0587 0,1746 0,0262  10,87f5  0,0369 6,4013
Ci2H2e 0,0527 0,0386 0,2366 0,0355  14,40p5  0,0442 8,0976
TOTAL 1,0000 - 6,6731 1,00000 114,33801,0000 | 106,6012
Les compositions molaires des gaz de téte sontlddableau 111.28 :
Tableau 111.28 : Compositions molaires des gaz déte
Constituant Gaz de téte Résidu
Yp, i Mi. Yb,i Y’ pi Xwi Mi. Xw; X' wi
CoHs 0,0115 0,3461 0,006& - - -
CsHs 0,4984 21,9765 0,4321 - - -
iC 4H10 0,2350 13,6604 0,268¢ - - -
nC 4H1o 0,2511 14,5939 0,286 0,0200 1,162p 0,0108
iC sHi2 0,0040 0,2886 0,0057 0,1215 8,7672 0,0826
NCsHj» - - - 0,1003 7,2393 0,0682
CeHis - - - 0,1208 10,4105 0,0980
C/Hie - - - 0,1940 19,4368 0,1831
CgHis - - - 0,1775 20,2749 0,1910
CoHzo - - - 0,1040 13,3336 0,1256
CioH22 - - - 0,0619 9,1850 0,0865
Ci1H24 - - - 0,0473 7,3888 0,0696
Ci2H26 - - - 0,0527 8,9775 0,0846
TOTAL 1,0000 50,8655 1,000( 1,0000 106,172 1,0000
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Tableau 111.29 : Densité des différentes fractions

Effluent Résidu Distillat alimentation Résidu tsmt
du four
SpGr 0,6855 0,5387 0,6568 0,6967

Tableau 111.30 : Les enthalpies liquides

Enthalpie kcal/kg kcal/kmol
hw 114,1956 12124,8527
hy 113,2728 12950,8168
hg 31,2583 1589,9676
ho 92,3587 9102,8137

* Calcul de I'enthalpie vapeur du distillat
Hd =251 BTU/Ib = 139,3050cal/kg
D’ou Hy= 7085,8139 kcal/kmol

» Calcul de la charge thermique du condenseur
Qc = (D+g)(Ho-hp)
Qc = 6832627,91 kcal/h

» Calcul de I'enthalpie de la charge
he=ek +(1-e)hy
D’aprés le DATA BOOK a la température de 320°Freg pression de 209,475 psia nous
trouvons
Ho= 240 BTU/Ib = 133,2000 kcal/kg = 8879,1295 kcadh
D’ou
he=91,1296 kcal/kg = 8981,6754 kcal/kmol

» Calcul de la charge thermique du four
Qs = 6232942,74 kcal/h
Le calcul de I'enthalpie du résidu donne :

Hy= 155 BTU/Ib = 86,025 kcal/kg = 9835,4955 kcal/kmo

De cette derniere, nous obtenons la températusertie du condensat du four qui est :
T=204,4 °C

|
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Tableau 111.31 : Récapitulatif des enthalpies

Effluent

Masse

Température

Pression

Enthalpie

moyenne

kg/kmol

°C

°F

atm

Psia

kcal/kg

kcal/kmol

Phase
liquide de
la charge

hr

98,5593

160

193,8

14,25

209,475

91,1296

8981,6754

Phase
vapeur de
la charge

Ho

66,6601

160

193,8

14,25

209,475

133,2000

8879,1295

GPL a
I'état
liquide hy

50,8655

54

129,2

12,5

183,750

31,2583

1589,9676

Vapeur de
téte de
colonne

Hqg

50,8655

71

159,8

14

205,800

139,3050

7085,8139

Condensa

hw

106,1762

196

384,8

14,5

213,150

114,1956

12124,8527

Liquide a
I'entrée
du four h

114,3330

196

384,8

14,5

213,150

113,2728

12950,8168§

« Diameétre de la colonne

Qv = 1,1812 s
v= 0,1516 m/s
Dc= 3,15 m

D’ou le diamétre est d®¢ = 3,47 m

+ Hauteur de la colonne

Ce qui nous fait une hauteur e = 38,921 m
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[11.B.2. Calcul de dimensionnement de I'aérocondereur
Débit de fluide a refroidir 783,564164 kmole/h
* Charge thermique de I'aérocondenseur E- 211
La charge thermique:-@st :
Qc = 6832627,91 kcal/h
D’ou la charge thermique pour une séalierie:
Que=Qc /6= 1138771,32 kcal/h
» Calcul de débit massique et volumique d’air de refridissement
Ga= 1423464,15 kg/h
Donc:  Gue=237244,025 kg/h
Pour un seul ventilateur :
Ga = Gaysl 2 =118622,012 kg/h
Le débit d’air est : A= 29,1701 rils

» Coefficient de transfert de chaleur — c6té tubes QP

Viscosité dynamique du GPL :
Mm= 1,011 E-04 kg/m.s

AL =0, 0676 kcal/m.h.°C
Rénoy = 10°
Donc:
a =5793,18352 kcall.h.#C

e Calcul du coefficient de transfert de chaleur pout’écoulement transversal de

I'air a travers un faisceau de tubes a ailettes

Verr = 58,3402 s
W, = 3,6463 m/s
W, = 36,7740 m/s
ox= 199,8589 kcal /h. m. °C

» Coefficient réduit de transfert de chaleura, de coté de lair

o,= 174,4889 kcal/h m. °C

» Coefficient global de transfert de chaleur du faiseau des tubes a ailettes
K = 653,7338 kcal / h.fn°C

=



Partie B

Chapitre III : Partie calcul

» Température logarithmique moyenne
AIR §t=40° — » »=160°C
GPL B7=54° —— 1F71°C
Aty = To- t3 =54 -40=14°C
At, = Ti-t, = 71-60 = 11°C
Donc la température est calculée par la fornulg9) :
DTLM =12,4398 °C
» Surface d’échange de I'aérocondenseur E-211
A = 140,0303°m
Le nombre des tubes total est :
N=1754,8442 tubes
D’ou le nombre de batteries :
IN= 5 batteries
» Résistance aérodynamique du faisceau tubulaire
Re= 5,23*1
Avec: n=5
AP = 314,2757 Pa
* Puissance du moteur électrique du ventilateur
Co= 20,37 kWatt

[11.B.3. Calcul de vérification du four H202
La charge thermique du four €3¢ = 6232942,74 kcal/h

e Calcul de la quantité de chaleur apportée par le gacombustible

Qec= 6925491,9%kcal/h

» Débit du gaz combustible

Le fioul gaz a le méme PCI pour les deux chargesiga et calculée), donc son dédit

massique est

Gcom = 667,4038 kg/h

Le débit volumique du fioul est
Gvcom = 1046,0875 rith
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[11.B.4. Calcul de dimensionnement du ballon de rdtix V209
Débit de la charge D = 783,5642 kmol/h.

Température dans le ballon : 54 °C.

Pression dans le ballon : 12,5 kgfcm

La densité de la charge %,6-0,5387

Pour des valeurs de pressioi kg/nf

» Débit volumique du distillat
Nous avons appliqué les mémes équations que pracéei®, les résultats sont comme suit:
Dm = 39856,3573 kg/h
V' = 73,9824 ni/h
Vi= 6,1652 m
Vy= 4,4791 m
Vp=21,2885 m
D’ou
Dp= 2,0786 m
Soit, R= 1,0393 m et prenong i 20 cm pour les hauteurs des segments circslaire
supérieurs et inférieurs, donc le rappogtRp) est égale a fR,= 0,1924

Le tableau d’évaluation donne pour la valeur treugé B/R, :  S= 0,2130141*FF
Dot S= 0,2301 i
Donc : = 3,1616 M

Nous déduisons la longueur du ballgs 6,7334 m

En vérifiant le rapport, nous trouvons : /by =3,24 m




Chapitre III : partie calcul partie C

[11.C.1. Calcul d’optimisation de la colonne a distller T202 (Charge
optimisée)
La simulation par HYSYS passe par le choix du medatrmodynamique, le notre a été celui

de Peng Robinson, et pour le valider nous avortsodiavérifié le design (ou les résultats sont

joints en annexe 7), en suite, nous avons injestélbnnées de la charge actuelle suivantes :

Tableau 111.32 : Tableau représentatif des donnéede la charge optimisée

Données

Débit d’alimentation (kmol/h) 1741
Température d’alimentation (°C) 160
Pression d’alimentation (kg/cn 15,4
Plateau d’alimentation o7
Pression au sein du ballon de reflux (kgfcm 12

Nous nous sommes intéressé aux températures ddlledmoet de téte de colonne ainsi qu’au
débit de reflux, les paramétres les plus importaotd résumés dans les le tableau 111.33 :

Tableau 111.33 : Tableau représentatif des résultas de la charge optimisée

Résultats

Température du rebouilleur (°C) 196,5
Température de téte de colonne (°C) 61,57
Débit de reflux (n¥h) 240

Débit de récupération de GPL {im) 65,75
Masse volumique du GPL (kgfin 536,1

TVR du condensat (psia) 9,88
Charge thermique du condenseur (kcal/h) 1,27*10
Charge thermique du four (kcal/h) 9,80%10
Débit du fioul gaz (nth) 1643,75




Chapitre III : partie calcul partie C

Les composions des charges GPL et condensat sonée® dans le table au 111.34 suivant :

Tableau 111.34 : Tableau représentatif des composibns des charges GPL et condensat

optimisées

Composés Fractions | Fractions

GPL condensat

(%omolaire) | (Yomolaire)
C, Hs 0,012855 0,000006
Cs Hg 0,547471 0,005027
CsHio 0,231204 0,020710
CsHio 0,208390 0,066730
Cs Hi2 0,000074 0,115076
Cs Hiz 0,000007 0,092633
Cs His - 0,111434
C7 Hie = 0,179066
Cg His - 0,163794
Co Hzo = 0,095994
Cio Hz2 - 0,057227
Ci1 Haa - 0,043634
Ci2Hys - 0,048668

Tous les résultats donnés par le simulateur samtsjen annexe 7.







Chapitre III : Partie calcul Partie D
II1.D.1. Comparaison et discussion des résultats
II1.D.1.1. Verification de la meéthode de calcul et vaation du modele

thermodynamique par le HYSYS

Tableau 111.35 : Comparaison des parametres opératoes du design (PFD, calculés et

simulés)
Parametres PFD Calculés Simulés
opératoires
Température de 72,9 74 69,90
téte de colonne
(°C)
Température de 220 212 220
Colonne a fond de colonne
distiller (°C)
Diamétre (m) 3,50 3,48 3,50
Nombre de 31 31 31
plateaux
Hauteur de la 39 39 39
colonne (m)
Nombre de 6 6 6
batteries
Aérocondenseur Puissance 29 31,4 30,34
électrique (kW)
Charge thermique¢  1,339*10 1,027*1d 1,388*10
(kcal/h)
Charge thermiqué  3,18*10 9,965*1F 1,241*10
Four (kcal/h)
Débit de fioul gaz 5337,06 1672,48 2082,80
(m3h)
Ballon de reflux Diameétre (m) 2,50 2,48 2,26
Longueur (m) 7,32 7,79 7,32




Chapitre III : Partie calcul

Partie D

v’ Les écarts entre le design du PFD, calculé et simailsont pas importants et de ce fait

la méthode de calcul ainsi que le modele thermadyjma#e de Peng Robinson sont

valides.

