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INTRODUCTION :

Le but de notre travail est de présenter les opérations unitaires appliquées au domaine
du raffinage du pétrole brut .

Dans une premiére étape, nous allons présenter le pétrole brut ; c’est a dire son
origine, son mode de prospection et production .Nous verrons ensuite quelles sont les
analyses préliminaires effectuées en laboratoire pour permettre de situer les
performance des pétroles bruts, notamment par la connaissance de la composition .

Dans une deuxiéme étape, nous traiterons de I’opération unitaire principale d une
unité de raffinage : La distillation . Nous présenterons slors un calcul complet de la
distillation du pétrole brut d’ARZEW ( Arzew-bleiid ) en dimensionnant la colonne
‘de distillation ; hauteur et diamétre tout en traitant a travers son bilan thermique le
train d’échangeurs qui lui sont associés ainsi que la capacité du four necessaire pour
évacuer les calories et préchauffer le pétrole avant son introduction dans la colontie
de distillation .

Dans une troisiéme partie, nous présenterons toutes les autres opérations unitaires
que ’on rencontre dans une raffinerie .
Nous terminerons en donnant a quelques opérations un exemple d’application dans le
domaine des industries pétrochimiques .
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I-ORIGINE, PROSPECTION ET PRODUCTION DU PETROLE BRUT:

I-1-Origine du pétrole :

Le probléme de la genése des hydrocarbures, bien que trés peu étudié, n’est pas
encore parfaitement résolu . Différentes hypothéses ont été envisagé a ce sujet .
Parmi elles, la théorie de 1’origine minérale du pétrole, proposée par SABATIER et
MOISSAN et qui supposent que ’eau en pénétrant par les fissures dans les
profondeurs de Ia terre, entre en réaction avec les carbures de fer . Les hydrocarbures
ainsi formées, remontent par les ménies fissures vers les parties supérieures de
I"écorce terrestre ou elles se concentrent pour donner des accurhuldtions de pétrole .

La théorie organique sur laquelle de nos jours pratiquemient tous les chercheurs
s’accordent pour accepter la théorie de I’origine organique serait la stivante :

Le pétrole, littéralement huile de roche, est fondamentalement un sédiment un péu
particulier puisqu’il prend I’état fluide en naissant; comme le charbon, il se forme 4
partir de sédiments a grain fin , riches en matiéres organiques conime les vases . Scus
Peffet de la compaction et I'augmentation de la température qui résulte de cet
enfouissement, les matiéres organiques se transforment, dans une gamime de
températures de 'ordre de 70 a 120 °C, en hydrocarbures , c’est 4 dire ott corps
formé essentiellement de carbone et d’hydrogéne .

Les phases liquides correspondent au pétrole, les phases gazeuses constituent le gaz
naturel principalement représenté par le méthane ( CH, ), et des produits solides plus
ou moins complexes formant les bitumes et les asphaltes .

Au contact de I’air et des eaux météoriques, le pétrole est soumis & des phénomeénes
d’altération, en particulier de biodégradations sous ’effet de certaines bactéries . Les
fractions légéres disparaissent et il reste un produit lourd, noir et pateux : les bitumes.

Si par contre les hydrocarbures sont airétés dans leur coufse souterraine par des
roches imperméables , ils peuvent s’accumuler en amont de ces barriéres naturelles et
former des accumulations . On qualifie ces piéges par leurs caractéristiques
structurales ( piége anticlinal, par faille, par ddme des sel , etc. ) ou sédimentaires

( piege par biseau ,récif] etc.). Figure [1]

Les gisements de pétrole renferment souvent ern profondeur du gaz associé, qui se
sépare du pétrole au cours de exploitation . Les gisemerits de gaz peuverit retiferirier
des hydrocarbures gazeux un peu plus lourds que le méthane qui se condenseni au
cours de ’extraction ( les condensats ou gazoline ) .
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I-2-Prospection du pétrole ( Exploration pétroliére ):

Les gisements de pétrole sont prospectés par des méthodes indirectes, faute d’avoir
trouvé jusqu’a présent une approche directe periettant de reconnaitre directemeit la

présence de gisements plus ou moins profonds d’huile et / oy de gaz . Ces méthodes
‘d’approche indirectes se subdivisent en méthodes géologiques et méthodes

géophysiques .

a- Méthodes géologiques:

Le role de la géologie dans la prospection pétroliére a fortement évolué depuis le
~début des recherches .

La « régle anticlinale » d’ 1.C WHITE, constituait alors la réglé d’or de la recheiche
pétroliére et de nombreux gisements restaient & découvrir dans des régions plissées
dont Pétude géologique de surface pouvait a elle seule conduire a des succes.
Cependant, cette régle n’est applicable que dans le cas des structures favorables

(domes) .

‘Les études géologiques ont pour but de reconnaitre sur le terrain, quand des

affleurements ( point o0 la roche constituant le sous sol apparait a la surface)
existent, I’architecture des couches et les différents faciés lithologiques que ’on peut
penser rencontrer en profondeur.

Lorsque la zone étudiée est masquée sous des terrains de recouvrement récents, on
exécute parfois de petits sondages de reconnaissance « core drills » et des sondages
stratigraphiques plus profonds.

Les études géologiques sont généralement complétées par I’analyse photogéologique
de vues aériennes pour les reconnaissances générales d partir dés photographies

_prises par satellites . L’analyse photogéologique permet principalement de
- reconnaitre les grands traits de ’architecture des couches, mais aussi de certairies

variations de facies, sans parler des conditions de surface, comme les zones
d’affleurement et les voies de pénétration .

b- Méthodes géophysiques:

'Les études géophysiques ont pour principal objectif de déceler 1architecture

profonde des terrains, et dans une certaine mesure, de préciser quelques
caractéristiques lithologiques des couches en profondeur .

Les déformations de I’écorce terrestre, dont la connaissance est la base de la

localisation des piéges pétroliers, déforment & leur tour les champs de forces
- naturelles ou provoquées et introduisent dans leur répartiiion des irrégularités
- appelées anomalies dont 'interprétation permet de remonter & la structure géologique

de la région .

Plusieurs méthodes furent élaborées dans les prospections geophy51ques dont les
trois plus classiques :
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Prospection gravimétrique :

Cette méthode a pour objet de déterminer , & partir de la surface du sol, les
différences de densité des assises du sous sol par la mesure des variations locales du

champs de la pesanteur .

" Un amas important et profond de roches basiques trés denses, une remoftée de

substratum cristallin d’un bassin sédimentaire ou encore un anticlinal peu profond de
calcaire compact, provoqueront a des échelles différentes, des augmentations localés
de la pesanteur .

Au contraire, ’existence d’une fosse renfermant une grande épaisseur de grés et de
marnes ou celle d’un dome de sel | se traduiront par des diminutions locales de la

pesanteur .

- Enfin une faille a fort rejet séparant deux compartiments constituées par des térrains

de densité différentes sera matérialisée par une anomalie alignée suivant cette faille .

Toutes ces variations du champs de la pesanteur sont traduites sur des cartes par des
courbes d’iso-anomalies comparables aux courbes de niveau des caites
topographiques . Figure [2]

- Prospection magnétométrique :

L’enregistrement continu, par avion, du champ magnétique est trés utilisé dans les
stades de grandes reconnaissances . La photo aérienne donne une image géologique
globale qui permet d’éliminer les effets proches de la surface et de donner des
résultats dont il est possible de tirer une image du fond du bassin .

L’hypothése fondamentale d’interprétation est que le remplissage sédimentaire des
bassins n’est pas ferromagnétique, sauf anomalie qu’il est possible d’identifier et que

 toutes les variations de champ magnétiques enregistrées sont dues a des variations
~ des propriétés magnétiques des roches du socle non sédimentaire du bassin Figure

[3]
Prospection sismique :

Les méthodes sismiques consistent 4 provoquer, en un point déterminé du sol, un
ébranlement et a mesurer les temps de propagation des orides élastiques ainsi crées
pour traverser des épaisseurs plus ou moins grandes de terrain et revenir , a la suite
de réflexion ou de réfraction, a la surface du sol .

Les temps de propagation des ondes étant fonction de I’élasticité et de la densité des
roches, il est important de connaitre ces deux facteurs . Pratiquement on les traduit
directement et conjointement en vitesses, celle-ci variant avec les différents types de
roches . En régle générale, on admet pour un méme ensemble de roches que les
vitesses augmentent avec la profondeur .



Dans la plupart des cas, I’ébranlement destiné a provoquer des ondes a travers les
assises du sous sol, est produit par une charge de dynamite placée au fond d’un
forage de petit diametre ayant quelques métres ou dizaines de métres de profondeur.
Dans certaines conditions, I’explosion peut étre provoquée au-dessus du sol « tir en
l’air » ou enmer « tir en mer » . Enfin, ’ébranlement peut également étre déterminé
par la chute brutale d’un poids de plusieurs tonnes sur la surface du sol « méthode
dite du weight dropping ».

Les ondes de retour réfléchies ou réfractées , sont regues sur des appareils appelés
sismographes ou géophones , placés sur le sol en nombre variable et 4 des distances
plus ou moins grandes des lieux d’explosion suivant la méthode sismique employée et
la profondeur des assises que I’on cherche & reconnaitre .

A terre, une équipe sismique colite en moyenne entre 20.000 et 40.000 FF par
kilométre, pour un rendement de 50 a 200 km par mois . En mer, le prix de revient
est de I’ordre de 2500 a 3000 FF par kilométre , mais le rendement mensuel stteint
2000 a 2500 km .

Ces différentes études de prospection, conduisent a implanter un forage d’exploration
encore appelé « wildcat » . Celui-ci est exécuté par un appareil descendant au bout
d’un train de tige , un trépan, outil coupant qui creuse le trou . Les déblais étant
remontés au fur et 3 mesure par la boue de forage et étudiés par le géologue qui
reconstitue ainsi la succession des roches traversées et analyse les indices de pétrole
et de gaz pouvant s’y trouver .

I-3- Production du pétrole :
a-Généralités sur le forage :

Si les indices d’hydrocarbure sont décelés par une des méthodes précédentes , on
procede a des essais d’exploitation traduits par Iimplantation de forage de
production .

Le forage consiste a réaliser un puit de diamétre décroissant ( de 90 a 15 cm )
jusqu’aux couches supposées pétroliféres et d’en obtenir, au moindre prix, les
meilleurs débits .

On peut distinguer deux sortes de forages :

- Les forages d’exploration destinés a reconnaitre des terrains neufs, sur
lesquels le foreur posséde peu de données, qui sont bien entendu les plus coliteux et
les plus difficile .

- Les forages de développement destinés & augmenter la production d’un
gisement ou 4 modifier les caractéristiques de celle-ci par injection d’eau, de gaz ,
etc. .Ces sondages effectués dans un terrain déja connu posent en général beaucoup
moins de problémes .

Les travaux de forage et d’exploitation représentent des investissements trés
importants : un forage, a une profondeur de 2500 4 3500 m, coiite  terre de 10 a 40
millions de francs ( 150 000 a 350 000 FF/ jour) , en mer de 30 4 120 millions de
francs . Une plate-forme de production, en acier ou en béton, par une profondeur
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d’eau de 100 4 150 m revient entre 1 4 2 milliards de francs . Les coiits sont relatifs a
’année 1986, il y aurait lieu de les actualiser pour évaluer les prix d’aujourd’hui .

b- Les techniques de forage :

Le principe du forage est basé sur la rotation des tiges creuses vissées bout a bout
d’un outil ou trépan, la manoeuvre des tiges nécessite un chevalement nommé derrick
ou mat . Les outils de forage les plus courants sont un assemblage de pignons
coniques dentés en acier trés dur qui en roulant et en glissant sur les roches, les
désagrégent par des percussions muitiples et rapides . Le train de tige regoit son
mouvement de rotation par I'intermédiaire d’une table de rotation dans laquelle son
élément de surface a section carrée peut coulisser librement : La table est ¢lle-méme
reliée & un arbre moteur qui lui imprime son mouvement Figure [4]

Suivant la nature du mouvement imprimé a I’outil, on distingue deux types de
procédés:

- Par percussion ou battage .

- Par rotation ( forage rotary ; la vitesse de rotation varie de 40 & 120 ti/mn) .

Dans chacun de ces deux procédés, I"opération peut se faire a sec ou avec injection
de fluide ( eau, boue, gaz ou air ) . Le role assigné a la boue est multiple; elle doit
assurer grace a sa densité et a sa viscosité la remontée des déblais a petite vitesse
pour eviter des phénomenes d’érosion , elle doit également contrebalancer la pression
des fluides présents dans certains horizons et empéche les jaillissements
catastrophiques d’huile ou de gaz .

c-Production pétroliére :

Lorsque le forage d’exploitation met en évidence la présence d’un gisement ( ce qui
n’arrive en moyenne guére plus d’une fois sur dix ) , on procéde a I’exploitation en
renforgant les puits par la mise en place d’un tubage servant a le cimenter, puis en y
introduisant une colonne étroite de 6 a 10 ¢cm de diamétre par lequel s’écoulera le
pétrole .

Si Paccumulation est reconnue commercialement exploitable, on procéde a son
exploitation par des puits de développement . Ceux-ci permettent de déterminer les
réserves prouvées en place du gisement ou accumulation, dont on pourra espérer
récupérer en surface ( réserves récupérables) 20 a 40 % en moyenne dans le cas du
pétrole, 80 a 90 % dans le cas du gaz .

Aprés la pose en téte de puit d’un « arbre de Noél » ; ensemble des équipement de
contrdle et du réglage du débit d’extraction, la mise en production proprement parler
peut commencer .

Sous la pression notamment de la nappe d’eau sous-jacente ; le pétrole est poussé
vers la surface ( 1 kg/ cm? pour 10 m), figure [5] .Toutefois, ce processus de
pompage naturel ne livre que 10 % environ des réserves d’un gisement . Lorsque la
pression devient insuffisante, des techniques de récupération sont mises en oeuvre .



On injecte alers de ’eau par un puit secondaire et on poursuit I"opération tant que la
teneur en eau du mélange ne depasse pas 1% détermine 11 taut alors sumuler la
roche réservorr pour faciliter I’écoulement des liquides qu’elle rettent dans ses pores .
soit par une dissolution partielle | soit par une fracturation .

Afin d’améliocer encore le rendement des puits et récupérer une plus grande partie du
contenu du gisement, on met en oeuvre différents procédés complémentaires -

- Le vapor-litt qui consiste & injecter de la vapeur d'eau a 200°C pour diminuer la
viscosité des huiles lourdes et faciliter leur remontée a travers la roche poreuse .

- Le gas-lift qui utilise le gaz carbonique, 'azote, le butane ou le méthane pour
chasser le pétrole de ses réduits

- Le water-hit qui déloge les molécules d’huile piégées dans la roche réservoir avec
de I’eau chargée d’additifs chimiques .

De nos jours. il existe une nouvelle technique de forage consistant a forer des puits
horizontaux qui agissent comme un véritable drain . Un forage horizontal colte une
fois et demi plus cher qu’un forage classique vertical, mais son potentiel de
production est toutefois supérieur . De plus cette technique a ’avantage de permettre
d’aller cherchzr le pétrole qui existe a la verticale de lieux ou il n’est guére possible
de forcer .

Alime:idation

Emergence

| ...

Figure [5 ] : Pression dans les gisements
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I - COMPOSITION DU PETROLE ET DES FRACTIONS PETROLIERES :
11-1- Préambule :

Pour comprendre les diffsrentes étapes de raffinage, il importe de revorr la
composition du petrole .

Le pétrole est un mélange de centaines d’hydrocarbures liquides contenant des gaz
dissous et de- solides en suspension . I contient également, en quantité limité, des
composés tels que le soufre, de I"'oxygene et de ['azote.

La figure [6] Jépeint la composition chimique d’un pétrole brut type .Les fractions a
bas point d’cbullition sont composées de manié¢re prédominante d’hydrocarbures
saturés, tandi+ que les fractions a haut point d’¢bullition sont prédominées par les
composes aromatiques et polaires .
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Figure [6] : Distnbution type des composés pour un pétrole brut
typique

11-2- Compovition du pétrole brut et des fractions pétroliéres :
r"'"

a- Les hydrocarbures :

Les hydrocarlures sont les constituants les plus important du brut . Ces constituants
vont depuis tes gaz légers jusqu’aux composants des cires et des résidus. Les
caracteristiques des hydrocarbures dépendent des nombres d’atomes d’hydrogéne et
de carbone dans la molécule, ainsi que la structure des molécules

Les hydrocarhures sont généralement classifiés en séries.

- La serie paraffinique ( formule C, H ,,.2)

Ce sont des hydrocarbures saturés de grande stabilité Ils interviennent généralement
dans les réactions chimiques par substitution d’un groupe chimique a la place d’un
atome d’hydiogene . Ils peuvent se présenter sous forme d’une chaine linéaire
(normai-paralfine) ou sous forme d’une chaine ramifiée { iso-paraftisie ) , de méme
poids molécuiaire .



- La série oléfinique (formule C, H o, ) -

Ce sont des hydrocarbures insaturés . La structure de 1a molécule fait apparaitre une
double liaison . Ces hydrocarbures ne sont généralement pas présents dans le pétrole
brut, mais peuvent apparaitre a la suite de craquage .

- La série naphténique ( formule C, H,, ) :

Ce sont des composés cycliques saturés qui s’apparentent aux paraffines dans leurs
propriétés chimiques .

- La série aromatique ( fortnule C, H », s )} ou série benzénique :

Ce sont des composés cycliques non saturés. Ils sont chimiquement actifs et peuvent
intervenir dans des réactions par addition ou substitution .

- Les hydrocarbures mixtes :

Par réaction de substitution, on peut unir des hydrocarbures en série différentes et
obtenir ainsi des composés mixtes ayant les propriétés des différentes séries a un
degré plus ou moins élevé . Ce sont ces molécules qui constituent les fractions
lourdes ( et notamment les huiles lubrifiantes ) et assurent la continuité des propriétés
entre les différentes séries ; c’est pourquoi on classe les hydrocarbures et les huiles
lubrifiantes suivant trois grandes tendances chimiques :

- la tendance paraffinique ,

- la tendance naphténique,
- la tendance aromatique.

b- Les autres composés et les éléments métalliques :

Ces autres composés sont essentiellement des composés du soufre, de "oxygéne et
de I’azote . Citons parmi les composés de ’oxygéne, les asphaltes, les phénols et les
acides naphténiques . Certains bruts lourds contiennent jusqu’a 50 % de composés
asphaltiques . Chimiquement les asphaltes sont des mélanges d’hydrocarbures lourds
polymérisés et oxydés .

Des éléments métalliques ( dont les plus fréquents sont: le nickel, le cobalt, le cuivre,
le chrome et le sodium ) peuvent étre présents dans le pétrole brut .
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II- ESSAIS PRELIMINAIRES SUR LE PETROLE ET LES PRODUITS
PETROLIERS :

IIT -1- Préambule :

Chaque raffinerie posséde un laboratoire de contrdle ou sont effectués sur le pétrole
brut et les différents produits intermédiaires ou finis un certains nombre d’analyses
qui ont pour but de déterminer leurs caractéristiques et s’assurer que leurs qualités
correspondent bien aux normes .

Ces normes ou tests d’analyse ont été établi dans les pays développés,
particuliérement en Angleterre, aux Etats-Unis, en France, mais ces méthodes
différent quelquefois entre elles sur un certain nombre de points . Il est alors
nécessaire de toujours préciser la méthode utilisée A titre d’exemple, les trots
méthodes les plus courantes sont :

- Les Méthodes Américaines A.S.T.M ( American Society for Testing Materlials ) .
- Les Méthodes Anglaises 1.P ( Institue of Petroleum ) .
- Les Méthodes Frangaises A.F.N.O.R. ( Association Francaise de Normalisation ) .

I11-2- Les méthodes d’échantillonnage :

La prise d’échantillon destinée & analyse est une opération essentielle et délicate
pour que I’échantillon prélevé soit réellement représentatif du produit & analyser .

La connaissance des propriétés telles que la densité, la tension de vapeur et le
pourcentage en soufre dans le cas d’un pétrole brut léger, nécessite par exemple des
méthodes d’échantillonnage adéquates s’effectuant sous pression et a basse
température afin d’éviter les pertes éventuelles en composants volatils .

Dans le cas d’un pétrole paraffinique et a I’état solide, un chauffage est nécessaire
pour dissoudre les paraffines et une agitation pour homogénéiser le brut .

Les méthodes d’échantillonnage sont régies par des normes Francaises { NF ) ou
encore Américaines { ASTM ), Allemandes (DIN ), japonaises ,etc. .

II1-3-Mode opératoire et appareillage pour ’analyse du pétrole :

L’appareillage et le mode opératoire destinés & I’analyse du pétrole brut sont
normalisés, de sorte que les résultats soient reproductibles et comparables . Leur mise
en oeuvre, simplifiée en comparaison avec les méthodes physiques classiques
d’analyse , permet d ’effectuer des contrdles fréquents .

IH- 4- Essais effectués sur I’analyse des pétroles bruts : -

Les essais préliminaires effectués sur le pétrole brut sont des données de base qui
permettent d’évaluer la nature et les différents schémas de raffinage possibles .

a - La densité

La densité est définie comme le rapport du poids d’un certain volume d’échantiilon a
une température T, au poids du méme volume d’eau i une température standard |
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La densité légale se mesure & 20°C et a pour symbole:

Poids d’un volume de produit 4 20 °C
d” = (1

Poids d’un méme volume d’eau a 4 °C

Aux Etats-Unis , la densité du pétrole et des produits pétroliers est determinée a
60°F et rapportée a la température de I’eau a 60°F . Elle est notée Specific Gravity
(SPGR). :

Pour mesurer la densité , les américains utilisent également le degré APl defini par
I’American Petroleum Institue qui est fonction de la Specific Gravity et dont la
relation est :

°API=(141.5/SPGR 60/60 °F ) - 131.5 (2)

La densité est une propriété qui est fréquemment utilisée pour classer d’une maniere
approximative les pétroles bruts en pétroles légers ( 0.77<d <084) , pétroles
moyens ( 084 <d <089 }et pétroles lourds (4 > 089 ) . Elle présente également
I’intérét de connaitre le degré de stabilisation du pétrole et les pertes accidentelles en
produits légers dues aux conditions de prélévement , de transport ou de stockage. Par
contre, elle ne permet pas de définir a elle seule un produit pétrolier .

La détermination de la densité est régie par des normes différentes selon les pays . A
titre d’exemples

- AFNOR : NF T 60-101 .

-ASTM :D 1298,D 1675 .

-1P ;1P 160 .

b- Distillation ASTM :

La distillation ASTM est une distillation simple réalisée au laboratoire dans du
matériel de verre suivant un mode opératoire spécifié ( Norme ASTM D2287 ,
AFNOR : NF M07-002 ) .

On charge 100 cm® de mélange ( pétrole brut, fraction pétroliére , etc. ) dans un
ballon de 100 cm® , I’échantillon est chauffé et évaporé avec un débit uniforme de 5
cm’® par minute . Les vapeurs formées sont condensées dans un tube baignant dans de
la glace puis recueillies dans une éprouvette graduée .

Le point inttial ( PI) du tracé du diagramme de température en fonction du % distillé
représente I'écoulement de la premiére goutte de condensat . La température
maximale est notée point final ( PF) .

En pratique la distillation ASTM , permet de prévoir le comportement global du brut
lorsqu’il est soumis 4 une distillation fractionnée . Elle est moins sélective que cette
derniére mais présente I’avantage d’étre plus rapide .

Nous pouvons donc dire que la courbe distillation refléte d’une certaine fagon la
composition du produit et que la comparaison des courbes ASTM permet de tirer des
conclusions sur la répartition des hydrocarbures dans les échantillons analysés .



c- La tension de vapeur Reid { RVP) :

La tension ou la pression de vapeur « Reid » est la pression ( exprimée en millibars )
développée par les vapeurs du pétrole brut ou d’un produit pétrolier contenu dans
une bombe normalisée dans des conditions opératoires bien définies .

La connaissance de la tension de vapeur Reid d’un pétrole brut indique d’une maniére
indirecte, la teneur en produits légers ( notamment les essences ) qui conditionnent la
sécurité au cours du transport et les pertes de stockage .

Cet essai fait I’objet des normes AFNOR : NF 07-007 , ASTM : D323 et IP 69-63 .
d- La viscosité :

La wiscosité est une propriété physique importante, elle est la mesure du frottement
interne a I’écoulement d’un fluide. Elle varie avec la température, la pression et dans
certains cas avec le taux de cisaillement du fluide La viscosité est un paramétre
important a connaitre dans de nombreux procédés industriels qui mettent en jeu, des
écoulements de fluides ou de transfert de quantité de mouvement .

L’unité de la viscosité dynamique ou absolue p est le pascal-second ( Pa.s ) soit

1 Ns / m? . Dans le syst¢éme CGS , I'unité de la viscosité dynamique est le Dyne
.seconde par centimétre carré ( dyne.s / cm? ) soit 1 poise .La viscosité cinématique
v , est le rapport de p par la masse volunique prise a la méme température . Elle
s’exprime en stockes et en centistockes .

La détermination expérimentale de la viscosité est couverte par les normes; AFNOR
NF T60-100 , ASTM: D445 et D 88 .

e-La teneur en soufie :

Les pétroles bruts contiennent des dérivées soufrées dont le pourcentage peut varier
dans une trés grande gamme ; depuis I’état de trace jusqu’a plus de 7 % en masse .

La teneur en soufre du brut est une caractéristique trés importante car sa
connaissance permet d’éviter les risques de corrosion des installations . Le soufre est
également un poison des catalyseurs utilisés au cours des procédés de raffinage .

La détermination de la teneur en composés sulfurés est prévue par les normes
suivantes :

- NF M07 -005 et ASTM D 1266 : Méthode de la lampe .
-NF T 60-109 et ASTM D 129 : Méthode de la bombe .
-NF T 60-103 et ASTM D 1551 : Méthode de Grote .
-NFM07-005 et ASTM D484 : Doctor test .

NF M 41- 006
-NFM 07-015 et ASTM D 130 : Lampe de cuivre



IV-DIFFERFNTES REPRESENTATIONS DE L’ANALYSE DES PETROLES
BRUTS :

i

IV-1- Préamhule :

Les résultats d'analyse des pétroles bruts sont souvent exploités sous forme de
courbes qui assurent ainsi la continuité des propriétés et permettent une utilisation
plus rationnelie On distingue trois principaux types de representations :

IV-2- Courbe des propriétés instantanées ( Mid % curves ) :

Le diagramme posséde en abscisse une échelle de volume graduée de 0 & 100 suy
laquelle on pe.rie les fractions élémentaires dans leur ordre de passage en distillation
et, en ordonns-e, des échelles de propriétes

On exploite de cette représentation des résultats relatifs aux fraction pétroheres du
pétrole brut qu on analyse et la traduction de ces données nous conduit & tracer un
escalier consiitue de paliers égaux .

Dans le cas de la densité { figure [7] ), qui est une propriéteé continue et additive en
volume ( telles que : le % en soufre, point d’aniline, le nombre d’octane, etc. ) |
c’est & dire qu’a chaque point de 'échelle des volumes correspond une valeur de
densité instanianée de la goutte de distillat et que par ailleurs, la courbe de densité est
la derivee de la courbe de poids . Il est donc justifié de tracer & partir des paliers une
courbe continue de variation de densité telle que, pour chaque fraction élémentaire,
les aires situers de part et d’autre du palier et hachurées soient égales . Ainsi le potds
de ces fractions est representé soit par la surface du rectangle sous le palier, soit par
la surface sous la courbe .

Densie

1
e e g—

e

[N [T

YIS
A voiume

Figure[7]: Courbe des densités instantanées
définie par les fractions élémentaires /100



Pour les proprietés non additives en volume telles que la viscosité | la température.
I'indice d'octane. etc . on peut également tracer la courbe de variation continue de
ces propriétés en reliant les points 50 % de chaque traction, ce qui est d’autant plus
justifié que les fractions élémentaires sont étroites, contrairement aux courbes des
propriétés additives ou les fractions sont beaucoup plus larges . Dans le cas des
propriétés non additives la méthode de balancement des aires n’est alors pas a
respecter .

[V-3- Courbe propriétés-rendements ( yield curve ) :

Cette représentation est utilisée pour les produits extrémes . essences et résidus . En

abscisse, on porte une échelle volumétrique de rendements et en ordonnées des
échelles de propriétés .

Il est évident ue si une propriétés partielle a une représentation linéaire, la courbe

propriété-rencterent sera une droite que ’on peut calculer . Cette représentation est
d’autant plus intéressante dans le cas des propriétés non additives pour lesquelles on
ne peut déduire les courbes propriétés - rendements a partir des valeurs instantanees .

Cependant dans le cas de la viscosite, on utilise une échelle logarithmique en ordonne
car les courtes ont une allure exponentielle prononcée D’autre part, la régle
d’addition de- viscosités prévoit que I'on peut pondérer en volume les log-log de la
viscosité . donc st la viscosité est tracée sur une échelle log-loy, on pourra procéder a
une intégration graphique pour calculer les courbes rendements-viscosités .

La figure {8] représente certaines proprietés d’essences et de résidus en fonction du
rendement pour le brut du Koweit .
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Figure [8] Courbe propriétés-rendement pour les essences et résidus du brut du
KUWEIT
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IV-4- Courbes iso-propriétés ( contour charts ou iso-curves ) :

Cette représentation est utilisé pour les fractions intermédiaires ."Cette coutbe est
présentée sous la forme d’un carré ABCD, portant sur chaque c6té des échelles
volumétriques. En abscisse, on repére le début de coupe ( ou point initial PI de
distillation ) et en ordonnée, la fin de la coupe ( ou point final PI de distillation ).
Ainsi , toute fraction intermédiaire sera représentée par un point F au-dessus de la
premiére bissectrice BC du carré .

A ce point F, sont attachées un certain nombre de propriétés physiques, telle que la
densité . Si nous considérons alors toutes les fractions de point initial et point final
vanables, mais ayant une densité fixe, leur point représentatif définit une courbe
d’égale densité comprise entre la diagonale BC et I’axe vertical BA . On peut alors
tracer dans le triangle BAC un réseau de courbes iso-densité, qui permettra de choisir
des coupes intermédiaires répondant a une spécification de densité . La différence de
cotes des point F et G ( ou G est le point de chute de F sur la premiére bissectrice
BC ), est égale a (PF-PI) ; soit le rendement volumétrique sur brut de la fraction
considérée . Le point A correspond a la fraction ( 0-100) , c’est a dire le brut total .

Les points d’intersection des courbes iso-densités ,prises en exemple, avec les trois
cotés du triangle BAC sont en relation directe avec les courbes instantanées et celle
de rendement . Si la courbe propnété instantanée est une droite, les courbes iso-
propri€tés seront des droites a 45 °, équidistantes les unes des autres pour une méme
variation de la propriété .

Deux autres systémes de représentation peuvent étre réalisés & partir des axes du
carré représentatif de la courbe iso-propriétés initial , de la fagon suivante ;

- L’axe BA représente des fractions ayant un PI égal a zéro ; il définit donc une
échelle de rendement en essence ou plus généralement de rendement en coupes

(0-x ) . L’intersection des courbes iso-propriétés avec cet axe établit alors la relation
propriété- rendement en essence qui est traduite sur le diagramme auxiliaire de
gauche .