II1.D.1.2. Comparaison des différents calculs de la atge actuelle

Tableau 111.36 : Comparaison des parametres opératoe de la charge actuelle (réels,

calculés et simulés)

Parametres Réels Calculés Simulés
opératoires
Température de 65 71 61,58
téte de colonne
(°C)
Température de 188 204,4 196,5
Colonne a fond de colonne
distiller (°C)
Diametre (m) 3,50 3,47 3,50
Nombre de 31 31 31
plateaux
Hauteur de la 39 39 39
colonne (m)
Nombre de 6 5 6
batteries
Aérocondenseur Puissance 29 20,37 23,74
électrique (kW)
Charge thermique¢  1,339*10 6,833*10 1,27*10
(kcal/h)
Charge thermiqué  3,18*10 6,232*10 9,794*16
Four (kcal/h)
Débit de fioul gaz 1250,00 1046,09 1643,75
(mh)
Ballon de reflux Diametre (m) 2,50 2,08 2,02
Longueur (m) 7,32 6,73 6,53




Chapitre III : Partie calcul Partie D

v

La température de téte de colonne simulée a dimpamé&apport a celle réelle, cela
signifie que I'on doit augmenter le débit de reflux

Les dimensions de la colonne sont pratiguementmiémes que ce soit pour les
parameétres calculés ou simulés.

Le nombre de batteries a diminué pour la chargeutgd, cela est di au fait que la
charge actuelle est la moitié de celle du desigpendant les aérocondenseurs existant
peuvent bien supporter la charge simulée ou le nerdb batteries est égal a celui
réel.

Le débit de fioul gaz augmente du fait de I'élématde la température de la charge
simulée par rapport a celle réelle, néanmoins ue ést capable de fournir I'apport en
chaleur.

Il est tout a fait évident que le diametre et lagoeur du ballon de reflux soient
inférieurs a ceux réels car le débit du distillsttiaférieur a celui du design du fait de
la diminution de la charge d’alimentation.

Nous pensons que dans le cas de calculs manueldiviergences entre les charges
calculée et simulée sont dues au cumul d’erreursvaau des lectures sur abaques et
aussi aux corrélations utilisées, en effet, catles'ont pas de coefficients correctifs.
Dans le cas du HYSYS, les corrélations sont coeggémpiriguement, les résultats
tels que volatilité relatives, coefficients d’égjoik... etc, sont donnés avec une trés

grande précision.

|



Chapitre III : Partie calcul Partie D

[11.D.2. Récupération du GPL

Le débit volumique du GPL actuellement est 8end/h, tandis que celui obtenu aprés
optimisation par HYSYS est de 65,75/m d'ou une récupération de 25,75/mce qui
correspond & un surplus journalier de 6£8 m
Par ailleurs, le débit volumique du GPL torchédes®,481*10 m*/h, soit un pourcentage de
3,77*10°%, donc pratiquement nul.

Aussi nous obtenons une bonne stabilisation du exwsat, en effet la TVR donnée par le
HYSYS est de 9,88 psia pour toujours la méme pribatucle 50 nih.

[11.D.3. Gain économique [11]

Nous avons une récupération de 0,3314 tonnes dédsiPL

Sachant que la tonne de GPL vaut 1,095 TEP, 28t Farrils et en supposant que le prix du
barril de GPL est de 70 $, nous aboutissons ajgainalier d’environ 186 $ par train, c'est-a-
dire 67955 $ par an et par train.

Le gain total au niveau de tout le Module sera28866 $ par an.
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Conclusion

Conclusion

Notre stage pratique au sein du Module de treete 1 s’est déroulé en deux temps :
La premiere partie, nous l'avons passée sur leaiterpour mieux comprendre le
fonctionnement du process ainsi que les différégtspements.
Dans la deuxieme partie, nous nous sommes iegedéins un réel travail d’engineering, ou
nous nous sommes intéressés aux meéthodes dé @Eaknwel et numérique) qui nous ont

permis d’arriver a des résultats satisfaisants.

D’autre part, nous avons procédé a la comparaies résultats obtenus par les différentes
méthodes et nous avons pu constater le lien existdre la théorie et la pratique, il est vrai
gue les corrélations élaborées empiriguement reptést la base de tout dimensionnement et
aboutissent a des résultats se rapprochant deeplptus de la réalité du fait des coefficients

correctifs ajoutés.

En fait, notre étude a comporté deux étapesltdore était la vérification de la méthode de
calcul du design, en utilisant les données du PPioess Flow Diagram), les résultats
obtenus sont satisfaisants en termes de presseotgntpérature, de capacité de production
...etc. et l'autre consistait a faire les calculs ldecharge actuelle avec les données
(composition de la charge d'alimentation, spéciim#s des produits : GPL et condensat)
fournies par le laboratoire, nous avons consta&les parametres calculés et les parameétres

réels convergeaient vers les mémes valeurs.

Nous avons essayé de contribuer a l'optimisatEs parameétres de fonctionnement de la
colonne de maniere a produire plus de GPL toutabilsant le condensat et ce en utilisant le
logiciel numérique (HYSIS V3.2), comme précédemmeatis avons d’abord validé le
modéle thermodynamique de Peng Robinson avec la%ds du design, ensuite nous avons
utilisé les données de la charge actuelle afiriogimiser.

Les parametres opératoires de la section statidn ainsi optimisés vont permettre une
meilleure récupération de GPL tout en ayant un ensdt « on spécifications » répondant aux

normesaussi tous les équipements peuvent bien supp@serauveaux parametres.

¥



Conclusion

Ce travail d’optimisation apporterait en outng,gain économique considérable car le fioul

gaz utilisé ne peut étre vendu tel quel, vu sorvpimicalorifique élevé.

Par alilleurs, la validation des paramétres dpi&es optimisés passe par leur mise en
service, une fois que tous les équipements aiewtitnes, il faudra effectuer des analyses
assurant que les produits respectent bien lesfgéicins requises. Si les produits ne sont pas
conformes, c’est I'expérience qui intervient epeartant les modifications nécessaires au
bon fonctionnement de l'unité.







ANNEXE 1
Diagramme des coefficients d’équilibre des hydribgees (Scheibel et Jennyi)
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(S-S )(S +1)

Diagramme de GILLILAND[5]
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ANNEXE 3

Diagramme des enthalpies total des paraffines loadboires vapeurs en fonction de la
température et la masse moldug
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ANNEXE 4
Coefficient de compressibilité en fonction de lagsion réduit¢2]
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ANNEXE 5

Tableau représentatif des valeurs de la surfaceatgaents supérieurs et inférieurs en

fonction de la hauteur [12]

[ h/R CiR | h/C Lo =2
!

41 0063328 0700415 DO904156 G.0297625%
42 OEE420 16736 OBZE70 3319538
43 E9582 3302 0949927 342465
44 DF2a16 745213 097180 N366432
45 Ralrdoh Bk TEBRET 089457 391456
465 Ara485 FHR14G62 A0 T30 a1 7658
a7 SOEZO40 97498 104800 44755
43 IBG455 813473 106278 AT 3066
459 90039 EZA385 108561 AS02508
50 083652 BAS2AT A10847 AO5E3100
51 Da7415 HE1022 113139 0564859
52 A01 206 BIETAZ 115434 D59 TR0
53 SADB06T B82396 117736 0631944
B A 084994 207981 200490 OEET73I03
55 112989 AS234a97 22343 0703885
G 17052 838543 24654 LOTFA1 T I3
57 21182 SAE431E 1259483 OFE0B3S
53 126380 LO69679 LA223303 AaZ21214
55 J1 29644 84847 31639 BE2EA4
60 133875 1. 000030 A 33975 GOD5E60
61 138371 1.01508 136315 0950155
G52 42833 1.03008 138662 D895 FE2
G 47360 10494500 141014 042754
& 1514952 1.05954 143373 1091083
G5 A BES02 1.07460 a8 FET 140780
516 J61329 1.08925 J148106 .1191858
&7 dBE114 1.10387 1650483 1244328
GE 1 70a52 1.118329 1528649 12981499
55 A TRETY 1.13281 A BE2ER 1353483
70 180848 1.147156 JIBTE50 1410188
71 185885 1.1671 440 180053 1468325
T2 190933 117557 162460 ABZ27902
73 965143 i. 18985 164275 | 1588927
4 201365 1.20363 ET 298 A 651409
Fi= 206547 1.21752 | 1698728 | 1715355
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ANNEXE 6

Les propriétés physiques de I'§i0]

T(°C) v ) Cp p (kg/nT) Pr
(kg/m.s)*1G | (kcal/h.m.°C)| (kcal/kg.°C)

38 1,910 0,0230 0,2400 1,136 0,72

93 2,140 0,0259 0,2410 0,960 0,72

127 2,590 0,0226 0,2422 1,293 0,73




ANNEXE 7
Simulation du design

L1 Case Name: E:\PFE\THESE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 DESIGN.HSC
12| TEAM LND
13| Calgary, Alberta Unit Set: Si

4 CirscveLe tnuovarion  CANADA
? Date/Time: Sun Jun 28 18:23:01 2009
| 6|
7] Distillation: T-100 @Main

8
P CONNECTIONS

11 Inlet Stream

12 STREAM NAME Stage FROM UNIT OPERATION

13| QR Reboiler

14 1 27 MainTS

15 Outlet Stream

16 STREAM NAME Staqe TO UNIT OPERATION

17| QC Condenser

18| VERS TORCHE Condenser

19| GPL Condenser

20| COND Reboiler
ol MONITOR

22

23 Specifications Summary

24 Specified Value Current Value Wt. Error Wt. Tol. Abs. Tol. Active |Estimate| Used
25| C5+ 0.0004 * 0.0004 8.064e-006 1.000e-002 * 1.000e-003 * On On On
26| Temperature 72.00C* 69.90 C -4.197e-003 1.000e-002 * 1.000C * Off On Off
27| Temperature - 2 220.0C* 220.0C 9.542e-006 1.000e-002 * 1.000C * On On On
28| Draw Rate 0.0000 kgmole/h *| 3.063e-005 kgmole/h 8.889e-008 1.000e-002 * 1.000 kgmole/h_* On On On
o SPECS

30

31 Column Specification Parameters
N c5+

33

34| Fixed/Ranged: Ranged Primary / Alternate: Primary Lower Bound: 0.0004 *| Upper Bound: 0.0000 *
35| Draw: GPL Flow Basis: Molar

36 Components: i-Pentane n-Pentane
5t Temperature

38

39| Fixed/Ranged: Ranged Primary / Alternate: Primary Lower Bound: 75.00 *| Upper Bound: 70.00 *
40| Stage: 1_MainTS
% Temperature - 2

43| Fixed / Ranged: Ranged Primary / Alternate: Primary Lower Bound: 225.0 *| Upper Bound: 2150~
44| Stage: Reboiler
Rl Draw Rate

46

47| Fixed / Ranged: Fixed Primary / Alternate: Primary Lower Bound: == Upper Bound: ==
48| Stream: VERS TORCHE Flow Basis: Molar
- SUBCOOLING

51 Condenser

52| Degrees of Subcooling ---

53| Subcool to -

54 .
— User Variables

55
> PROFILES

58 General Parameters

59| Sub-Flow Sheet: T-100 (COL1) Number of Stages: 31
60 Profile Estimates

161] Temperature Net Liquid Net Vapour

62 (C) (kgmole/h) (kgmole/h)

63 Condenser 50.62 2743 3.063e-005
64 1_Main TS 69.90 2901 3436
65 2__MainTS 77.69 2913 3593
66 3 _MainTS 82.22 2928 3606
67 4 MainTS 84.77 2937 3621
68 5 MainTS 86.26 2941 3630
69| Hyprotech Ltd. HYSYS v3.2 (Build 5029) Page 1 of 12

Licensed to: TEAM LND

* Specified by user.




TEAM LND

Calgary, Alberta

LIFECYCLE INNOVATION CANADA

Case Name: E:\PFE\THeSE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 DESIGN.HSC
Unit Set:
Date/Time: Sun Jun 28 18:23:01 2009

Distillation: T-100 @Main (continued)

Profile Estimates

|8 © oolxllov mlhlwlr\)lA

Temperature Net Liquid Net Vapour
11 (C) (kgmole/h) (kgmole/h)
12 6__MainTS 87.21 2939 3633
13 7__MainTS 87.95 2934 3632
14 8 MainTS 88.67 2924 3626
15 9 MainTS 89.50 2908 3616
16 10__Main TS 90.61 2884 3600
17 11__Main TS 92.13 2850 3576
18 12__Main TS 94.20 2807 3543
19 13__Main TS 96.92 2758 3500
20 14 _Main TS 100.2 2709 3451
21 15__Main TS 103.9 2667 3402
22 16__Main TS 107.6 2636 3360
23 17_Main TS 111.0 2615 3328
24 18__Main TS 113.9 2602 3307
25 19__Main TS 116.3 2592 3294
26 20__Main TS 118.2 2582 3284
27 21_MainTS 119.8 2567 3274
28 22__MainTS 121.3 2542 3260
29 23 MainTS 123.0 2492 3234
30 24 MainTS 125.6 2386 3185
31 25__MainTS 130.4 2131 3078
32 26__Main TS 141.8 1546 2823
33 27__MainTS 173.4 3248 2238
34 28 __MainTS 175.9 3336 981.3
35 29 MainTS 179.3 3438 1069
36 30 MainTS 184.7 3549 1171
37 31 _MainTS 195.1 3621 1282
38 Reboiler 220.0 2267 1354
- EFFICIENCIES
40
41 Stage Efficiencies
42 Stages Overall Efficiency Ethane Propane i-Butane n-Butane i-Pentane
43| Condenser 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
44| 1 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
45| 2 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
46| 3__MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
47| 4 _MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
48| 5 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
49| 6__MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
50| 7__MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
51| 8 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
52| 9 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
53| 10 _Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
54| 11__Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
55| 12__Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
56| 13__Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
57| 14__Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
58| 15 Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
59| 16__Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
60| 17 Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
61| 18 Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
62| 19__Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
63| 20__MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
64| 21__MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
65| 22 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
66| 23 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
67| 24 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
68| 25 Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
69| Hyprotech Ltd. HYSYS v3.2 (Build 5029) Page 2 of 12
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TEAM LND
Calgary, Alberta

LIFECYCLE INNOVATION CANADA

Case Name: E:\PFE\THeSE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 DESIGN.HSC
Unit Set: Si
Date/Time: Sun Jun 28 18:23:01 2009

Distillation: T-100 @Main (continued)

Stage Efficiencies

S |© oolxllov mlhlwlr\)lA

Stages Overall Efficiency Ethane Propane i-Butane n-Butane i-Pentane
11| 26__MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
12| 27__MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
13| 28 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
14| 29 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
15| 30 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
16| 31__MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
17| Reboiler 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
18 Stages Overall Efficiency n-Pentane n-Hexane n-Heptane n-Octane n-Nonane
19| Condenser 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
20| 1 _MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
21| 2__MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
22| 3 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
23| 4 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
24| 5 Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
25| 6__Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
26| 7__MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
27| 8__MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
28| 9 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
29| 10 _Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
30| 11__MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
31| 12__Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
32| 13__Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
33| 14__Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
34| 15__Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
35| 16__Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
36| 17 _Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
37| 18 Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
38| 19 Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
39| 20__MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
40| 21__MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
41| 22 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
42| 23 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
43| 24 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
44| 25 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
45| 26 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
46| 27 __MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
47| 28 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
48| 29 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
49| 30__MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
50| 31__Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
51| Reboiler 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
52 Stages Overall Efficiency n-Decane n-C11 n-C12
53| Condenser 1.000 1.000 1.000 1.000
54| 1__Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
55| 2__Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
56| 3__Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
57| 4__MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
58| 5 Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
59| 6 Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
60| 7 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
61| 8 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
62| 9 Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
63| 10__Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
64| 11__Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
65| 12__Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
66| 13 Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
67| 14 Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
68| 15 Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
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TEAM LND
Calgary, Alberta

LIFECYCLE INNOVATION CANADA

Case Name: E:\PFE\THeSE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 DESIGN.HSC
Unit Set: Si
Date/Time: Sun Jun 28 18:23:01 2009

Distillation: T-100 @Main (continued)

Stage Efficiencies

S |© oolxllov mlhlwlr\)lA

Stages Overall Efficiency n-Decane n-C11 n-C12
11| 16__Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
12| 17__MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
13| 18__MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
14| 19 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
15| 20 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
16| 21__MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
17| 22_ MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
18| 23__MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
19| 24 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
20| 25 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
21| 26__Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
22| 27 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
23| 28 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
24| 29 MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
25| 30__Main TS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
26| 31__MainTS 1.000 0.6500 0.6500 0.6500
27| Reboiler 1.000 1.000 1.000 1.000
2 SOLVER
30 Column Solving Algorithm:  HYSIM Inside-Out
31 Solving Options Acceleration Parameters
32| Maximum lterations: 10000 Accelerate K Value & H Model Parameters: Off
33| Equilibrium Error Tolerance: 1.000e-05
34| Heat/Spec Error Tolerance: 5.000e-004
35| Save Solutions as Initial Estimate: On
36| Super Critical Handling Model: Simple K
37| Trace Level: Low
38| Init from Ideal K's: Off Damping Parameters
39 Initial Estimate Generator Parameters Azeotrope Check: Off
40| lterative IEG {Good for Chemicals): Off Fixed Damping Factor: 1
|41]
42
43
™ SIDE STRIPPERS
45
6] SIDE RECTIFIERS
47
™ PUMP AROUNDS
49
ool VAP BYPASSES
o RATING
52
s Tray Sections
54
55| Tray Section Main TS
56| Tray Diameter (m) 3.500 *
57| Weir Height (m) 5.000e-002 *
58| Weir Length (m) 2.800 *
59| Tray Space (m) 0.5500 *
60| TrayVolume (m3) 5.292
61| Disable Heat Loss Calculations No
62| Heat Model None
63| Rating Calculations No
64| Tray Hold Up (m3) 8.836e-002
% Vessels
67| Vessel Condenser Reboiler
68| Diameter {m) 1.193 1.193
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L1 Case Name: E:\PFE\THESE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 DESIGN.HSC
|2 | TEAM LND
El TECH caloary. Aberta Unit Set: s

4 CirscveLe tnuovarion  CANADA
? Date/Time: Sun Jun 28 18:23:01 2009
| 6|
7] Distillation: T-100 @Main (continued)

8

9| Length (m) 1.789 1.789

10| Volume (m3) 2.000 * 2.000 *

11| Orientation Horizontal Horizontal

12| Vessel has a Boot No No

13| Boot Diameter (m) - -

14| Boot Length (m) - -

15| Hold Up (m3) 1.000 1.000
% Other Equipment In Column Flowsheet

18 [ [

19 .
ol Pressure Profile

21 Pressure (kPa) Pressure Drop (kPa)
22 Condenser 1226 kPa * 196.1 kPa
23 1 _MainTS 1422 kPa 2.942 kPa
24 2__MainTS 1425 kPa 2.942 kPa
25 3_MainTS 1428 kPa 2.942 kPa
26 4__Main TS 1431 kPa 2.942 kPa
27 5 MainTS 1434 kPa 2.942 kPa
28 6 MainTS 1437 kPa 2.942 kPa
29 7 _MainTS 1440 kPa 2.942 kPa
30 8 MainTS 1443 kPa 2.942 kPa
31 9 MainTS 1446 kPa 2.942 kPa
32 10__Main TS 1448 kPa 2.942 kPa
33 11__Main TS 1451 kPa 2.942 kPa
34 12__Main TS 1454 kPa 2.942 kPa
35 13__Main TS 1457 kPa 2.942 kPa
36 14 _Main TS 1460 kPa 2.942 kPa
37 15 _Main TS 1463 kPa 2.942 kPa
38 16__Main TS 1466 kPa 2.942 kPa
39 17__Main TS 1469 kPa 2.942 kPa
40 18__Main TS 1472 kPa 2.942 kPa
41 19__Main TS 1475 kPa 2.942 kPa
42 20__MainTS 1478 kPa 2.942 kPa
43 21 _MainTS 1481 kPa 2.942 kPa
44 22__MainTS 1484 kPa 2.942 kPa
45 23 MainTS 1487 kPa 2.942 kPa
46 24 __MainTS 1490 kPa 2.942 kPa
47 25__MainTS 1493 kPa 2.942 kPa
48 26__Main TS 1496 kPa 2.942 kPa
49 27__MainTS 1498 kPa 2.942 kPa
50 28 __MainTS 1501 kPa 2.942 kPa
51 29 MainTS 1504 kPa 2.942 kPa
52 30 MainTS 1507 kPa 2.942 kPa
53 31 _MainTS 1510 kPa ---

54 Reboiler 1510 kPa * 0.0000 kPa
% Pressure Solving Options

57| Pressure Tolerance  1.000e-004 *| Pressure Drop Tolerance 1.000e-OO4iDamping Factor 1.000 *| Max Press lterations 100 *
2 PROPERTIES

60 Properties : 1

61 Overall Vapour Phase Liquid Phase

62| Vapour/Phase Fraction 0.3431 0.3431 0.6569

63| Temperature: (C) 190.0 190.0 190.0

64| Pressure: (kPa) 1419 1419 1419

65| Molar Flow (kgmole/h) 2960 1015 1944

66| Mass Flow (kg/h) 2.910e+005 7.298e+004 2.180e+005

67| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 429.8 117.9 311.9

68| Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -1.732e+005 -1.253e+005 -1.983e+005
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TEAM LND
Calgary, Alberta

LIFECYCLE INNOVATION CANADA

Case Name: E:\PFE\THeSE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 DESIGN.HSC
Unit Set: Si
Date/Time: Sun Jun 28 18:23:01 2009

Distillation: T-100 @Main (continued)

Properties : 1

S |© oolxllov mlhlwlr\)lA

Overall Vapour Phase Liquid Phase
11| Mass Enthalpy (kd/kg) -1762 -1743 -1768
12| Molar Entropy (kd/kgmole-C) 259.5 222.9 278.6
13| Mass Entropy (kd/kg-C) 2.639 3.101 2.484
14| Heat Flow (kd/h) -5.127e+008 -1.272e+008 -3.854e+008
15| Molar Density (kgmole/m3) 1.107 0.4485 4.745
16| Mass Density (kg/m3) 108.8 32.23 532.1
17| Std Ideal Lig Mass Density (kg/m3) 677.1 619.0 699.0
18| Lig Mass Density @Std Cond  (kg/m3) 687.9 630.5 706.8
19| Molar Heat Capacity (kd/kgmole-C) 285.3 182.4 339.0
20| Mass Heat Capacity (kd/kg-C) 2.901 2.537 3.023
21| Thermal Conductivity (W/m-K) - 3.227e-002 5.698e-002
22| Viscosity (cP) - 1.189e-002 0.1287
23| Surface Tension (dyne/cm) 5.865 - 5.865
24| Molecular Weight 98.34 71.87 112.2
25| Z Factor -—- 0.8214 7.764e-002
26 Properties : GPL
27 Overall Vapour Phase Liquid Phase
28| Vapour/Phase Fraction 0.0000 0.0000 1.0000
29| Temperature: (C) 50.62 50.62 50.62
30| Pressure: (kPa) 1226 1226 1226
31| Molar Flow (kgmole/h) 692.4 0.0000 692.4
32| Mass Flow (kg/h) 3.489e+004 0.0000 3.489e+004
33| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 64.79 0.0000 64.79
34| Molar Enthalpy (kd/kgmole) -1.302e+005 -1.085e+005 -1.302e+005
35| Mass Enthalpy (kd/kg) -2583 -2328 -2583
36| Molar Entropy (kd/kgmole-C) 97.77 150.5 97.77
37| Mass Entropy (kd/kg-C) 1.940 3.230 1.940
38| Heat Flow (kd/h) -9.013e+007 0.0000 -9.013e+007
39| Molar Density (kgmole/m3) 9.776 0.5711 9.776
40| Mass Density (kg/m3) 492.6 26.62 492.6
41| Std Ideal Lig Mass Density (kg/m3) 538.5 514.6 538.5
42| Lig Mass Density @Std Cond  (kg/m3) 543.6 522.7 543.6
43| Molar Heat Capacity (kd/kgmole-C) 146.6 95.25 146.6
44| Mass Heat Capacity (kd/kg-C) 2.910 2.044 2.910
45| Thermal Conductivity (W/m-K) 8.034e-002 2.147e-002 8.034e-002
46| Viscosity (cP) 0.1013 9.450e-003 0.1013
47| Surface Tension (dyne/cm) 6.005 - 6.005
48| Molecular Weight 50.39 46.60 50.39
49| Z Factor 4.658e-002 0.7973 4.658e-002
50 Properties : COND
51 Qverall Vapour Phase Liquid Phase
52| Vapour/Phase Fraction 0.0000 0.0000 1.0000
53| Temperature: (C) 220.0 220.0 220.0
54| Pressure: (kPa) 1510 1510 1510
55| Molar Flow (kgmole/h) 2267 0.0000 2267
56| Mass Flow (kg/h) 2.561e+005 0.0000 2.561e+005
57| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 365.0 0.0000 365.0
58| Molar Enthalpy (kd/kgmole) -1.891e+005 -1.386e+005 -1.891e+005
59| Mass Enthalpy (kd/kg) -1674 -1579 -1674
60| Molar Entropy (kd/kgmole-C) 294.3 255.8 2943
61| Mass Entropy (kd/kg-C) 2.605 2.916 2.605
62| Heat Flow (kd/h) -4.287e+008 0.0000 -4.287e+008
63| Molar Density (kgmole/m3) 4.368 0.4889 4.368
64| Mass Density (kg/m3) 493.5 42.89 493.5
65| Std Ideal Lig Mass Density (kg/m3) 701.7 661.8 701.7
66| Lig Mass Density @Std Cond  (kg/m3) 707.2 667.6 707.2
67| Molar Heat Capacity (kd/kgmole-C) 369.9 238.2 369.9
68| Mass Heat Capacity (kJ/kg-C) 3.274 2.715 3.274
69| Hyprotech Ltd. HYSYS v3.2 (Build 5029) Page 6 of 12