- L’axe AC représente des fractions (x-100 ) , c’est a dire des résidus, et son
intersection par les courbes iso-propriétés établit la relation propriété -rendement en
résidu , traduite graphiquement sur le diagramme auxiliaire supérieur .

Les trois systémes de représentation ayant des points communs, on pourra toujours
utiliser les données d’un systéme pour compléter par interpolation les données faisant
défaut dans un autre systéme, en admettant que toutes les courbes ne présentent pas
de discontinuité et ont généralement un profil bien régulier .

Enfin , toute propriété peut étre représentée dans le diagramme iso- propriété , méme
les spec1ﬁcatlon de distillation .

La figure [9] montre les courbes iso-densités du brut Aramco €n CorT: ¢lation avec les
deux autres types de courbes de den31te
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VY -MISE EN OEUVRE DU PETROLE BRUT :
V-1- Préambule :

La mise en oeuvre d’un pétrole brut consiste a évaluer les rendements possibles , a
partir de méthodes de transformations chimiques (telles que le reforming , le
cracking, le visbreaking, le fluid coking , etc.) ou de séparations physiques ( telles
que la distillation , 'extraction , la cristailisation, I’absorption .etc.) , en produifs
commerciaux répondant a des spécifications ou en produits non finis destinés a subir
des transformations ultérieures et répondant a certaines norines, comme des charges
pour le reforming catalytique, cracking catalytique, préparation des huiles lubrifiantes
ou des produits de base pour la pétrochimie | etc

V-2- Découpage et mise en oeuvre du pétrole brut :

Le découpage du pétrole brut dont les caractéristiques sont connues , consiste en la
détermination qualitative et quantitative des différentes coupes pétroliéres issues de la
distillation initiale . Ce découpage est essentiellement basé sur les courbes de
propriété-rendement pour [’évaluation des rendements en produits extrémes
(essences et residus ) et les courbes iso-propriétés pour les produits intermédiaire .
On défimit ainsi un domaine d’existence de chaque produit conforme aux
spécifications imposées .

Lors de la mise en oeuvre d’un pétrole brut ou de plusieurs pétroles bruts | te
programme de fabrication impose certaines fois des quantités déterminées de produits
pétroliers. Or il arrive trés souvent que la simple distillation initiale du brut ne
permette pas de satisfaire, dans les proportions et les qualités requises par le marcheé,
la demande quantitative et qualitative des produits pétroliers .

Il est alors nécessaire de procéder a des échanges de produits finis avec d’autres
raffineries ou d’adjoindre aux procédés de raffinage classiques , des unités de
conversion chimiques ou de séparation physiques . En outre, si les spécifications
imposées a un produit se traduisent, pour un brut donné, par une impossibilité ( pas
de domaine d’existence), nous rechercherons la ou les spécifications génantes et ’on
étudiera la possibilité d’améliorer cette caractéristique par un traitement secorndaire
aprés la distillation (par exemple : traitement au soufre ) .
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DISTILLATION

I- Préambule:

La distillation est une opération unitaire qui permet d’obtenir & partir d’'un mélange
liquide, liquéfiable ou fusible de plusieurs constituants, des fractions différenciées par
une ou plusieurs propriétés physiques ( généralement suivant leur point d’¢ébullitton ).

Cette opération est réalisée en mettant en contact, une phase liquide et une phase
vapeur produite par évaporation et fournissant de la chaleur au systéme . On utilise la

faculté, plus ou moins grande pour chaque produit, de passer d’une phase a une
autre.

La distillation est donc basée sur un fondement thermodynamique qui a pour objet les
équilibres liquide-vapeur.

II- Fondement thermodynamique:

Dans les calculs de distiliation, nous sonimes souvent amenés a effectuer des séries de
calculs d’équilibre sur chaque plateau .

Cette méthode fait intervenir la notion de volatilité relative @ an .

Pour un mélange binaire idéal { A et B) ou le constituant A ést plus volatil que B , la
volatilité de A par rapport & B s’écrit : -

asp=P°4/P°s=Ks/Kg (h
ou !
P°4 , P°s : sont des pressions de vapeur saturées des composants a la
température du systéme

Ka,Kp :sont les coefficients d’équilibre des constituants Aet B .

Les équations d’équilibre liquide-vapeur s’écrivent:

ya=Ka xa (2)
) ye=Kp xs (3)
soilt ;
Va/Yp= Qap.Xal/Xp 4
Et comme ;
aay >0,0naalors (ya/yp >Xal/Xxn (5)

Le degré de séparation est alors limité puisque que la volatilité relative ne varie que
peu avec la température et la pression .Cette séparation { ou distillation ) effectuée
aprées un seul équilibre liquide-vapeur ne représente en fait qu’un seul étage
théorique, figure [1] .

Pour augmenter le degré de séparation, il convient de recommencer I’opération avec
chacun des produits. Nous constituons alors, a chaque étape, de nouvelles fractions a
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distiller en ajoutant la téte d’une distillation a la queue de la précédente, figure [2]. A
ce stade, cette distillation est dite a plusieurs étages . Le nombre d’étages, ou
plateaux théoriques, est fonction de la séparation voulue . '

Au niveau de chaque plateau théorique « P » , nous réalisons un contact intime entre
les deux phases :

- Liquide descendant de I’étage supérieur L, ,

- vapeur montant de I’étage inférieur V., .
afin de permettre le transfert de matiére menant les deux phases quittant ce plateau a
un équilibre thermodynamique .

Ce contact peut étre :

- continu ( a contre courant sur la surface d’un gamissage ).

- discontinu ( dans le cas de plateaux réels ) : dans ce cas, nous pouvons avoir soit
un contre-courant si le plateau ne possede pas de déversoir ,soit des courants croisés,
lorsque la vapeur barbotte dans le liquide qui descend de plateau en plateau par des
déversoirs et des trop-pleins .

D’autres classifications de ce contact tiennent compte -

- du nombre de plateaux théoriques ( un ou plusieurs plateaux ) .

- de la pression opératoire ( atmosphérique, sous-vide, superatmosphenque ).
- de la nature du contact ( continu, discontinu ) .

- de la présence d’azéotrope et utilisation de solvants extracteurs .

I11- Les différents types de distillation :

Les opérations de distillation sont trés variées et la différence la plus significative
reste le mode d’alimentation . Nous citerons les modes suivants :

III-1- Distillation continue :

Dans ce cas, la matiére premiére alimente en permanence les colonnes pour donner au
sommet un distillat et au fond un résidu . Les propriétés de soutirage ( température,
débit, concentration, etc. ), restent constantes en tout point de I’appareillage .
Toutefois, la pression varie legerement le long de la colonne a la suite des pertes des
pertes de charge .

I¥I-2- Distillation discontinue :

Dans la distillation discontinue le liquide bout en émettant une vapeur d’équilibre ,
¢liminée progressivement au cours de sa formation pour étre rectifiée dans la colonne
de distillation, puis condensée et recueillie . Dans ce type de distillation, il y a
variation continue des concentrations, des températures et des volumes de la charge
dans le ballon et dans les soutirages . La sélectivité est alors trés mauvaise .

Cependant ce type de distillation et constitue un outil trés important dans 1’analyse
des mélanges ou la caractérisation se fait par plusieurs autres évaporations ;



a- Distillation flash :

C’est une vaporisation simple menée en discontinue . La charge, apres étre chauffee
sous pression, est détendue dans une enceinte « zone flash » .

En mesurant le pourcentage vaporisé a différentes températures de la vapeur et sous
la méme pression, on trace la courbe de flash qui nous permet de fixer les
températures de soutirage et de prévoir la fraction de chaque coupe soutirée . Le
point initial de la courbe représente alors la température de bulle du mélange et le
point final ,la température de rosée .

Dans les unités de distillation industrielle, le principe de flash est utilis¢ pour la
séparation des gaz du pétrole brut avant son passage dans le four ; ce qui permet
d’une part de réduire la quantité d’énergie dépensée et d’optimiser le transfert de
chaleur , et d’autre part, de procéder & une vaporisation initiale de la charge
alimentant la colonne principale de distillation .

b-Distillation ASTM:

C’est une distillation simple réalisée en laboratoire et qui permet , en pratique, de
prévoir le comportement global du pétrole brut lorsqu’il est soumis a une distillation
fractionnée .

c- Distillation TBP :

La distillation TBP, est réalisée dans une colonne a garnissage contenant |’équivalant
d’une centaine de plateaux théoriques et fonctionnant avec un taux de reflux élevé
{ pouvant aller jusqu’a 100 ) .

Si le mélange contient un trés grand nombre de corps puts, comme dans le cas du
pétrole brut, la courbe de distillation TBP est quasi-continue . Si dans le cas
contraire, le nombre de constituants du mélange n’est pas trés grand , la courbe est
alors formée d’une succession de paliers horizontaux, la longueur de chaque palier
étant proportionnelle 4 la concentration du corps pur bouillant a cette température
dans le mélange . Le point initial de la courbe correspond alors a la température
d’ébullition du composant le plus volatil , la température du point final étant celle du
composant le moins volatil .

d- Vaporisation progressive simple :

Cette vaporisation est réalisée dans un montage similaire a celui de la distillation
ASTM , mais dans ce cas, le point initial de la courbe correspond a la température de
bulle du mélange et le point final a la température d’ébullition du constituant le moins
volatil .
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IV- Détermination de la courbe de vaporisation Flash :

IV-1-Estimation de la courbe de vaporisation flash sous pression
atmosphérique :

La connaissance des divers relations entre les courbes a pour but de déterminer, pour
une méme pression, la courbe flash, qui est la plus difficile a obtenir
expérimentalement, a partir de la TBP et de ’ASTM.

Nous proposons de décrire les différentes étapes pour la détermination de la courbe
flash par la méthode de MAXWELL [ 1],{2 ] que nous utiliserons ultérieurement
dans nos calculs;

1- Nous tragons la courbe TBP du pétrole brut ou de la fraction considérée .

2- Nous déterminons la pente S de la droite de référence de la courbe TBP
symbolisée LRD, ainsi que le point 50% .

Telle que :
S=(tw-1t0)/60 (°C/ %) (6)
tso trp = tio + (50-10) § (°C) (7

3- A partir de ces résultats obtenus, nous utilisons I’abaque de la figure [3] , pour
déterminer la pente S’ et le point 50% de la droite de référence de la courbe flash
symbolisée LRF.

4- Connaissant les différentes températures T gy , T wp e T i&r pour un
pourcentage distillé connu, nous déterminons 4 partir du méme abaque , le rapport

R=(Tr-Trre) /(T 18p - Trio) (8)
Nous obtenons alors la température flash T sous une pression atmosphérique.
1V-2- Tracé de la courbe de vaporisation flash sous divers pressions :

La variation de la courbe fiash avec la pression est décrite par plusieurs auteurs dont
PIROOMOV [1 ] et J.B. MAXWELL [1],[2]. Ce dernier propose le cheminement de
tragage suivant :

1- Considérer le point 40% vaporisé atmosphérique sur le Cox Chart représenté par
la figure [4], et faire passer par ce point une droite appartenant au faisceau des
droites de tension de vapeur . Cette droite est ensuite extrapolée au-dela du point de
rencontre avec le lieu des hydrocarbures paraffiniques jusqu’au point focal «F »
situé 83° au dessus . |

2- Tracer a partir de ce point « F » les droites coupant |”horizontal correspondant a |
atm aux températures des points 0, 10, 20 ... . , 80% vaporisé sous pression
atmosphérique .
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3- L’intersection de ces droites avec I’horizontal permet d’obtenir la courbe flash
sous cette pression .

V- Distillation du pétrole brut :

La distillation du pétrole brut est une opération de base dans I’industrie de raffinage.
C’est également la méthode de séparation la plus utilisée.

Le pétrole brut est porté a la température voulue ( 300 a 350°C ) en passant dans une
série d’échangeurs ou il s’échauffe a contre-courant de fluide provenant des
soutirages puis il pénétre dans un four tubulaire .

A la sortie du four, il est injecté dans la zone d’expansion de la colonne ou il se
produit un flash . Le brut se sépare en deux parties .

La partie liquide qui correspond aux produits plus lourds que le gas-oil et qui ne se
sont pas vaporisés 4 la sortie du four, tombe dans le fond de la colonne : C’est le brut
réduit .

La partie vaporisée du brut. gas-oil et plus légers, s’éleve dans la colonne et est
condensée aux différents plateaux de soutirage d’aprés leur point d’ébullition, les
coupes soutirées sont

- Gas-oil

- Kérosene

- Essence lourde

La vapeur sortant en téte passe dans un condenseur tubulaire qui condense I’essence
plus la vapeur d’eau du stripping injectée en fond de colonne et dans les strippers
.Une partie de I’essence légére est réinjectée en téte de colonne et constitue le reflux
externe froid, ’autre partie est soutirée a I’état liquide .

Les gaz sortant en téte de colonne sont recueillis et soumis a un traitement
d’épuration. Hs sont ensuite fractionnés dans Punité de récupération des gaz ou l'on
s¢pare le propane et butane commerciaux .

Le traitement du pétrole brut en entier nécessite trois types de colonnes de
distillation selon qu’elles fonctionnent :

- sous pression atmosphérique : telle que la distillation initiale du pétrole qui donne
en téte de colonne, les gaz légers ( propane, G.PL., etc. ) , latéralement, des
soutirages différents ( naphta Iéger et lourd, kéroséne, gas-oil léger et lourd , etc. ) et
au fond de colonne, un brut réduit atmosphérique .

D’autres colonnes de méme type sont utilisées aussi pour la stabilisation du pétrole
brut aprés sa production ou pour ajuster les propriétés des coupes soutirées a partir
de la colonne initiale .

- sous pression superatmosphérique: de telles colonnes sont utilisées pour le
fractionnement des gaz pouvant servir a préparer les produits de premiére génération,
matiere premiére de la pétrochimie .Ce type de colonne travaille sous des pressions
pouvant atteindre 120 atm .
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- sous vide : Ce type de colonne est utilisé lorsque le seuil de cracking du résidu
atmosphérique est inférieur & sa température d’¢bullition, ceci permet de ne pas
altérer le produit tout en le fractionnant en différentes coupes .

VI- Principaux équipement d’une unité de distiliation :

Les schémas des unités de distillation comportent généralement des appareils
d’échange de chaleur ( rebouilleurs, condenseurs et réfrigérants } , des pompes, des
compresseurs. des groupes sous-vide . Cependant, I’appareillage le plus spécifique
est constitué de colonnes .

Nous allons brnievement exposé les principaux types d’appareils existant dans les
unités de distillation

VI-1- Colonnes a plateaux :

Les colonnes & plateaux sont uttlisées pour réaliser un contact entre une phase
gazeuse et une phase liquide, de fagon 4 les amener le plus prés possible a 1’état
d’équilibre . I.es transferts de masse et de chaleur entre les phases seront d’autant
plus importants que la surface de contact et la turbulence des phases seront plus
grandes .

Une colonne 4 plateau est principalement constituée d’une virole et de plateaux -

a-La virole ;

C’est I'enveloppe de la colonne. Elle doit résister aux efforts de pression, de
dilatation et éventuellement aux effets du vent et des séismes . Une virole peut étre
constituée de sections de différents diamétres si le débit et les propriétés physiques du
flux de vapeur varient fortement entre le pied et la téte de la colonne . Elle peut étre
monobloc ou en trongons . Figure [5]
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figure [5] : Différents types de viroles
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Le nombre et la nature des orfices de visite ( trous d’homme, trous de poing) a
prévoir dans une colonne dépendent du type des plateaux installés ¢t de la fréquence
des interventions prévisibles; celle-ci est liée au risque de corrosion et d’encrassement
des plateaux . :

Les soutirages se font au niveau de plateaux spéciaux, munis de cheminées facilitant
le passage de la vapeur sans qu’il y est barbotage .

La téte de colonne est liée avec le condenseur par une tubulure de vapeur et une
tubulure de reflux jouant le méme réle que la tubulure d’alimentation .

Le contrdle du fonctionnement hydrodynamique de la température et des différents
parameétres, se fait par un certain nombre de piquages le long de la colonne .

La partie inférieure de la colonne repose quelques fois sur un fond plat appuyé
directement sur un massif en béton, mais le plus souvent le fond de la colonne est

bombé et la virole est prolongée par une jupe-support .

b- Les plateaux :

Le plateau est constitué par une plaque plane métallique, sur laquelle sont implantés
des ¢€léments de barbotage . Ces derniers sont essentiellement les calottes, les trous
( plateaux perforés) et les soupapes qui présentent I’avantage d’étre mobiles .

Le type de construction des plateaux différe selon le diamétre de la colonne et du
produit & traiter ( encrassant ou non ) . Les plateaux en éléments démontables sont
utilisés systématiquement pour les grandes colonnes particuliérement utilisées dans
I’industrie du pétrole . Figure [6]

VI-2- Colonnes a garnissage :

Dans une colonne a plateaux, le transfert de matiére est assuré par le barbotage de la
vapeur au sein du liquide de chaque plateau pour former une véritable émulsion. Dans
la colonne garnie, le transfert s’effectue a la surface du liquide qui n’occulte pas de
bulles gazeuses . L éfficacité d’un tel dispositif est donc directement liée a la surface
offerte par le film .

L’emploi du garnissage présente plusieurs avantages , les plus important sont que -

- Le gamnissage empéche la formation de mousse .

- Les pertes de charge sont trés faibles et la rétention est réduite .

- Le garnissage qui est généralement en céramique ou en plastique évite les
problémes de corrosion

Les inconvénients sont toutefois aussi importants du fait que ce type de colonnes ne
peut étre utilisé pour des diamétres importants . |. efficacité dans ce cas est faible .

Les soutirages latéraux sont difficiles ou impossibles .

La colonne a garnissage renferme comme éléments :
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a- Le garnissage : Celuidci péut:étre en viac ( arineaux Rashig, anneaux de pall,
selles de Berl selles intalox, etc. ) ou systématique (anneaux ordonnés, matelas,etc.) .
Les empilages entiérement constitués d’anneaux ordonnés sont rares en distillation ,
cependant, ils sont utilisés comme premiére couche interposée entre une grille formée
de poutres . Le garnissage en vrac est utilisé dans les colonnes de grand diamétre

( 2 2) .Figure [7]
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figure [7]: Différents types de garnissage

b- Les platepux supports : Ce type de plateaux comportent un systéme assurant
I'injection du gaz dans les dlfferentes directions ( pré-couche d’anneaux ordonnés |
etc.).

c- Les distributeurs de liquide

d- Les ouvertures d’entrée et sortie des fluides et des trous d’homme ( dont le
diametre est d’environ Im ).

VI1-3- Les strippers:

Les strippers sont des colonnes & plateaux ( 2 clapets le plus souvent) assurant la
desorption des constituants les plus légers afin d’ajuster le point de flash des coupes
de distillats par imection de vapeur d’eau = Celle-ci introduite en fond de colonne
n’agit pas par entrainement mécanique des hydrocarbures de la phase liquide, mais
abaissent leur tension de vapeur facilitant leur évaporation . |

L utilisation de ce mode de revaporisation apparait plus intéressant que I’emploi
direct de la chaleur qui peut provoquer Ialtération des produits . Figure [8]
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Les usages des fours sont multiples, et chaque cas nécessite une €tude particuliere
dans le but de concevoir le four le plus économique et le mieux adapté aux conditions
imposées .

VY1I- Fonctionnement des colonnes de distillation :

VII-1- Calcul des colonnes & distillation :

Le mécanisme de calcul, section par section, des colonnes de distillation s’explique
par le fait qu’une colonne unique correspond en réalité a un empilage de différents

trongons simples que P'on peut disposer sur le méme plan avec des pompes de
circulation pour les divers reflux . Figure [10]
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ﬁgure [10} = Sehémy de ponuipe d une unitd de disttlauon e due petcole birat

- La matiere premiére qui alimente la colonne est introduite a une certaine
température  ( environ 330°C). Partiellement vaporisée { par flash ), elle se sépare
en deux phases a ['équilibre ; vapeur initiale VI dans laquelle on trouve des
constituants légers et brut réduit initial BRI, contenant des constituants lourds .

La disposition des plateaux de rectification entre la zone d’expansion et le soutirage
inférieur permet de rétrograder les produits Jourds grice a la circulation d’un reflux
Rze - En outre, un chauffage ou une injection de vapeur d’eau au fond de la colonne
revaporise les fractions légéres Vy du BRI et permet par conséquent d’établir un brut
réduit correct .

- L’établissement d’un bilan de matiére dans cette zone ( zone d’expansion),
nécessite la «étermination des propriétés des produits qui v circulent .

La methode ’OBRYADCHIKOV {1 ], permet d’estimer les courbes TBP du BRI
et VI en fonction du pourcentage de vaporisation initiale qui doit étre le plus élevé
possible tout en étant compatible avec la tenue du brut a la température .

- Les produits de soutirage sortent de la colonne avec des températures plus basses
que celle de la matiere premiere. De ce fait, la température est plus élevée dans la
zone d’expansion et diminue graduellement vers le sommet de 1a colonne , ’exés de
chaleur étant éliminé par le reflux .
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- Si au fond de la colonne, nous introduisons des vapeurs d’eau surchauffées |
température diminue vers le bas. Si par contre, la vaporisation se fait par chauffage
nous aurons un accroissement de la température.

- Dans toutes les sections de la colonne, le liquide et les vapeurs sont en équilibre;
-c’est pourquoi le calcul de la température dans chaque section considérée se fait en
partant de la courbe de vaporisation flash .

- La température de la zone d’expansion de la colonne est la température qui
correspond au pourcentage vaporisé désiré de la matiére premiére sur la courbe flash
sous la pression de la zone en question .

La température au sommet de la colonne doit assurer la vaporisation complete du
produit soutiré en cette zone et ne doit pas vaporiser les fractions légéres du
soutirage latéral . Ceite température, a la pression du sommet de la colonne, est
déterminée comme étant le point de rosée du mélange soutiré soit 100% vaporisé sur
la courbe flash tracée sous la pression partielle des hydrocarbures au sommet de la
colonne .

- La température des plateaux d’ou sont éliminées les fractions, dépend de la
température de bulle de celles-ci . Le caicul de la température du plateau de soutirage
latéral est réalisé en présumant une température qui est vérifiée ensuite par bilan
thermique du plateau de soutirage respectif . Le contrdle de cette température
s’effectue en utilisant la méthode de J W. PACKIE [1] qui considére que le soutirage
est réalisé & sa température de bulle sous la pression partielle des hydrocarbures. Le
point initial de 1a courbe flash sous cette pression correspond en fait a la température
de soutirage .

- Les facteurs principaux influengant la température du fond de colonne sont:
. La température du produit qui vient de la zone d’expansion .
. Les pertes de chaleur a travers les parois de la colonne.
. La chaleur apportée ou enlevée par les vapeurs d’eau .

En pratique, la température au fond de la colonne est de 10 a 20 °C inférieure 2 la
température de la zone d’expansion .

VII-2- Les types de reflux :
a- Le reflux froid :

Ce reflux est formé par le liquide froid résultant de la condensation du produit du
sommet de la colonne . La quantité de reflux « R » est déterminée par la relation :

R=Q/ H':-H4u) (9)
ou
Q : est la quantité de chaleur prise par le reflux (th/hr ).
H",, H " : sont les quantités de chaleur prises par 1 kg de reflux a I’état
liquide a la température t; pour se transformer a I’état vapeur a la
température t; .
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b- Le reflux de circulation ( pumparound supérieur ) :

Ce reflux substitue le reflux froid, il est formé par le liquide soutiré du plateau n° 2 ou
3 4 P’état liquide a la température t, refroidi a la température t; puis réintroduit dans
le colonne au plateau n°1 .

Lorsque nous introduisons ce type de reflux, le produit du sommet de la colonne ne
contient que les vapeurs représentant le produit de soutirage .

La quantité de reflux de circulation est calculé par la relation :
R=Q/ (Ho-Hy ) (10)

L’utilisation du reflux circulant, nécessite une disposition de quelques plateaux dans
la région pour assurer 1’échange de matiére nécessaire .

¢- Le reflux d’intervalle { pumparound inférieure ):

C’est un reflux qui est introduit sur un plateau placé entre la zone d’expansion et le
sommet de la colonne. La quantité de reflux est déterminé de la méme fagon que pour
le reflux circulant .

Les avantages principaux de ce reflux sont:

- la réduction de la quantité de vapeur au sommet de la colonne qui normalement
représente un maximum .

- le liquide éliminé de la colonne est utilisé pour le préchauffage de la matiere
premiéres et des différentes installations .

Ces deux avantages permettent ’utilisation du reflux d’intervalle lorsqu’il est
nécessaire d’agrandir le débit d’installation ou la limitation de la capacité est due a la
colonne qui a un diamétre trop réduit ou au four qui est sous-dimensionné .

VII-3- La pression :

-La pression a différents niveaux de la colonne est déterminée en retranchant les
pertes de charge admises, occasionnées par les obstacles les séparant de la zone
d’alimentation . '

Ces pertes de charge sont dues au passage de la vapeur a travers les €léments de
barbotage et les colonnes de liquide les surmontant .

Dans le cas de la distillation du pétrole brut, on admet une perte de charge constante
égale a la perte de charge moyenne :

PPy, =PP/N (11)
avec:
PP: perte de charge total représentant la différence de pression entre les deux
bouts de la colonne.
N : le nombre dz plateaux de fonctionnement , d’accumulation et de filtre .
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La détermination de ce nombre de plateaux « N » est aisée dans le cas d’un mélange
binaire et se fait par les méthodes graphiques de Ponchon-Savarit, Mc cabe et Thiele,
etc. Lorsqu’il s’agit d’un mélange complexe tels que le pétrole brut ou alors les
fractions pétroliéres, on se référe généralement a la littérature qui fixe un ordre de
grandeur du nombre de plateaux possibles pour chaque section .

Des calculs Plus complets mais plus longs, peuvent étre menés en assimilant chaque
coupe a un corps pur ( ou pseudo-composant) de propriétés moyennes déterminé a
partir de la courbe TBP, mais dans ce cas le nombre de plateaux n’est guére amélioré
et on aboutit généralement aux recommandations données par la littérature.

Le tableau [1] suivant donne le nombre de plateaux nécessaire dans une colonne de
distillation atmosphérique d’un pétrole brut :

Séparation Nombre de plateaux
Naphta léger - Naphta lourd 6a8
Naphta lourd - distillat léger 6a8
Distillat léger - Distillat lourd 4a6
Distillat lourd - Gas-oil atmosphérique | 446
Zone flash - ler plateau de soutirage 3a4
Section de stripping par vapeur ou par | 3 a4
chaleur

Tableau [1] : Evaluation théorique du nombre de plateaux par section

Toutefois,il faut prendre en considération les effets de reflux de circulation,
d’intervalle et I’efficacité des plateaux .

-La pression partielle des vapeurs du produit pétrolier dans la zone considérée est
déterminée par :

PHC=yHC.Pt (]2)

ou : P, : pression totale dans la zone .
¥y uc : fraction molaire du produit .

VI-4-Calcul des dimensions de Ia colonne :

Le calcul des dimensions de la colonne se fait sur la base de la connaissance du
nombre de plateaux, de I’espace inter-plateaux ( généralement 0.9 m ) ainsi que des
debits 11 est alors possible de déduire les caractéristiques de la colonne; ce qui sera
abordé lors de I’application au calcul d’une colonne de distillation .



- APPLICATION AU
CALCUL D’UNE
COLONNE DE
DISTILLATION
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CALCUL D’UNE COLONNE DE DISTILLATION :
I- Préambule ;

La réalisation du contact liquide-vapeur & contre-courant dans les colonnes de
distillation, est effectuée soit en continu sur un garnissage, soit en discontinu sur un
plateau .

Les bilans massiques et thermiques associés aux équations d’équilibre permettent de
fixer les températures, pressions et débits aux différents nivaux de la colonne ainsi
que les quantités de chaleur 4 mettre en oeuvre pour obtenir le fractionnement
spécifié . Ces €léments de base sont exploités pour faire I’estimation des dimensions
de ia colonne . :

Le but de notre travail est de dimensionner une unité de distillation, plus
particuliérement une colonne de distillation et les échangeurs qui lui sont associés,
pouvant traiter un pétrole brut ( Arzew blend) [ Tableaux 1, 2,3,4 :Annexe ].

- La courbe TBP: Température = f ( % massique ) est représentée par la figure [11].
- La courbe TBP: Température = f ( % volumique ) est représentée par la figure [12].
- La courbe des densités instantanées =f (% massique ) est représentée par la figure

[13]

- La courbe des densités instantanées = f ( % volumique ) est représentée par la figure
[14]

H- Distillation initiale du pétrole brut :

I1-1- Données :

a-Caractéristiques du pétrole brut :

Le petrole Arzew-mix se range dans la catégorie intermédiaire paraffinique du bureau
des mines.

C’est un brut léger ( densité 0.8085 a 15 °C ) peu visqueux ( 3.63 cst 4 20 °C), fluide
a la température ordinaire et presque sans soufre ( 0.10 % poids ) . Sa tension de
vapeur, de I’ordre de 0.5 bar ne pose pas de probléme particulier au stockage .

b- Capacité de I’unité :

Cette unité fonctionne 333 J/an ( soit 7992 hr / an) avec une capacité de 2 524 632
t / an soit a une allure de 7581.48 t/ hr .

Le débit volumique du pétrole brut est alors :
2524632 (t/an)/0.8085=3122612.24m°/an

soit
3122612.24 (m’ /an)/ 7992 (hr/an) = 390.72 m® de pétrole brut / hr

Les produits et leur tonnage, fixés dans le programme de production sont donnés
dans le tableau suivant :
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Produits Notations | Tonnages
Qm(t/an)

Gaz de pétrole liquéfié GPL 99181

Naphta léger ( light naphta ) LSRN 169830
Naphta lourd ( heavy naphta ) HSRN 490948
Kéroséne KERO 364835
Gas-olil léger ( light gas-oil ) LGO 452906
Gas-oil lourd ( heavy gas-oil ) HGO 129230
Brut réduit atmosphérique BRA 817702

Tableau [2 }: Répartition du tonnage dans le programme de production
1I-2- Bilan de matiére de Punité de distillation :

Afin de calculer le bilan de matiére de I’unité, nous avons suivi les démarches
suivantes :

1- Détermination des pourcentages massiques des différents produits =~ & gure [10. bis]

2- Détermination a partir de la courbe du pétrole brut donnant les densités
instantanées en fonction des pourcentages massiques ( Figure [13]), la densité de
chaque produit en supposant que ce dernier est obtenu par distillation TBP. Cette
densité est en fait une densité moyenne correspondant approximativement au point 50
% justifiée par I’additivité de la propriété .

3- Calculs des débits volumlques {connaissant les débits ma331ques ), en utilisant la
relation :

Q=Qu/p (13)
4- Calculs des pourcentages volumiques correspondants

5- Détermination de la masse moléculaire ; celle-ci peut étre obtenue soit par lecture
sur I’abaque’ du facteur de caractérisation Kuop (figure [15]) , soit par I'utilisation
des corrélations .

Nous avons choisi la corrélation de KESLER et LEE {3] , donnée ci-dessous,
applicable aux fractions pétroliéres et valable jusqu’a 800 °F .

Mw = - 122726.0 + 9486.4 SG + ( 4.6523 - 3.3287 SG) T,
+( 1-0.77084 SG - 0.02058 SG? ).( 1.34375720.79/ Ty) . 10/ T,
+(]-0808825G+0022265G2)(]8828-181 98/ Ty). 102/ T,*  (14)

6- Calculs des débits molaires ( kmole / hr) par le rapport -
Débit massique ( kg / hr) / Mw ( kg / kmole)

7- Détermination du coefficient de caractérisation Kuop a partirde I’abaque du Kuop.

8- Le bouclage du bilan se fait par I’estimation de la densité du produit le plus lourd,
indépendamment des pertes qu1 ont strement lieu .
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Nous obtenons alors les résultats suivants ;

Bilan de matiére de I’unité :

33

produits | % vol  [débit vol | densité [débit mas]|% mas | Mw Kuop  jdébit mol
(m/hr) | 4,7 | (t/n) (kg/kmol) (kmol/hr)
gaz et 5.58 21.80 0.5690 | 12.41 392 61 203 44
pertes
LSRN 7.94 31.02 0.6850 | 21.25 6.73 89 122 23876
Z So 13.52 52.82 0.6373 | 33.66 10.65 79.6 422 89
HSRN | 2047 [ 7998 | 07680 | 6143 | 1945 | 125 491 44
Z S 33.99 132.38 | 0.7160 | 95.09 30.10 104 1o 914.33
KERO 14.64 57.20 0.7980 | 45.65 14.45 170 491 44
>s, | 4863 | 190 | 07407 | 140.74 | 4455 | 119 e 91433
LGO 17.37 67.87 0.8350 | 56.67 17.94 220 259.59
Z S; 66 25787 | 0.7655 | 197.41 | 62.49 137 o 1442 .45
HGO 4.84 1891 0.8550 | 16.17 5.12 262 61.72
Z S, 70.84 276.78 | 0.7710 | 213.58 | 67.01 142 e 1504.17
BRAI 29.16 113.93 | 0.8980 | 10231 | 32.39 405 11.9 252.62
BRUT 160 390.71 | 0.8085 { 31589 | 100 180 - 1756.79

Exemple de calcul :

Tableau [ 3]: Bilan de matiére de I’unité de distillation

Nous allons donner la démarche de calcul du produit LSRN, en appliquant les étapes
énumeérées précédemment .Les résultats associés aux autres produits sont obtenus de
la méme fagon .

1- Détermination du % massique

% mass [.SRN = [ Qn (LSRN} / Qn{ charge ) ].100

SOIt;

% mass LSRN ={ 169830/2524632 1.100=6.73 %




2- Détermination de la densité de LSRN :

On détermine la densité du produit LSRN , en lisant sur la courbe ( figure [13] ) pour
un pourcentage massique de 15 oy 9 [K 6,13 4 4343 )/ j _

Nous obtenons alors par lecture :
d=0.6850.

3-Détermination du débit volumique Oy :
Nous avons ;

Qn=169830t/an=[169830/7992 1 (t/hr}=2125t/hr
p=068510°t/m’

d’ou
Qv=21.25/0.68510°=31.02m">/hr

4- Détermination du pourcentage volumique correspondant :

% vol LSRN = [ Qv (LSRN)/ Qv ( charge ) 1.100
soit:
% vol LSRN =[31.02/390.721.100=7.94 %

5- Détermination de la masse moléculaire de L. SRN :

La détermination de la masse moléculaire de LSRN |, se fait par utilisation de la
corrélation de KESLER et LEE [3].La température d’ébullition du produit LSRN est
obtenu par lecture sur la courbe TBP du pétrole brut (figure [12] ).
On lit

Tep (LSRN )= 70°C

En remplagant Ty dans la corrélation ,nous obtenons :
Mw = 89 kg /kmole

6- Détermination du debit molaire Q .1

Qo= Qo (kg/ hr)/ Mw ( kg / kmole)
sOit :
Q ma=21.2510%/ 89 = 238.76 kmole /hr

7- Determination du coefficient de caractérisation Kuop :

La détermination du Kuop, se fait a partir de | “abaque de la figure [15] .
Pour :

Mw = 89 kg / kmole
Nous lisons:

Kuop=12.2
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[1-3- Etude par section :

Lors de cette étude , nous avons utilisé pour la détermination des enthalpies hquide et
vapeur des hydrocarbures, I’abaque (figure [16]) donnant I’enthalpie hiquide et vapeur
des fractions pétrolieres en fonction de la densité et de la température . Pour
simplifier les calculs, nous avons considéré que le facteur de caractérisation Kuop des
différentes fractions était constant et égale a 12 puisque nous voyons que celui-ci
varie entre 11.9 et 12.2 soit une vanation n’excédant pas les 4 % .

La détermination de ’enthaipie de I’eau est obtenue par lecture sur le diagramme de
MOLLIER [4].

Les courbes TBP de chaque produit sont prises equivalente a la portion de la courbe
TBP du pétrole brut limitée par les pourcentages volumiques de la fraction
considéree .

Pour la détermination des courbes flash sous la pression atmosphérique et sous la
pression de la zone considérée ., nous avons élaboré un programme informatique
simple, qui permet de passer de la courbe TBP mise sous forme d’équation
polynomiale par régression linéaire, aux courbes de flash atmosphérique et sous

pressions . Ce programme [ Programme |:Annexe Jexploite les courbes rapportées
dans la figure |3] et [4] .

a- Bilan sur ly zone d’expansion :
Z soutirages = Z Sy = VI+ Vi-Byp

Brut réduit atmosphérique : BRA= BRI + R ;£ - Vi

brut -/

— Bian da la ronw d oxpansion.
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En appliquant la méthode d*OBRYADCHIKOV [1] pour -
- un pourcentage fixé vaporisé V = 80 % de la charge .
- une pente TBP = ( 70 -t 10 )/60 =46°C /%
nous obtenons :
Courbes TBP des phases correspondant a 80%
vaporisés sous |1 atm

X 0.005 | 0.01 0.02 0.03 0.05 0.10 0.15 020 |025

Y 0.18721 0.3172| 0.4842| 0.6000) 0.7100] 0.8400| 0.8900| 0.9200| 0.9400

LX |0.0010] 0.0020| 0.0040{ 0.0060{ 0.0100| 0.0200| 0.0300} 0.0400; 0.0500

V.Y | 0.1502| 0.2538| 0.3874| 0.4800| 0.5680| 0.6720| 0.7120} 0.7360] 0.7520

Z 0.1512] 0.2558) 0.3914| 0.4860( 0.5780| 0.6920{ 0.7420] 0.7760] 0.8020

T(°C)| 92 138 198 242 | 281 340 370 391 -

Tableai: [4 | :‘Méthode D'OBRYADCHIKOV(S=46°C/ % . @ = 46 )

Nous obtenons la courbe de la figure [17]
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Exemple de calcul:

Nous allons présenté les différentes démarches pour ’obtention des résultats de la
premiére colonne ( pour X = 0.005) Les autres calculs pour les differents X
s’effectueront de la méme maniere .

- A partir de ’abaque ( figure {18] ), on détermine la valeur de a pour $=4.6°C /%
Nous obtenons :
a=46

- On fixe X ( fraction TBP de la phase liquide ) = BRI = 0.005
- Y (fraction TBP de la phase vapeur ) = VI
Y est déterminée a partir de la relation :
Y=aX/[l+(a-1)X]
SOit:
Y=46.0005/{1+(46-1).0005]1= 0.1872

- V =% vaporisé = 80 %
L =% liquide = 100- V=100 - 80 =20 %

d’ou :
LX=020.0.005=0.0010
V.Y =080.0.1872=0.1502

-Z=LX+VY

d’ou :
Z=00010+01502=0.1512
Z=1512%

- La température T est obtenue par lecture sur la courbe TBP ( T =f( % mas ) } du
pétrole brut ( figure [11]) .
Nous obtenons:

T=92°C

Détermination de Rzz :

- La revaporisation au fond de la colonne est de I'ordre de 4 % , de sorte que le
bilan;
Z S4=VI+ Vi- Ry

s’écrit :
Z S4= 80+4-RZE

d’ou : '
Ryp=80+4-), S;,=80+4-.70.84
Rz =13.16%

et :

BRA =BRI+Rgz - Ve =20+ 13.6-4=29.16%
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La détermination de la densité du BRI et de VI s’effectue en utilisant I’abaque de
corrélation des densités des produits en équilibre (figure [19]) , la densité de Vyest
estimée légerement inférieure a celle du HGO, celle de Rze un peu plus supérieure |

A partir des resultats précédents et du bilan de matiére de ’unité ,nous obtenons le
tableau suivant :

Bilan de matiére de la zone d’expansion :

Produit % volume débit volumique | densité débit massique
(m’/h) ( /h)

Vapeur initiale 80 312.57 0.7870 24599
A%

Revaporisation 4 15.63 0.8200 12.82

Ve

Reflux Rz -13.16 -51.42 0.8800 -4525

2. soutirages | 70.84 276.78 0.7710 21358

Brut réduit| 20 78.14 0.8940 6987

initial

( BRI)

Reflux Rz 13.16 5142 (.8800 4525

Revaporisation -4 -15.63 0.8200 -12.82

Ve

Brut réduit{ 29.16 113.93 0.8980 10231

atmosphérique

Tableau [5] : Bilan de matiére de la zone d’expansion .
- La température de la zone de flash est obtenue sur la courbe de flash ( figure [20])
de Palimentation (pétrole brut ) au point correspondant au pourcentage vaporisé (80
% ) et sous la pression de la zone d’expansion ( 1000 mmHg = 3.12 atm ) .

On trouve :

TZE= 330 oC
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b- Fond de la tour:

Nous supposons que la température du fond de la tour est de 320 °C et que la
revaporisation par injection d’eau a4 300 °C est due a un équilibre sous pression
partielle a cette température .

La courbe de flash atmosphérique du BRI (figure [21]) est déterminée a partir de la
courbe TBP ( conférer au chapitre de détermination de la courbe flash ), les résultats
obtenus grace a I'utilisation d’un programme [programme 1. Annexe ]sont données
dans le tableau suivant :

%4 80.1 | 802 |[804 [B806 | 8] 82 83 84
distille
Tr 2237 | 2295 [ 2531 | 2711 | 2871 [ 3166 | 331 | 3454
(°C)

Tableau [6] : Courbe de ﬂasﬁ atmosphérique du BRI |
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Pour la fraction vaporisée Vi =4 % . nous lisons sur la courbe, une température de
3454 °C .

A la température du fond de tour, et ce, pour le méme pourcentage vaporisé, il est
nécessaire de déplacer la courbe flash de : 345.4 - 320 = 25 4 °C correspondant a
une pression partielle de 0.6 atm ( Cox Chart: figure [4] ) pour la détermination de la
courbe flash sous la pression partielle du BRI .

- Le nombre de molécules revaporisées est déterminé a partir de la relation suivante :

débit molaire V¢ ( kmole / h ) = Débit massique Vi(kg/h)
/ poids moléculaire Mw( kg / kmole )
avec: '
Mw : Masse moléculaire Déterminée a partir de la corrélation de KESLER et
‘ LEE [3]
d’ou :
Vemol =nvr=12.82.10°/265 = 48.38 kmole/ hr

- Détermination de la quantité de vapeur d’eau nécessaire pour revaporiser Vr:
Sachant que :

P\'fz[n\’f/(an+neau)]-Pl (IS)
SOit:

Neaw =Ny [ (P/Py)-1) (16)




d’on:

Nea = 4838 ((0.132/0.6)-1)=5772kmole/ h

soit

bilan thermique au fond de la colonne :

New=57.72 .18 107 =1.041/h de vapeur d’eau .

1)

Entrée
état -[ densité T (°C) t/h Kcal/kg [th/h
BRI liquide 0.8940 320 69.87 187 13065.69
R z liquide 0.8800 320 4525 189 855225
(H0) vapeur - 300 1.04 540 561.06
Total - - - 116.16 - 22179
Sortie
état densité T (°C) t’h Kcal/kg |th/h
Ve vapeur 0.8200 320 12.82 242 3102 .44
BRA liquide 0.8980 318 102.31 180.47 8494.72
{ H,O)¢ vapeur - 320 1.04 560 581.84
Total - - - 116.17 - 22179

Tableau [5 ] : Bilan thermique au fond de la colonne

Le bilan thermique donne
22179= 58184 +3102.44 + 10231 H,
d’ou: ,
Hy = 180.47 Kcal / kg
La température correspondant a cette enthalpie est lue sur I’abaque ( figure[16]):
s0it
T=318°C

Nous voyons que cette température est proche de celle prise en hypothése ( 320 °C) |

¢- Soutirage Gas-oil lourd ( heavy gas-oil ; HGO ) :

Le gas-oil lourd , soutiré & une température supposée égale a 292 °C . subit un
stripping dans la colonne C, . L’établissement du bilan dans la section Expansion -
HGO, nécessite la détermination de S, . Il y a lieu donc de commencer les calouls par
le stripper . Figure [22]
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La vapeur du stnpper ( Ha O) , entre a une température de 300 °C . dans un rapport
de 25 kg de vapeur par m” de HGO soutiré . revaporisant ainsi selon ( figure [23])

Vi =5,8% de lacharge S, .
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Comme la fraction revaporisée est essentiellement constituée de gas-oil léger , on a
donc:
d( Vi) =d (LGO) = 0.8350

Le poids total de la vapeur injecté est -
(H0)4=25 volume d’HGQ soutiré

s0it:
(HO), =25 1891=047t/hr.

Bilan thermique du stripping HGO :

Entrée
etat densité T (°C) t'h Kcal/kg | th/h
HGO liquide 0.8550 292 16.17 171 276507
V, liquide 0.8350 292 0.97 174 168.78
S liquide 0.8535 292 17.14 174 2933 85
{ H,0), liquide - 300 .47 540 253 80
Total - - - 1761 - 3187.65
Sortie
état densit¢ | T (°C) t/h Kcal/kg | th/h
HGO liquide 0.8550 288 16.17 168.20 2719.89
Vi vapeur 08350 | 292" | 097 223 216.31
( H.0), vapeur - 292 0.47 535 251.45
Total - - - 17.61 - 3187.65

Tableau [8]: Bilan thermique du stripping HGO
avec
S 4 = Vv 4 + HGO

Le bilan thermique s’équilibre pour une enthalpie de HGO égale & H |, =168 .20 kcal /
kg , ce qui correspond a une température de 288 °C ( température a laquelle le HGO
est soutiré au fond du stripper ) .



Bilan thermique de la zone Expansion - HGO :

Entrée
état densit¢ [T (°C) [t/ Keal /kg [th/h
VI vapeur | 0.7870 | 330 24599 | 254 62481 .46
\ vapeur | 0.8200 | 320 12.82 242 3102.44
R, liquide | 0.8535 | 292 R, 170 I70R |
(H0) | vapeur - 320 1.04 560 581.84
Total - - - 259.85 - 66165.74
+Ry + 170 R,
Sortie
ctat densit¢ |T (°C) t/h Kcal /kg |[th/h
> S, | vapeur | 07710 | 292 21358 | 230 49123 4
R, vapeur 0.8535 292 Ry 221 221 Ry
R . liquide | 0.8800 | 320 45.25 189 8552.25
(H,0), | vapeur - 292 1.04 535 555.87
Total - - - 259.87 i 5823152
+R, +
221 R,

-Determination du reflux interne R,

Tableau [9] :Bilan thermique de la zone Expansion - HGO

Le reflux R 4 est déterming a partir du bilan thermique comme suit -
Entrée = Sortie

d’ou:

R:=15557t/hr

170 Ry + 66165.74 =221 R, + 58231.52

- La quantité de liquide sur le plateau de soutirage est :

Si+Ry=17.14+15557= 17271t/ hr

- La vapeur traversant le plateau est :

D Se +Ry +(H0) =213.58 + 155.57 +1.04 = 370.19 ¢ / hr

14
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Contrdle de la température de soujlrage ;

Au niveau du plateau de soutirage, nous avans ;

- Les incondensables : gaz + LSRN + HSRN + Kéroséne + Vapeur d’eau
soit :
ny= 203.44 + 23876 + 491 44 + 26853 + ( 1.04 107/ 18)

n;= 125990t /hr

A noter que la fraction LGO est négligée car elle constitue la fraction du soutirage
immediatement supérieur .

- Gas-oil lourd HGO ( heavy gas-oil )1 S;+ Ry
soit
N ngo = (Ss+ Ry )/ Muw = 17271 10° / 262 = 659.20 kmole / hr

- Pression totale
Nous considérons que le soutirage HGO se fait au hiveau du 8eme plateau a partif
de la zone d’expansion. La perte de charge moyenne étant de 8 mmHg , hous avons
alors :
P,=1000-(8.8)=936 mmHg = | 23 atm
- Pression partielle de HGO :
" Puco=[659.20/( 1259.90 + 65920 ) ] * 1.23 = 042 atm

- Courbe TBP et Flash sous 1.23 atin du HGO :

% distille | 10 20 30 40 50 60 70 80 90

Tme(°C)| 320 [ 325 328 330 {332 |[334 |339 |342 {344

T+(°C) | 292 | 293 294 1296 | 297 |2975] 209 | 300 | 301

Tableau [10] - Courbe TBP et flash sous 1.23 atmi du HGO
Le point initial { & 0 % distillé ) de la coufbe flash sous 0.42 atm (figure [28])
correspond & une température de 290 °C, I’écart par rapport 4 la température prise
par hypothese est de 2 °C ; notre choix est don¢ correct .

d- Soutirage gas-oil léger LGO ( light gns-ofl ) ;

Le principe de calcul de cette section est identique 4 celui de la section précedente
figure [24]

- Température d’hypothese du plateau de quunr e 265
- Vapeur de smppmg 25 kg de vapeur par i’ le LGO soutire
- Fraction revaporisée : 5.8 % , constituée essentlellemetit de Keroaéhe
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d’ou:

d(Vs)=d(Kéroséne } = (0.7980

- Poids total de vapeur d’eau injectée .

( HoO : =25  volume LGQ soutire

Bitan thermique du stripping du LGO :

=25 6787170t/ hr

. Entrée .

etal densité T{°() t/h Keal 7kg {th/h
LGO liquide 0.8350 | 263 56 67 154 | 8727 1%
vV, liquide | 0.7980 465 333 157.5 524 48
S, liquide 0.8328 265 60 1542 9251 66
( Hy0)- vapeur - 300 | 7 540 918
Total ) A - 61.70 - 10169 66
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Sortie

état densité  |T (°C) t/h Kecal / kg [th/h
LGO liquide | 0.8350 | 26l 56.67 151.61 8591.53
Vs vapeur 0.7980 265 333 211 702.63
( H;0}; vapeur - 265 170 515 875.5
Total - - - 61.70 - 10169.66

Tableau [11]: Bilan thermique du stripping LGO

Le bilan thermique du stripping du LGO s’équilitire pour uné enthalpie liquide de

Hp = 151.61 Kcal / kg, ce qui correspond a une tempérdture de 260 °C ;| tempétature

a laquelle s’effectue le soutirage du LGO au fond du stripper .
Bilan thermique de la section HGO - LGO :

Entrée
état densité [T (°C) |t/ Kcal / kg |th/h
2. S vapeur | 0.7710 | 292 213.58 | 230 49123.40
R, vapeur 0.8535 | 292 155.57 221 34380.97
( H,0) vapeur - 202 1.04 535 55587
( H,0)s vapeur - 292 0.47 535 251.45
V, vapeur | 08350 | 292 0.97 223 216.31
R, liquide 0.8328 265 R 154.5 154.5 R
Total - - - 371.63 +| - B4528 +
R; 154.5 R:
~ Sortie |
état densité T (°C) t/h Kcal /kg [th/h
2. S vapeur | 0.7655 | 265 19741 | 2305 44503 01
R; vapeur 0.8328 262 Ra 214 214 R,
(H,0)¢ vapeur - 265 1.04 515 535.09
(H;0), vapeur - 265 0.47 515 2472.05
Ry+ S, liquide (.8535 292 172.71 170 29360 7
Total - - . 371.63 - 74640 85
214 R ;

Tableau [12]: Bilan thermique du stripping du LGO
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e - Soutirage du Kéroséne :

- Température de soutirage = 195 °C

- Le schema du stripping du keroséne différe des piécédents par absence d’injection
de vapeur d’eau au fond de la colofine ¢t par la circulation du reflux assurant la
revaporisation Figure [25]
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- La fraction revaporisée . composée esseatielleineni de naphta lourd ( HSRN ) est
estimée a 4% et -
d( V,)=d{ HSRN) = 0.7680

- Le reflux R est constitué de 20 %5 du voluine du kéroséne soutire. soil

R =02 * Volume du kéroséne soutirée == 0.2 * 5720 = 1144 m "/ he
el comme
d (R ) =d( Kérosene } = 0 7980
R=913t/hr
Bilan de stripping du kéroséne :
. Entrée
état densité T(Cy t/h Keal / kg |th/h
KERO hquide 0.7980 195 45 .65 112 S8
V) liguide 0.7680 195 .76 Ho 204 16
S liquide 0.7935 195 47 41 112.2 5316.96
R hquide 0 7980 232 913 [35 [232 585
Total : 56 54 - 65495
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Sortie
état densité T(°C) t/h Kecal /kg [th/h

KERO liquide | 0.7980 T 45 .65 H, 45 65 H,

vV, vapeur | 0.7680 | 195 1.76 173 304.48

R liquide | 0.7980 T 913 H- 913 H

Total A - - 5657 | - 30448 +
45.65H, +
9.13 H,

Tableau [ 14]:Bilan thermique du strippitig du kéroséne
Pour une méme densité et une méme température, fious avons H; =H, =H |
Le bilan thermique s’écrit alors :

054951 =4565H+9.13 H + 304 48
d’ou:

H=114 kcal / kg

Cette enthalpie correspond a une tempérdture de 201 °C , celle & laquelle le kéioséne
est soutiré du fond du stripper .

Bilan thermique de la section LGQ: HG( ;

Entrée .
état densité T (°C) t/h Kcal /kg [th/h
2. S vapeur | 0.7655 | 265 19741 | 2305 | 45503 01
R: vapeur 0.8328 265 166.17 214 35560.38
( H,0)¢ vapeur - 265 .04 515 535.09
( H,0), vapeur - 265 0.47 515 242.05
R liquide 0.7935 195 R, 112.2 1122 R,
( H;0) vapeur - 265 1.70 515 875.5
Vi vapeur 0.7980 1 265 3.33 211 702.63
Total - - B 37012 +| - |83418.67
R, + 1122
R




Sortje

état densité T (°C) t/h Kcal /kg |[th/h
2. S, | vapeur | 0.7407 [ 195 140.74 | 1765
24840.61
R, vapeur 0.7935 195 R; 172 |
172 R,
(H,0) vapeur - 195 1.04 475 o
493 53
(H,0) 4 vapeur - 195 0.47 475
223 25
(H:0); vapeur - 195 1.70 475
807.5
R; +S; liquide 0.8328 265 226.17 154.5
34943 27
Total - - - 37012 - 61308.16
+R, +
172 R -

Tableau [15] : Bilan thermique de la section LGO-HGO

-A partir de ce bilan thermique , nous obtenons R,-
R;=36974t/hr

- La quantité de liquide sur le plateau :
L=R,+8,=4741+36974=41715t/hr

- Le débit de vapeur traversant le plateau :
S;+ Ry, =140.74 + 369 74 = 510481t/ hr

V=
Contrile de la température de soutirage :

- Les incondensables : gaz + LSRN + Vapeur d’eau
N =20344-+23876+{( 1.04+047+1.70)10°/ 18]

s0it;

n; = 620.48 kmole / hr

Al

- Kéroséne :
Nngero=(S2+ R4 )/ Mw=417.1510"/ 170 = 2453.82 kmole / h

- La pression totale :
Nous considérons que le soutirage du kéioséne s’cffectue 17 plateaux au- dessus de
celui du LGO |, nous avons donc :

P,=888-(17*8)=752mmHg =1 011 atm

- La pression partielle du kéroséne -
Prrro=[ 2453.82/(2453 82 +62048)7* 1.011 = 0.798 atm



- La courbe TBP et de Flash sous 0,798 atin du Kéroséne

% distille | 10 20 30 40 [so 60 70 80 90
T (CC) 1185 [ 192 [997 202 1200 [ 214 [ 222 | 229 | 235
T:(°C) | 194 |196 | 197 | 198 |200 |201 |203 [205 | 206

Tableau { 16] : Courbe TBP et flash sous 0. 798 atm du kéroséne

Le point mitial correspond a une tempeératuie deé 192 °C ( figure [28]) . on voit que
'écart entre cette derniére et la temperature prise par hypothese est de 3 °C  Le
choix est donc justifié

NB . Au nmiveau du soutirage du kerosene

debits dues a ce reflux seront etablis ultéricurement

f - Soutirage Naphta lourd ( HSRN ) ;

Al'y & pumparound | les correctionis des

Le schema de stripping du HSRN est identique & celui du Keroséne (figure [26] )

53,0R,
*{Hzolr.

figure [26]

- Temperature d hypothése du plateau de soutirage . 120 °C
- Fraction revaporisée V | = 4 % _ composee en majorite de naphta léger

G ulatign

iy prutiaits ot

d(V,)=d(LSRN) =10 6850

Te i,

SOOIy berosog ol essency (gurde

- Le reflux «R » . représente 77 %o du volume de HSRN soutiré et possede la méme

densite que ce dermier . d ( R )=d ( HSRN ) = (j 7680

d ou

R=0077*7908=5615m" /h

4 730/ h




Bilan de stripping du HSRN :

Entrée |
état densité T(°C) t/h [Keal/kg |[th/h .
HSRN liquide 0.7680 120 61.43 64 3931.52
Vi liquide 0.6850 120 228 68 15504
Sy liquide 0.7647 120 6371 643 4086 .56
R liquide 0.7680 145 4.73 BO 3784
Total - - - 68.44 - 4464 96
Sortie
état densité | T (°C) t/h {Kcal / kg |th/li
HSRN liquide | 0.7680 T 61.43 H, 61.43 H,
A\ vapeur 0.6850 120 228 142 32376
R liquide 0.7680 T 473 H, 473 Hy
Total - - - 68 .44 “ 323.76
+61.43 H,
+4.73_H;

Tableau [ 17}:Bilan de stripping'du HSRN

Enposant H,=H;=H
L’¢équilibre du bilan thermique donne :
4464 96 =66.16 H + 323.76

d’ou:
H=62.59 kcal / kg

Cette enthalpie correspond a une température de 118 °C | soit 2 °C d’écari par

rapport a la température 4 laquelle le HSRN est soutiré du fond du stripper .

fh
"l



Bilan thermique de la section Kéroséne - HSRN :

Entrée _
état densité T(°C) t/h Kcal /kg [th/h
2. S; | vapeur | 07407 | 195 140.74 | 176.5 | 24840.6]
R, vapeur 0.7935 195 369.74 172 6359528
Vv, vapeur | 0.7680 | 195 1.76 173 304 .48
( H,O); vapeur - 195 1.04 475 494
( H,0)4 vapeur - 195 0.47 475 223.25
( H,0); vapeur - 195 1.70 475 807 5
R, liquide 0.7647 120 R, 64.2 642 R
Total - - - 51545 +| - 9026512
R, +642 R,
Sortie
état densité T (°C) t/h Kcal /kg |[th/h
> s, vapeur | 07160 | 120 95.09 140 13312.6
R, vapeur 0.7647 120 R, 135 135 Ry
(H.0); vapeur - 120 1.04 405 4212
(H,0), vapeur - 120 0.47 405 190.35
(H,0): vapeur - 120 1.70 405 688.5
R,+S, | liquide | 07935 | 195 41715 | 1122
4680-4_.23
Total - - - 51545 - 61416.88
+R, -+
135 R

Tableau [ 18]): Bilan thermique de 1a section Kéroséne - HSRN

-A partir de ce bilan thermique , nous obtehons R, :
Ri=407.461t/hr

- La quantité de liquide sur le plateau :
L=R,+8,=63.71+40746=47117/hr

- Le débit de vapeur traversant le plateau
S+ R, =9509+ 40746 =502.55t/hr

V:
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Controle de Ia température de soutirage :

- Les incondensables : gaz + Vapeur d’edu ‘
n;=20344+ [(1.04+047+170)10° /18]
S0t :
= 381.72 kmole / hr

- Naphta lourd ( HSRN ) |
Ngrro = (S1+ Ry )/ Mw=471.17 10" /125 =3769.36 kmole / h

- La pression totale :
Nous considérons que le soutirage du HSRN s’effectue 4 plateaux plus haut que
celui du Kéroséne , nous avons donc :

P =752-(4*8)=720mg=00947 atm

- La pression partielle du HSRN :
Pusex =[ 3769.36/( 376936+ 381.71)]* 0.947 = 0.860 atm

- L.a courbe TBP et Flash sous 0.860 atim du HSRN

% distille | 10 20 30 40 50 60 70 BO |90

T e ( °C)| 97 107 116 128 135 143 151 162 169

Te(°C) | 117 119 121 125 127 129 131 134 136

Tableau [19]:Courbe TBP et flash sous 0.860 atm du HSRN

Le point inttial ( % vaporisé nul } correspond & une température de 118 °C {figure
[28]) , on voit que I’écart entre cette derniére et la température prise par hiypothese
est de 2 °C . Le choix est donc justifié .

g- Téte de colonne :

- Température d’hypotheése de téte : 65 °C
- Température du reflux externe :

- L‘étude de I'impact du pumparound ( représenté en pointillé sur le schéma figure
[27} ) sur le bilan se fera ultérnieurement .