Licensed to: TEAM LND

* Specified by user.




TEAM LND
Calgary, Alberta

LIFECYCLE INNOVATION CANADA

Case Name: E:\PFE\THeSE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 DESIGN.HSC
Unit Set: Si
Date/Time: Sun Jun 28 18:23:01 2009

Distillation: T-100 @Main (continued)

S |© oolxllov mlhlwlr\)lA

Properties : COND
Overall Vapour Phase Liquid Phase

11| Thermal Conductivity (W/m-K) 4.256e-002 3.292e-002 4.256e-002
12| Viscosity (cP) 0.1022 1.180e-002 0.1022
13| Surface Tension (dyne/cm) 4.054 - 4.054
14| Molecular Weight 113.0 87.74 113.0
15| Z Factor 8.432e-002 0.7535 8.432e-002
16 Properties : VERS TORCHE
17 Overall Vapour Phase
18| Vapour/Phase Fraction 1.0000 1.0000
19| Temperature: (C) 50.62 50.62
20| Pressure: (kPa) 1226 1226
21| Molar Flow (kgmole/h) 3.063e-005 3.063e-005
22| Mass Flow (kg/h) 1.428e-003 1.428e-003
23| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 2.774e-006 2.774e-006
24| Molar Enthalpy (kd/kgmole) -1.085e+005 -1.085e+005
25| Mass Enthalpy (kd/kg) -2328 -2328
26| Molar Entropy (kd/kgmole-C) 150.5 150.5
27| Mass Entropy (kd/kg-C) 3.230 3.230
28| Heat Flow (kd/h) -3.324 -3.324
29| Molar Density (kgmole/m3) 0.5711 0.5711
30| Mass Density (kg/m3) 26.62 26.62
31| Std Ideal Lig Mass Density (kg/m3) 514.6 514.6
32| Lig Mass Density @Std Cond  (kg/m3) 522.7 522.7
33| Molar Heat Capacity (kd/kgmole-C) 95.25 95.25
34| Mass Heat Capacity (kd/kg-C) 2.044 2.044
35| Thermal Conductivity (W/m-K) 2.147e-002 2.147e-002
36| Viscosity (cP) 9.450e-003 9.450e-003
37| Surface Tension (dyne/cm) - -
38| Molecular Weight 46.60 46.60
39| ZFactor 0.7973 0.7973
0 SUMMARY
41
42| Flow Basis: Molar I The flows option is selected
43 Feed Composition
44 1
45| Flow Rate (kgmole/h) 2.959500e+03
46 -
47 Ethane 0.0059
48 Propane 0.1208
49 i-Butane 0.0450
50 n-Butane 0.0943
51 i-Pentane 0.0535
52 n-Pentane 0.0759
53 n-Hexane 0.1105
54 n-Heptane 0.1113
55 n-Octane 0.0914
56 n-Nonane 0.0757
57 n-Decane 0.0555
58 n-C11 0.0431
59 n-C12 0.1170
60| Flow Basis: Molar The flows option is selected
61 Feed Flows
62 1
63| Flow Rate (kgmole/h) 2.959500e+03
64 -
65 Ethane (kgmole/h) 17.4803
66 Propane (kgmole/h) 357.6050
67 i-Butane (kgmole/h) 133.3242
68 n-Butane (kgmole/h) 279.0919
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L1 Case Name: E:\PFE\THESE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 DESIGN.HSC
12| TEAM LND
13| Calgary, Alberta Unit Set: Si

4 CirscveLe tnuovarion  CANADA
? Date/Time: Sun Jun 28 18:23:01 2009
| 6|
7] Distillation: T-100 @Main (continued)
8

9
ol SUMMARY

11 1

12| i-Pentane (kgmole/h) 158.2113

13| n-Pentane (kgmole/h) 224 .5771

14| n-Hexane (kgmole/h) 327.0886

15| n-Heptane (kgmole/h) 329.4588

16 n-Octane (kgmole/h) 270.4999

17| n-Nonane (kgmole/h) 223.9846

18| n-Decane (kgmole/h) 164.1369

19 n-C11 (kgmole/h) 127.6949

20 n-C12 (kgmole/h) 346.3465

21 Products

22| Flow Basis: Molar I The flows option is selected
23 Product Compositions

24 VERS TORCHE GPL COND

25| Flow Rate (kgmole/h) 0.0000 692.3901 2.267110e+03

26 - - -

27 Ethane 0.0851 0.0252 0.0000

28 Propane 0.6514 0.5014 0.0046

29 i-Butane 0.1065 0.1636 0.0088

30 n-Butane 0.1569 0.3096 0.0286

31 i-Pentane 0.0001 0.0002 0.0697

32 n-Pentane 0.0000 0.0000 0.0991

33 n-Hexane 0.0000 0.0000 0.1443

34 n-Heptane 0.0000 0.0000 0.1453

35 n-Octane 0.0000 0.0000 0.1193

36 n-Nonane 0.0000 0.0000 0.0988

37 n-Decane 0.0000 0.0000 0.0724

38 n-C11 0.0000 0.0000 0.0563

39 n-C12 0.0000 0.0000 0.1528

40| Flow Basis: Molar The flows option is selected
41 Product Flows

42 VERS TORCHE GPL COND

43| Flow Rate (kgmole/h) 0.0000 692.3901 * 2.267110e+03 *

44 - - -

45 Ethane (kgmole/h) 0.0000 17.4450 * 0.0353 *

46 Propane (kgmole/h) 0.0000 347.1691 * 10.4359 *

47 i-Butane (kgmole/h) 0.0000 113.2655 * 20.0587 *

48|  n-Butane (kgmole/h) 0.0000 214.3543 * 64.7376 *

49| i-Pentane (kgmole/h) 0.0000 0.1503 * 158.0610 *

50| n-Pentane (kgmole/h) 0.0000 0.0059 * 224.5712 *

51 n-Hexane (kgmole/h) 0.0000 0.0000 * 327.0886 *

52| n-Heptane (kgmole/h) 0.0000 0.0000 * 329.4588 *

53| n-Octane (kgmole/h) 0.0000 0.0000 * 270.4999 *

54| n-Nonane (kgmole/h) 0.0000 0.0000 * 223.9846 *

55| n-Decane (kgmole/h) 0.0000 0.0000 * 164.1369 *

56 n-C11 (kgmole/h) 0.0000 0.0000 * 127.6949 *

57 n-C12 (kgmole/h) 0.0000 0.0000 * 346.3465 *

58| Flow Basis: Molar The flows option is selected
59 Product Recoveries

60 VERS TORCHE GPL COND

61| Flow Rate (kgmole/h) 0.0000 692.3901 2.267110e+03

62 - - -

63 Ethane (%) 0.0000 99.7980 0.2019

64 Propane (%) 0.0000 97.0817 2.9183

65 i-Butane (%) 0.0000 84.9550 15.0450

66 n-Butane (%) 0.0000 76.8042 23.1958

67 i-Pentane (%) 0.0000 0.0950 99.9050

68 n-Pentane (%) 0.0000 0.0026 99.9974
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L1 Case Name: E:\PFE\THeSE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 DESIGN.HSC
|2 | TEAM LND
El TECH cagar. Aberta Unit Set: s

4 CirscveLe tnuovarion  CANADA
? Date/Time: Sun Jun 28 18:23:01 2009
| 6 |
7] Distillation: T-100 @Main (continued)

8

9
? SUMMARY

11 VERS TORCHE GPL COND

12 n-Hexane (%) 0.0000 0.0000 100.0000

13 n-Heptane (%) 0.0000 0.0000 100.0000

14 n-Octane (%) 0.0000 0.0000 100.0000

15 n-Nonane (%) 0.0000 0.0000 100.0000

16 n-Decane (%) 0.0000 0.0000 100.0000

17 n-C11 (%) 0.0000 0.0000 100.0000

18 n-C12 (%) 0.0000 0.0000 100.0000
% COLUMN PROFILES

21| Reflux Ratio: 3962 | Reboil Ratio: 05972 | The Flows Optionis Selected | Flow Basis: Molar
22 Column Profiles Flows

23 Temperature (C) Pressure (kPa) Net Lig (kgmole/h) Net Vap (kgmole/h) | Net Feed (kgmole/h) | Net Draws (kgmole/h}
24 Condenser 50.62 1226 2743 --- --- 692.4
25 1_MainTS 69.90 1422 2901 3436 -—- -—-
26 2__MainTS 77.69 1425 2913 3593 -—- -—-
27 3 _MainTS 82.22 1428 2928 3606 -—- -—-
28 4 Main TS 84.77 1431 2937 3621 -—- -—-
29 5 MainTS 86.26 1434 2941 3630 -—- -—-
30 6 MainTS 87.21 1437 2939 3633 -—- -—-
31 7 _MainTS 87.95 1440 2934 3632 -—- -—-
32 8 MainTS 88.67 1443 2924 3626 -—- -—-
33 9 MainTS 89.50 1446 2908 3616 -—- -—-
34 10__Main TS 90.61 1448 2884 3600 -—- -—-
35 11__Main TS 92.13 1451 2850 3576 -—- -—-
36 12__Main TS 94.20 1454 2807 3543 -—- -—-
37 13__Main TS 96.92 1457 2758 3500 -—- -—-
38 14 _Main TS 100.2 1460 2709 3451 -—- -—-
39 15__Main TS 103.9 1463 2667 3402 -—- -—-
40 16__Main TS 107.6 1466 2636 3360 -—- -—-
41 17__Main TS 111.0 1469 2615 3328 -—- -—-
42 18 Main TS 113.9 1472 2602 3307 -—- -—-
43 19 Main TS 116.3 1475 2592 3294 -—- -—-
44 20 MainTS 118.2 1478 2582 3284 -—- -—-
45 21 _MainTS 119.8 1481 2567 3274 -—- -—-
46 22 MainTS 121.3 1484 2542 3260 -—- -—-
47 23 _MainTS 123.0 1487 2492 3234 -—- -—-
48 24  Main TS 125.6 1490 2386 3185 -—- -—-
49 25 Main TS 130.4 1493 2131 3078 -—- -—-
50 26 _Main TS 141.8 1496 1546 2823 -—- -—-
51 27 _MainTS 1734 1498 3248 2238 2960 -—-
52 28 MainTS 175.9 1501 3336 981.3 -—- -—-
53 29 MainTS 179.3 1504 3438 1069 -—- -—-
54 30__MainTS 184.7 1507 3549 1171 -—- -—-
55 31__MainTS 195.1 1510 3621 1282 -—- -—-
56 Reboiler 220.0 1510 -—- 1354 -—- 2267
57 Column Profiles Energy