- Le reflux R 4 est considéré comme étant ¢ssentielleinent composé de LSRN :
soit:

d(Ry)=d (LSRN )=0.6850
et:

d (Rex ) = d{ LSRN} = 0.6850
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LSRN vers section
Vs dc stabilisation
{M,0)
20); /l‘
=5 .
251 + R‘ T e
f(HaO)“' R,|
ﬁgure [27] - Coculabian des produts au seininel du colonn

Bilan thermigue du sommet de la colonne ( aii-desyous du premier platepy ) ¢

Entrée
état densit¢ | T (°C) th Kcal /kg |th/h
2 S vapeur | 0.7160 | 120 95.09 140 13312 60
R, vapeur | 0.7647 | 120 407.46 135 55007.10
( H,0)y vapeur - 120 321 405 1300.76
V, vapeur 0.6850 120 2.28 142 32376
R, liquide 0.6850 | 65 Ra 33 33R,
Total - - - 493 89 4| - 6994351
Ry +33 Ry




Sortie

état densite [T (°C) |t/ Kcal /kg [th/h

> Sy | vapeur | 06373 | 65 33.66 122 4106.52
R, vapeur 0.6850 | 65 Ro 116 116 R,
(H:0)r vapeur - 65 3.21 340 1091.40
R,+S, |liquide | 07647 | 120 47117 | 64.2 0249.11
Total - - : 49389 - 3544703

+RU +
116 Ry

Tableau [ 20]; Bilan thermique du sommet de la colonne

-A partir de ce bilan thermique :

69943.51 + 33 Rg=35447.03 + 116 R,

d’ou:

Ro=41562t/hr

! [ |
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Contréle de ia température de sofitiragé

- Les incondensables : Vapeur d’eau
n;=32110°/18
soit:
n;=178.33 kmole / hr

- Hydrocarbure :
nu =2, So+ Rpy/Mw=238566 10 /89 = 4333.26 kmiole / I

- La pression totale :

Nous considérons que le soutirage au soinfiiet de Ja colo

plus haut que celui du LSRN , nous avons doric :
P=720-(10*8)= 640 mmHg = (0.842 atth

tine s’effectue 10 plateaiix

- La pression partielle des hydrocarbuyes
Pu=[ 4333.26/(4333.26 + 178.33 ) ]* 0.842 = 0.809 atm

- La courbe TBP et Flash sous 0.809 atm du soutirage du sommet de la
colonne:

% distillé | 10 120 |30 |40 150 160 170 18 190

Twe(°C) 26 |38 |47 |60 |64 |69 |75 |83 |87

Tr(°C) | 40 43 46 | 49 5] 53 54 56 58

Tableau [ 21]: Courbe TBP ¢t flash sous 0.809 atim du soutirage ait stifiihet
de la colonne
Au sommet de la colonne, le soutirage de LSRN se fait 4 son point de rosée ( ﬁgure
[28]) . La temperature lue correspondarite, sui 1a courbe Flash sous 0.809 atm {

pour un % vaporisé de 100 ) est de¢ 60°C _soit uhi écart de 5 °C par tappott a la
temperature d’hypothése .

h- Bilan sur le condenseur ;

Les vapeurs arrivant sur le condenseur contientierit : le reflux R gy , du naphts ]e,g,er
des gaz incondensables est de la vapéur d’gau (figure [29]) ddris les profiottions
indiquées par les bilans de matiére établis prévédeminent ;

R rx = 352t/hr

LSRN =2i25t/hr

gaz =12.41t/hr

(HO)v=321t/hr
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Le bilan de matiere du condenseur dé téte s’ écrit alors - .
QC—(REX“E'LSRN)(HM H:H )I'{:,d?(llf,ﬁ -Hqg )%eau (Hn -
H:u )

s01t:
Qc= (352+21.25)(116-18)+ 1241 (128 -114) +3.21 ( 340 - 40
Qc= 3771524 th/hr

Nous résumons les résuitats obtenus de ioiis Jes bilaits de inatiere dans le t:ibleau
suivant :

Soutirage Pression Pression fét‘r’ip‘éfﬁt‘t_hib t‘e‘mp'ératuﬁ Ecé;rt
totale partielle | d’hypothieselues sur ley (°C)
, (°C)___eourbes°C
HGO 1.23 0420 292 290 2
LGO 1.17 | 039 365 268 3
KERO 1.011 0.798 | 195 192 3
HSRN 0.947 0860 | 120 ns | 2
LSRN 0.842 0.809 65 60 3
BRA ; 0.600 320 315 5

Tableau [ 22]: Tableau récapitulatif

Nous remarquons que |’écart moyen cntre les températures d’hypotheése et celles lues
sur les courbes Flash, est d” environ 3 °C | nous pouvons concliire donc que notre
choix est correct .
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[1-4- Effet du pumparound ( reflux intermédiaire et réflux circulant) :

Lors de Iétude théorique, nous avons mentionn¢ les avantages que présente
Iutilisation du reflux pumparound . Dans ce qui suit, fous a lons essayer de montrer
Pimpact de ce type de reflux sur la qualité de fractionnement . la distfibution dés
phases liquide et vapeur le long de la colonne ainsi que st les dimernsions de celle-ci .

La colonne de distillation de I'unité I’ARZEW possede deiix circuits de reflux
pumparound : inférieur et supérieur .

a - Pumparound inférieur :

Ce reflux est preleve sur le plateau de soutirage du L.GO & la méme tempér_ature que
celui-ci ( 265 °C ) , refroidi dans un écharigéur de chaleur puis réirtroduit 3 plateaux
plus haut a une température de 175 °C . Fiuie [29]

l

teerd

2as- oil léger

e it Co LA

ﬁgurcl29] Schoima de langhonnament du jullux circalant

entre gusoil o herosgne

Admettons que ce reflux coristit'ug 65 % de la quantité de liquide se trouvaiit sur fe
plateau de soutirage , la capacité thetrmique de ce réflux est dlors :

R=065 22617 .
_ Q=R AH=R(Hus"-Hin" (davecd (R)=4d(8;)= 0.8328 )
soit:
Q=065%22617% (154.2 - 90 ) = 9438.07 th / hr

Au dessus du plateau de soutirage du reflix, jes débits liquide et vapeur se trouivent

réduit dans une proportion correspondaiit a cetie quartité de cflaleur QO . les
nouveaux debits deviennent alors :
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- Sommet de colonne : | |
Reflux de téte © R px=352-[9438.07/{ 116 -18)] = 25570t/ ht
Vapeur de téte : . So+ R px=33.66+ 25570 =289.35t/ hr

- Deuxiéme plateau : ) ‘ )
Reflux intetne chaud : R = 415 - [ 9438.07/ ( 116 -33 ) 1=301.91 t/ b

Vapeur : 2, So+ Ro = 33.66+4301.90=1335561/hr

- Naphta lourd ( HSRN ) :
Liquide (S;+ Ry) =471.17-[ 9438.07/( 135-64.2)]=33786 1/ ht
Reflux interne - R, = 407.46 - [ 9438.07/( 135-64.2)]=274.15t/hr
Vapeur : D, S;+ R ;= 9500+774.15=136924¢/hr

- Kéroséne :
Liquide (Sa+ R2) =417.15-[9438.07/(172-112.2)]=259.32 1/ hr
Reflux interme : R, =369.74 - [ 9438.07/(172-1122)]1=21191t/hr
Vapeur : 2. Syt Ry= 140.74 +211.91= 352651/ hr

- Gas-oil lourd ( LGO ) :
Liquide (S;+ Ry) =226.17-[9438.07/(214-1545)]=67.55t/hr
Reflux interne : Ry = 166.17 - [ 9438.07/( 214 -154.5) ] = 7.6 t / ht
Vapeur : 2. S:i+Ri:= 19741 +76= 205t/hr

b - Pumparound supérieur :

Ce reflux de téte est aspiré , par une pompe, du plateau accumulateur situé entre la
plateau n° 3 et 4 a une température de 92 °C . 1] est refoulé a travers des écharigeuts
de charge et réinjecté en téte de colonne au niveat du premier platesu a une
tempeérature de 44 °C . Ce reflux est essenticllement constitué de LSRN |

sott;
R=68t/hr {avecd (R)=d (LSRN )=0.6850)

La capacité thermique de ce reflux :
Q=R AH=R (Hp"-Hu®) =068 * (50-23)=1836th/hr

La nouvelle distribution des débits -

- Sommet de colonne ;
Reflux de téte © R px =255.70- [ 1836/ (116 - 18)] =237t/ hr
Vapeur de téte : 2, Sq+ Rpx = 33.66 + 237 =270.66 ¢ / hr

- Deuxiéme plateau :
Reflux interne chaud : R o = 301.9-[ 1836/ ( 116-33)]1=279.80t /I
Vapeur : 2, So+ Ry = 33.66-279.80=113 44t/ hr
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Nous résumons les différents résultats de calcul pour les débits liquide el vapeur e
long de la colonne . pour un schéma sans reflux circulant, avec reflux inféneut et
enfin avec reflux supérieur .

1- Débits liquidé le long de la colonng :

température | Densité Sans reflux | Avec reflux | Avec reflix
1 (°C) - leirculant i/br |inférieur t/hr | sup8deur t/hin
Rex 38 0.6850 352 255.7 237 '
Ry 65 0.6850 41562 301.90 2798
S +Ry 120 0.7647 471.17 33786 337.86
R, 120 [ 0.7647 407.46 - | 27415 27415
S, + R, 195 0.7935 | 417.15 259.32 259.32
R, 195 0.7935 369.74 211.91 [ 21i.91
{ S: + Ry 265 ] 0.8328 226.17 67.55 67.55
R; 265 0.8328 11617 | 7.6 76
Se+ Ry 292 . 0.8535 172.71 172.71 17271
Re 292 0.8535 155.57 15557 | 135.57
Rue 320- - 0.8800 4525 | 4525 4525
BRI | 320 0.8940 69.87 69.87 6987
BRA 315 0.8986 102.31 102.31 102.31

' Tableau [23]: Débits liquides le long de [a colonne

2- Dedits vapeur le long de la colonne

Sans reflux Avec rellux | Avec reflux |
_ circulant tVhir | inféricuir t/ hr | supérieur t/hr
Q. So+ Rex+ (H0)r | 388.87 292.56 273.87
Q. So+ Ro+ (H0)r |452.49 33877 | 316.65
> S, +R,+(H0) | 50576 | 372.45 372.45
D Syt Ryt (HiO) | 513.69 35586 35586
2. S;+ R+ (Hy0)s | 365.09 20651 20651
2. Si+Ry+(Hy0) | 370.19 370.19 370.19
VI + Vi# (H0) -] 259.85 + | 259.85 259 85
VeHH0) 13.86 13.86 ] 13.86

Tableau [24]:Débits vapeur ¢ lof dé 18 colone
I1-5- Qualité de fractionnement :

Nous allons étudier, la qualité de fractioriticmant daiis les ¢as d’un schéma sans reflux
circulant et avec reflux .

I



Nous obtenons alors le tableau suivarit :

64

HGO-LGO | LGO - KERQ | KERO - HSRN | HSRN - LSRN
Nombre de 6 i7 4 10
plateaux (n) -
Reflux interne R;] 199.53 465 96 532.84 606.74
(m’/hr)
Somme ded 257.88 190.01 132 81 52.82
soutiragesz Si
(m*/hr)
Taux de reflux 0.77 2.45 401 11.48
Re=R;/ D, S;
F=n*Rs 4.62 41.65 16.04 114.8
Point 50% TBP 329 274 206 132
de Si—l LOC)
Point 50% TBP 160 139 98 30
de 2. S, (°C)
Différence ded 169 135 108 {02
oints 50 %
Décalage (°C) +5 + 28 + 14 +33
-3°C +2 + 25 +11 +30
Gap Gap Gap Gap

Tableau [ 26]: Qualité de {iactiohneinent entre les différenites fractions

A noter que le décalage est lu sur les deux ibacjues ( Hiure [30]) .

Remarque :

Nous avons retranché 3 °C du décalage (°C) du fait que nous ayotis pris le poirit
50% sur les courbes TBP au lieu de les avolr pris les courbes ASTM .

Nous remarquons que dans le cas o0 il n’y a pas de reflux clreulant , notis obienotis
une trés bonne séparation eritre les cotipes LGO et Kérozéne ainsi que les coupés
HSRN et LSRN . Cependant, nous voyons qué les auties séparatiofis ( HGO -LGO
et Kérozéne - HSRN ) sont égaleriierit bonnes.

b - Avec les reflux circulants ;

1-Calcul des débits volumiques des reflux internes :

Reflux Débit massique | derisité Diébit _volumique
(t/hr) (i /hr) |
R 279 80 0.6850 408 47
R, 27415 0.7647 358.51
R, 211.91 0.793% 267.06
R; 7.6 0.8232 §.13

Tableau [ 27] : Caleul des débits vislumidiies

es refliix mtemes




b- Qualité de fractionnement :
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HGO - LGO L.GO - KERO | KERO - HSRN HSRN - LSRN

Nombre de 6 17 4 10

plateaux (n)

Reflux interne R;| 7.6 211.9] 27415 279 80

(m'/ hr ) _

Somme deq 257.88 190.01 132.81 52.82

soutiragesz Si

(m’/hr)

Taux de reflux 0.03 112 2.06 530

Rf = Ri / Z Si ‘ )

F=n*R¢ 0.18 19.04 8.24 53
Point 50% TBP | 329 274 206 132

de 8§, (°C)

Point 50% TBP | 160 139 98 30

de 2 S, (°C)

Différence deq 169 135 108 102

oints 50 %
Décalage (°C) -2 + 23 +5 + 32

-3°C -5 +22 +2 +29

overlap Gap Gap Gap

Tableau { 28} : Qualité de fractionnement enire les différentes fractions

Remarque :

Nous remarquons, d’aprés les résultais obtenus dans ces deux tableaux, que
Iintroduction des reflux intermédiaires abaisse la qualité de fractionnemerit qui reste
tout de méme acceptable dans notre cas .

L’overlap obtenue pour la séparation HGO-L.GO indi

que qu’ll n’est pas irr;p'o"rta‘_r‘;t

que le fractionnement soit total et que dins ce cas, une partie du LGO subsiste dans
la coupe HGO soutiré . Ce décalage niégatif est obterii . comme effet de I"irhportahce
de la quantité soutiré comme reflux intenviédiaire . Le reste du fractioiinement
présentant des gaps positifs, est acceptable .




BILAN THERMIQUE DE LA COLONNE DE DISTILLATION :

Débt () chaleur
(t/hr) (th/hr)
BRI 68.87 13484.9
% 24599 62481 46
( H;0); 1.04 561.06
( H;0), 0.47 253 80
( H,0)s 1 70 0ig
77699 22
Débit 0 C}lalgllr
(t/hr) _1‘1h/h1-
BRA 102,81 18620.42
HGO 16.17 3700 40
LGO 56.67 855717
KERO 45 65 5158 45
HSRN 61.43 3870.09
LSRN 21.25 3825
GAZ 12.41 [414.74
( H:O)r 3.21 28 4
Qc - 37715.24
7854741

Tableau [29 ]:Bilan thermique de la coloniie

Les pertes en terme de quantité de chaleur. soiit égales a
78547.41 - 77699 22 = 848 |9

correspondant &

848 19/78547.41 = 0.0108 = 1.08 % de la quantité de chaleur totale

66
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[1-6- Dimensions de la colonne ;
1- Détermination du diamétre de¢ li colonne :

La colonne comporte deux diamétres . ['un pour la rectification et I'auire pouir

I’épuisement .

a- Section de rectification :

Le tableau suivant résume les débits de vapeur et liquide obtenus a partir des bilans
de matiére au niveau de chaque sectior :

Soutirage debit de vapetir débit de [iguide
Qm\(t/hr) ‘QmL‘ (1‘}1|)
TETE DE COLONNE| 273.87 237
HGO 370.19 172.71
LGO 206.51 67.55
KEROZENE 355.86 259 32
HSRN 37245 337 86

Tableau [30]:Débits de vapeur et liquide le long dé la coloritie

Le diamétre de la zone de rectification sera fixé par le débit de vapeui raximal .
Nous voyons que la plateau de soutirage de [HSRN parait le plus chargé

- La masse volumique de la phase vapeur { considérée comme un gaz parfait ) a la

tempeérature opératoire est calculée a partir de la relation -
pPv=P Mw/RT

avec |

Mw est le poids moléculaire total de la ph
du bilan suivant :

Débit Mw Kriiole/ hi
(T/hr)
2. S 95.09 104 914.33
R, 274.15 125 219320
(Hy0 )y 321 18 178.33
Total 372.45 1133 328586

rectification

Tableau [31]: Poids moléculaire de la phase vapeur de la section de

ase vapeur determiné par bouclage
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d’ou:
pv = 0.947* 113.3/[0082*(120+273)}=333kg/m"

- La densité de la phase liquide a 120 °C | s¢ détermine. corinaissant sa densité & 15
°C, & partir de I’abaque [1]

Pour -
ds" = 0.7645
T=120°C

Nous lisons :
d'*=0678 g/m°

- Ca lcul des débits volumiques

Qv=Qm/ pv = 37245 10"/333= 11184685 m "/ hi
QL=Qum /d"" =33786 107/ 678= 49832 m " /hr

SO
Qv = 31068569 cm /s
QL= 138422 cm‘/s

Le diameétre de la section de rectification esi doriné par Ia relation suivante -

2 On
Dcint:\/—"‘ A (18)

m o Cfavidl = dv)

avec:
Qv : Débit de vapeur massique maximum { du plateau te plus chargé ) .
., . N PR 1
dv, dL : sont les densités respectives des phases vapeur ¢t liquide ( ki /m ™) .

C : est une constante obtenue par lecture sur abaque [1] .

Sachant que la tension superficielle des esscnces de tapping est de I’ordre de 20
dyne / cm et que [I’espace entre plateaux est pris 4 90 cm | Ia lecture de C donie :

C =240

dou :

. 4 372450 _
Deint = * emmmnmmee = G 45847 6.5m
314 240,/3.33(678 - 333)

SOit
Dcint = 6500 mm

Nous proposons dans ce cas d’utiliser des plateaux 3 calottes qui sorit les phis
répandus et les plus disponibles dans industrie du péirole
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Remarque :

Pour un circuit sans reflux intermédiaire nous refaisons les mémes calculs avec les
débits correspondants et nous obienons alois un diamétre interne de la seclion de
rectification de 7526 mm , soit une difference de 1.06 m avec celui calculé pour un
circuit avec reflux intermédiaire . Nous pouvons donc voit I'impact du pumparouid
sur le diamétre de la colonne .

b - Section d’épuisement :

Pour la section d’épuisement | le diamitre est fixé par le débit de vapeur mitimial .
Le plateau le moins chargé se trouve au fond de la colonrie

- Débit de vapeur 1 Q m= Vi+( H20 ), =13.78 1/ h

- La masse volumique de la phase vapeur ( considérét comme un gaz parfait ) a la
temperature opératoire est calculée a partir de la relatipn :
v = P Mw/RT

avec :
Mw est le poids moléculaire total de ld phase vapeur déterminé par boiiclage
du bilan suivant :

Débit Mw Kmole/ hi |
( T/hr)
V; 12.82 255 50.27
( H;0 ), 1.04 18 57.78
Total 13.86 128 10806

Tableau [32]:Poids moléculaire de la phase vapeur de la section d’épuisement

d’ou;
pv = 1316% 128/ (0.082%593) =345kp/m"

- La densité de la phase liquide a la tempériture du fond de la colonne (T ==320°C ).
se détermine, connaissant sa densité a 15 °C, a partir de I"abaque [1]

Pour :
ds"* = 0.8856
T=320°C

Nous lisons :
d* = 0688 g/m"
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- Ca lcul des débits volumiques :

Q\‘:Qm\'/[)\' = 1386 ']07“/43_453 4018 !T].S/}]_"
Q1=Qumt /d™ = 11512 10"/ 688= 16733 m" /hr

s0it
Qv = 1116111 cm /s
Q. = 46479 c¢m’/s

Pour la section d’épuisement , on choisit en général -
Dina=Dc/2=6458/2
D fond — 3220 mm

¢ - Choix des calottes :

D’aprés la littérature [ 1] nous pouvons choisir pour le diamétre D 1 . des calottes
a fente trapézoidale et de diamétre de 10 om . Nous avons alors les spécificitions
suivantes

Calotte a fente trapézoidale :
- Diameétre externe : d zx= 10.40 cim
- Diametre interne : d poyr = 9.84 cm
- Hauteur totale : 7.62 ¢cm
- Nombre de fentes : 26

Largeur des fentes :
-Base C, = 0.84 cm
- Sommet C,=042 ¢m
- Hauteur des fentes : 3.18 cm
- Hauteur anneau de base : 0.65 cii

Cheminée :
- Diameétre extérieur - .90 cm
- Diamétre intérieur : 6.35 cm
- Hauteur standard -

i=125 Hq = 6.35cm
]=2.50 f1a = 7.60 em
j=375 Hq=8.85cm

Aires :
- Cheminée a.: 31.60 cm?
- Annulaire a,: 38.40 ¢cm?
- Fente ar: 52.40 cm?
- Calotte a. : 84 .40 cm?

d- Surface minimale des fentes :

La surface minimale des fentes se calcule suivant la relation suivante -
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Qv a9

Af = =
[Hf (pl. - p1')
7 (H (pL— p o
avec :

A Surface des fentes ( cm?) .

Q v débit volumique de vapeur (cin™/5)

Hy : hauteur des fentes ( cm )

Z : coefficient de forme = £( C ,/ C, J , détermiiié & partir de I"abaqtie [1]

Pour: Cs=042
Ch =0.84
nous obterions Z = |4

soit
1116111

14 ‘/3.1 8(688 — 345)

=31 7dem?

Af

345

e - Surface allouée aux calottes :

La disposition la moins serrée correspond a y= 0.5 [1].
Pour un diamétre de calotte de 10 cm , nols avons -

Surface des fentes A;/ Surface alloude aix calottes = 025
s0it :
Surface allouée aux calottes : A;/0.25 = 3174 / 0.25 = 12696 cm?

f- Réestimation du diamétre :

Si nous estimons que Iaire allouée aux calottes représente 60 % de aire totale du
plateau « A » , nous obtenons -

A (plateau )= Af/06=12696/060 = 21160 cri?

D fadp (420160 _
— > D=y = -2 1654 pym (20)
4 7 a -

Ap =

Sachant que « D » représente en fait , le diamétre miniinal que doit avoii la sectioh
d’épuisement . |
Nous avons donc :

D/Dmin=3220/1645=19



Le diametre du fond de tour est doiic 1.9 fois sitpéiieur au diamétre minimal .

Le diametre de téte est pris égal au diamétre de la section de rectification.”
SOIt:
D téte = 6458 mm .

g-Hauteur de la colonne :
H représente la hauteur totale de la colonne - %’LG) wrte [547]

Soit :
hs  hauteur de la zone de soutirage du HSRN .
hs : hauteur de la zone de soutirage du KEROSENE |
h 5 hauteur de la zone de soutirage du LGO .
hs  hauteur de la zone de soutirage du HGO |
h 2 : hauteur entre le plateau 10 ¢t le plateau | .
hy : hauteur entre le plateau 14 et le plateau 11 .
hs : hauteur entre le plateau 30 et le plateau 15 |
hs : hauteur entre le plateau 36 et le plateau 31 .
h 1o hauteur entre le plateau 44 et lc plateau 37 .
h v - hauteur de la zone d’alimentation
h 1, . hauteur de la zone d ¢puisemenii
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- L’espacement entre les plateaux est pris égal a 900 him | sauf pour la section

¥

KEROSENE - HSRN ou il est pris ¢gal 4 610 inm .

- Les hauteurs normalisées sont -

h] = 900 mm
h_;,h5,h7,hg=1500mm
h]] = 3700 mm

h 3= 1320 mm

-hp=Dtéte/3=6458/3 = 2152 mm

- En tenant compte des espacements entre les plateatix | nous obtenions :

h2 =9*900 =8100 mm
hy =3* 900 = 2700 mm
he =15*610=9150 mm
hs =5*900 =4500 mm
h1o=7*900 = 6300 mm
hi2=3*900 =2700 mm
h 1y = 105 mm au minimum

- La hauteur globale de la colonne est -

H= ) hi

H=47627Tmm=47627Tm

d’ou:

(21)
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Remarque :
Nous remarquons que les valeurs obtenues a partir de notre calcul de la colonfie de
distillation se rapprochent des caractéristiques de I'unité de distillation d’ARZEW,

puisque les valeurs données par le construgieir soni :

H=4580 mm
D = 5800 mm

s0it une moyenne d’erreurs n’excédant pas de 10%




RECUPERATION DE LA
CHALEUR : CALCUL
DES ECHANGEURS ET
DE LA PUISSANCE DU

FOUR |



CALCUL DES ECHANGEURS DE CHALEUR
I-Préambule -

L'unit¢ de distillation d’ARZEW. nécessite des quantités importantes  d’énergle
calorifique pour obtenir le gradient de température qui permettera le fractionnement du
pétrole brut .

Le cycle thermique de I'unité consiste a porter 'alimentation a haute température a une
temperature suffisamment basse pour permettre de les envoyer au stockage .
L’équipement de récupération est constitué d'iine muiltitude d*appa_fe‘ils d’échatige de

chaleur . Y";S we [32]
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H- Dimensionnement des échangeurs dé chaleur :

Pour le dimensionnement des échangeurs de chaleur, nous avons utilisé la mméthode de
KERN [5} Celle-ci est recommandée lorsqu'il est questton d’échangeurs de type
faisceau-calandre .

La methode de KERN nécessite les étapes suivantes -

II-1- Bilan thermique :

La quantité de chaleur Q perdue par le fluide chaud (1) est égdle a celle gagnée par le

fluide froid ( 2) .
Soit '

Q=M (h -h)=M, (k’;-H>) (22)
avec

M, , M; .- Débits massiques des fluides chaud et froid .
hy, hy: Enthalpie du fluide chaud a4 T, et T, .
hy 7, hy’ : Enthalpie du fluide froid a W, et W- .
II-2- Calcul de la différence moyenne des (empératures DTLM ;

La différence moyenne des température se calcule par la retation suivante -

DTIM =( At - At )/ In(Aty/ ALy) (23)
avec

AL =T, -w, (24)

Atg:Tz-Wl (25)

II-3- Détermination du nombre de passes N, :

Le coefficient «f» qui mesure "efficacité de "appareil par rapport au contre-courant, est
déterminé a partir des valeurs de -

E={w,-w )/ (T)-w,) (26)
R=(T\-T2 )/ (Wy-w,) (27)
Pour f > 0.75, on fixe Nc ; le nombre de passes cote calandre |
I1-4-Choix de I’appareil :
- Estimation de la surface d’échange :

A=Q/ U, F DTLM (28)
avec:
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-Choix des dimensions des tubes : la longudur, le diamétre, le pas. I’épaisseur entre
chicanes et la disposition des tubes . '

Notons que le choix de ces paramétres e se fait pas aléatoirement 1ls sont géitéralement
présentés sous forme de tableau normalisé

- L’espacement entre chicanes est compris entre . /5 et D, |

-Détermination de la surface d’échange :

a=7.doL (29)
- Estimation du nombre de tubes par calandre -

N = A’/ (a. N.) (30)
Lorsque nous déterminons le nombre de tubes par calandre N’ | nous clisisissons
I"appareil dont le N, se rapproche le plus possible de N°, . Pour cela , hous flous réferons
au tableau proposé par KERN [5] .

H-5-Détermination du coefficient de transfert sale de I’appareil Us:

Us=(U%. N )/ N, @31

H-6- Températures calorifiques :

Tc=T,+Fe (T,-T, ) (32)

WCZW]+FC(W2-W1) (33)
aveg |

Fc=(DTLM - Aty )/ (Ata- Aty ) (34)

Atg =Ty - w, (35)

Aty = T: - Wy (36}

1I-7- Coefficient de transfert propre U p:

a- Coté faisceau tubulaire :

- Section par passe :a, = (N,. 7. di?}/ (4. ny) (37
- Vitesse massique : Gt = M1 / at (38)

- Caractéristique du fluide a we - ( ¢, d, A,



¢ . Chaleur spécifique
d : Densité
4 > Conductivité thermique
W - viscosité dynamique
- Coefficient de transfert J, :
Jo=(hidi/ A)(cu/2) " .

hi : Coefficient du film interne
di : Diamétre inténeur

- Nombre de Reynolds :
Re,=di G,/ p

b- Coté calandre :

- Section par passe . a, =D, .(P-do) B/P
- vitesse massique : Gy =M, / ay
-Diamétre équivalent :

-Pour une disposition carrée : De = [4. P2/ 7 d, ] do
-Pour une disposition triangulaire : De = [3.164.P*/ w.dy ]-d,s

- Caractéristiques du fluide a Tc¢ - (c.d, 4. u),
-Coefficient de transfert Jh -

Jrh — ( hOD[]/ /1’) ( C’.j.l’/ 21)’1 2 ¢c -1
avec .

hy : Coefficient du film extérieur
-Nombre de Reynold -

Re=De G,/

II-8-Température du tube :

Tt=TC—[(hjU/¢t)/(h()/¢u+hi0/¢’l)_ll
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(39)

(40)

(41)

(42)

(43)
(44)

(45)

(46)

(47)



II-9- Détermination de pt 4 Tt :

a- Coté faisceau tubulaire :

$o=(n/up®

hig = (hio / ¢¢). ¢

et

b-Coté calandre :

po=(p/pt)""
et

hy=(ho/ ¢.). ¢.

[1-10-CoefTicient de transfert propre Up :

Up = (hg . hiy ) / ( ho + hiy )
H-11- Résistance a I’encrassement R, :
R.=(Up - U,) AUp . U,)
A comparer avec la resistance pertnise Rp |
[1-12- Pertes de charge :

a- Coté faisceau tubulaire :

ne it (G2 ft L _
[ = ——+ 2]
L27010M5.d1 i g

avec .

ft . coeflicient de friction coté tube

b- Coté caléndre :

B ne. fet Get?
T 1L,27110015.d2. De. ¢e

al

avec .

fct : Coeflicient de friction coté calandre |

[Ne +1).De
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(48)

(49)

(30)

(51)

(53)

(54)

(55)

Afin d’éviter toutes ces opérations de calcul pour chaque échangeur ( 6 échangeuirs ) |

nous avons €laboré un programme informatique écrit en fortran ( Programme [2]:
Annexe ], utilisant la méthode de KERN [5] .



IHI-Considérations générales sur le calcul des échaiigeurs de chaleur de [unité de
distillation :

La methode de calcul employée, montre que Ion doit fixer I'emplageriient des fitides,
soit a I'interieur des tubes, soit a I'extérieur. dinsi qué les caractéristiques géorétriques
de I’appareil

La mise en place des fluides & I'intérieur ou & I'extérieur des tubes doit ptendre en
considération la corrosivité des produits ¢t leur carictére salissant . c’est pourqiioi le
fluide circulant a I’intérieur des tubes, dans notre cas . est le pétrole .