58 Temperature (C) Liquid Enthalpy (kJ/kgmole) Vapour Enthalpy (kd/kgmole) Heat Loss (kJ/h)
59 Condenser 50.62 -1.302e+005 -1.085e+005 -

60 1 MainTS 69.90 -1.331e+005 -1.133e+005 -—-

61 2 MainTS 77.69 -1.351e+005 -1.163e+005 -—-

62 3 Main TS 82.22 -1.361e+005 -1.180e+005 -—-

63 4 MainTS 84.77 -1.365e+005 -1.189e+005 -—-

64 5 Main TS 86.26 -1.366e+005 -1.193e+005 -—-

65 6 Main TS 87.21 -1.368e+005 -1.194e+005 -—-

66 7 _MainTS 87.95 -1.369e+005 -1.195e+005 -—-

67 8 MainTS 88.67 -1.371e+005 -1.196e+005 -—-

68 9 MainTS 89.50 -1.375e+005 -1.197e+005 -
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LIFECYCLE INNOVATION CANADA

E:\PFE\THESE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 DESIGN.HSC

SI

Case Name:
TEAM LND
Calgary, Alberta Unit Set:
Date/Time:

Sun Jun 28 18:23:01 2009

Distillation: T-100 @Main (continued)

[o o [~ ]o o [a]e]n]-

COLUMN PROFILES

11 Temperature (C) Liquid Enthalpy (kd/kgmole) Vapour Enthalpy (kJ/kgmole) Heat Loss (kJ/h})
12 10__Main TS 90.61 -1.381e+005 -1.199e+005 -—-

13 11__Main TS 92.13 -1.390e+005 -1.203e+005 -—-

14 12 _Main TS 94.20 -1.402e+005 -1.208e+005 -

15 13__Main TS 96.92 -1.418e+005 -1.216e+005 -

16 14 Main TS 100.2 -1.436e+005 -1.226e+005 -—-

17 15 Main TS 103.9 -1.454e+005 -1.237e+005 -—-

18 16_ Main TS 107.6 -1.471e+005 -1.249e+005 -—-

19 17__Main TS 111.0 -1.484e+005 -1.261e+005 -—-

20 18 Main TS 113.9 -1.494e+005 -1.270e+005 -

21 19 Main TS 116.3 -1.501e+005 -1.277e+005 -—-

22 20 MainTS 118.2 -1.505e+005 -1.282e¢+005 -

23 21 MainTS 119.8 -1.508e+005 -1.284e+005 -

24 22 MainTS 121.3 -1.511e+005 -1.286e+005 -—-

25 23 MainTS 123.0 -1.515e+005 -1.286e+005 -—-

26 24 Main TS 125.6 -1.524e+005 -1.286e+005 -—-

27 25 Main TS 130.4 -1.548e+005 -1.285e+005 -—-

28 26 MainTS 141.8 -1.627e+005 -1.282e¢+005 -

29 27 MainTS 1734 -1.867e+005 -1.266e+005 -

30 28 MainTS 175.9 -1.857e+005 -1.283e+005 -

31 29 MainTS 179.3 -1.848e+005 -1.300e+005 -—-

32 30__Main TS 184.7 -1.841e+005 -1.321e+005 -—-

33 31__MainTS 195.1 -1.845e+005 -1.347¢+005 -—-

34 Reboiler 220.0 -1.891e+005 -1.386e+005 -—-

% FEEDS / PRODUCTS

37| Flow Basis: Molar I

38 Stream Type Duty (kd/h) I- State I Flows (kgmole/h| Enthalpy  (kd/kgmold Temp (C)
139 Qc Energy 5.809e+007 * --- --- ---

40| Condenser VERS TORCHE | Draw - Vapour 3.063e-005 *| _-1.085e+005 *| 50.62 *
41 GPL Draw -—- Liquid 692.4 *| -1.302e+005 *| 50.62 *
42| 1__Main TS

43| 2 Main TS

44| 3 Main TS

45| 4 Main TS

46| 5 Main TS

47| 6_Main TS

48| 7_Main TS

49| 8 Main TS

50 9 MainTS

51| 10__Main TS

52 11__Main TS

53] 12 Main TS

54| 13 Main TS

55 14 Main TS

56| 15 Main TS

57 16_ Main TS

58| 17__Main TS

59 18 Main TS

60 19 Main TS

61| 20 Main TS

62| 21 Main TS

63| 22 Main TS

64| 23 Main TS

65 24 Main TS

66| 25 MainTS

67| 26 Main TS

68| 27 MainTS 1 Feed - Mixed 2960 *| -1.732e+005 *| 190.0 *
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TECH

LIFECY¥ECLE INNOVATION

TEAM LND
Calgary, Alberta
CANADA

Case Name:

E:\PFE\THESE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 DESIGN.HSC

Unit Set:

SI

Date/Time:

Sun Jun 28 18:23:01 2009

Distillation: T-100 @Main (continued)

[o o [~ ]o o [a]e]n]-

FEEDS / PRODUCTS

28 MainTS

29 MainTS

30__MainTS

31_MainTS

QR

Energy

5.192e+007 *

Reboiler

COND

Draw

Liquid

2267

*| -1.891e+005

SETUP

Sub-Flowsheet

Feed Streams

Product Streams

Internal Stream

External Stream

Transfer Basis

Internal Stream

External Stream

Transfer Basis

QR

QR @Main

None Req'd

QC

QC @Main

None Req'd

1

1 @Main

P-H Flash

VERS TORCHE

VERS TORCHE @Main

P-H Flash

GPL

GPL @Main

P-H Flash

COND

COND @Main

P-H Flash

VARIABLES

Column Flowsheet Vars Available as Parameters

Data Source

Variable

Component

Description

COMPONENT MAPS

Feed Streams

Feed Name

In to SubFlowSheet

Out of SubFlowSheet

QR

Product Stream

Product Name

In to SubFlowSheet

Out of SubFlowSheet

QC

VERS TORCHE

GPL

COND

DYNAMICS

Vessel Dynamic Specifications

Vessel

Condenser

Reboiler

Diameter

(m)

1.193

1.193

Height.0

(m)

1.789

1.789

Volume.0

(m3)

2.000 ~

2.000 ~

Liquid Volume Percent

(%),

50.00 ~

50.00 ~

Level Calculator

Horizontal cylinder

Horizontal cylinder

Fraction Calculator

Use levels and nozzles

Use levels and nozzles

Vessel Delta P

(kPa)

196.1 "

0.0000 *

Fixed Vessel P Spec

(kPa)

1226

1510

Fixed P Spec Active

Not Active

Not Active

Other Equipment in Column Flowsheet

Holdup Details

Pressure
(kPa)

Volume
(m3)

Bulk Liquid Volume
(m3)

Condenser

0.0000

0.0000

1_Main TS

0.0000

0.0000

2 MainTS

0.0000

0.0000

3 MainTS

0.0000

0.0000

Hyprotech Ltd.
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LIFECY¥ECLE INNOVATION

TEAM LND
Calgary, Alberta
CANAD

A

Case Name: E:\PFE\THeSE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 DESIGN.HSC
Unit Set: Si
Date/Time: Sun Jun 28 18:23:01 2009

Distillation: T-100 @Main (continued)

[o o [~ ]o o [a]e]n]-

Pressure Volume Bulk Liquid Volume
10 (kPa) (m3) (m3)
11| 4 MainTS 0.0000 0.0000 ---
12| 5 MainTS 0.0000 0.0000 ---
13| 6_MainTS 0.0000 0.0000 ---
14| 7 MainTS 0.0000 0.0000 ---
15| 8 MainTS 0.0000 0.0000 ---
16| 9 MainTS 0.0000 0.0000 ---
17| 10__Main TS 0.0000 0.0000 ---
18| 11_ Main TS 0.0000 0.0000 ---
19| 12_ Main TS 0.0000 0.0000 ---
20| 13 MainTS 0.0000 0.0000 ---
21| 14__MainTS 0.0000 0.0000 ---
22| 15 _MainTS 0.0000 0.0000 ---
23| 16__MainTS 0.0000 0.0000 ---
24| 17__MainTS 0.0000 0.0000 ---
25| 18__MainTS 0.0000 0.0000 ---
26| 19 _MainTS 0.0000 0.0000 ---
27| 20__MainTS 0.0000 0.0000 ---
28| 21 _MainTS 0.0000 0.0000 ---
29| 22 MainTS 0.0000 0.0000 ---
30| 23 MainTS 0.0000 0.0000 ---
31| 24 MainTS 0.0000 0.0000 ---
32| 25 MainTS 0.0000 0.0000 ---
33| 26__MainTS 0.0000 0.0000 ---
34| 27_MainTS 0.0000 0.0000 ---
35| 28 MainTS 0.0000 0.0000 ---
36| 29 MainTS 0.0000 0.0000 ---
37| 30 _MainTS 0.0000 0.0000 ---
38| 31 MainTS 0.0000 0.0000 ---
39| Reboiler 0.0000 0.0000 ==
e NOTES
41
42
43|
44|
45|
46|
147
148
149
50|
511
52|
53]
54|
551
|56
|57
|58
159
60|
611
62|
1631
64|
165
|66
|67
68
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ANNEXE 7
Simulation de la charge optimisée

L1 Case Name: E:\PFE\THESE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 ACTUEL OPT MOD.HSC|
12| TEAM LND
13| Calgary, Alberta Unit Set: Si

4 CirscveLe tnuovarion  CANADA
? Date/Time: Sun Jun 28 18:11:45 2009
| 6|
7] Distillation: T-202 @Main

8
P CONNECTIONS

11 Inlet Stream

12 STREAM NAME Stage FROM UNIT OPERATION

13| QR Reboiler

14] 1 27 MainTS

15 Outlet Stream

16 STREAM NAME Staqe TO UNIT OPERATION

17| QC Condenser

18| VERS TORCHE Condenser

19| GPL Condenser

20| COND Reboiler
ol MONITOR

22

23 Specifications Summary

24 Specified Value Current Value Wt. Error Wt. Tol. Abs. Tol. Active |Estimate| Used
25| C5+ 0.0020 0.0003 -1.737e-003 1.000e-002 * 1.000e-003 * Off On Off
26| Temperature 63.50 C 61.58 C -3.848e-003 1.000e-002 * 1.000C * Off On Off
27| Temperature - 2 196.5 C 196.5 C 3.698e-005 1.000e-002 * 1.000C” On On On

28| Draw Rate 0.0000 kgmole/h 2.737e-005 kgmole/h 4.643e-008 1.000e-002 * 1.000 kgmole/h_* On On On

29| Vapour Press 65.50 kPa 68.09 kPa 3.958e-002 1.000e-002 * 0.1000 kPa * Off On Off
30| Temperature - 3 165.0 C 167.1C 4.283e-003 1.000e-002 * 1.000C* Off On Off

31| Liquid Flow 240.0 m3/h * 240.0 m3/h 1.988e-004 1.000e-002 * 1.000 m3/h * On On On
N SPECS

33

34 Column Specification Parameters
- c5+

36

37| Fixed / Ranged: Ranged Primary / Alternate: Primary Lower Bound: 0.0040 *| Upper Bound: 0.0000 *
38| Draw: GPL Flow Basis: Molar

39 Components: i-Pentane n-Pentane
% Temperature

42| Fixed / Ranged: Ranged Primary / Alternate: Primary Lower Bound: 64.00 *| Upper Bound: 63.00 *
43| Stage: 1__MainTS
Rad Temperature - 2