Le schema simplifiée de I'unité de distillation de Ja raffineric d’ARZEW
montre qu’il existe six échangeurs de chaleuis :

- [E1] : échangeur brut - reflux de téte
- [E2] : échangeur brut - kéroséne

Tels que [E1] et [E2] sont en série ; c’est i dife que le débit du pétrole btui est le méme
a l'entrée des deux échangeurs :

Qmi = Quz = 315.89 10 * ky/hr

- [E3] : échangeur brut - LGO
- [E4] : échangeur brut - HGO

tels que [E3] et [E4] sont en paralléle ; Ie pétrole bnit se divise alors a Pentrée du circuit
des deux échangeurs, dans les proportions suivarites -

- 2/3 passe a travers [E3]
d’ou:
Qms =2.315.8910°/3 =210.593 10" kg / hr

- 1/3 passe a travers [E4]
d’ou: |
Qme=1.3158910"/3 = 105.297 10° kg/hr

- [ES] : échangeur brut - reflux inférieur
- [E6] : échangeur brut -BRA

Tels que [E5] et [E6] sont en série .
Nous supposons que le brut sortant de la colonne flash avec la temperature de 75°C a
un debit egal 2 96 % massique du débit total et que les 4% massique manquant, se
deégagent en haut de colonne avec les gaz . ' '
d’ou :

Qus = Qme = 0.96 . 315.89 10 * = 303.254 10 * kg /hr

Les résultats de calcul des échangeurs de chaleur a partir du programme établi donnent -
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ECHANGEUR [E 1] : Brut - Réflux de téie
Longueur du tube | (m) = 6
Diamétre extérieur d pxy (mi) = 0.01905
Diametre intérieur dpyr (m) = 0.01483
Pas P (m) = 0.0254 |
Disposition carrée

Résistance permise R, ( H.iit*.°C )= 4.10"

Coté TUBE : brut Cotée CALANDRE : reflux de téte

Débit massique Q,, ( kg/hr) = 315.89 10" Débit massique Q,, { kg/hi) = 68 10°
Densité d, " = 0 8085 Densité dy  ( LSRN ) = 0.6850
Température d’entrée W, (°C) = 15 Tempéiature d’entrée T, (°C) = 92
Température de sortie W, (°C) =28 Tempcrataré de soitie T, (°C) = 44
Enthalpie d’entrée h, (kcal’kg) = 6.5427 Enthalpie d’entrée H, (keal/kg) = 50.0610
Enthalpie de sortie h, (kcal/kg) = 12.4170 Enithalpie de sortie H, (keal/kp) = 237723

Quantitée de chaleur échangée Q (kcal) = 1855629
Nombre de tubes = 640

Nombre de passes par tube 11y =2

Nombre dé passes pir calandre 1ic = |

Diamétre de la calandre d - (m) = 0.7880
Espacement entre les chicines BB ( m) =01576

Coeflicient du transfert sale U, ( keal/hait? *C) = 193.75
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Coté TUBE : brut

Section par passe Sp, (m?) = 5.5246 107
Vitesse massique G, (Kg/h.in2) = §717864
Température calorifique W (°C) = 20.67
Caratéristiques du_fluide 4 We

- Chaleur spécifique c,'(kcal/kg.°C) = 0.4491 |
- Densité d, = 0.8080" =~ . ¥

- Conductivité thermique A, (kcal/h.m.°C) =

0.1179323 |-

- Viscosité i (Kg/h.m)'= 4.857179 -

Norbre de reynolds Rer= 1745

Température du tube Ty (°C) =

Coté TUBE : brut

t . 3 :

Viscosité du fluide a la température du tube
Hir(kg/hm )= 3.15366

_‘ "., '

| Coie CALANDRE : reflux dé iéfe
Sectioii par passe Spe (m?) = 3.1047 107
Vitesse massique Gmr (kg tiit)= 2190214
| Diameire équivaledit d. (m) = 2.4092 1067
Tenipétatute calorifique T, (°C) = 64.87

Caratéristigues du fluide A Te

- Chaleir spécifique ¢; (keal/kp.°C) = 0.56051
- Dévisité d; = 0.6513

- Cotiductivité theiritique A, (kaal/h.m.°C) =
L | 0.113513

- Viscosité iy (Kg/h.im ) = 0.48885

Noritbre de reynolds Rec = 107942

4412 - 0

Céné CALANI‘)RE! - reflux de 1éte

Viscosité du fluide a la tenipérature du tibe
Hoar (kp/ hinl )= 0.5455515

Coéfficient du ttansfett propre Uy (keal/i.m2.°C) = 616.6977

Résistance d ericrassenieht R, { li.m?.°C / keal ) =3.53975 {o*

Test : Le transfert est bon jusqu’

Coté TUBE : brut -~
Coefficient de friction = 1 3777102 .

Perte de charge APy ( kg/cfir?) = 046114 -

i 'encrassément .

Coté CALANDRE : feflux de 16te

~{ Coeflicient de friction = 0. 184025

"{Perte de charge AP ( kg/om?) = 2.9867 107

L




Coté TUBE - brut
Section par passe Sp, (m2) =2.7977 107
Vitesse massique Gy (kg/h.m?) = 16633786

Température calorifique W, ( °C)=34.45

Caratéristiques du_fluide 3 We :

- Chaleur spécifique ¢, (kcal’kg.°C) = 0.46262
- Densité d; = 0.7977

- Conductivité thermique A, (kcal/h.m °C) =
0.11655

- Viscosité p; (kg/h.m ) = 3.91578

Nombre de reynolds Re;= 62996

B4

Cite CALANDRE : Kéroséne

Section par paséé Sp( E(rrﬁ) = 1.1956 102
Vitesse massique Ge (kg/h.m?)= 3818151
Diamétre équivalent d. (m) = 2.4092 10~
Température calorifique T, (°C) = 159 88

Caratéristiques du fluide 3 T

- Chaleur spécifique ¢, (keal/kg.°C) = 5.88809
- Densité d; = 0.6931

- Conductivité thermique A, (kcal/h.m.°C) =
0.588809

- Viscosité p; (kg/hm ) = 0.83166

Nombre de reynolds Re: = 110607

Température du tube Tr (°C) = 77.71

Cote TUBE - brut

Viscosité du fluide & la température du tube

Co1é CALANDRE - kéroséne

Viscosité du fluide & la température du tube
oy ( }\g/ h.m. ) = 1.8346

Coefficient du transfert propre U, (kcal/h. m2.°C) = 935.7249

Résistance d’encrassement R, ( h m?.°C / keal )=13.693214 10~

Test : Le transfert est bon jusqu’a I'encrassement .

Cété TUBE : brut
Coeflicient de friction {1 = | 0546 10~

Perte de charge APy ( kg/em?) = | 28063

Coté CALANDRE : kéroséne
Coeflicient de friction £+ = 1 83129

Perte de charge AP ( kg/em?) = 82741 10™



ECHANGEUR [E 3} : Brut - LGO
Longueur du tube | (m) = ¢
Diametre extérieur d vy (m) = 0.01905
Diametre intérieur dpoy (m) = 0 01483
Pas P {m) = 0.0254
Disposition carrée

Resistance permise R, ( hm*°C ) =410

Coté TUBE : brut

Débit massique Qn, ( kg/hr) = 210.593 10°
Densité d, ' = 0.8085

Température d’entrée W, (°C) = 42
Température de sortie W, (°C) = 78
Enthalpie d’entrée h, (kcal’kg) = 18.8758

Enthalpie de sortie h, (kcal/kg) = 36.5873

Coré CALANDRE - LGO

Débit massique Qy, ( kg/hr) = 56.67 10°
Densite dy "* =0.8350

Température d’entrée T, (°C) =260

Température de sortic T, (°C) = 154

Enthalpie d’entrée H, (kcal/kg) = 142 08877

Enthalpie de sortie H, (kcal/kg) = 76.27084

Quantitée de chaleur échangée Q (kcal) = 3729902

Nombre de tubes = 3194

Nombre de passes par tube 1

=7

Nombre de passes par calandre ne~ = |

Diamétre de la calandre d  (m) = 0.6350

Espacement entre les chicanes BB (m) =0.1270

Coefficient du transfert sale U, ( kcal/h.m*°C) = 188 83



Coté TUBE - brut
Section par passe Sp, (m?) = 3.40109 10~
Vitesse massique Gy (kg/h m2) = 6191974

Température calorifique W, (°C) = 58.70

Caratéristiques du fluide a We :
- Chaleur spécifique ¢, (kcal/kg.°C) = 0.48639

- Densité d, = 0.7795

- Conductivité thermique 4, (kcal’h.m.°C) =
0.1141305

- Viscosité y; (kg/hom ) = 2.790744

Nombre de reynolds Re;= 32903 85

86

Coté CALANDRE : LGO

Section par passc.;. Sp(v- (;111) =2.016125 IO"2
Vitesse massique G (kg/h. m?)= 2810838
Diamétre équivalent d, (m) = 2 4092 10
Température calorifique T, (°C) = 202.74

Caratéristiques du fluide 4 T

- Chaleur spécifique ¢, (kcal/kg °C) = 6.19686
- Densité d; = 06979

- Conductivité thermique A- (kcal/h.m.°C) =
0.997257

+ Viscosité ha (kg/h.m ) = 0.971254

Nombre de reynolds Re~ = 69723

Température du tube Ty (°C) = 116.92

Coté TUBE : brut

Viscosité du fluide a la température du tube
Har(kg/ hm. )=1.055257

Coté CALANDRE  L.GO

Viscosilé du fluide a ta température du tube
R (Kkg/ it )= 1476368

Coefficient du transfert propre U, (kcal/h.in? °C) = 702 9269

Reésistance d’encrassement R, ( h.m? °C / keal ) =3.87307 107

Test : Le transfert est bon jusqu’a Pencrassement .

Coté TUBE - brut
Coefficient de friction fy = 1.17623 10~

Perte de charge APy ( kg/em?) = 4.50145 10

Coté CALANDRE ' LGO
Coeflicient de friction [ = 0.200835

Perte de charge APe ( kg/cm?) = 459767 107!



ECHANGEUR [E 4]: Brut - HGO

Longueur du tube | (m) =6

R7

Diamétre extérieur d gy (m) = 0.01905

Diamétre intérieur dyvy (m) = 0.01483

Pas P (m) = 0.0254

Disposition carrée

Résistance permise R, ( hm*°C )=4.10"*

Coté TUBE : brut

Débit massique Qu, ( kg/hr) = 105.297 10°
Densité d, '* = 0 8085

Température d’entrée W, (°C) = 42
Température de sortie W, (°C) = 70
Enthalpie d’entrée h, (kcal/’kg) = 18 8758

Enthalpie de sortie h, (kcal’kg) = 32.5994

Coté CALANDRE : HGO

Debit massique Qy, ( kg/hr) = 16,17 10°
Densité dy '* = 0 8550

Température d’entrée T, (°C) = 288
Température de sortie T, (°C) = 153
Enthalpie d’entrée H. (kcal/kg) = 168 3618

Enthalpie de sortie H, (kcal/kg) = 78.99597

Quantitée de chaleur échangée Q (kcal) = 1445045

Nombre de tubes = 166

Nombre de passes par tube ny

=}

s

Nombre de passes par calandre n- = |

Diametre de la calandre d  (m) = 0.4390

Espacement entre les chicanes BB (im) = 0.0878

Coeflicient du transfert sale U, ( keal/h.m®°C) = 157,078



Cété TUBE - brut
Section par passe Sp, (m?) = 1 43295 10~
Vitesse massique Gt (kg/h.m?) = 734828

Température calorifique W, (°C) = 54.60

Caratéristiques du fluide a3 We :

- Chaleur spécifique ¢, (kcal/kg.°C) = 0.48238
- Densité d, = 0.7826

- Conductivité thermique A, (kcal/h.m.°C) =
0.11454

- Viscosité py (kg/hm )= 2945510

Nombre de reynolds Re;= 36997

88

Cote CALANDRE : HGO

Section par passe Spe (m?) = 0.9636 107
Vitesse massique Gue (kg/h.m?)= 1678074
Diamétre équivalent d. (m) = 2.40922 107
Température calorifique T, (°C) =212.98

Carateristiques du fluide 3 Tc ;

- Chaleur spécifique ¢, (keal/kg.°C) = 0.65998
- Densité d; = 0.7103

- Conductivité thermique A- (kcal/h m °C) =
0.068702

- Viscosité u» (kg/hm ) = 123159

Nombre de reynolds Re: = 32826

Température du tube T; (°C) = 102.13

Coté TUBE : brut

Viscosité du fluide 4 la température du tube

Cote CALANDRE - HGO

Viscosité du fluide & la température du tube
Hor(kg/hm )= 262245

Coefficient du transfert propre U, (kcal/h.m? °C) = 571 .45

Résistance d’encrassement R, ( h.m®.°C / keal ) = 4.61632 107

Test : Le transfert est bon jusqu’a I’encrassement |

Cété TUBE : brut
Coefficient de friction f1=1.1432 107

Perte de charge APy ( kg/cm?) = 6.43197

Coté CALANDRE - HGO
Coeflicient de friction f~ = 0 23349

Perte de charge AP- ( kg/cm?) = 1.9504 1072
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ECHANGEUR |[E 5] : Brut - Reflux inférieur

| :‘ Longueur du tube 1 (m) =6

| Diameétre extérieur d i (m) = 0.01905

Diameétre intérieur dpoy (mi) == 0 01483

Pas P (m) = 0.0254

Disposition carrée

Résistance permise R, ( h.m?°C ) =4 10"

Coté TUBE : brut

Débit massique Qn ( kg/hr) = 303.254 10°
Densité d; "* = 0 8085

Température d’entrée W, (°C) = 75
Température de sottie W, (°C) =127 41
Enthalpie d’entrée h, (kcal/kgs = 34.92059

Enthalpie de sortie h, (kcal/kg) = 62.59985

Cote CALANDRE : reflux inférieur
Debit massique Q,, ( kg/hr) = 147.010
Densité d; '* = 0.8328

Temperature d’entrée T, (°C) =265
Température de sortie T, (°C) =175
Enthalpie d’entrée H, (kcal/kg) = 145.6788

Enthalpie de sortie H, (kcal/kg) = 88.5817

Quantitée de chaleur échangée Q (kcal) = 8393849

Nombre de tubes = 1024

Nombre de passes par tube ny =2

Nombre de passes par calandre n.- = |

Diametre de la calandre d - (m} = 0 9900

Espacement entre les chicanes BB (m) = 0.1980

Coefficient du transfert sale U, ( kcal/hm?°C) = 206.05



Cote TUBE : brut

Section par passe Sp, (m?) = 8 83939 107

Vitesse massique Gor (kg/h.m?) = 3430714

Tempeérature calorifique W, (°C) = 99 82

Caratéristiques du_fluide 3 We :

- Chaleur spécifique ¢, (kcal/kg.°C) = 0.52673

- Densité d, = 0.7486

- Conductivité thermique A, (kcal/h.m °C) =
0.11002

- Viscosité u; (kg/h.m )= 1.72361

Nombre de reynolds Rer= 29517

Température du tube T; (°C) =

Cote TUBE - brut

Viscosité du fluide a la température du tube

it (kg/hm. )= 062838

90

Cote CALANDRE : reflux inférieur
Section par passe Spe (m?) = 4.900 107
Vitesse massique Gme (kg/h.m?)= 2999899
Diameétre équivalent d, (m) = 2.4092 10
Température calorifique T, (°C) = 217.61

Caratéristiques du fluide 4 Te ;

- Chaleur spécifique ¢, (kcal/kg.°C) = 0.63493
- Densité d; = 0.6846

- Conductivité thermique A, (kcal/h.m.°C) =
0.098239

- Viscosité p; (kg/h.m ) = 085555

Nombre de reynolds Rer = 84477

15817

Coté CALANDRE . reflux inférieur

Viscosité du fluide a la température du tube
iar(kg/hm )= 0799806

Coefficient du transfert propre U, (keal/lh.m® °C) = 677,53

Résistance d’encrassement R, ( h.m*°C / keal y=3.377 10°

Test : Le transfert est bon jusqu’a I’ encrassemerit

Cétée TUBE : brut
Coeficient de friction f+ = 1.0279 10>

Perte de charge APy ( kg/em?) = 0143015

Cot¢ CALANDRE ' reflux inférieur
Cocflicient de friction f- = 0.19327

Perte de charge A P ( kg/cm?) = 4.883 1 0



ECHANGEURE 6: Brut - BRA

Longueur du tube | (m) =6

()t

Diameétre extérieur d pxy (1) = 0.01905

Diamétre intérteur dpr (m) = 0.01483

Pas P (m) = 0.0254

Disposition carrée

Résistance permise R, ( h.m? °C ) = 410"

Cote TUBE : brut

Débit massique Q,, ( kg/hr) = 303.254 10"
Densité d, "* = 0.8085

Temperature d’entrée W, (°C) = 127
Temperature de sortie W, (°C) = 167
Enthalpie d’entrée h, (kcal/’kg) = 62.37079

Enthalpie de sortie h, (kcal’kg) = 85.24205

Cote CALANDRE : BRA

Débit massique Qg ( kg/hr) = 102.31 10°
Densité dy ' = 0.8980

Température d’entrée T, (°C) =320
Température de sortie T, (°C) =216
Enthalpie d’entrée H. (kcal/kg) = 176.35096

Enthalpie de sortie H, (kcal/kg) = 108.55897

Quantitée de chaleur échangée Q (kcal) = 6935799

Nombre de tubes = 1024

. Nombre de passes par tube ny

::2

Nombre de passes par calandre n; = |

Diamétre de la calandre d  (m) = 0.9900

Espacement entre les chicanes BB (mi) =0 1980

CoefTicient du transfert sale U, ( kcal/h m*°C) = 168.51



Cote TUBE : brut
Section par passe Sp, (m?) = 8.83938 10~
Vitesse massique Gt (kg/h.m?) = 3430714

Température calorifique W, (°C) = 145.16

Caratéristiques du_fluide 3 Wc :
- Chaleur spécifique ¢ (kcal’kg.°C) = 0.57120

-Densité d, =0.7146

- Conductivité thermique A, (kcal/h m.°C) =
0.10548

- Viscosité u, (kg/hm )= 1.11818

Nombre de reynolds Rer= 45500

Température du tube Ty (°C) =

Coté TUBE : brut

Viscosité du fluide a la température du tube
it (kg/ hm ) =04346

Coté CALANDRE ‘ lBRA

Section par passier Spe (m?3) = 4.9005 10
Vitesse massique Gy, (kg/h.m?)= 2087747
Diamétre équivalent d, (m) = 2.4092 107
Température calorifique T, (°C) = 263 .32

Caratéristiques du fluide a Tc :

- Chaleur spécifique ¢, (kcal/kg.°C) = 0.66010
- Densité d; = 0.7155

- Conductivité thermique A5 (kcal/h.m.°C) =
0.093667

- Viscosité po (kg/hm )= 1.1219

Nombre de reynolds Re; = 44831

189 88

| Coté CALANDRE © BRA

Viscosité du fluide a la température du tube
poar{kg/ hm Y= 16047

Coeflicient du transfert propre U, (kcal/h.m? °C) = 626.91

Résistance d’encrassement R, ( h.m*°C / keal ) =4339 107

Test © Le transfert est bon jusqu’a I’encrassement .

Cété TUBE : brut
Coefficient de friction f1 = 1.0879 10

Perte de charge A Pr ( kg/cm?) = 0.13414

Céte CALANDRE ' BRA
Coeflicient de friction f - = 0.21938

Perte de charge AP ( kg/em?) =2.513 107
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CALCUL DE LA PUISSANCE DU FOUR DE L'UNITE :

Le pétrole brut quitte le dernier échangeur [E6] : brut - BRA a une température de 167°C _ il
alimente la colonne a la zone de flash & une température de 332% . Le four doit étre alors
dimensionner de tel fagon qu'il puisse compléter la quantité de chaleur nécessaire 4 cette
élévation de température .

Nous avons :
- A la sortie de I'échangeur [E6] :

Température , T = 167°¢ .

Densité , d = 0,8085 .

Enthalpie , hy = 85,24 kcal / kg .

Débit massique Q,, = 303,254t/ hr .

Débit volumique Q, = 303,254 /0,8085 = 375.082 m3 / h _

Soit , une quantité de chaleur dégagée par heure égale 4 -
Qe =185,24 303,254=-25849th/h .
- A la sortie du four :

Température T = 332°% .

Pourcentage volumique de vapeur initial , VI = 80% .
Pourcentage volumique de brut réduit initial , BRI = 20% .
Débit volumique de VI = 0,80 . 375,082 = 300,065 m "/ h .
Débit volumique de BRI = 0,20 . 375,082 =75.0i6m" /h.
Densité de VI, d (VI) =0,7870

Densité de BRI, d (BRI) = 0,8940 .

Soit :
Debit massique de VI = 0,7870 . 300,065 = 236,150t/h
Deébit massique de BRI = 0,8940 . 75,016 =67,064t/h .

Ayant les densités de VI et BRI et sachant que la température est de 332°% , nous
déterminons & partir de la figure [16] -

h (VI) =253 keal/kg .
h (BRI) = 195 kcal/kg .

La quantité de chaleur dégagée par heure est donc -

Qs =236,150 . 253 + 67,064 . 195 = 72823 th/h



La différence entre la sortie et l'entrée est par conséquent -
AQ=Qs-Qe=46974 thh .
Pour un rendement du four de 70 % , la puissance de ce dernier sera -

P =46974/0,7 = 67106 th/ h
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AUTRES PROCEDES PHYSIQUES DE SEPARATION : :

Les procédés physiques de séparation assurent le fractionnement d’un mélange en ses
divers constituants sons modifier d’aucune fagon, la structure moléculaire de sorte
que la somme des constituants est égale au mélange initial .

Tout proceéde de séparation doit comporter quatre €tapes

1. Préparation de la charge : 1l s’agit de mettre en oeuvre soit de la chaleur, soit le
solvant dans des conditions de pression et de temperature déterminées pour
obtenir les deux phases requises .

2. Contact : Il faut ensuite provoquer le contact intime entre les deux phases pour
réaliser le transfert de matiére par diffusion des constituants d’une phase a une
autre . Ce transfert sera d’autant plus important et rapide que la surface d’échange
et le temps de contact sera grand, que la température et la différence de
concentration entre phases sera élevée . l.e contact est réalisé par des plateaux ou
des garnissages ou encore par des agitateurs ou des pulvénseurs .

3. Séparation des phases : Elle s’effectue soit par gravimeétnie ( séparateurs,
décanteurs, centrifugeuses, cyclones, etc. ), soit par filtration ( filtres presses ou
filtres rotatifs ) soit encore par des champs électriques ( sphére pour le dessalage
du brut | etc.) .

4. Récupération de chaleur ou de solvant . Aprés avoir travaillé, la chaleur ou le
solvant qui représentent une part importante des frais opératoires seront récuperés
aux maximum en vue de leur réutilisation par recyclage .

De part sa nature, la distillation est une grande consommatrice d’énergie et
"augmentation du cout de celle-ci a amené les industriels a envisager d’autres
méthodes de séparation ( extraction liquide-liquide | crnstallisation, absorption,
adsorption ) de fagon plus systématique que par le passe, comme substitues a la
distillation .

Le choix de la méthode de séparation, se fait sur la base d’une comparaison
economique des procédés . Il faut donc, pour chaque voie envisagée, choisir les
conditions opératoires pour connaitre les consommations ( électricité, vapeur, eau de
refroidissement , etc. ) et prédimensionner les appareils principaux pour évaluer le
cotit de I’instaliation .

L’établissement du schéma de fabrication et le choix des conditions opératoires
générales se fait en considérant :

- Les equilibres liquide-vapeur , liquide-liquide ou liquide-solide .

- Les propniétés physiques des produits .

- Les conditions locales (utilités disponibles, implantation, débits et conditions
économiques) .
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L'ABSORPTION
I-Préambule :

L'obtention de certains produits liquides ( méthane, étliane, propane,etc .) par distillation.
nécessite I'application de températures assez basses et de pressions importanies .

La séparation par absorption se présente comme une alternative plus adéjuate, moins
couteuse et moins consommatrice d'énergie '

11- Absorption et désomtion

L'absorption est un ptocédé de séparation d'un ou plusieurs constituants (SDiu;té's) d'un
mélange, par dissclution de ceux-ci datis un liguide ; Ic solvant .

La colonne d'absorptioni comporte ufie alimentation en phase gazeuse en pied de
colonne, le solvarit étant introduit en téte de colonric . '

L'absorption peut étre purement physique, c'est le cas le plus répandu dans lindustrie du
raffinage ( absorption des hydrocarbures dans un solvant constitué par des hydrocarbures
moins volatils), le phénomene ne dépend que des équilibres liquide-vapeur connus dans
la distillation .

Les absorptions avec réactions chimiques sont courantes dans l'industrie chimiques . La
reaction d'un ou plusieurs constituants du mélange gazeux peut se produire entre ces
méme constituants, avec le solvant ou avee le soluté dissous dans le solvant

La désorption est l'opération inverse, le ou les constituants absorbés sorit séparés du
solvant . La désorption est réalisée par détente, par stripping a la vapeur ou par
distillation . '

Les absorptions avec réaction chimique nécessite toujours une désorption par stripping 4
la vapeur ou par distillation dont le codt peut devenir prohibitif dans certains cas

HI-Théorie de I’ absorption :

Considérons une colonne composée de « n» plateaux théoriques, le plateau « n» étant
le plus bas .

Le bilan de matiére sur le plateau P s'éciit -
LXT-X")=6(v"'-v,") (1)

avec
L et G: débits molaires respectivement du liquide et du gaz .

L'equilibre liquide-vapeur sur le méme plateau se traduit par la relation -

Yi = ki X (2)
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avec :
k ;: coeflicient d'équilibre du constituant « i » . _
X i,y lafraction molaire du constituant i dans la phase liquide et la phase
vapeur respectivement, a l'étage « P »
La combinaison des deux équations précédentes (1) et (2 ) donné -
L/Gki=("" ")/ v" ™) = A (3)

Le rapport A est appelé " facteur d'absorption ", il est pratiquernent consiant tout du
long de la colonne .

L'application de I'équation (3) pour chaque éiage permet d'écrire -
étage | :yi2 -yi] = Ai(Yil 'Yio )
étage 2y vt = A (n ey Y= A0 ey )

n

En additionnant membre 4 membre ces « n » équations, nous obtenons -

iy = LA +H A PO (AT ) (4)
Si nous ajoutons (v; ' -y;" ) 4 chaque meibie de I'éguation précédente hous abtetions:

y" et = LA A O AD T ) (8)
En divisant les deux équations (4 ) ¢t (5 ) mewibre & membre . hous arrivons a la formie

Gy O ) = (AT (A (AT (6)
Lorsque la fraction absorbée n'est pas imgortame , nous pouvons admettre que le débi
de gaz G reste constant . D'autre part y; " est toujours petit puisque le composition x;°
des constituants absorbés , dans I'huile pauvre régénérée est trés faible . Dans ces
conditions et, en remplagant les fractions molaires yi par les nombres de moiceuleés Y;,
I'équation () peut s'écrire sous la forme suivante

P-1 | i Pl . n+l ; n-|

Y:" =Y,/ 7,7 -0 Y=(A)" A/ (A -1 (7)

avec:

P+] - . o . . .
Yi"-Y; ' - le nombre de molécule du constituant « i » absorbé

P-1 i o - ) . : i [ s
Y, - le nombre de molécule 1otal du constituant « i » dans lalimeiitation .
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Le rapport des deux termes mesure donc le taux d'absorption |

Le calcul du nombre de plateaux théoriques dans le cas de I‘absorption peut  étre
effectuer par la méthode de LEWIS [1] qui met en oeuvre une construction graphique
identique a celle de McCABE et THEILE [1] pour la distillation .

IV-Choix des conditions opératoires :

La solubilité des gaz augmente avec leur pression partielle . il est donc toujours plus
adeéquat de faire fonctionner la colonne & la pression la plus haute possible. C'est en
general la pression & laquelle le gaz & traiter est disponible 1i est rarement ¢conomique
de comprimer les gaz avant de les introduire dans la colonne d'absorption, sauf s'ils sont
riches en composés absorbables ou si une compression est nécessaire pour alimenter
l'unité située en aval .

De la méme fagon , la solubilité des gaz est d'autant plus grande que la température du
solvant est plus faible. En conséquerice, dans les installations de traitement de gaz
comprenant une colonne d'absorption et une colonhe de régénération . on refroidit
toujours le solvant régénéré en réchauffant la solution qui sort au fond de I'absorbeur .
Le refroidissement du solvant régénérée est poursuivi dans un autre echangeur par l'eau
de refroidissement . La température optimale d'introduction du solvant est déterminée
par des considérations économiques en considérant , d'une part le cofit du liquide de
refroidissement et des échangeurs et d'autre part la réduction de la consommation de
vapeur de stripping et d'énergie électrique de pompage du solvant et la diminution du
cofit de Ia colonne de stripping .

V-Entraineurs et solvants :

D'une fagon générale |, les solvants utilisés en absorption doivent étre dans la mesure du
possible thermiquement stables, peu chers, non corrosifs, non toxiques, et
minflammables. En plus de ces qualités, le solvant ne doit pas €tre visqueux et ne doit pas
produire de mousse .

Sur le plan de Fabsorption elle méme | le solvant doit
- Etre peu volati] .
- Avoir une grande capacité d'absorption , tout en étant sélectif .
- Etre facilement séparable des constituants entrainés

VI-Applications ;

Le procede d'absorption est d'un usage fréquent lors de la séparation des gaz : le
degazolinage du gaz associé au pétrole et du gaz naturel se fait par absorption a l'aide de
solvants non polaires (fractions hydrocarbures ) = Le procédé est conduit soit 4 la
température ambiante, soit a des températures plus basses ( de l'ordie de - 40 °C ) en
utilisant des agents frigorifiques .Cette derfidre optioh est en général plus rentable | car
on peut employer comme absorbant des fractions essences de moindre masse
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Le rapport des deux termes mesure done le taux d'absorption .

Le calcul du nombre de plateaux théariques dans le cas de Fabsorption peut  étre
effectuer par la méthode de LEWIS [1] qui met en oeuvre une construction graphique
identique a celle de McCABE et THEILFE [1] pour la distillation .

IV-Choix des conditions opératoires :

La solubilité des gaz augmente avec leur pression partielle , il est donc toujours plus
adéquat de faire fonctionner la colonfie a la pression la plis haute possible. Clest en
general la pression a laquelle le gaz a traiter est disponible Il est rarement économique
de comprimer les gaz avant de les introduire dans la colonrie d'absorption, sauf sils sont
riches en composés absorbables ou si une compression est nécessaire pour alimenter
l'unité située en aval .

De la méme fagon | la solubilité des gaz est d'autant plus grande que la température du
solvant est plus faible. En conséquence, dans les installations de traitement de gaz
comprenant une colonne d'absorption et une colonne de régénération . on refroidit
toujours le solvant régénéré en réchauffant la solution qui sort au fond de 'absorbeur .
Le refroidissement du solvant régénérée est poursuivi dans un autre échangeur par T'edu
de refroidissement . La température optimale d'introduction du solvant est déterminée
par des considérations économiques en considérant , d'une part le coit du liquide de
refroidissement et des €changeurs et d'autre part la réduction de la consommation de
vapeur de stripping et d'énergie électrique de pompage du solvant et la diminution du
colt de la colonne de stripping .

V-Entraineurs et solvants :

D'une fagon générale , les solvants utilisés en absorption doivent étre dans la mesure du
possible thermiquement stables, peu chers, non corrosifs, non toxiques, et
ininflammables. En plus de ces qualités, le solvant ne doit pas étre visqueux et ne doit pas
produire de mousse .

Sur le plan de 'absorption elle méme | le solvarit doit
- Etre peu volatil
- Avoir une grande capacité d'absorption . tout en étant sélectif .
- Etre facilement séparable des constituants entrainds

VI-Applications :

Le procédé d'absorption est dun usage fréquent lors de la séparation des gaz : le
dégazolinage du gaz associé au pétrale et du gaz naturel se fuit par absorption a l'aide de
solvants non polaires (fractions hydrocarbures ) . Le procédé est condulf soit 3 l&
tenipérature ambiante, soit a des tenipératures plus basses ( de l'ordre de - 40 °C ) en
utilisant des agents frigorifiques .Cette defniére option est en général plus rentable | car
on peut employer comme absorbant des fractions essences de moindre masse
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L'absorbeur contient 29 plateaux , d'urie efficacité de 0.55 . Le riombre de plateaux
théoriques est par cohséquent

Nrror = 0.55 . 29 = 16 plateaux .

Nous determinons en premuer, les valeurs des coefficients d'équili.b'fe 4 38°C pourt les
différentes pressions , a partir de l'abaque représeiité par la figure [2] .