45

46| Fixed / Ranged: Ranged Primary / Alternate: Primary Lower Bound: 198.0 *| Upper Bound: 195.0 *
47| Stage: Reboiler
% Draw Rate

50| Fixed/Ranged: Ranged Primary / Alternate: Primary Lower Bound: 0.0000 *| Upper Bound: 0.0000 *
51| Stream: VERS TORCHE Flow Basis: Molar
e Vapour Press

53

54| Fixed / Ranged: Ranged Primary / Alternate: Primary Lower Bound: 68.95 *| Upper Bound: 62.05 *
55| Stage: Reboiler Type: Reid Vap Pressure Phase: Liquid
:—s Temperature - 3

58| Fixed / Ranged: Ranged Primary / Alternate: Primary Lower Bound: 166.0 *| Upper Bound: 164.0 *
59| Stage: 31__MainTS
e Liquid Flow

61

62| Fixed / Ranged: Fixed Primary / Alternate: Primary Lower Bound: == Upper Bound: ==
63| Stage: Condenser Flow Basis: Std Ideal Vol Liquid Specification: ==
P SUBCOOLING

66 Condenser

67| Degrees of Subcooling ---

68| Subcool to -
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TEAM LND

Calgary, Alberta

LIFECYCLE INNOVATION CANADA

Case Name: E:\PFE\THeSE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 ACTUEL OPT MOD.HSC
Unit Set: Si
Date/Time: Sun Jun 28 18:11:45 2009

Distillation: T-202 @Main (continued)

User Variables

PROFILES

General Parameters

14| Sub-Flow Sheet: T-202 (COL1)J_Number of Stages: 31
15 Profile Estimates

116 Temperature Net Liquid Net Vapour

17 (C) (kgmole/h) (kgmole/h)

18 Condenser 4773 " 1639 * 2.168e-005 *
19 1_Main TS 61.03 * 1683 * 2317 *
20 2 _MainTS 67.56 * 1674 * 2360 *
21 3_MainTS 71.85* 1663 * 2351 *
22 4 MainTS 74.80 * 1657 * 2341 *
23 5 MainTS 76.83 * 1654 * 2335 *
24 6__MainTS 78.21* 1652 * 2331 *
25 7__MainTS 79.18 * 1650 * 2329 *
26 8 MainTS 79.87 * 1649 * 2328 *
27 9 MainTS 80.40 * 1647 * 2326 *
28 10__Main TS 80.83 * 1646 * 2325 *
29 11_Main TS 81.21* 1644 * 2323 *
30 12_Main TS 81.57 * 1642 * 2321 *
31 13__Main TS 81.94 * 1639 * 2319 *
32 14__Main TS 82.34 * 1635 * 2317 *
33 15__Main TS 82.80 * 1631 * 2313 *
34 16__Main TS 83.33 * 1625 * 2308 *
35 17__Main TS 83.98 * 1616 * 2302 *
36 18  Main TS 84.77 ¢ 1606 * 2294 *
37 19 Main TS 85.77 * 1592 * 2283 *
38 20 MainTS 87.02* 1573 * 2269 *
39 21_MainTS 88.61* 1548 * 2251 *
40 22__MainTS 90.72 * 1511 * 2225 *
41 23_MainTS 93.63 * 1454 * 2189 *
42 24 __MainTS 98.08 * 1351 * 2132 *
43 25 MainTS 105.9 * 1153 * 2029 *
44 26 MainTS 121.8* 801.2* 1831 *
45 27 _MainTS 156.2 * 3528 * 1479 *
46 28 __MainTS 157.1* 3478 * 1246 *
47 29 MainTS 160.3 * 3507 * 1196 *
48 30__MainTS 167.1* 3582 * 1225 *
49 31_MainTS 181.6 * 3636 * 1300 *
50 Reboiler 220.0 * 2282 * 1354 *
= EFFICIENCIES

53 Stage Efficiencies

54 Stages Overall Efficiency Ethane Propane i-Butane n-Butane i-Pentane

55| Condenser 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
56| 1__Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
57| 2__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
58| 3 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
59| 4 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
60| 5 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
61| 6 Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
62| 7__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
63| 8 Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
64| 9 Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
65| 10__Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
66| 11 Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
67| 12 Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
68| 13 Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
69| Hyprotech Ltd. HYSYS v3.2 (Build 5029) Page 2 of 12

Licensed to: TEAM LND

* Specified by user.




TEAM LND
Calgary, Alberta

LIFECYCLE INNOVATION CANADA

Case Name: E:\PFE\THeSE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 ACTUEL OPT MOD.HSC
Unit Set: Si
Date/Time: Sun Jun 28 18:11:45 2009

Distillation: T-202 @Main (continued)

Stage Efficiencies

S |© oolxllov mlhlwlr\)lA

Stages Overall Efficiency Ethane Propane i-Butane n-Butane i-Pentane
11| 14__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
12| 15__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
13| 16__Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
14| 17 _MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
15| 18 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
16| 19 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
17| 20__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
18| 21__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
19| 22 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
20| 23 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
21| 24__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
22| 25 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
23| 26__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
24| 27__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
25| 28 Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
26| 29__Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
27| 30__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
28| 31 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
29| Reboiler 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
30 Stages Overall Efficiency n-Pentane n-Hexane n-Heptane n-Octane n-Nonane
31| Condenser 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
32| 1__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
33| 2__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
34| 3__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
35| 4__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
36| 5 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
37| 6 _MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
38| 7 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
39| 8_MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
40| 9 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
41| 10__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
42| 11__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
43| 12 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
44| 13 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
45| 14 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
46| 15__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
47| 16__Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
48| 17__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
49| 18 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
50| 19__Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
51| 20 _MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
52| 21 _MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
53| 22 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
54| 23__Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
55| 24__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
56| 25__Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
57| 26__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
58| 27 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
59| 28 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
60| 29 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
61| 30 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
62| 31__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500
63| Reboiler 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
64 Stages Overall Efficiency n-Decane n-C11 n-C12
65| Condenser 1.000 1.000 1.000 1.000
66| 1 Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
67| 2 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
68| 3 Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
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TEAM LND
Calgary, Alberta

LIFECYCLE INNOVATION CANADA

Case Name: E:\PFE\THeSE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 ACTUEL OPT MOD.HSC
Unit Set: Si
Date/Time: Sun Jun 28 18:11:45 2009

Distillation: T-202 @Main (continued)

Stage Efficiencies

S |© oolxllov mlhlwlr\)lA

Stages Overall Efficiency n-Decane n-C11 n-C12
11| 4 _MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
12| 5 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
13| 6__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
14| 7 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
15| 8 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
16| 9 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
17| 10__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
18| 11__Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
19| 12_ MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
20| 13 Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
21| 14__Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
22| 15 Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
23| 16__Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
24| 17__Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
25| 18__Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
26| 19__Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
27| 20__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
28| 21 _MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
29| 22 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
30| 23 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
31| 24__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
32| 25 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
33| 26__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
34| 27__MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
35| 28 Main TS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
36| 29 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
37| 30 _ MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
38| 31 MainTS 0.6500 * 0.6500 0.6500 0.6500
39| Reboiler 1.000 1.000 1.000 1.000
" SOLVER
42 Column Solving Algorithm:  HYSIM Inside-Out
43 Solving Options Acceleration Parameters
44| Maximum lterations: 10000 Accelerate K Value & H Model Parameters: Off
45| Equilibrium Error Tolerance: 1.000e-05
46| Heat/Spec Error Tolerance: 5.000e-004
47| Save Solutions as Initial Estimate: On
48| Super Critical Handling Model: Simple K
49| Trace Level: Low
50| Init from Ideal K's: Off Damping Parameters
51 Initial Estimate Generator Parameters Azeotrope Check: Off
52| lterative IEG (Good for Chemicals): Off Fixed Damping Factor: 1
53]
54
55
o] SIDE STRIPPERS
57
™ SIDE RECTIFIERS
59
ool PUMP AROUNDS
61
o] VAP BYPASSES
o RATING
64
kad Tray Sections
66
67| Tray Section Main TS
68| Tray Diameter {m) 3.500 *
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L1 Case Name: E:\PFE\THESE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 ACTUEL OPT MOD.HSC|
| 2] TEAM LND
El TECH cagar. Aberta Unit Set: s

4 CirscveLe tnuovarion  CANADA
? Date/Time: Sun Jun 28 18:11:45 2009
| 6 |
7] Distillation: T-202 @Main (continued)

8

9 | Weir Height (m) 5.000e-002 *

10| Weir Length {m) 2.800 *

11| Tray Space (m) 0.5500 *

12| Tray Volume (m3) 5.292

13| Disable Heat Loss Calculations No

14| Heat Model None

15| Rating Calculations No

16| Tray Hold Up (m3) 8.836e-002
7 Vessels

18

19| Vessel Condenser Reboiler

20| Diameter {m) 1.193 1.193

21| Length (m) 1.789 1.789

22| Volume {(m3) 2.000 * 2.000 *

23| Orientation Horizontal Horizontal

24| Vessel has a Boot No No

25| Boot Diameter (m) - -

26| Boot Length (m) - -

27| Hold Up {m3) 1.000 1.000
% Other Equipment In Column Flowsheet

30 | |

31 .
] Pressure Profile

33 Pressure (kPa) Pressure Drop (kPa)
34 Condenser 1177 kPa * 196.1 kPa
35 1 MainTS 1373 kPa 4.576 kPa
36 2 MainTS 1378 kPa 4.576 kPa
37 3 MainTS 1382 kPa 4.576 kPa
38 4 MainTS 1387 kPa 4.576 kPa
39 5 Main TS 1391 kPa 4.576 kPa
40 6 Main TS 1396 kPa 4.576 kPa
41 7 _Main TS 1400 kPa 4.576 kPa
42 8 Main TS 1405 kPa 4.576 kPa
43 9 MainTS 1410 kPa 4.576 kPa
44 10__Main TS 1414 kPa 4.576 kPa
45 11__Main TS 1419 kPa 4.576 kPa
46 12__ Main TS 1423 kPa 4.576 kPa
47 13__ Main TS 1428 kPa 4.576 kPa
48 14 Main TS 1432 kPa 4.576 kPa
49 15 Main TS 1437 kPa 4.576 kPa
50 16__Main TS 1442 kPa 4.576 kPa
51 17_Main TS 1446 kPa 4.576 kPa
52 18 Main TS 1451 kPa 4.576 kPa
53 19 Main TS 1455 kPa 4.576 kPa
54 20 Main TS 1460 kPa 4.576 kPa
55 21 _MainTS 1464 kPa 4.576 kPa
56 22 MainTS 1469 kPa 4.576 kPa
57 23 MainTS 1474 kPa 4.576 kPa
58 24 MainTS 1478 kPa 4.576 kPa
59 25 MainTS 1483 kPa 4.576 kPa
60 26 MainTS 1487 kPa 4.576 kPa
61 27 MainTS 1492 kPa 4.576 kPa
62 28 MainTS 1496 kPa 4.576 kPa
63 29 MainTS 1501 kPa 4.576 kPa
64 30__Main TS 15086 kPa 4.576 kPa
65 31__MainTS 1510 kPa ---

66 Reboiler 1510 kPa * 0.0000 kPa
% Pressure Solving Options
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L1 Case Name: E:\PFE\THESE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 ACTUEL OPT MOD.HSC|
12| TEAM LND
El TECH caloary. Aberta Unit Set: s

4 CirscveLe tnuovarion  CANADA
? Date/Time: Sun Jun 28 18:11:45 2009
| 6|
7] Distillation: T-202 @Main (continued)
8

9 | Pressure Tolerance  1.000e-004 *| Pressure Drop Tolerance 1.000e-OO4iDamping Factor 1.000 *I Max Press lterations 100 *
» PROPERTIES

12 Properties : 1

13 Overall Vapour Phase Liquid Phase

14| Vapour/Phase Fraction 0.4959 0.4959 0.5041
15| Temperature: (C) 160.0 160.0 160.0
16| Pressure: (kPa) 1510 1510 1510
17| Molar Flow (kgmole/h) 1741 863.3 877.5
18| Mass Flow (kg/h) 1.412e+005 5.466e+004 8.649e+004
19| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 220.0 92.49 127.5
20| Molar Enthalpy (kd/kgmole) -1.543e+005 -1.202e+005 -1.877e+005
21| Mass Enthalpy (kJ/kg) -1903 -1899 -1905
22| Molar Entropy (kd/kgmole-C) 207.1 195.2 218.7
23| Mass Entropy (kd/kg-C) 2.554 3.083 2.219
24| Heat Flow (kd/h) -2.686e+008 -1.038e+008 -1.648e+008
25| Molar Density (kgmole/m3) 0.9432 0.5125 5.445
26| Mass Density (kg/m3) 76.48 32.45 536.7
27| Std Ideal Lig Mass Density (kg/m3) 641.6 591.0 678.3
28| Lig Mass Density @Std Cond  (kg/m3) 654.0 601.3 687.6
29| Molar Heat Capacity (kd/kgmole-C) 222.4 154.5 289.2
30| Mass Heat Capacity (kd/kg-C) 2.743 2.440 2.934
31| Thermal Conductivity (W/m-K) - 3.058e-002 5.732e-002
32| Viscosity (cP) - 1.167e-002 0.1280
33| Surface Tension (dyne/cm) 6.269 - 6.269
34| Molecular Weight 81.08 63.32 98.56
35| ZFactor -—- 0.8182 7.701e-002
36 Properties : GPL

37 Qverall Vapour Phase Liquid Phase

38| Vapour/Phase Fraction 0.0000 0.0000 1.0000
39| Temperature: (C) 48.16 48.16 48.16
40| Pressure: (kPa) 1177 1177 1177
41| Molar Flow (kgmole/h) 703.8 0.0000 703.8
42| Mass Flow (kg/h) 3.525e+004 0.0000 3.525e+004
43| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 65.75 0.0000 65.75
44| Molar Enthalpy (kd/kgmole) -1.303e+005 -1.095e+005 -1.303e+005
45| Mass Enthalpy (kJ/kg) -2602 -2330 -2602
46| Molar Entropy (kd/kgmole-C) 99.66 149.7 99.66
47| Mass Entropy (kd/kg-C) 1.990 3.185 1.990
48| Heat Flow (kd/h) -9.173e+007 0.0000 -9.173e+007
49| Molar Density (kgmole/m3) 9.829 0.5516 9.829
50| Mass Density (kg/m3) 492.3 25.93 492.3
51| Std Ideal Lig Mass Density (kg/m3) 536.1 518.6 536.1
52| Lig Mass Density @Std Cond  (kg/m3) 540.1 523.9 540.1
53| Molar Heat Capacity (kd/kgmole-C) 145.2 95.23 145.2
54| Mass Heat Capacity (kd/kg-C) 2.899 2.026 2.899
55| Thermal Conductivity (W/m-K) 8.104e-002 2.105e-002 8.104e-002
56| Viscosity (cP) 0.1025 9.322e-003 0.1025
57| Surface Tension (dyne/cm) 6.017 - 6.017
58| Molecular Weight 50.09 47.01 50.09
59| ZFactor 4.482e-002 0.7987 4.482e-002
60 Properties : COND

61 Overall Vapour Phase Liquid Phase

62| Vapour/Phase Fraction 0.0000 0.0000 1.0000
63| Temperature: (C) 196.5 196.5 196.5
64| Pressure: (kPa) 1510 1510 1510
65| Molar Flow (kgmole/h) 1037 0.0000 1037
66| Mass Flow (kg/h) 1.059e+005 0.0000 1.059e+005
67| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 154.2 0.0000 154.2
68| Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -1.822e+005 -1.362e+005 -1.822e+005
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TEAM LND
Calgary, Alberta

LIFECYCLE INNOVATION CANADA

Case Name: E:\PFE\THeSE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 ACTUEL OPT MOD.HSC
Unit Set: Si
Date/Time: Sun Jun 28 18:11:45 2009

Distillation: T-202 @Main (continued)

S |© oolxllov mlhlwlr\)lA

Properties : COND
Overall Vapour Phase Liquid Phase

11| Mass Enthalpy (kd/kg) -1784 -1686 -1784
12| Molar Entropy (kd/kgmole-C) 239.2 223.5 239.2
13| Mass Entropy (kd/kg-C) 2.342 2.768 2.342
14| Heat Flow (kd/h) -1.890e+008 0.0000 -1.890e+008
15| Molar Density (kgmole/m3) 4.871 0.5108 4.871
16| Mass Density (kg/m3) 497 4 41.22 4974
17| Std Ideal Lig Mass Density (kg/m3) 686.6 646.1 686.6
18| Lig Mass Density @Std Cond  (kg/m3) 692.4 652.0 692.4
19| Molar Heat Capacity (kd/kgmole-C) 328.4 212.7 3284
20| Mass Heat Capacity (kd/kg-C) 3.216 2.634 3.216
21| Thermal Conductivity (W/m-K) 3.747e-002 3.160e-002 3.747e-002
22| Viscosity (cP) 0.1010 1.157e-002 0.1010
23| Surface Tension (dyne/cm) 4.288 - 4.288
24| Molecular Weight 102.1 80.74 102.1
25| Z Factor 7.939e-002 0.7575 7.939e-002
26 Properties : VERS TORCHE
27 Overall Vapour Phase
28| Vapour/Phase Fraction 1.0000 1.0000
29| Temperature: (C) 48.16 48.16
30| Pressure: (kPa) 1177 1177
31| Molar Flow (kgmole/h) 2.737e-005 2.737e-005
32| Mass Flow (kg/h) 1.286e-003 1.286e-003
33| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 2.481e-006 2.481e-006
34| Molar Enthalpy (kd/kgmole) -1.095e+005 -1.095e+005
35| Mass Enthalpy (kd/kg) -2330 -2330
36| Molar Entropy (kd/kgmole-C) 149.7 149.7
37| Mass Entropy (kd/kg-C) 3.185 3.185
38| Heat Flow (kd/h) -2.997 -2.997
39| Molar Density (kgmole/m3) 0.5516 0.5516
40| Mass Density (kg/m3) 25.93 25.93
41| Std Ideal Lig Mass Density (kg/m3) 518.6 518.6
42| Lig Mass Density @Std Cond  (kg/m3) 523.9 523.9
43| Molar Heat Capacity (kd/kgmole-C) 95.23 95.23
44| Mass Heat Capacity (kd/kg-C) 2.026 2.026
45| Thermal Conductivity (W/m-K) 2.105e-002 2.105e-002
46| Viscosity (cP) 9.322e-003 9.322e-003
47| Surface Tension (dyne/cm) - -
48| Molecular Weight 47.01 47.01
49| Z Factor 0.7987 0.7987
o SUMMARY
52| Flow Basis: Molar I The composition option is selected
53 Feed Composition
54 1
55| Flow Rate (kgmole/h) 1.740838e+03
56 —
57 Ethane 0.0052
58 Propane 0.2243
59 i-Butane 0.1058
60 n-Butane 0.1240
61 i-Pentane 0.0686
62 n-Pentane 0.0552
63 n-Hexane 0.0664
64 n-Heptane 0.1067
65 n-Octane 0.0976
66 n-Nonane 0.0572
67 n-Decane 0.0341
68 n-C11 0.0260
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L1 Case Name: E:\PFE\THESE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 ACTUEL OPT MOD.HSC|
| 2] TEAM LND
13| Calgary, Alberta Unit Set: Si

4 CirscveLe tnuovarion  CANADA
? Date/Time: Sun Jun 28 18:11:45 2009
| 6|
7] Distillation: T-202 @Main (continued)
8

9
ol SUMMARY

11 1

12 n-C12 0.0290

13| Flow Basis: Molar The composition option is selected
14 Feed Flows

15 1

16| Flow Rate (kgmole/h) 1.740838e+03

17 -

18 Ethane (kgmole/h) 9.0514

19 Propane (kgmole/h) 390.4308

20 i-Butane (kgmole/h) 184.1622

21 n-Butane (kgmole/h) 215.8423

22| _i-Pentane (kgmole/h) 119.4095

23| n-Pentane (kgmole/h) 96.0846

24| n-Hexane (kgmole/h) 115.5801

25| n-Heptane (kgmole/h) 185.7288

26 n-Octane (kgmole/h) 169.8888

27| n-Nonane (kgmole/h) 99.5659

28| n-Decane (kgmole/h) 59.3566

29 n-C11 (kgmole/h) 45.2572

30 n-C12 (kgmole/h) 50.4792

31 Products

32| Flow Basis: Molar I The composition option is selected
33 Product Compositions

34 VERS TORCHE GPL COND

35| Flow Rate {(kgmole/h) 0.0000 703.8062 1.037031e+03

36 - - ---

37 Ethane 0.0436 0.0129 0.0000

38 Propane 0.7052 0.5473 0.0050

39 i-Butane 0.1477 0.2312 0.0207

40 n-Butane 0.1035 0.2085 0.0666

41 i-Pentane 0.0000 0.0001 0.1151

42 n-Pentane 0.0000 0.0000 0.0926

43 n-Hexane 0.0000 0.0000 0.1115

44 n-Heptane 0.0000 0.0000 0.1791

45 n-Octane 0.0000 0.0000 0.1638

46 n-Nonane 0.0000 0.0000 0.0960

47 n-Decane 0.0000 0.0000 0.0572

48 n-C11 0.0000 0.0000 0.0436

49 n-C12 0.0000 0.0000 0.0487

50| Flow Basis: Molar The composition option is selected
51 Product Flows

52 VERS TORCHE GPL COND

53| Flow Rate (kgmole/h) 0.0000 * 703.8062 * 1.037031e+03 *

54 - - -

55 Ethane (kgmole/h) 0.0000 * 9.0450 * 0.0064 *

56 Propane (kgmole/h) 0.0000 * 385.2263 * 5.2045 *

57 i-Butane (kgmole/h) 0.0000 * 162.7226 * 21.4396 *

58| n-Butane (kgmole/h) 0.0000 * 146.7557 * 69.0866 *

59| i-Pentane (kgmole/h) 0.0000 * 0.0519 * 119.3576 *

60| n-Pentane (kgmole/h) 0.0000 * 0.0047 * 96.0800 *

61 n-Hexane (kgmole/h) 0.0000 * 0.0000 * 115.5801 *

62| n-Heptane (kgmole/h) 0.0000 * 0.0000 * 185.7288 *

63| n-Octane (kgmole/h) 0.0000 * 0.0000 * 169.8888 *

64| n-Nonane (kgmole/h) 0.0000 * 0.0000 * 99.5659 *

65| n-Decane (kgmole/h) 0.0000 * 0.0000 * 59.3566 *

66 n-C11 (kgmole/h) 0.0000 * 0.0000 * 45.2572 *

67 n-C12 (kgmole/h) 0.0000 * 0.0000 * 50.4792 *

68| Flow Basis: Molar The composition option is selected
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L1 Case Name: E:\PFE\THeSE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 ACTUEL OPT MOD.HSC
|2 | TEAM LND
13| Calgary, Alberta Unit Set: Si

4 CirscveLe tnuovarion  CANADA
? Date/Time: Sun Jun 28 18:11:45 2009
| 6 |
7] Distillation: T-202 @Main (continued)

8

9
? SUMMARY

11 Product Recoveries

12 VERS TORCHE GPL COND

13| Flow Rate (kgmole/h) 0.0000 703.8062 1.037031e+03

14 -—- -—- -—-

15 Ethane (%) 0.0000 99.9291 0.0709

16 Propane (%) 0.0000 98.6670 1.3330

17 i-Butane (%) 0.0000 88.3583 11.6417

18 n-Butane (%) 0.0000 67.9921 32.0079

19 i-Pentane (%) 0.0000 0.0435 99.9565

20 n-Pentane (%) 0.0000 0.0049 99.9951

21 n-Hexane (%) 0.0000 0.0000 100.0000

22 n-Heptane (%) 0.0000 0.0000 100.0000

23 n-Octane (%) 0.0000 0.0000 100.0000

24 n-Nonane (%) 0.0000 0.0000 100.0000

25 n-Decane (%) 0.0000 0.0000 100.0000

26 n-C11 (%) 0.0000 0.0000 100.0000

27 n-C12 (%) 0.0000 0.0000 100.0000
% COLUMN PROFILES

30| _Reflux Ratio: 3651 | Reboil Ratio: 1288 | The Flows Option is Selected | Flow Basis: Molar
31 Column Profiles Flows