Nous les résumons dans le tableau suivant :

Pression | Satm | 687 atm] 10 ati

C; 38 285 | 16

C 6.9 53 | 355

C3 2.15 170 | 117

i-Cq 0.95 076 | 054

n-Cq | 0.72 0.58 042

i-Ce 0.30 0.24 018

n-Cs | 023 | 0.18 0.135

La figure [3], nous donne le taux de récupératioii par absorption ,en foriction du facteur
d'absorption A .
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Pour un taux de récupération : [ (Yoes™ ' -Yiocs ' )/ Yoos ™! ]=0.95,.

et pour 16 plateaux théoriques , nous déterminons te facteir d’absorption

Apcs = 1.0]

Sachant que : L/G = A,y : Kna_

Soit :

P=35atm

P=687 atm :

P=10atm

L/G=1.01_072=0727

L/G=101.058=0.3586

L/G=1.01 0.42=0424

Nous calculons alors les fractions absorbices sous les différerites pressions ; 5 atiti ,
atmet 10 atm .
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6.87

P=5atm, L /G=0.727
Composé Ki Al '_ jm I—Y; l Y( el Y, H”-Y;l Yl P -_Y; '
. /Y (mofe) ___|(migdle) | ,
C, 38.0 0.0191 | 0.0324 | 948 31.0710 | 91.72%0 0,'.9“91'i0|
C; 6.9 0.1053 [ 0.1176 | 0.10 0.0118 | 0.0882 |9 35 i0*
C; 2.15 0.3381 | 0.3475 | 0.75 0.2606 | 0.4894 |5.29 107
i-Cq 0.95 0.7653 | 0.7694 | 0.45 0.3462 | 0.1038 |1.29 ip*®
n-C, 0.72 00100 | 09500 | 1.35 1.2825 | 0.0675 |729 [0+
i-Cs 0.30 2.4233 |1 0.95 0.9500 | 0 -
n-Cs | 0.23 3.1609 | 1 1.60 1.6000 |0 -
Total 100 7.5220 192478 | 100




P=6.87 atm , L /G= 0.586

Composé K1 Al Yi n”-Yi ! Yi - Yl H;l-Yi ! Yg ! Yi !
FY" |(mole ) {imgle) |
C, 28.5 0.0205 | 0.0338 | 948 3.2042 | 91.5958 | 0.9910
C, 5.3 0.1106 { 0.1228 | 0.10 0.0123 | 0.0877 |9.60 i0*
C; 1.70 0.3447 | 03540 | 0.75 0.2655 | 0.4845 152510
i-Ca 0.76 0.7711 | 07752 | 0.45 0.3488 | 0.10i2 (110107
n-C; | 0.58 1.0103 | 0.9500 | 1.35 12825 | 00675 |7.31 i0*
i-Cs 0.24 2.4417 | 1 0.95 0.9500 | 0 -
n-Cs | 0.18 3.2556 |1 1.60 1.6000 | 0 -
Total 100 7.6633 | 923367 | 1.00
P=10 atm , L /G=0.424
Composé| Ki Ai ‘s A A Y.Ly v yi!
Y™ [ (niole ) (imole)
C, 16 00265 | 0.0398 | 948 | 3.7730 [91.0270 [ 0.9920
C, 3.55 0.1194 | 0.1315 {0.10 00132 | 0.0886 |9.46 107
C; 1.17 03624 | 03715 | 075 0.2786 | 0.47i4 |5.14 107
i-C 0.54 0.7852 | 0.7891 | 0.45 0.3551 | 0.0949 [1.0310°
n-Cy | 042 0.0100 | 0.9500 | 1.35 12825 | 0.0675 |7.35 107
i-Cs 0.18 23556 |1 0.95 0.9500 | 0 -
n-Cs [ 0135 |3.1407 |1 1.60 1.6000 |0 -
Total 100 82524 | 917476 | 1.00

Remarques :

- Les différents A; ,autre que celui du n-C, ,

S0it :

-Le taux de récupération (Y;™'-Y;' )y Y,
{3]) précédent pour

NTHEOR = 16,

L/G=A; K|

Aj=(L/G)/ K; .

sorit déterminés & partir de 1a relation -

- Y;""! est la fraction molaire 4 l'entrée de I'absarbeur C7 donriée précédemrient .

- yj est calculée a partir de ; y; =

Y/ EYi

102

est déterminé a partir de l'abaque (figure
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- Les calculs présentés dans les trois derniers tabléaix montrent dque I¢ passage de 1d
pression de 5 atm a 6.87 atm puis a 10 atm est pmttquement safts inciderice suf ld

quantité et la composition de la fraction absotbée £ (Y;" Ly, ! ).

yi=Y; /ZY;j

Pour un débit de gaz G= 100 en fond de colonie , hous avons :
I- pour P =35 atm :

Sommet de colonné

L =100 . (L/G)=100.0,727 = 72,7 moles .
G =92,4780 moles .

soit :
L/G=0,786

Fond de colonne :

G = 100 moles .

L =727+ 7,5220 = 80,2220 mioles
soit :

L/G=0,.802.

2- pour P =6.87 atm :

Sommet de colenne

L =100 . (L/G)= 100 . 0,586 = 58.6 moles
G =92,3367 moles .

soit :
L/G = 0,635 .

Fond de colonne :

G = 100 moles .

L =58,6 + 7,6633 = 66,2633 moles
Soit :

L/G = 0,663 .

3- pour P=10 atm :

Sommet de colonne :

L=100.(L/G)=100.0,424 = 424 nioles .
G =91,7476 moles .



104

soit
L/G= 0,462

Fond de colonne :

G = 100 moles

[L=42.4+8,2524= 50,6524 moles
soit :

L/G= 0,506 .

- Nous remarquons d’une part , que le débit d'huile. diminue de 72,7 moles 4 58,6_mo'iéfs,
puis 4 42,4 moles pour 100 moles de gaz humide . Le débit d'fiuile nécessaire dintiinue
donc avec la pression opératoire .

D'autre part, la constance du rapport 1/G est vérifiée , et les valeurs de L/G caloutées
sont trés proches de celles que nous avons détettninées au débui du caleul . Ceci thet en
evidence l'avantage de la méthode lorsque la quantité absorbiée h'est pas importarite .

Comme conclusion, nous choisirons, la pression de 5 atm comme pression de marche .
En effet pour cette pression, la séparation efitre le propang et l¢ n-butane et , ernitre
Fisobutane et le n-butane est meilleur ( les 1aiix d'absorptioni du propane et de [sobitane
sont respectivement 34,75 et 76,94 %) &t sans que la quantité absoibee ite 50it
sensiblement différente .

Le débit d'huile d'absorption devient dans ces condiitons -
72.7 (moles/100 moles de gaz humide) . 0,125 { kg/mole) / 768 ( kg/m3)

Soit : _
Débit d’huile =11,72 . 10-3 m3 / 100 moles de gaz huiriide



EXTRACTION LIQUIDE -LIQUIDE
I- Préambule :

L’extraction liquide - liquide est parmi les procédés physico-chimiques de séparation
de génie-chimique, qui a connu le développement le plus spectaculiire . _
Actuellement, ce procédé de séparation des cotistituants d’uti ihélange et/ ou de
purification est le plus utilisé, avec la distillation qii’il supplante lorsque les conditiois
technologiques ou physico-chimiques lui sont favorables .

H- Place du procédé :

L’extraction liquide-liquide est un procédé de séparation de produits purs o
d’ensemble de produits les uns des atities. Pour que extraction svit possible, il faut
qu’une partie des constituants du ligiide hommogéne initidl né soit pas ou soit peu
soluble dans le solvant d’extraction .

Si 'on compare ce type de procédé & un procédé plus classique tél que la distillation,
il apparait quelques différences importartes

Avantages: .
- L’extraction a lieu dans des conditions normales de teitipérature et de pression . I
n’y a donc pas de dépenses énergétiques imporiantes pour la sépdrdtion Lprop,'remejn:t
dite .

- La sélectivité est beaucoup plus grande avec mdins d’ef‘fqﬁt’ et, en outre, il est
possible de séparér des molécules qu’il serait immpossible de séparer autremeni . Ceci a
lieu & cause des liaisons chimiques particuliéres giii existent entre $oluté et solvant ef
qui n’existent pas &vec la phase rejetée par le solvait .

- La séparation se faisant 4 basse température, il &st possible de séparer des molsoules
thermiquement instables ( antibiotiques, vitamines, etc.) .

Inconvénients :

Par rapport a la distillation, I’extraction a quelques inconvérierits liés au type de
solvant utilisé :

- Problémes dus a la présence de solvant dans les produits finis ou daris les rejéts .

- Pertes en solvant ( coiit, approvisionnement, stockage ) .

- Complexité des installations, souvent plus grandes .

Applications industrielles ;

- Enrichissement des matériaux fossiles .

- Enrichissement des minerais ( Co, Cui, Zn, Cd, Ni ) .

- Production de I’acide phosphorique .

- Purification des produits chimiques destinés a "industrie alimentaire ou & Pindustrie
pharmaceutique, ou encore a celle des parfiims .

- Préparation de produits pharmaceutiques ou production d’essences naturelles .

- Séparation des paraffines et des aromatiques provenant d’une méme coitpe de
distillation '
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III- Principe de Pextraction liquide - liquide :
. |

L’extraction liquide - liquide est un procédé dans lequel on met en contact iritime la
solution d’alimentation, contenant les constituarits & séparer ( solutés ) avec un aufre
liquide appelé solvant qui extrait préférentiellement un ou plusieurs des solutés

Le solvant qui contient alors le ou les solutés est désigné sous le terme d’extrait, la
solution d’alimentation ayant perdu ld majeure partie de ces mémes constituants est
appelée raffinat . '

En pratique, I'utilisation d’un procédé liquide - liquide requiert deux apérations
successives :

- Une mise en contact intime des deux liquides durant un teinps suffisanit a I"obtention
de I’équilibre ( équilibre de démixtion ) pendant lequel le ou les solutés sont
transférés de la phase d’alimentation dans le solvant, a ’équilibre, le tapport des
concentrations du soluté dans Pextrait et le raffinat, appelé le coefficient de
distribution, donne une mesure de I'affinité relative du soluté pour les deux phases ;

- Aprés leur contact, une séparation ultérieure des deux liquides ( extrait et raffinat).
IV- Equilibre de démixtion et diagramme ternaire :

Les extractions liquides pratiquées sur des mélanges complexes peuvent mettre eri
oeuvre un ou plusieurs solvants qui peuvent étre partiellement miscibles Iun dans
|’autre .

Divers systémes d’équilibre de démixtion a deux, trois liquides, ol plus, en décotilent.
Pour plus de compréhension des extractions liquides appliquées dux pétroles | nous
nous ramenons a un systéme & deux liquides et trols constituants : systéme ternaire .

E® sera la partie soluble idéale ( soluté) dans le solvant

R® sera la partie insoluble en toute proportion daris E© .

S° sera le solvant pur .

F est le liquide de départ ( alimentation ) contenant iirie part de E° et une part de R®.

Aprés mélange avec le solvant, en quantité telle qii’il y ait formation de detix phases
liquides, il y en présence :

En Phase extraite o une fraction seulement de la part de E° initial est digsotite
dans le solvant ( une part du solvant ) .

Ra Phase raffinat ot une fraction de E° est entrainée aipsi gii’un peu de solvani .

Si les processus de décantation sont conduits avec soin, les detx liquides ne peuveit
plus subir de variation ; ils sont en équilibre de démixtion . '

Il va en général exister, cependant, un domairie limité dans lequel un mélange R°, S°,
E°, va conduire a deux liquides séparés .C’est le domdire de démixtioti ou
d’immiscibilité¢ .Un changement de température modifie I’équilibre de démixtion et
modifie I’étendue du domaine d’immiscibilité .
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Lors de la séparation, le soluté E° se partage eritre les deux phases et {"ori peut définir
un coefficient de partage « S » ou de distribution .

§ = remret = e eee e eece et ()

Le méme type de coeflicient « S° » existe pour le raffinat idéal -

Y'  Concentration de R° dans la phase R,
N et 9)
X’ Concentration de R° dans la phase E,

La selectivité sera le rapport des concentrations relatives en soldté / raffinat idéal,
dans chacune des phases:

Y/ X |
S = e =S g (10)
X/'Y’

La sélectivité est le pouvoir de séparation du solvant des constituants E° et R° du
mélange initial .

Dans le cas des mélanges complexes, les corps E° et R° n’existenit pas réellement et il
faut assimiler a R° par exemple, dans le cas des raflinages des huiles, toutes les
molé€cules ayant un indice de viscosité supérieur & une valeur dorinée, tandis qu’a E°,
il faut assimiler les molécules d’indices inférietirs & uhe autre valeur plus basse . Dans
ces conditions, la sélectivité devient le pouvoit de séparation entre les moléaules 4
haut indice de viscosité et les autres .

IV-1- Coordonnées triangulaires :

Le point P représente un mélange ternaire ( P) de composition en ( E°), (R°) et (8),
telle que :
(E°) + (R°) + (S) = 100 £

c’est a dire que le coté du triangle équivaut & 100 . figure 4]

avec:
(E°) = e/ 100
(R°) =r/100
(S)= v/100

Chaque concentration ( figure [4] ) est lue su: Pintersection de la parallele au coté
oppose au sommet représentatif avec le cdfe adjacent gradue en croissant vers le
sommet considérée .
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IV-2- Propriétés du diagramme triangulaire:

- Chaque sommet représente un corps pur ou un ensemble de corps ayant les méfies
propriétes vis-a-vis des deux autres constituatits.

- Tous les points représentatifs situés sut un cté, représenient un mélange birisire.

- Tous les points situés sur une méme paralléle a un coté, sont des mélanges ternaires
dont la composition est la méme en |'élément représenté par l¢ sommet qui lui, gs
oppose .

- Regle des segments - c’est Ia régle qu’on retrouve dafis totis lés diagramries de
phases :

Si on additionne deux mélanges de masses (A) et (B) de compositiott [ et J suf T
diagramme ternaire ( figure [5] ), on obtienht un tiélange (M) de composition M tglle
que:

. M est sur le segment AB

"MA/MB = (B)/(A) (i
SCOLUTE
A
/
N &) ",
ﬁgul’e [5] Ruprbyyntation (tanyulaiiy Gulmdriile / N \\
us \-\60
S ! \‘
. ./ ' ;
/ o ;
L 2o
A
icnmqe)L/ '
; ;
Bl’u{ . .
l/ \\‘| E
BT e T TR T T

DiLuANT R SOLVANT

Les coordonnées des points 1 et J précisent les compositions des solutiofs
correspondantes, les lettre 1 et J représentefit leurs quantiiés ( en poids & les
concentrations sont en % poids par exeriiple )

IV-3- Représentation de la démixtioni én détix phases d*un syStémie ternaire ;
Sur la figure [6], sont représentés le solvant S, l¢ soluté E° ( liquide soluble dans ¢

solvant en toute proportion ) et le raffinat idéal R®, liquide partiellement jnsoluble
dans le solvant .
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- Un mélange binaire [ R°, S ] ( tel que N}, se sépare en deux liquides tels que et J
quelles que soit la composition initiale de N | pourvu que celle-ci soit comprise entre
celle de I et de J

La quantité¢ relative des deux liquides en présence est donné par la régle deg
segments:
(I}/(J)=NJ/NI {(12)

- Un mélange ternaire [ R°,E°,S] ( tel que M), se sépare de mérme en deux liquides
non miscibles dans certaines conditions de concentration 11 est passible de définir un
domaine de compositions pour lequel, si M se trouve a I'intérieure de ce dormalre, il y
a séparation de M en deux liquides en équilibre, Iun contenart peu de solvatit et
I"autre beaucoup, respectivement R,, et E,, .

La régle des segments donne: u
(Rm)/(Em) = ME,, / MR,, (13)

donnerait une quantité nulle de liquide E,, ( ME,, so réduiit alors & un point ) .

Les points representatifs Rm et Em sont done 4 la limite du domaine de démixtion du
melange M . Si I’'on modifie la composition de M (M, M- _ etc ), on définit peu &
peu cette hmite et donc le domaine de démixtion |

Et ceci est vrai pour le cas ou M serait en Ry, . Doric, dans ce cas, le liquide M

<
E

N

L.’¢étendu du domaine de démixtion varie avec la temperitiire Eir général, plus la
temperature croit et pius les solubilités sont élevées ot I’étendue du domaine rétréeit -
tigure [7] ou les trois domaines sont tracés pour T, >T,> T: ( T: température ).

Un domaine, tel que pour Ts | indique qu’a cette température lte soluté n’est comme
le raffinat que partiellement miscibles dans le solvant .

figure [7]

Sur la figure [6], nous pouvons dire, en appliquint la régle des segrents que ( M )
est le mélange de ( F) et de (S) tel que ;

(F)/(S)=MS/MF (14)
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La pente des segments d'équilibre EnR. dépend du systéme dépend du sysiéme
consideére . La pente du segment change réguliérement en bas du domaine vers le haut
du domaine de démixtion, jusqu'a devenir tangente en un point P, extrémie au
domaine, ou Il n’y a pas de démixtion et ou les deux liquides théoriques qui naitrait
auraient la méme composition . Pour que I’extraction soit efficace, il faut rester auss
éloigné de ce point que possible .

Le point P divise une courbe de limite de démixtion en deux arcs : I’un correspondarit
a la phase raffinat ( de I a P ), 'autre correspondant a la phase extraite (deJa P ) :
figure [6] . La pureté du raffinat s’exprime par la composition en soluté E° entriiné
dans le raffinat . Plus le point R se rapproche du point R® et plus le raffinat se
rapproche du raffinat idéal .

La sélectivité sera d’autant meilleure que le segnient RyE., sera éloigné de la tangénte
au point P défini sur la figure [6] Pour une charge (F) donnée , on voit que 1'of
atteindra ce but, si I'on rapproche M de S, donc si [’on accroit le taux de solvant

[V-4- Autre type de représentation :

On comprend qu’il est possible de caractériser un état d’équilibre Ry, En en mesuratit
par exemple . la teneur en E°, dans chacune des deux phases precédentes .
Soient :

X et Y | les fractions poids ou volumes correspondinies .

Sil’on reporte Y en fonction de X , dans un systéme en cocrdonnées rectangulaires;
nous obtenons un diagramme de distribution de soluté dans les deux phases . Figure

(8]

Lacourbe (0, ¢e,,e,, ..., P)est la courbe d’équilibre du systéme ternaire
La pente du segment mes, par exemple, du diagramme de distfibution est égale au
rapport ( R3)/ (E;) .

Les informations contenues dans les diagrammnies de distribution sont incomplétes
mais, par contre, leur emploi est plus aisé que celui des diagramines tiangulaires = A
noter que d’autres types de représentation existeit

£

Y (biws (&) /
i) y

figure [8] Diagramme triangulaine figure [9) Riagramme de distribution

A selaré




111

V- Caractéristiques et choix du solvant :

Pour un bon procédé industriel, on désire une installation économique, fiable,

compacte, efficace, qui séparera le soluté a partir des phases coricentrées, avec ufie
excellente sélectivité pour des températures et pressions voisines des conditiois
ambiantes .

Pour satisfaire a ces exigences, le solvarit idéal dévra avoir les ‘p‘r'opjriétés suivantes

- Une forte capacité d’extraction ~ciiractérisée par des valeuis élévées des
coefficients de distribution ( rapport de la conceritration du soluté en phase solvant, &
sa concentration dans la phase d’alimentation ).

- Une grande sélectivité de I’extraction du soluté A vis-a-vis d’un autre soluté B,
caractérisé par le facteur ou le coefficient de sélectivité « s» ( rapport de leurs
coefficients de distribution ) .

- Des caractéristiques physico-chimiques permettant uns récupération facile soit
du soluté, soit du solvant .

- Une solubilité négligeable dans le raffinat qui évitera urie coiteuse récupération
imposée pour des raisons économiques oti de sécurité de I’ervironnement .

- Une stabilité chimique vis--vis des milieux réactionnels rercontiés aux cours du
procédé d’extraction .

- Des caractéristiques physiques fournissant des temps de dispersion et de
séparation de phases aprés contact industriellement acceptable

- Des propriétés favorables
. du point de vue cinétique du transfert de masse ( mise en éguilibre aprés un
contact inférieur a quelques minutes )

. du point de vue économique: produit bon marché et disponible
commercialement

- du point de vue sécurité d’emploi : produit & Faible toxicité, & point d’éclair
élevé (> 55°C), donc peu inflammable ou peu volatil, et peu cotrosif vis-g-
vis des matériaux de construction courants .

En principe, il existe peu de composés chimiques qui possédent cet ensemble deé
caractéristiques. On s’en approche par utilisation comme solvants de mélange {
solvants industriels) composés :

- d’un agent d’extraction ( 5 & 30 %), résponsable actif du trarisfert de masse, appelé
aussi extractant ou complexant . ' '

- d’un autre composé, le diluant ( 60 4 95 %) , n’ayant en principe aucune action suf
le transfert de masse, et dont le role est de modifier les prophétés physiques de la
phase solvant ( abaissement de la viscosité et de la masse voluigue ) .

- d’un agent modificateur ( 2 2 5 %), destiné a modifier les propriétés interfaciales de
la phase solvant et aussi délargir la plage de solubilité du soluté dans ie complexani .
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- quelquefots d'un catalyseur ( 2 a 5 %), destiné a améliorer Ia cinétique du transfert
de masse

Le choix rationnel d’un solvant nécessite la connaissance de ses propriétés physiques,
de ses proprietés thermodynamiques ( courbe de distribution et de séiectivité ) et de
ses caractéristiques cinétiques de transfert du soluté considéré . Ce solvant doii
egalement €tre choisi selon un cotit modeére et surtout un approvisiotiriement HEETH

V1- Extraction multiétagée et extraction continue :
VI-1-Extraction multiétagée :

La réalisation pratique des extractions est toujours effectuée en plusieurs étages.
Chaque €tage comporte une étape de mise en mélange et une etape de décantatiori .

Soit le solvant est ajouté & chaque étage dans le mélange; ¢’ést Iextraction a
multidilution ( figure [10] ), ou bien le solvant pur est introduit au premier ( co-
courant ) ou au dernier étage ( contre- courant ) et les étages successifs utilisent
I"extrait de I’étage précédent ( co-courant ) ou sulvant ( contre-courarnt ) Figure [[1]

2 E, E,

PR - Sehéma du mode opdratdiig
ﬁgure [IO] do Vextraciion bcontacts myltiphos,

Riy 7 R, Ry
- . B
- - ! e o — i
El — EH'I Eh

Figure [] ]l -— Schéma d'exliaviion 4 contie-couran

VI-2-Extraction continue :
La réalisation industrielle 1a plus usitée est Pextraction continue a cortre-courant .

Ce type d’extraction est conduit dans des appareils & une seule calandre au licu de
I’€tre dans une succession d’appareils semblables .

II"est difficile, dans ces appareils, de mettre en évidence la succession meélange-
décantation . d’ou I'adjectif de « continue » par opposition 3 « multiétagée ».
Cependant pour ’étude de ces appareils, il est commode de se ramener au cds de
Pextraction multiétagée
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Dans le cas ou des compartiments existent réei_lement, il est possibles de parlgr
d’étages réels ou plateaux réel et donc en initroduisant uhe efficacité, de platesux
théoriques

Reflux:
On appelle reflux, un recyclage d’extrait ( conterant un peu de solvatit
éventuellement ) vers le premier étage de I’ extractéur .

Refroidissement intermédiaire

Ce refroidissement est pratiqué sur la phase continue ( solvant + extrait ) afin
d’abaisser le pouvoir solvant et de créer ainsi un reflux interhe . Le refroidissemetit
est pratiqué hors du contacteur .

VH- Notion d’efficacité :

Dans un contacteur ( ou extracteur liquide) , I’équilibre physico-chimique entre les
deux liquides non miscibles est raremerit atteirit .

Si I'on se référe a la concentration en soluté dans 'un des deiix liquides, on peut
définir vis-a-vis d’un étage réel d’échange « m », un efficacité £, telle que :

& :(xm—l‘xm)/xm-l'xom)“_”(ym'}'m-'l)/(yofn‘Y.nﬁi) (15)

avec:
X m1, Yme - Concentrations a 'entrée de I’étage .
Xm,Ym :Concentrations & la sortie de I’étage .
X°m, ¥°m : Concentrations qui existeraient a I’équilibre a la sortie de I’étage .

VIII- Notion d’unité de transfert :

Pour le calcul de Pefficacité d’un appareil & contact continu en contre-courant , on
peut se ramener a la méthode d’évaluation du nombre d’étages théoriques . On peut
aussi utiliser la notion d’unités de transfert qui est directement déduite des lois réglant
le mécanisme du transfert de matiére '

VIII-1- Hauteur équivalente & un étage théorique ( HLE.T.S );

Supposons que la colonne est découpée en sections telles que les phases quittani
chacune de ces sections soient en équilibre . Tout troitgon ainsi défini est doric
équivalent & un étage théorique ( figure [12]) . Nous devons remarquer que les
phases en équilibre ne sont pas situées au ménie niveau ; elles sont distantes de la
longueur de la section fictive , longueur appelée hauteur €qhivalente a4 un étage
théorique ' '

(HE.T.S) . La hauteur de I’appareil est alors donnée par 14 reldtion :

H =N (HETS) (16)
avec:
N : le nombre de plateaux théoriques .
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VIII-2- Hauteur équivalente & une unité de tranisfert ( H.T.U )

Le nombre d’unité de transfert dans les procédés d’extraction liquirde-liquide st
définit par les relations -

Nog= |—2& (17)
Rl X-X* '
OE Yy Ty (13

N or : Le nombre d’unité global de trafisfert basé sur les coricentratiotis en
poids dans le raffinat . -

N or : Le nombre d’unités de transfert global base sur les concentration dans
I"extrait .

Les concentrations X* et Y* sont celles 4 I"équilibre

La hauteur d’une unité de transfert est obtenue en divisant la hauteur totale H dg
I’appareil par le nombre d’unité de transtert , on a donc :

HTUUR“_“H/.NUR etHUTOEfH/Nm; (19)



IX- L’appareillage des procédés liquide -liquide :

L’appareillage pour la mise en oeuvre d’un procédé d’extraction par solvaiit 4
essentiellement pour objet d’assurer :

- Le transfert efficace du soluté & travers I'interface des deux liguides non miseibles,
intiment en contact . '

- Séparer les phases obtenues .

L’intérét économique d’un appareil industriel sera proportionnel & son débit massiqus
volumique .
On distingue deux classes d’appareils :

IX-1- Les contacteurs a étages individualisés :

-Dans ce type d’appareillage, une phase est dispersée et auire est amense a
I’équilibre dans le meélangeur, puis les phases sont séparéés par décantation et
envoyées a contre-courant dans les étages adjacents .
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Mode de dispersion des Contacteurs a étages Contacteurs
phases individualisés ~ différentiels
Colonnes a plateaux Colonnes a pulvérisation
Pesanteur perforés

Meélangeurs statigues

Colorine & garnissage

Agitation mécanique

Mélangeurs-décanteurs
Colonnes ARD ( Luwa)

Colonnes RDC ( Eschier)
Colonnes Kuhni
Colonnes Oldshue -
Rushton
Colonnes Scheibel
Colonnes Graesser

Colonne a garnissage
Colonnes pulsées a

Pulsion Mélangeurs-décanteurs plateaux perforés
Colonnes pulsées &
plateaux alternatifs
Pompes-décanteurs
Pompage Meélangeurs stitiques
Contacteurs Westfalia
Contacteurs Robatel
Mélangeurs-décanteurs Extracteurs Podbielfiak
Force centrifuge centrifuges Extracteurs Alfa-Lavil
Hydrocyclones Extracteurs Quadronic
Contacteurs a empilement
d’hydrocyclones
Contacteurs & champs
Champs électrique electriques

Tableau [1]:Classification des extracteurs liquide-liqu‘ide industriels
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LA CRISTALLISATION
I- Préambule :

Le mot « cnistal » provient du grec « krystallos » signifiant « pure glace » et évoque
une purete ideale

Dans l'industnie, la cristallisation est pratiquée dans le but d'obte‘nir, en une ou
plusieurs etapes, un corps pratiquement pur . Située alors dans les derniers stades de
la production, ¢lle conditionne directement les résultats qualitatifs et quantitatifs |

Trois types de cristallisations peuvent étre distinguer .

- Cristallisation a partir de liquide , ou solidification (inverse de la fusion) .

- Cnstallisation  par formation de précipité ; qui est essentiellement une réaction
chimique

- Cristallisation d'un soluté a partir d'un solvant  par refroidissement ou évaporation
du solvant | le soluté apparait a |'état solide et peut étre sépare du solvant résiduel par
filtration , essorage , etc. Il s'agit dans ce cas d'un processus essentiellement physique,
ceci le distingue nettement du cas précédent .

Dans ce qui suit, nous allons essayer de décrire cette forme de cristallisation , la plus
utilisée dans l'industrie du raffinage .

II-Equilibre de cristallisation :

Lorsque nous refroidissons une solution initialement caractérisée par la températtire
Ti et la concentration C; ce qui correspond au point M sur la figure |, nous nous
deplacerons sur une horizontale et cela aussi longtemips que les cristaux
n‘apparaissent pas  Aprés franchissement de la courbe d'équilibre, les cristaux
apparaissent tres brutalement , a une température T, qui représente la limite de la
zone metastable qui correspond & une saturation parfois trés forte . Cette apparition
brutale de cristaux se fait par nucléation .

&5
7
ors
7 IS
’ b
// Zone
NP motasiabl - M
c,-
, Ls nucléation piimabire a lieu en NP,
Nucloalion s Lus stades suivenis som:
spontanga 7N - lv croissance (),
— & nualéation secon~s''y (NJ).
- l'sgglomération {A),
= lu brisgure {B}. ‘
(o C, 0 T, conditions an hin de cristallisation
| - T 1 L
Y, T. T, T y

figure [13]. évolution dela concentration en solution au cous d’une
cristallisation obtenue par abaissement de la tetipérature
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ITI-Cinétique de la cristallisation :
III-1-Nucléation primaire et secondaire :

La nucléation est dite primaire , lorsque l'apparition des germes se fait dans un milieu
ou n’existe encore aucun cristal de la phase qui précipite On parle de primaire
homogeéne lorsque les cristaux se forment & I'intérieur de la solution et de primaire
hétérogéne dans le cas ol ceux-ci se forment au contact d’une surface solide ( paroi ,
agitateur,etc.) .

Dans certains cas, la solution contient déja un grand nombre de cristaux , quand se
déclenche une nouvelle vague de énucléation; celle-ci peut étre due soit a ure
remontee brutale de la sursaturation, soit a l'attrition des cristaux .

Deux chercheurs ;O0SWALD et FREUNDLICH [1], [2] , ont relié la concentration
du liquide a la dimension du germe stable, celui-ci est assimilé a une fine gouttelette
liquide en suspension dans un gaz, par la relation suivante :

In (C/C*) = (2Mo) / (RTpr) (20)
ou ;
. Concentration de la solution sursaturée .
. Concentration de la solution saturée a I'équilibre
: Masse volumique du solide .
: Poids moléculaire du solide .
© Rayon du germe assimilé a une sphére .
. Tension interfaciale .
. Constante des gaz parfait .
. Température en Kelvin (°K) .

4®Wa 2O Q0

L'énergie d'activation G ; seuil de la cristallisation est donnée par :

G. = ( 16ma’M?) /{RT p In (C/C*) )2 . (2D

D'autre part la vitesse de formation des germes est représentée par :

ou :
N : est le nombre de germes stables formés par unité de temps
K : est la constante de vitesse .