32 Temperature (C) Pressure (kPa) Net Lig (kgmole/h) Net Vap (kgmole/h) | Net Feed (kgmole/h} | Net Draws (kgmole/h)
33 Condenser 48.16 1177 2569 --- --- 703.8
34 1 MainTS 61.58 1373 2648 3273 -—- -—-
35 2 Main TS 68.48 1378 2644 3352 -—- -—-
36 3 MainTS 73.15 1382 2636 3348 -—- -—-
37 4 MainTS 76.46 1387 2632 3340 -—- -—-
38 5 MainTS 78.79 1391 2631 3336 -—- -—-
39 6 Main TS 80.42 1396 2631 3335 -—- -—-
40 7 _Main TS 81.58 1400 2631 3335 -—- -—-
41 8 Main TS 82.43 1405 2631 3335 -—- -—-
42 9 Main TS 83.08 1410 2631 3335 -—- -—-
43 10__Main TS 83.61 1414 2631 3335 -—- -—-
44 11__Main TS 84.07 1419 2630 3335 -—- -—-
45 12 _Main TS 84.50 1423 2629 3334 -—- -—-
46 13__ Main TS 84.91 1428 2627 3333 -—- -—-
47 14 Main TS 85.33 1432 2625 3331 -—- -—-
48 15 Main TS 85.78 1437 2621 3329 -—- -—-
49 16__Main TS 86.29 1442 2616 3325 -—- -—-
50 17__Main TS 86.88 1446 2609 3320 -—- -—-
51 18 Main TS 87.59 1451 2599 3313 -—- -—-
52 19 Main TS 88.46 1455 2585 3303 -—- -—-
53 20 MainTS 89.56 1460 2566 3289 -—- -—-
54 21 _MainTS 90.95 1464 2539 3270 -—- -—-
55 22 MainTS 92.77 1469 2501 3243 -—- -—-
56 23 MainTS 95.19 1474 2444 3205 -—- -—-
57 24  Main TS 98.63 1478 2350 3148 -—- -—-
58 25 MainTS 104.0 1483 2165 3054 -—- -—-
59 26 MainTS 114.5 1487 1735 2869 -—- -—-
60 27 MainTS 141.2 1492 2661 2439 1741 -—-
61 28 MainTS 140.5 1496 2480 1624 -—- -—-
62 29 MainTS 144.8 1501 2441 1443 -—- -—-
63 30__Main TS 153.0 15086 2434 1404 -—- -—-
64 31__MainTS 167.1 1510 2372 1397 -—- -—-
65 Reboiler 196.5 1510 -—- 1335 -—- 1037
66 Column Profiles Energy

67 Temperature (C) Liquid Enthalpy (kJ/kgmole) Vapour Enthalpy (kd/kgmole) Heat Loss (kJ/h)
68 Condenser 48.16 -1.303e+005 -1.095e+005 -
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LIFECY¥ECLE INNOVATION

TEAM LND
Calgary, Alberta
CANADA

Case Name: E:\PFE\THeSE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 ACTUEL OPT MOD.HSC
Unit Set: Si
Date/Time: Sun Jun 28 18:11:45 2009

Distillation: T-202 @Main (continued)

[o o [~ ]o o [a]e]n]-

COLUMN PROFILES

11 Temperature (C) Liquid Enthalpy (kd/kgmole) Vapour Enthalpy (kJ/kgmole) Heat Loss (kJ/h})
12 1_Main TS 61.58 -1.324e+005 -1.141e+005 ---
13 2__MainTS 68.48 -1.344e+005 -1.161e+005 ---
14 3 _MainTS 73.15 -1.358e+005 -1.177e+005 ---
15 4 MainTS 76.46 -1.367e+005 -1.187e+005 ---
16 5 MainTS 78.79 -1.371e+005 -1.194e+005 ---
17 6__MainTS 80.42 -1.373e+005 -1.198e+005 ---
18 7__MainTS 81.58 -1.374e+005 -1.199e+005 ---
19 8 MainTS 82.43 -1.374e+005 -1.200e+005 ---
20 9 MainTS 83.08 -1.374e+005 -1.200e+005 ---
21 10__Main TS 83.61 -1.373e+005 -1.200e+005 -—-
22 11_Main TS 84.07 -1.373e+005 -1.199e+005 -
23 12_Main TS 84.50 -1.373e+005 -1.199e+005 -
24 13__Main TS 84.91 -1.373e+005 -1.199e+005 -—-
25 14__Main TS 85.33 -1.373e+005 -1.199e+005 -—-
26 15__Main TS 85.78 -1.373e+005 -1.199e+005 -—-
27 16__Main TS 86.29 -1.375e+005 -1.199e+005 -—-
28 17_Main TS 86.88 -1.376e+005 -1.199e+005 -
29 18  Main TS 87.59 -1.379e+005 -1.200e+005 -
30 19 Main TS 88.46 -1.382e+005 -1.202e+005 -
31 20__MainTS 89.56 -1.387e+005 -1.204e+005 -—-
32 21_MainTS 90.95 -1.394e+005 -1.207e+005 -—-
33 22__MainTS 92.77 -1.402e+005 -1.210e+005 -—-
34 23_MainTS 95.19 -1.414e+005 -1.215e+005 -—-
35 24 __MainTS 98.63 -1.430e+005 -1.220e+005 -—-
36 25 MainTS 104.0 -1.452e+005 -1.226e+005 -
37 26 MainTS 114.5 -1.485e+005 -1.230e+005 -
38 27 _MainTS 141.2 -1.631e+005 -1.215e+005 -
39 28 __MainTS 140.5 -1.677e+005 -1.256e+005 -—-
40 29 MainTS 144.8 -1.701e+005 -1.289e+005 -—-
41 30__MainTS 153.0 -1.719e+005 -1.320e+005 -—-
42 31_MainTS 167.1 -1.736e+005 -1.349e+005 -—-
43 Reboiler 196.5 -1.822e+005 -1.362e+005 ---
% FEEDS / PRODUCTS

46| Flow Basis: Molar I

47 Stream Type Duty (kd/h) I State I Flows (kgmole/h| Enthalpy  (kJ/kgmold Temp (C)
148 | Qc Energy 5.312e+007 * --- --- ---
149| Condenser VERS TORCHE | Draw - Vapour 2.737e-005 *|_-1.095e+005 *| _48.16
50 GPL Draw --- Liquid 703.8 *| -1.303e+005 *| 48.16
511 1 _MainTS

52| 2 MainTS

53] 3 MainTS

54| 4 MainTS

55| 5 MainTS

56| 6 MainTS

57| 7 _MainTS

58] 8 MainTS

59 9 MainTS

60 10_Main TS

61 11 Main TS

62| 12 Main TS

63| 13 Main TS

64| 14 Main TS

65 15 Main TS

66| 16 Main TS

67| 17__Main TS

68 18 Main TS
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L1 Case Name: E:\PFE\THeSE NON MODIFIEE\HYSYS\K100 ACTUEL OPT MOD.HSC
|2 | TEAM LND
13| Calgary, Alberta Unit Set: Si

4 CirscveLe tnuovarion  CANADA
? Date/Time: Sun Jun 28 18:11:45 2009
| 6 |
7] Distillation: T-202 @Main (continued)

8
1—% FEEDS / PRODUCTS

111 19 MainTS

12| 20 MainTS

13| 21__MainTS

14| 22 MainTS

15| 23 MainTS

16| 24 MainTS

17| 25 MainTS

18| 26 MainTS

19 27 Main TS 1 Feed -—- Mixed 1741 *| -1.543e+005 *| 160.0

20 28 Main TS

21| 29 Main TS

22| 30__Main TS

23| 31 Main TS

24 . QR Energy 4.098e+007 * --- --- ---
E Reboiler COND Draw -—- Liquid 1037 *| -1.822e+005 *| 196.5
= SETUP

28 Sub-Flowsheet

29 Feed Streams Product Streams

30 Internal Stream External Stream Transfer Basis Internal Stream External Stream Transfer Basis
31 QR QR @Main None Req'd Qc QC @Main None Req'd
32 1 Charge @Main P-H Flash VERS TORCHE VERS TORCHE @Main P-H Flash
33 GPL GPL @Main P-H Flash
34 COND <None Set>
35

36
o] VARIABLES

38 Column Flowsheet Vars Available as Parameters

39 Data Source Variable Component Description

40

41
™ COMPONENT MAPS

43 Feed Streams

44 Feed Name In to SubFlowSheet Out of SubFlowSheet

45| QR

46| 1

47 Product Stream

48 Product Name In to SubFlowSheet Out of SubFlowSheet

49| QC

50| VERS TORCHE

51| GPL

52| COND

53
— DYNAMICS

54

55 . g .
o] Vessel Dynamic Specifications

57| Vessel Condenser Reboiler

58| Diameter (m) 1.193 1.193

59| Height.0 {m) 1.789 1.789

60| Volume.O {(m3) 2.000 * 2.000 *

61| Liquid Volume Percent (%) 50.00 * 50.00 *

62| Level Calculator Horizontal cylinder Horizontal cylinder

63| Fraction Calculator Use levels and nozzles Use levels and nozzles

64| Vessel Delta P (kPa) 196.1 * 0.0000 *

65| Fixed Vessel P Spec (kPa) 1177 1510

66| Fixed P Spec Active Not Active Not Active
% Other Equipment in Column Flowsheet
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Holdup Details

112 Pressure Volume Bulk Liquid Volume
13 (kPa) (m3) (m3)
14| Condenser 0.0000 0.0000 -
15| 1 MainTS 0.0000 0.0000 ---
16| 2. MainTS 0.0000 0.0000 ---
17| 3_MainTS 0.0000 0.0000 ---
18| 4__MainTS 0.0000 0.0000 ---
19| 5 MainTS 0.0000 0.0000 ---
20| 6 MainTS 0.0000 0.0000 ---
21| 7__MainTS 0.0000 0.0000 ---
22| 8 MainTS 0.0000 0.0000 ---
23| 9 MainTS 0.0000 0.0000 ---
24| 10__Main TS 0.0000 0.0000 ---
25| 11__Main TS 0.0000 0.0000 ---
26| 12__Main TS 0.0000 0.0000 ---
27| 13__Main TS 0.0000 0.0000 ---
28| 14 Main TS 0.0000 0.0000 ---
29| 15 Main TS 0.0000 0.0000 ---
30| 16__Main TS 0.0000 0.0000 ---
31| 17__Main TS 0.0000 0.0000 ---
32| 18__Main TS 0.0000 0.0000 ---
33| 19__Main TS 0.0000 0.0000 ---
34| 20__MainTS 0.0000 0.0000 ---
35| 21__MainTS 0.0000 0.0000 ---
36| 22 MainTS 0.0000 0.0000 ---
37| 23 MainTS 0.0000 0.0000 ---
38| 24 MainTS 0.0000 0.0000 ---
39| 25 _MainTS 0.0000 0.0000 ---
40| 26__MainTS 0.0000 0.0000 ---
41| 27__MainTS 0.0000 0.0000 ---
42| 28 MainTS 0.0000 0.0000 ---
43| 29 MainTS 0.0000 0.0000 ---
44| 30 MainTS 0.0000 0.0000 ---
45| 31 MainTS 0.0000 0.0000 ---
46| Reboiler 0.0000 0.0000 ==
e NOTES
48
49
50|
|51]
52|
53]
54|
155]
|56
157
58|
59|
160
|61
62|
63|
64|
|65
|66
167
68
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