I11-2- Croissance des cristaux :

La croissance des cristaux peut étre représentée en deux étapes, figure [13] :
1- Diffusion du soluté dans l'interface du cristal .
2- Réaction a la surface pour absorber le soluté .

. Absorption sur la surface du cristal

. Orientation sur la surface .

. Dissipation de la chaleur lors de la cristallisation .
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figure [1§}: Aspect diffusionnel de la cristallisation

La distribution de la taille des cristaux { Crystal Size Distribution CSD ) a une
relation directe avec tous les problémes de cristallisation (pureté , stabilité |
séparation solide-liquide ,etc.) Elle ne peut étre déterminée qu'a partir d'un bilan de
population, basé sur le fait que le nombre de particules discrétes doit €tre conserve
quelque soit le systeme dispersé .

IV-Méthodes de cristallisation :

IV-1-Cristallisation en un seul étage :

La cristallisation en un seul étage, figure [14], est caractérisée par un rendement
assez faible et | par un produit ne dépassant 80 % de pureté .

charge

cr{shé\
fiquide résiduel Ly
figure [14]: Cristallisation & un seul étage
IV-2-Cristallisation étagée :

L'éfhicacite de l'opération précédente peut étre améliorée en procédant a une
cristallisation en plusieurs étapes, figure [15] . L'emploi de solvant sélectif permet uiie
meilleure cristallisation avec une faible rétention de solvant dans les cristaux .

salvont &

charge crivial

hquide rés.duel Ly Lo Ly Ly

figure [15] : Cnistallisation ¢tagée avec lavage au solvant
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I'V-3-Cristallisation a contre-courant continue :

Dans certains procédés de cristallisation | la succession de cristatlisoirs représeritée
par la figure précédente est remplacée par une colonne avec un gradient de
temperature pour remplacer la suite d'étages .

Les cristaux introduits en genéral au sommet de la colonne, descendent vers le fond
ou la température} est légerement supérieure Par réchauffement les c¢ristaux dégagent
la liqueur-mére qui remonte vers le haut et est extraite au sommet apres passage dans
un filtre . La pureté obtenue en utilisant ce type de procédé peut atteindre 99,5 %

IV-4-Cristallisation extractive :

La présence d'un eutectique dans un systéme de cristallisation a le méme effet que
l'azéotrope en distillation .= Lutilisation d'une troisiéme substance permet de
contourner |'eutectique pour obtenir un rendement élevé et une séparation totale des
deux constituants purs .

Le schéma de la figure {16], donne un exemple de séparation des paraxylénes par
cristallisation extractive ; le solvant utilisé dans ce cas est du n-pentane

R Bt
THUY e | LM il . S 1
—_— CHIBE Cris |l d e 2y
Ml 4 L.~lv,. L,,.,l_,“] [
R (R 3 R TL AL 1y
rec peioge [B) oot
Al { HiuT --[L"—

; MOXTLENE
|
ﬁgl;lre[lé] : Séparation du para-xyléne par cristallisation extractive
V-Equipement d§ cristallisation :

Les equipements de cristallisation doivent étre construits de maniére a ce que les
conditions suivantes soient satisfaites .

- Contréle du niveau de sursaturation pour correspondre 4 un faible taux de
formation de nucleis

- Maintient d'un nombre suffisant de cristaux germes en suspenston .

- Garder autant que possible , les cristaux germes en contact avec la liqueur
sursaturée , pour minimiser les pertes dues au temps de leurs désintégration .

- Retirer I'exces de nucleus aprés leurs formation .

- Minimiser la nucléation secondaire | en gardant I'énergie mécanique introduite et
Fattrition des cristaux la plus faibles possible .

- Maintenir la densité de Magma, la plus élevee possible . En général , plus la densité
de Magma est ¢levée , plus la taille moyenne des cristaux est grande .
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- Minimiser la consolidation du solide , en éliminant le gradient de chaleur et de
matiére localisé et en opérant a des températures les plus basse possible .

- Créer un environnement chimique (impuretés, additifs, etc.) adéquat, favorisant la
forme et la crotssance désirée du cristal .

Deux schémas de classification des équipements de cristallisation sont employés
d’une part selon la méthode de génération de la sursaturation et d’autre part selon la
méthode de suspension des cristaux croissants .

Il existe cinq méthodes de base pour la génération de la sursaturation :

a- Evaporation : par vaporisation du solvant .

b- Refroidissement : par refroidissement de la solution par échange thermique .

c- Refroidissement sous vide : en procédant 4 un flash adiabatique de la solution a
des températures basses .

d- Réaction; par réaction chimique .

e- Addition : par addition d'une troisiéme substance pouvant changer le rapport de
solubilité .

Cette classification n'est pas entiérement satisfaisante du fait que plusieurs de ces
méthodes peuvent étre utilisées dans un méme équipement . La classification selon la
méthode d'élimination des cristaux croissants apparait plus adéquate .

Quatre types de cristallisoirs de bases sont utilisés , nous les présentant ci-dessous :

- Cristallisoir a circulation de magma :

Clest le type de cristallisoir , le plus important et le plus utilisé Tous les cristaux
croissants circulent a travers la zone du cristallisoir ol la sursaturation est générée .
On distingue les cristallisoirs a circulation forcée et les drafis-tube crystallizers .

- Cristallisoir a circulation de liqueur :

Dans ce cas, 1l n’ a que la liqueur qui circule, la masse des cristaux croissants restant
fixe. Dans une premiere partie du cristallisoir, la liqueur est amenée a la sursaturation,
puis passe a travers une seconde partie ou elle céde cette sursaturation aux cristaux
croissants et revient enfin au compartiment initial .

- Cristallisoir & surface grattoir :

La cristallisation dans ce cas, est produite par un échange de chaleur direct avec un
milieu refroidissant & la surface de transfert de chaleur . Celle-ci est continuellenient
agitée ou grattée , dans le but de minimiser la-déposition du solide encrassant .

- Cristallisoir réservoir ( Tank crystallizers ) :
La cristallisation est produite de plusieurs fagons :
. par refroidissement de la solution dans des réservoirs statiques ,
. agitée par convection / radiation naturelles , '
. par refroidissement a travers des serpentins ,
. ou a travers l'enveloppe du réservoir .
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Le tableau [2], donne a travers les deux schémas de classification , les différents types
de cristallisoirs, les critéres et les exemples d'applications .

VI- Design des cristallisoirs :

Le design de tout systéme de cristallisation nécessite la connaissance des
speécifications complétes concernant le cristallisoir, les substances & cristalliser , les
accessoires nécessaires a I'opération ainsi que le site ou l'unité va étre installée |

Une histe des spécifications du design des systémes de cristallisation est présentée
dans le tableau [2 ] .

Pour ce qui est des cristallisoirs, les procédures de dimensionnement sont énumérées
ci-dessous :

1- Selection du type du cristallisoir en se basant sur les critéres du tableau [2 ].

2- Sélection des températures opératoires, a partir des courbes de solubilité et de
sursolubilité .

3- Calcul des débits massiques et des quantités de chaleur a partir des bilans
massiques et thermiques .

4- Détermination du temps de séjour moyen nécessaire a la production de ta CSD
désirée a partir des données sur la nucléation et la croissance des cristaux .

5- Dimensionnement du cristallisoir, en se basant sur les informatioris précédentes .

VI- Coiit des cristallisoirs :

Il est souvent difficile de faire une estimation précise du coit du cristallisoite En
general | le cristallisoir a circulation de liqueur est le plus coiiteux, suivie du
costallisoir a circulation de magma et enfin le cristallisoir réservoir (tarik
crystallisers).

Comparé au cristallisoir réservoir, le rapport de prix varie de 4/1 a 3/ 1, dépendant de
la capacité de I'équipement .
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Tableau [2 ] : Spécifications de design pour les systémes de
cristallisation .

A - Spécification concernant les produits :

1- Formule chimique, nom et pureté du produit qui va étre cristalliser .

2- Les exigences sur la quantité, qualité (pureté) et dimensions des particules .

3- Composition de la solution d'alimentation incluant les impuretés et leurs
impacts sur le systéme cristallin .
4- Courbe de solubilité et de sursolubilité .
5- Distribution des tailles des cristaux (CSD) et/ou la cinétique de
cristallisation .
6- Propriétés physiques :
a- Chaleurs spécifique de la solution et des cristaux .
b- Densité de la solution et des cristaux |
c- Viscosité de la solution .
d- L'élévation du point d’ébullition de la solution saturée .
¢- Chaleur de cristallisation .
f- Vitesse de sédimentation des cristaux de taille moyenne dans la
solution mére.
g- Pression de vapeur du solvant .
h-Température de décomposition des cristaux .
i- Nature des cristaux ; corrosifs, hygroscopiques, toxiques,
inflammables , explosifs ,etc.

B - Spécifications concernant le cristallisoir :

1- Procédés continus ou discontinus .

2- Type du cristallisoirs et, ses caractéristiques particuliéres
3- Matériaux de construction .

4- Accessoires ; pompes , valves , filtres, etc.

C - Spécifications concernant le site :

1- Localisation , surface , site , élévation et accessibilité .
2- Disponibilité et coiit des utilités (vapeur, électricité,etc.).
3- Régulation du systéme .

4- Disponibilité et colit de la main d'oeuvre .




L’ADSORPTION :

I-Préambule :

L'adsorption est un phénomene physico-chimique se traduisant en particulier par une
modification de concentration a I’interface de deux phases non miscibles .

L’adsorption par un solide, peut étre définie comme étant le phénomeéne de
concentration des molécules d'une phase gazeuse ou liquide sur la surface totale du
solide (incluant les pores ) .Cette adsorption n'est pratiqguement utilisable que si on
met en oeuvre des solides présentant une aire de surface par unité de masse
suffisamment ¢levée .Cette aire de surface est appelée surface spécifique du solide et
s'exprime en général en m?/g .

[I-Equilibre d’adsorption sur un solide :

Les phénomeénes d'adsorption par les solides sont dues , dans 'e cas de la
physisorption, & des forces d'interaction physiques non sélectives, faisant intervenir
les forces de VAN DER WAALS, ainsi que les liaisons d hydrogéne entre les atomes
constituant la couche superficielle du solide et les molécules de la phase gazeuse ou
liquide se trouvant au contact du solide

La chimisorption ou adsorption activée implique par contre des liaisons chimiques
simtlaires & celles se produisant lors d'une réaction chimique Elle est sélective et
generalement irréversible

[1i-Adsorption des phases pures par les solides :
11-1-Adsorption des gaz :

Les courbes donnant les quantités adsorbees (nombre de mole . masse , volume &
temperature et pressions normales, ramenées a I'unité de masse de l'adsorbant) en
tonction de la pression et pour une température stationnaire, sont appelées isothermes
d'adsorption  Ceiles-ci peuvent étre classées en cing types de figures, (figure [17] )
dépendant d’une part de la nature et de la structure de l'adsorbant et d’autre part de
la nature de !’adsorbat .

[ ; m‘l, l 1}
!
I i /l P prossion d'eguiibre
[ d'zdsorption
e Py pression de vapour
| Suturanie do § pdsurbat
b lo tempéruture
du i'udsorpon
| M Niuzuy gOsurbée
- ’ ]
{) ."ﬂ’g 1 9 p".',u 1

figure [17] : Différents types d’isothermes d’adsorption de vapeurs
condensables



125

Les isobares d'adsorption sont les courbes qui représentent les variations de la
quantité du gaz adsorbée a I'équilibre en fonction de la température, & une valeur
donnée de la pression .

Si l'on représente les variations de la pression avec la température pour une quantité
adsorbée constante , nous obtenons les isostéres .

Les caractéristiques thermodynamiques de I’adsorption d’un gaz par un solide sont
I’exothermicité du phénoméne et sa réversibilité ( c’est a dire désorption ).

les théories relatives & l'adsorption sont trés nombreuses , nous citerons comme
exemples:

a- La loi d’HENRY:

Quand « N » molécules sont adsorbées sans dissociation sur une surfice homogéne, &
des températures suffisamment élevées et des pressions suffisamment basses, la loi
d’HENRY pourrait s appliquer .

Elle est formulée de la fagon suivante :

N=a.P (23)
ou :
a est une constante .

b - L’isotherme de FREUNDLICH

C'est une équation empirique représentative des isothermes de type 1

m=k . po (avec n<1) (24)
ou:
k et n : sont des constantes caractéristiques du couple gaz-adsorbant a une
température donnée .

¢ -L’isotherme de LANGMUIR :

C’est une équation fondamentale dans I'étude théorique d’une isotherme d’adsorption
de type I :
m=mo.aP/(1+aP) (25)
ou :
m, : represente la quantité de gaz nécessaire pour recouvrir un gramme
-d'adsorbant d'une couche monomoléculaire .

a : est une constante = A exp(B/T)
avec (A et B des constantes et la température T absolue )

d - 1’isotherme de BRUNAUER, EMMETT ct TELLER ( ou isotherme BET) :

C’est une équation qui représente assez bien les isothermes de type II et 11 ainsi que
le début des isothermes IV et V :
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a-'Adsorption des mélangés ‘gizeux :

Lorsque un solide est mis en contact avec un mélange gazeux, chaque constituant de
ce dernier manifeste une affinité d'adsorption différente  la surface . La composition
de la phase gazeuse devient de ce fait différente de la phase adsorbée .
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V- Principe de fractionnement des mélanges :
L'adsorption d'un mélange peut étre menée de deux fagons différentes -

- En régime statique ; I'adsorption dans ce cas est effectuée dans un espace clos dans
lequel I'adsorbant est mis au contact du mélange .

- En régime dynamique ; ol on force le mélange a traverser un lit d'adsorbant .
V-1- Cas des gaz :

L'adsorption dynamique d'un seul gaz (1) adsorbable dans un mélange binaire (1,2) ,
suit la relation de LANGMUIR. La quantité adsorbée s'écrit alors -

n‘ 1 = n°1 a .pXxi /( 1+a1 PoXa ) (29)

Lorsqu' on fait circuler ce mélange dans une colonne, on cbserve la formation de
deux fronts ( figure [18)) .
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1 3
X, I .’-. L J
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1 - b
X "
x! —
Gl 2 A
l. - .

. _ . ®) 15 2TM a attaint fa sortie da la colonng, on 05t au peint Jdo rup-
@& etront F,n’a pas encora attemt la seriie de le colonne. done lggaz ture
sonant est le 9az 2 pur

. front de séparation théonque en compariement 1daal

F
L longuour de la colonno
X, R point do ruptuie
X0 ZTM zone de transfort de masse
"
] ﬁgure “()l — Ruprésentation da la zone de tranafert de Musse
o dans une colonne d'adsorptivn,

F\

X, =x? ffi;fji}fﬁ?{{;““ RESTTTTTT X, wX?
T P Sy
e oS S

& lo front F, snent la sortie - la colonne est saturéy

Ezg mélange binare dus gaz 1 et 2 % gaz 2 pur

ﬁgure [18 ] - Adsorption dynamigue Idéale en colonna.
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- Un front Fo séparant la partie de la colonne ol aucun gaz n'a encore circulé d'une
partie contenant seulement du gaz (2) .

- Un front Fs séparant cette derniére partie d'une autre partie s'étendant jusqu'a
I'entrée de la colonne et contenant un mélange de (1) et de (2) .

Quant Fo atteint la sortie de la colonne , on recueille alors du gaz (2) pur (figure {18-
b]) et cela jusqu'a ce que le front Fs arrive & son tour 4 Ia sortie de la colonne ( figure
[18-c]) la colonne est alors saturée .

Dans le cas ou 'équilibre de I'adsorption est instantané (cas idéat), le front Fs a un
profil droit . La quantité maximale de gaz (en mole) recueillie 4 la sortie de la colonne
est donnée par la relation

szma.n’l.( 1-x°1)/x°1 (30)
avec :

m, : masse de I'adsorbant (kg) .

N : est également appelée quantité stoechiométrique .

Si T'on fait intervenir les retards a I'équilibre d'adsorption, le front Fs se dilue et se
transforme en une zone, dite zone de transfert de masse (ZTM) (figure [19]) La
variation de la fraction x ; dans le mélange dans la ZTM est appelée courbe de
rupture . Le moment ou le courant de gaz effluent de la colonne cesse d'étre formé de
gaz pur (2), est dit point de rupture .

Dans le cas ou nous avons une adsorption simultanée du gaz (1) et (2) , ’excés de
gaz (1) dans la phase adsorbée est donnée par :

n‘|=n’|-n‘2.x1/(1-x1) (3])
Dans le cas idéal , la quantité stoechiométrique est donnée par :
No=m,.n";.(1-x°)/x°% (32)

Dans le cas non idéal , nous retrouverons le méme profil de la zone de transfert de
masse ( ZTM ).

V-2-Cas des liquides :

- Dans le cas idéal de mélange binaire (1 et 2) avec (1) préférentiellement adsorbé, on
retrouve le front de discontinuité a profil droit Fs de la figure [18].

La quantité stoechiométrique N, est donnée dans ce cas par :

Ny =m.n".(1-x%)/x% . (33)
qui devient pour les solutions diluées :

Ny=m, . n"./x° (34)
avec :

X1 = Co] /nSOL (35)

'y =nt (36)
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Lorsque le systéme adsorbat-adsorbant est décrit par la relation de FREUNDLICH
(n*, =k.C")), la quantité stoechiométrique devient :

N2 =m,. nsor . k.(C; )™ (C:mole/1) (37

Lorsque les concentrations sont exprimées en (g / m °), 'équation de FREUNDLICH
s'écrit

m'; =aC’ (38)
avec:
m’; : g/ kg d'adsorbant .

La quantité du composé liquide (2) pur recueilli ,en kg, est donnée par :

N2=m.. pepy . k(Cy )™ (39)
avec:
Psoly | Masse volumique du solvant en kg /m 3 .

- Dans le cas réel, les quantités du liquide pur obtenu & la sortie de la colonne, sont
toujours inférieures 4 celles mentionnées précédemment (cas idéal) .

Le rendement de la colonne est donné dans ce cas par I'expression :

Ry=100(L-0,5l7mp)/ L. (40)
avec:

L : longueur de la colonne .

lzTMm: longueur de la zone de transfert de masse .

VI- Application de I’adsorption en phase gazeuse :

Dans l'utilisation pratique des phénoménes d'adsorption des mélanges gazeux, le
procédé d'adsorption est par nature intermittent et doit comporter deux phases .

Une phase d'adsorption au cours de laquelle la charge est envoyée sur l'adsorbant
frais et une phase consécutive de désorption ou régénération au cours de laquelle
l'adsorbant est débarrassé de I'adsorbant .Au terme de cette désorption, l'adsorbant
devient apte pour une nouvelle phase.

VI-1- Procédés avec régénération thermique :

La régéneration thermique n'est applicable que pour des adsorbats suffisamment
stable a la chaleur .

L'apport de cette chaleur peut étre :

- Direct : par injection de fluides gazeux chauds (air , gaz nerte , vapeur d'eau)
dans la colonne, et dans le sens inverse du gaz qui est adsorbé

- Indirect : par I'intermédiaire d'échangeurs ou de serpentins noyés dans le lit de
l'adsorbant.

La réalisation des installations industrielles fonctionnant en continue, nécessite
l'utilisation d'au moins deux adsorbeurs (figure [20]), I' un en cycle d'adsorption
pendant que I' autre est en régénération , puis en refroidissement.
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tigure [20]: Installation a trois absorbeurs ( A, B et C)
VI-2-Procédés avec régénération par diminution de la pression :

Cette forme de régénération a comme avantage de pouvoir effectuer I'adsorption et la
désorption a la méme température .

La désorption s'effectue souvent a la pression atmosphérique  Toutefois dans certains
procédés, on utilise des pressions plus basses, ce qui accroit la complexité de
linstallation et du coiit énergétique La pression d'adsorption est généralement
comprise entre 0.3 et 5 MPa.

Les réalisations industrielles font appel & la mise en oeuvre de plusieurs colonnes ( 20
colonnes et plus).

Nous pouvons citer comme applications
- Séparation isoalcanes / n-alcanes.
- Séparation azote / oxygéne de 'air.
- Séparation propyléne / propane.
- Purification de I’hydrogéne.

VII- Application de I’adsorption en phase liquide :

Nous pouvons classer les applications de l'adsorption en phase liquide en deux
domaines.

-Traitement des solutions diluges : la condition nécessaire pour obtenir une séparation
entre le solvant et les solutés dans ce cas, est de disposer d'un adsorbant vis-a-vis
duquel l'adsorbabilité du solvant est inférieur i celle du soluté

- Fractionnement des mélanges .

Quand aux procédés mis en oeuvre . nous distinguons les procédés par contact en
cuve et les procédés par percolation en colonne.
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VIII-Description des systémes d’adsorption :
VIII-1-Adsorbeurs :

Lorsque le débit de la phase a adsorber n'est pas important (2500 ft / min), ou lorsque
on opere sous haute pression, l'adsorbeur est placé généralement en position
verticale. Pour des débits plus importants , les adsorbeurs sont disposés
horizontalement . La couche d'adsorbant est maintenue dans ce cas sur un support
horizontale.

La particulanité dans les procédés de l'industrie pétroliére, est que des lits d'adsorbant
verticaux large de 8 a 10 ft sont aussi utilisés.

Le support retenant le lit d'adsorbant est constitué par une plaque métallique ou
plastique perforée bien rigide dont le matériaux de construction doit é&tre plus
résistant a la corrosion que le matériau de construction de l'adsorbeur . L'utilisation
du Titanium est acceptable pour toute les opérations de récupération de solvant
utilisant le charbon actif comme adsorbant.

Le corps de l'adsorbeur doit étre équipé de trous d'homme ou d'orifices d'inspection
au dessus et au dessous du lit d'absorbant dans le but de localiser les causes des
irrégularités et de procéder a des prélévement d'échantillons d'adsorbeur pour
l'analyse .

Les adsorbeurs doivent étre équipés d'un systéme de contréle de la chute de
pression. Une diminution de la pression indique en fait la création de vide ou le
mouvement de 'adsorbant .Par contre une élévation de celle-ci témoigne de la
contamination ou la dégradation de I'adsorbant.

VIII-2-Valves et siéges de valves :

La plupart des valves d'entrée et de sortie utilisées dans les adsorbeurs sont les valves
papillons .

Dans le cas ou des siéges de valves en composés polymeres sont utilisés | la
compatibilité¢ du polymére doit étre évaluée a la température opératoire et i la
température de régulation.

Les imperfections les plus courantes des systémes d'adsorption sont causées par des
valves trouées ou ayant des fuites ;Ce qui conduit , 4 des concentrations de sortie
¢levées et donc des taux d'adsorption faibles et & des pertes excessives de vapeurs.

VIII-3- Vidange:

Les zones supérieures de I' adsorbeur doivent 8tre vidées afin d'éviter 'accumulation
de condensit ; cause principale de la corrosion.
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IX- Exemple :

Dans ce qui sutt , nous considérons le cas d'un complexe chimique , fonctionnant en
continue et évacuant 240 m' / j d'une eau polluée contenant SO g / m” d'acide
picrique (2.4,6-trinitrophenol ), ou les normes d'environnement exige lg/m’

Nous choisissons le traitement au charbon actif du fait de ses propriétés hydrophobes
et organophiles . Nous examinerons alors l'utilisation de deux types de procédés -

a- Installation par contact en cuve .
b-Installation par percolation en colonne .

a - Installation par contact en cuve :

Les isothermes d'adsorption de l'acide picrique données par la figure [21] pour
différents temps de contact (1, 3, 6, infini ) concernant un charbon actif commercial
d'une granulométrie de 400 um, se rapportent a une température de 25°C.

2004
7 gisg)
I, isothaime a I'équilibry
100 15, 3h B h:isothermas obtenues au bout de 1, 3 vt 6 heures de

Cunucl, GveC iy dIRAtoN INReNany
-

Adsorbant: charbon actif 8 25 °C {diemétre moyen das particules :
400 umy.

I R P R TR
C, wm’ou ppm)
figure [21]: Isothermes expérimentales d’adsorption du
2,4,6- trinitrophénol dans I’eau a 25 °C |

La quantité m, d'adsorbant nécessaire pour traiter Im" d'une solution de concentration
C}0 pour amener cette concentration a une valeur C, est données par la relation
suivante |

‘ m, = V(C,©°-C))/m;S (41)
ou:
V : volume de la solution .
C9: concentration initial .
m, 5: quantité adsorbée
m, : quantité d'adsorbant .

Il est clair que les isothermes de la figure [22] peuvent étre représentées par
I'equation de FREUNDLICH .

mS=aCyh . (42)
Soit :
In (m;S)=a+nIn(C,).
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m} - a, o

inC,

figure [22] - isothermes d’adsorption de la figure [21], linéarisées &
partir de la relation de FREUNDLICH

En tragant In (mS) en fonction de In (C, ), nous obtenons les courbes representées
par la courbe de la figure [23]

Les pentes des différentes droites sont identiques et sont égales a n = 0,200
Cependant les ordonnées a l'origine a, varient selon le temps de contact .
Nous pouvons alors écrire que -

m$=a  C0209 (43)
nous obtenons donc :
m, = V.(C9-C|)/(aC,0209 (44)
Sachant que -
Ci9=50g/m’? .
CI =] g/m3 i
g V=1 Qv, etestégale au volume minimal Vc de la cuve  ( figure [24] ).
LT ; I (= AL
At
e

C cuvubvue wynulu

Liquide F o filie piosse
purmié

ACSOILant
usé

tigure [24] : Adsorption par contact en cuve
Nous pouvons calculer le tableau suivant :

Tempsde| V, . m3 m. M ma
contact. hr| (m’) (g/kg) (kg) | (kg/mY) | (kg/})
I 10 23 23 213 2.13 511
3 30 40 40 36.75 1.23 295
6 60 53 53 55.47 0.82 221

Equilibre | - 64 64 - 0.77 185

Tableau [3]: Paramétre de fonctionnement en une seul cuve .
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Si nous envisageons, maintenant un traitement dans deux cuves de méme volume V
placees en serie et avec le méme temps de contact { figure [25]) , nous aurons :

Cra S ¥
M) s Agsoant
(€} ]
{1y}
c
Adsorbant
()
P Cc
Adsorbunt
use
Lqude
punlié
(e}
C  cuves avec agitatours F fitrgs prusses

Figure [25] : Montage de deux cuves en série

- Quantité d'adsorbant utilisé dans la cuve 1
mg) = V.(50-C)/(a C;0.209) (45)

- Quantité d'adsorbant utilisé dans la cuve 2

mgy = V.(Ci-1)/ (3 C;9299) = V.(C;-1)/a (46)
avec:

Ci : est la concentration intermédiaire & la sortie de ta premiére cuve .

La quantité total de charbon actif utilisée est :
Mg = My, + My, = V(50 C;0209. C; 0709+ Ci- 1)/ a . (47)

La valeur de C; est déterminée de telle fagon & avoir une consommation minimale
d'adsorbant .

Afin de déterminer m, minimale , nous tragons mg; / V= f( Ci ) pour des valeurs de
C; comprise entre 1 et 50, nous obtenons la courbe de Ia figure {26]
Par lecture sur cette courbe, nous déterminons la valeur de Ci
soit:
Ci=12g/m’  *7,

ma,at/v

B T T
s g S0 =0

Toncentration anterediarre Fa

It e
[T I A L S TC N
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Nous obtenons les résultats suivants donnés sous forme de tableau -

Temps ' deux cuves en série
de [V.~=V/2] a, cuve n° | | cuven®?2 systéeme m ,
séjour hi kg/m’ | kg/j [kg/m’ |kg/j ikg/m’ [kg/]
1 5 23 0.98 | 235 0.48 115 1.46 | 350
3 15 40 0.57 137 0.28 67 0.85 204
6 30 53 0.43 103 0.21 50 0.64 153
Equilibre] - 64 |35 | - oA [nEv | -

Tableau [4 | :Paramétre de fonctionnement en deux cuves en série

Dans les deux cas de figure précédents ( fonctionnements en une seule cuve et en
deux cuves en série ), le choix du temps de contact est fonction des données
technico-€conomiques, ¢’est & dire, investissement en fonction du volume de Ia cuve ,
possibilité de stockage intermédiaire du rejet de l'unité, prix du charbon actif dont la
consommation journaliére n'est pas négligeable surtout avec les solutions a taux de
contact courts .

Dans ce sens, nous remarquons, que la consommation d'adsorbant dans le cas de
lutilisation de deux cuves en série se trouve réduite en moyenne de 30% compare au
cas ou nous utilisons une seule cuve Cependant, les investissements sont plus élevés
b- Installation par percolation en colonne :

Dans le traitement par adsorption dynamique en colonne, la quantité de composé

liquide pur recueilli (eau pur dans notre cas), et comme il a été indiqué dans la théorie
est donnée par :

Mo =m, pg a (C2)0!

avec:
Psol : la masse volumique du solvant ( kg/m3) .
a et n : les constantes de I'équation de FREUNDLICH .
Nous avons :
Psol =Peay=10kg/m* .
Ci°=50g/m3 .
et;
n=0,209 .

En utilisant 1kg d'adsorbant (charbon actif) , nous obtenons a Péquilibre :

=1.103.64.(50) 0.791 =290.103 kg .
u g



Soit 2,9 m* d'eau pour | kg d'adsorbant . ce qui correspond & une consommation de
0,344 kg de charbon actif par m? d'eau,consommation nettement inférieure a celle
obtenue dans te cas des installations par contact en cuve .

Pour déterminer la consommation réelle et compte tenu de la zone de transfert de
matiere (ZTM) , nous ferons appel en premier lieu aux donnces présentées dans le
tableau ci-dessous :

La vitesse superficielle « U » est reliée au débit volumique Q, a la section A de la
colonne, et a la porosité intergranulaire £ du lit de charbon actif | selon la relation -

U=Q/(cA) (48)

'

St notre colonne a un diamétre de Im, soit une section de A = = 2 m? et en
supposant que nous avons une porosité de 50% | nous obtenons :

U=10/(05.0785)= 255m/h = 425 cm/ min

La longueur L de la colonne fixe la quantité de charbon actif mis en oeuvre -

my=L.Ap: .
avec .
Pc : masse volumique du charbon actif = 430 kg/m?

A partir du tableau [S] donnant les valeurs de la ZTM en fonction de U , nous
deduisons par interpolation que :

] ZTM ™ 22,6 cm o

Tableau |5} - Influence de la longueur de colonne, de ia ]
granulométrie du charbon actif, de la vitesse superficielle
¢t de la concentration c® de 2,4-dichlorophénol dans Ja
solution aqueuse sur la longueur Iy, de la ZTM priss
entre ¢,/c§ =002 8t ¢c,/c? = 0,90 (d'aprés [52]).

Longueur de colonne L [ Grunulomaétrie 12 7m
{em) femni {mm) femy)
10 15 (M. 1,280.9 49
22 16 (2):0.940.7 34
32 20 {3): 0.7 40,% 15
67 21 4): 0,530,4 12

avec v = 30 cm/min

: 4 = 30 cm/min
la grunulométne (3) dwcou_ -1
atc$ = 5.6 x 1072 moi/L gt ¢ = 5.6 x 107 mol/L
Vitesse superficisile v iy L Concentration ¢§ im
lem/mun) fcmi|iem) an 1073 inol/L {ciy
24 151 20 C.177 i1
48 24| 38 1.06 11
94 36| 78 5.6 16
134 47 111
avec la granulométrie (3) avec la granulométrie {3)

g1 ¢ = 5.6 x 10-? mol/jL atu = 30 cm/min




La longueur de colonne est par conséquent égale -
L=35cm

D'autre d’apres les donnees du tableau [5 ], nous savons que :
]ZTM =AL .

Si nous prenons une colonne de 2 m |, nous aurons
lZTMl / IZTMZ = ‘LI/LZ =35 /200

D’ou:
]ZTM2= 129,05 cm .

Le rendement de ia colonne est alors calculé a partir de la relation :
R,=100(L-0,5 lzppnp) /L = 100.(2- 05.1.29)/2=67.75% .
La quantité de charbon actif pour traiter 1 m? dans le cas réel est donc :
m, = (0,344.100) / 67,75 = 0,507 kg .
Le volume de la colonne est -
Veolowe = 2. 0,785 = 1,57 m3

Sachant que la densité du charbon actif est de p. = 430 kg/m? | la masse de charbon
actif remplie dans la colonne est donc

m, =430 . 1,57 =675,1 ke .
Le temps de service de la colonne est donc :
ke
ts = (1/10) . (675,1/0,507) =133 h - _hi}f% J - _
AlrnYnd o Ma L TSR
Soit pratiquement 5 jours et demie .

Notons enfin, que l'estimation du rendement de la colonne peut s'effectuer aussi a
partir de modéle mathématique .



Bibliographie des ouvrages de la troisiéme partie :

1- CE.CHITOUR
Physico - chimie des surfaces , volume 2
OPU | (1992)

2- P ASCHWEITZER
Hand book of separation techniques for chemical engeering
Mc Graw Hill book company , New York ( 1979)

3- Techniques de I'ingénieur , traité Génie et procédés chimiques

4- P WHUITIER
Le pétrole : raffinage et génie cimique, tome 1 et 2
Edition Technip (1972 )

5- RH PERRY
Chemical engeneers hand book
Edition Mc Graw Hill, New York (1973 )



139

CONCLUSION

Nous nous sommes intéressés a la connaissance du pétrole brut en traitant de son
ongmme , de ses méthodes de prospection , de production ainst que de sa composition
‘Nous avons ensuite traité I’operation principale d’une raffinerie - la distiliation

en prenant comme exemple le pétrole ARZEW-MIX.

Nous avons déterminé , par €tude de chaque section , les dimensions de la colonne
La colonne , de part nos calculs , doit avoir une hauteur d’environ 47 m | de diamétre
de haut (de la section de rectification ) d’environ 6.5 m et de diametre de fond ( de la
section d’épuisement) d’environ 3 m.

Les erreurs | par rapport au reel , n’exédant pas 10%.

I} est intéressant de remarquer que le dimensionnement que nous avons proposé est
du méme ordre de grandeur que celui du constructeur japonais .

Nous avons ensuite dimensionné le train d’échange
Ainsi nous prévoyons les six échangeurs indépendamment des aéroréfrigérants non
traités et de la capacité du four que nous avons évalué a 67.106th/ h

Pour avoir une idée assez compléte des opérations unitaires d’une raffinerie | nous
avons juge utile de présenter quatre opérations unitaires fondamentales , a savoir :

i’absorption |, I’extraction liquide-liquide , la cristallisation et enfin I’adsorption en
donnant un exemple d’application aux deux procédés d’absorption et d’adsorption

Enfin, ce travail a permis de donner un apercu détaillé de nos calculs pour le
dimensionnement d’une unité de distillation pour tout pétrole brut et tout découpage
propose .



ANNEXE

CARACTERISTIQUES DU BRUT

Caractéristiques Résultats
Densite a 15° C 0.8085
Degré API 435
Viscosité cinématique, cst a

0°C 850

20 °C 3.63
Point d'écoulement -21°C/-6°F
Point d'éclair, Abel, °C <20

Tension de vapeur Reid 4 37,8° C
Eau par distillation, % volume

Eau et sédiments (centrifugation), % vol.

Soufre total, % poids

Soufre mercaptan, mg / kg
Hydrogene sulfuré, mg / kg
Acidite minérale, mg KOH / g
Teneur en sédiments, % poids
Teneur en cendres, % poids
Salinite totale, mg /1

Sel, CINa, mg / |

Paraffines, % poids

Asphalténes, % poids

Carbone résiduel, conradson, % poids
Pouvoir calorifique sup., mth / kg
Facteur de caractérisation Kuop

0.51 bar / 7.25 psi
Traces
<01
010
10
O
0]
<0.005
Traces
50
20
2.60
0.06
1.10
11.00]1
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TABLEAU [1]




DISTILLATION T.B.P.

Fraction | T (°C), |% poids |% poids |Densité povolume |%volume|ind.réfrac
760mmHg, cumulés | d," curnulés |a 20 °C
condensat| <20 276 2.76 0.549 4.07* 3.17 -
1 20 - 40 242 518 0.630 3.10 6.81 -
2 40 - 60 0.66 584 0.663 0.81 7.62 -
3 60 - 65 0.95 6.79 0.668 1.15 8.77 1.38C0
4 65-70 1.79 8.58 0.686 212 10 89 1.3885
5 70-75 0.38 8.96 0.726 0.42 F1.31 1.4072
6 75 - 80 0.28 9.24 0.732 0.31 11.62 i 4072
7 80 - 85 0.34 9.58 0.723 0.38 12.00 i.40062
8 85-960 087 10.45 0.710 0.98 12.98 1.3608
9 90 - 95 1.06 11.51] 0706 1.22 14.20 1.3982
10 95-1001 1.62 13.13 0.713 1.84 16.04 1.4020
11 100 - 1051 1.06 1419 0.748 114 17.18 1.4195
12 105-110} 048 14.67 0.750 0.52 17.70 1.420G5
13 110- 1151 0.64 15 81 0.735 0.71 18.41 1.4130
14 115-1201 135 16.66 0.722 1.50 19.91 1.4065
15 120-125] 131 17.97 0.729 1.46 21.37 [.4095
16 125 -130| 1.00 18.97 0.739 1.10 22.47 1.4152
17 130-135( 092 19.89 0.764 0.96 23.43 1 4300
18 135-140| 108 20 97 0.769 1.14 24.57 1.4328
19 140 -145( 1.10 2207 0.757 1.17 2574 1.4258
20 145- 150 130 2337 0.749 141 2715 1.4195
21 150-155| 099 2436 0.757 1.05 28.20 1.4242
22 155-160| 1.12 25.48 0.771 1.17 2937 1.4320
23 160-165| 0.77 26.25 0.777 0.80 3017 1.4357
24 165-170| 146 27.71 0.777 1.52 3169 1.4357
25 170-175| 144 2015 0.773 1.51 33.20 1.4340
26 175-180| 1.16 30.31 0.776 120 34 40 1.4355
27 180 - 185 0.84 31.15 0.782 0.88 3529 1.4385
28 185-190¢ 091 32.06 0793 093 3621 1.4360
29 190 - 195 123 33.29 (0.784 F27 3748 1.4360

(*) Expansion = 0.36 % volume




raction | T (°C), |% poids |% poids |Densité Povolume |Yvolume|ind réfrac
760mmHgj cumulés | d," cumulés |a 20 °C
30 195-200] 1.32 34.61 0.787 1.35 38.83 1 4387
31 200-210| 179 36.40 0.796 1.82 40.65 1.4430
32 210-220] 2.68 35.08 0.792 273 43 38 1.4400
33 220-230| 199 41.07 0.804 2.00 4538 1.4455
34 230 - 240 2.53 43 .60 0.805 2.54 4792 1.4470
35 240 -250 237 45.97 0813 2.36 50.28 1.4502
36 250-260F 234 4831 0.83] 2.28 5256 1.4617
37 260-270| 230 50.61 0.826 2.26 54 82 1.4582
38 270 - 280 | 221 52.82 0.831 2.15 56.97 14621
39 280-290| 214 5496 0.832 2.08 59.05 1.4642
40 290 -300 205 57.01 0.836 1.99 61.04 1. 4660
41 300-310| 2.08 59.09 0.836 2.00 63.04 1.4659
42 310-320| 223 61.32 0.842 2.14 65.18 1,4690
43 320-330] 2.06 63.38 0.849 1.96 67.14 1.4725
44 330-340| 1.73 65.11 0.852 1.63 68.77 1.4750
45 340 - 3501 2.00 67.11 0.857 1.89 70.66 1 4785
46 350 - 360 1.89 6900 0.862 178 72.44 1 4812
47 360 - 3707 1.70 70.70 0.865 1.58 74.02 1.4832
48 370 -380( 1.71 72.41 0.868 1.60 7562 1.4840
49 380 -390 140 73.81 0.869 1.29 7691 -
50 390 - 400 1.63 75.44 0.877 1.50 78.41 -
51 - 211 77.55 0.880 1.94 80.35
52 - 1.25 78 80 0.890 1.13 81.48 -
53 - 2.07 80.87 0.891 | 88 83.36 -
54 - 1.94 82 81 0.895 1.75 85.11 -
55 - 227 85.08 0.905 2.03 87.14 -
56 - 2.42 87.50 0.906 2.16 89.30 -
57 - 222 8972 0.908 1.98 91 28 -
58 - 2.40 9212 0913 2.13 9341 -
Reésidu - 7.88 100 0.967 6.59 100 -

TABLEAU [2]




DETERMINATION SUR COUPE TBP

Fraction | T ( °C), |P.d’écou-| P.Aniline | %poids  visc.ciném| %volume] Kuop
760mmHg] lement °C| °C soufre cst a aromat.

condensat| <20 -
1 20-40 -
2 40 - 60 0.0005 12.55
3 60 - 65 12.65
4 65-70 12.40
5 70-75 11.75
6 75 - 80 11.70
7 80 - 85 11.90
8 85 -90 12.20
9 90 - 95 1230
10 95 - 100 0.0021 12.25
11 100 - 105 11.75
12 105-110 1175
13 110 - 115 12.05
14 115-120 12.20
15 120 - 125 12.25
16 125 - 130 (0.0022 12.13
17 130 - 135 11.80
18 135 - 140 11.75
19 140 - 145 57 4 12.00
20 145 - 150 1215
21 150 - 155 62.4 0.0022 12.10
22 155 - 160 11.90
23 160 - 165 34.0 11.85
24 165-170 I8.5 11.90
25 170 - 175 60.4 0.0023 1200
26 175 - 180 13.5 12.00
27 180-185] (*) 61.0 0.00238 11.95
28 185-190( (*) 13.0 12.00
29 190 - 195 63.6 0.0035 12.00

(*) : La coupe reconstituée 180 - 200 a un point d’écoulement de - 57 °C .




Fraction |T (°C), |P.d’écou-|P Aniline | %poids Ivisc.ciném| %volume Kuop
760mmHg] lement °C] °C soufre cst a aromat.

30 195-200| (%) 14.5 12.00
31 200 - 210 62.7 0.0040 20°C 15.5 11.95
32 210-220( - 36 1.99 12.10
33 220 - 230 68.5 0.0062 14.5 12.00
34 230 -2401! - 30 2.54 12.05
35 240 - 250 70.6 0.010 19.5 12.00
36 250 - 260 - 24 3.51 11.80
37 260 - 270 730 0.020 18.5 11.95
38 270 -280! -18 485 11.95
39 280 - 290 76.0 0.034 12.05
40 290 - 3001 - 12 0.54 12.05
41 300 - 310 81.0 0.055 12.10
42 310 -320 0 9.08 12.10
43 320 - 330 82.0 012 12.05
44 B330-3401 +0 12.59 12.10
45 340 - 350 836 0.19 50 °C 12.10
46 350-360( +9 6.75 12.10
47 360 - 370 843 0.20 12.10
48 370 -380| + 15 8 44 12,10
49 380 - 390 017 98.9°C 1 12.15
50 390 - 400 | + 21 11.54 3.57 1210
51 - 0.18 -
52 - + 27 18.38 487
53 - 0.22 -
54 - + 30 024 28 81 6.85 -
55 - 0.26 -
56 - + 36 0.27 11.85 -
57 - 0.28 -
58 - + 39 0.29 18.99 -

Résidu - 0.35 -

(*) : La coupe reconstituée 180 - 200 a un point d’écoulement de - 57 °C .

TABLEAU [3]




BILAN DES DISTILLATIONS DES COUPES LARGES

Coupes , °C densité a | % poids | Position sur %ovolume| Position sur
15°C brut % poids brut % volume
Condensat 0.549 2.8 0-2.8 4.1 0.35-375
Essences
C5-65 0.642 4.0 28-68 5.0 3.75-8.75
C5-80 0.666 6.5 28-93 7.85 375-101.6
C5-100 0.688 10.4 28-132 122 3.75-1595
C5-160 0.718 22.7 2.8-255 25.55 375-293
C5-180 0.729 275 2.8-303 30.5 3.75-3425
C5-225 0.743 37.25 2.8-40.05 40.55 375-443
Naphtas
65 - 150 0.731 16.6 6.8-234 18.4 875-27.15
80 - 160 0.740 16.2 03-255 17.7 11.6-293
100 - 180 0.755 17.1 13.2-303 18.3 16.0-343
150 - 200 0.777 11.25 23.4-3565 11.75 27.15-389
Lampants
160 - 250 0.794 205 255-460 20.9 293-502
180 - 250 0.798 15.7 303-460 15.9 343-502
150 - 235 0.785 19.4 23.4-428 20.00 27.15-47.15
Gas-oil
250 - 350 0.836 211 46.0-67.1 20.4 50.2-70.6
250 - 400 0.844 294 46.0-754 28 1 502-783
160 - 350 0.815 41.6 255-67.1 413 203-706
160 - 375 0818 46.0 25.5-715 455 203-7438
160 - 400 0.823 499 255-754 49.0 263 -783
180 - 375 0.824 412 303-715 405 343-748
Distillats lourds
n° 1 (350 -400)| 0.867 8.3 67.1-754 7.7 70.6 - 783
n° 2 (400 - 450) | 0.885 4.8 754 - 80.2 4.4 78 3-827
n°3 0.899 6.5 80.2 - 86.7 5.9 82.7-88.0
n° 4 0912 5.8 86.7-02.5 5.1 88.6-937
Résidus
> 350 0.904 329 67.1-100 294 70.6 - 100
> 375 0912 28.5 71.5- 100 252 748 - 100
> 400 0919 246 754 - 100 21.7 783 - 100
> 450 0.927 19.8 80.2 - 100 17.3 82.7 - 100
>n®3 0.943 133 86.7 - 100 1.4 88.6 - 100
>n°4 0.965 7.5 92.5-100 6.3 93.7-100

TABLEAU [4]




{Programme 1:Détermination de la courbe flash atmosphérique et)
{sous pressions a partir de la courbe TBP}

Program FLASHATM (input,output):

Var

n,i :integer;
bt,x,y,a,b,c,p,tld50,t1£f50,s,sf,Tfpd40,Pr :real;
{ a,b,c, parametres de la correlations de TBP |}
{ p:pourcentage vaporise }

pv: array [1..100] of real;

function T(p:real):real;

begin
T:=c*p*p+b*p+a;
end;
function TLD{(p:real): real;
begin
T1D:=s*p+t1d50-50*s ;
end;
function TLF(p:real):real;
begin
TLF:=sf*p+t1f50-50#*s¢f;
end:;
function R(p:real):real;
begin

if p<=10 then
R:=0.19863994-0.0047186818*p*sqrt(p)+0.10930103*sqgrt({p):
if (p>10) and (p<30) then
R:=0.27768939+1.7740909/p-6/{p*p):

if p>=30 then

R:=0.33;
end;
function TF(p:real):real;
begin
TF:=(T(p)-TLD(p) )*R(p)+TLF(p):
end;
function TfP(p:real):real;
begin
TfP:=sf*p+(TEfP40~-40*sf);
end;
BEGIN

WRITE (’ COMBIEN DE VALEUR DE POURCENTAGE AVEZ VOUS :7');
read{(n);writeln;
WRITEln (’ DONNEZ LES PARAMETRES DE VOTRE CORRELATICON TBP :');
writeln;
WRITE ('’ LE COEFFICIENT DE P~2 C, EST :7);
readln{c);writeln;
WRITE (“ LE COEFFICIENT DE P b, EST :7);
readln(b) ;writeln;
WRITE (' LE COEFFICIENT CONSTANT a, EST :7);
readln(a):writeln;
WRITEln ( ‘POUR QUELLES VALEUR DE POURCENTAGE DISTILLES VOULEZ
VOUS FAIRE LES CALCULS : /)
for i:=1 to n do

hegin
write (I,’ : * );



readln(pv[i]));

end;
x:=T(70); y:=T(10);
s:=(x-y)/60 ;

t1d50:=y+(50-10)*s;
sf:=-0.05700549+0.33572677*s+0,062062937*s*5;
{correlation entre s‘=sf et s basse sur l’abaque }
If 8>2.188 then
Dt:=30.683503-1.0513926%5-81,181328/(s*s)
else

begin
if t1d50 <150 then
DT:=5.0804654-1.7339422*5+0.94451851*s*g
else
DE:=0.16306747-2.4619828*g*5+2,2063115*%s*s*g;
end:
t1f50:=t1d50-DT;

Writeln(’ TEMPERATURES TBP DU PRODUIT,POUR LES POURCENTAGES
CONSIDERES (c) )i

writeln;

FOR i:=1 to n do

begin

write(/Ttbp’,i):;writeln (/ ' ,T(pv[il]));

end;readln:
Writeln(’ DROITE DE REFERENCE DE 1A TBP EN DEGREE c 7):
writeln;
FOR i:=1 to n do
begin
write(/TLD’,i); writeln(TLD{(pv[i])):
end;
readln;

Writeln (’ DROITE DE REFERENCE DE LA FLASCH ATMOSPHERIQUE ‘')

writeln;

FOR i:=1 to n do
begin

write(’TLF’,i);

writeln(TLF(pv[i])}):
end;

readln;

Writeln{(’ LE RAPPORT R EST :/);

writeln;

FOR i:=1 to n do
begin

write(’R*,1);

writeln(R(pv[i])):
end;

readin;

Writeln(’ LES TEMPERATURES FLASCH SONT :’);

writeln;

FOR i:=1 teo n do
begin

write(’TF’,i);

writeln(TF(pv[i])):

end:
readln;
Writeln({(’ Betermination de la courbe flash sous une
pression P : ' );
Writeln; .
write(’La pression P en mmhg = ‘) ; read(pr)iwriteln:;




writeln(’ Determinez sur la COX CHART le point 40% vaporise
sous la pression P 7);

writeln(’ TfP40 en degree c = ‘); read (TfP40):
write(’Les temperatures flash en degre c sous ', Pr);
writeln({’ mmhg sont :7);:

For i:=1 to n do

begin
write(/Tfp’,i):
writeln(TEfP(pv(il)):

end:;

readln

END.




Programme 2: Calcul des échangeurs

dimension a(20,
character*12 f4
real M1,M2, jht,
integer pnc,pnt

20), b(20)
at
ijhc,laml,lam2,mul,mu2, mult, mu2t

WELIt@ (%, %) mmmm e oo

write(*,*) /=
write(*,*)’'=
write{* *x)/=
write(* *)/=
write(*,*)/’=

CALCUL DES ECHANGEURS DE CHALEUR

FAISCEAU - CALANDRE

write(* ,*)/——————— e

write(*,6*)

write(*,*) ‘Donnez les valeurs des parametres suivants:

write(* , %) f———=
writef(* ,6 %)
write(* ,*) 7 1/
write(*,*)
write(*,*)
write(*,*) * la
read(*,*) di
write(*,*)
write(*,*) * le
read(*,*} M1
write(*,*)
write(*,*) 7 La
* We

!
!
!
[}
[4
I
4
write(*,*)
!
r
L4
r
r
'
r
F

read(*,*)
write(*,*)
write(*,*) ’ La
read(*,*) Ws
write(*,*)
write(*,*) ' La
read(*,*) Tbl
write(*, *)
write(*, 6 *)

write(*,*)’ -
write(*,*)
write(* %) 7 La
read(*,*) dz2
write(*,*)
write(*,*} ’ Le
read(*,*) M2
write(*,%)
write(*,*) 7 La
read(*,*) Te
write(*,6 *)
write(*,*) * La
read(*,*) Ts
write(*,*)
write(*,*) 7 La
read(*,*) Tb2
write(*,*)
write(*,*) / La
read(*,*) Rp
write(*,*)
write(*,*)

r

¥
write(*,*) * 2/

f

rF

!

densite dl

debit massigque ml en kg/h est : /

temperature We en c est :’

temperature Ws en ¢ est : /

temperature d ebulition tbhl est: ’

__Sote calandre i,
densite d2 =’
debit massigue M2 en kg/h est :/
temperature Te en c est :’
temperature Ts en c est :-

temperature d ebulition Tb2 est :’

valeur de la resistance permise Rp est :7

L A L)
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0

50

write(*,*) ‘Pour le choix de 1 apparetl '

write(*,*)/ —~m—rm e ’

Write(*,*) ‘Donnez les valeurs des parametres suivants :‘f
write(*,*)

write(*,*) ’‘La longueur dés tubes 1 est : '/

read(*,*) 1

write(*,6*)

write(*,*) ¢ Le diametre d0 est : 7/
read(*,*) do
write(*,*)

write(*,*) ' Le diametre interne di est : ‘
read(*,*) di -
write(*,*)

write(*,*) ’/ Le pas P est : ‘
read(*,*) P
write(* %)

write(*,*) ‘Choisissez la disposition des tubes .’
write(#* K *)

write(*,*) ¢ Disposition carree tappez 1 ‘/
write(* %) / Disposition triangulaire tappez 2
write(*,*) Disposition : /

read(*,*) dispo

b correspond a la colonne des dc
a correspond aux colonnes des nombres de tubes

write(*,6*)

write(*,*) * donnez le nom de fichier des valeurs :’
read(*,50) fdat

format(124)

open(1l,file=fdat,status=’'0ld’)

read(1,*) ((a(ifj)fj=ll4)li=lfl7)

read(l,*) (b(i),i=1,17)

Bilan thermique

Kuopl=((1.8%tb1+491.7)%*(1.0/3.0))/d1l
Kuop2=((1.8*%tb2+491.7)**(1.0/3.0))/d2
he=(0.344+0.05556%*kuopl)*((0.7042143-0.3157143*d1)*We+(1.4801
&798%0.001-5.607157%d1*1E-4)*(Wex*2)/2)
HHS=(0.344+0.05556*kuop2)*((0.7042143-0.3157143*d2)*Ts+(1.4801
§798%0.001-5.607157*d2*1E~4)* (Ts**2)/2)
HHe=(0.344+0.05556*kuop2)*((0.7042143-0.3157143*d2)*Te+(1.480
&1798%0.001-5.607157*d2%1E~4)* (Te**2)/2)

Q=M2* (HHe-HHs)
hs=he+Q /M1

Nous calculons alors ws a partir de 1 eguation du second degre
Posons : ‘
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DelA=(1.4801789%0.001-5.607157*d1*1E~4)/2
DelB=(0.7042143-0.3157143*%d1)
DelC=-hs/(0.344+0.05556%Kuopl)

Delta=DelB**2-4%DelA*DelC
ws=—-(DelB-sqgrt(Delta))/(2*Dela)
write(*,*) /BILAN THERMIQUE :*
write(* , *)/-eceecem e !
write(*,#*)
write(*,*)

r

write{(*x,*) - he en kcal/kg = ‘,he
write(*, 6 *)
write(*,*) / HHe en kcal/kg = ‘,HHe

r
write(*, %)

write(*,*) ¢ HHS en kcal/kg = ', HHs

write(*, %)

write(*,*) ‘La quantite de chaleur echangee Q en kcal/kg
&est ', Q

write(*, *)

write(*, x) hs en kcal/kg = ’,hs

write(*,*)

write(*,*) ‘La temperature de sortie ws en c est :’, ws
read(*,*)

write(*,*)’calcul de la DTLM :’
Wl’ite(*,*)’ ____________________ ’
write(*,*)

DT1=Te~-Ws

DT2=Ts-We

RAP=DT1/DT2

if (RAP.NE.O) then

DTLM=(DT1-DT2) /LOG(RAP)

endif

write(*,*) / DTLM = ‘,DTLM

Calcul du facteur de correction F

R=(Te-Ts)/(Ws-We)
E=(Ws-We) /(Te-We)

Rl=sqrt (R**2.0+1)
F=R1*LOG((1-E)/(1-E*R))/({R~1)*LOG( (2-E*(R+1-R1))/(2-E*{R+1
&+R1))))

write(*,*) ‘Calcul du facteur de correction F :f
Wwrite(*, *) /e '
write(*,6 %)
!
r

write(*, %) ¢ E= ‘, E
write(*, x) ! R= ', R
write(*,*) ¢ F= ', F
write(*,*) ‘A partir des abaques() Donnez le nombre de passe C

&ote calendre :f
write(*,*)’'pnc = /
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20
21

read(*,*) pnc
write(*,*)

pnt=2*pnc

write(#*,*) ’‘Nombre de passes cote tube est :‘’
write(*,*)’pnt = ’,pnt

read(*,*)

write(*,*)’Choix de 1 appareil :‘
write(*,#*)
write(*,6*)

Estimation du coefficient de transfert sale

write(*,*) ’ Estimez le coefficient de transfert sale Usl a p
&artir du tableau() ’

write(*,*) * US1 = ’

read(*,*) Usl

Estimation de la surface

SE=Q/(Us1*F*DTLM)

surface d echange 4 un tube

S=3.14*%d0*1

write(*, *)

write(#*,*)’ Estimation du nombre de tubes par calandre :’

Nt1=SE/{S*pnc)

do 10 i=1,17
if(A(i,pnc).LT.NT1) then
continue

else
rafl=Ntl-A(i-1,pnc)
raf2=A(i,pnc)-Ntil
if (rafl.LT.raf2) then
NT2=A(1i-1,pnc)
K=i-1

goto 20

else

NT2=A(1i,pnc)

K=1i

goto 20

endif

endif

continue

if (Nt2.EQ.0) then
Nt2=1024

Dc=99

goto 21

endif

DC=B(K)

Dc=0.01*Dc

BB=DC/5

write(*,*)/Nombre de tubes par calandre :-*

write(*,*) ¢/ Ntl = 7, Nt1

write(*,6 *)

write(#*,*)’L appareil choisie comporte d apres le tableau(x)
& Nt2 tubes Nt2 le plus proche de Ntl :’

write(*,*) 7 Nt2 = ’, Nt2

write(#*,6*)
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read(*,*)

write(*,*) '’ Le diametre de la calandre est Dc : ’ , Dc
write(*,*) '
write (*,*) ’‘Espacement entre chicane BB = Dc/5 = ‘, BB

write(*,6*)

write(*,*) ’'Calcul de Us2 : /
write(*,6 %)

Us2=Usl*Ntl/Nt2

write(*,*) ¢ Us2 = 7 , Us2
write(*,*)

write(*,*) ‘Calcul des temperatuies calorifique : ‘/

Fe=(DTLM-(Ts-We))/((Te-Ws)-(Ts-We))

Tc=Ts+Fc*(Te~Ts)

we=we+Fc* (ws-we)

write(*,6*)

write(*,*) ' Tc = 7, Tc

write{*,*) ’ wc = ', wcC

read(*, *)

write(*,*)

write(*,*} /' Calcul du cefficient de transfert propre Up : ’
write(*,6*)

write(*,%) 1/ Cote faisceau tubulaire :’
write(*,6*)
Section par passe SpP

SpP=(3.14%di**2.0/4)*(Nt2/pnt)
write(*,*) ’‘La section par passe SpP en m*2 est :’ , SpP
write(*, *)

Vitesse massique

Gt=M1/SpP

write(*,*) / La vitesse massique Gt en kg/h.m~2 est :’, Gt
write(*,6*)

write(*,*) ‘Determination des Caracteristiques du fluide a la te
&mperature calorifique : /

write(*,6*)

write(*,6*)

Densite a la temperature calorifique
dlc=d1-0.00075*({Wc=-20)

write(*,*}) ’‘La densite est :’, dlc

write(*,*)

Conductivite thermique

Laml=0.12-0.0001*Wc

write(*,*) ‘La conductivite thermique Laml en kcal/h.m.c
&est :’,Laml

Capacite calorifique

cl=(0.344+0.05556*kuopl)*((0.7042143-0.3157143*31)+(1.4801798
&*0.001-5.607157*d1*1E-4)*Wc)
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read(*, *)
write(*

*)

&est :/
write(*, *

Cl

d11=d1/0.99904

call VMU(Tbl,Wc,d1l1,Mul)

Mul=3.6*d1lc*Mul

write(*,*) ‘La viscosite Mul en kg/m.h est
write(*, %)

read(*,6*)

Nombre de Reynolds

Ret=di*Gt/Mul
write(*,*) ’ Le nombre de Reynolds Ret est

Si 1l ecoulement est turbulent
1f(Ret GT.10000) then

jht=0.027*Ret**(0.8)

else . ‘
ecoulement lamlnalre :
if(Ret.LT.2100) then

jht=1. 86*(Ret*d1/L)**(1 0/3.0)
else

write(*,*) / Ret = ’/, ret
write(*,*) ’

write(*, %) - Ecoulement transitoire lire La valeur de jht

&lue sur 1 abbaque : *

read(*,*) Jht

endif

endif

hifit= (Jht*laml/di)*(cl*mul/laml)**(1.0/3.0)
hiofit=(di/do)*hifit

write(#*,6#*)

write(*,*) ‘Jht = 7, Jht

write(*,*) |

write(#*,*) *‘hifit = /, hifit
write(*, *) i

write(*,*) ‘hiofit = ’ , hioOfit
write(*,%) :

write(*,*)

read(¥*,*)

1

, ;
. write(#*,*) ’‘La capacite calorifique C1 en kcal/kg.c
’

Mul

’ ,Ret

write(*,*) ‘2/ Cote calandre :
write(*,6*)

Sestion par calandre SpC

if (dispo.EQ.1) then
SpC=(dc/p)*(p-d0)*BB
else
Spc—(2/sqrt3)*(dc/p)*(p dO)*BB
endif

write(*,*) ‘La sectlon par calandre SpC en m~2 est

write(*,*)
Vitesse massigue
Gect=M2/SpC

i
H

t

I

write(*,*}) / La vitesse massique Gct en Kg/h.m*2.est. :

!

;

SpcC

r

Gct




dlt=d1-0.00075%(Tt-20)
dl1t=d1t/0.99904
-d2t=d2-0.00075* (Tt-20)
d22t=d2t/0.99904
call VMU(Tbl,Tt,dl1lt,mult)
Mult=3.6*dlt*Mult
fit=(mul/mult)**0.14
call VMU(Tb2,Tt,d22t,muzt)
Muzt=3.6*d2t*Mu2t
fic=(mu2/mu2t}**0.14
hiOo=hiOfit*fit
hO=hofic*fic
z2z2=Tt
Tt=Tc~(hi0/(h0+hiQ))*(Tc-Wc)
E=Tt-2zz
if (abs(E).GT.1E-2) then
continue
else
goto 350
endif

150 continue
write(*, *

350 write(*,*)'DTt = ’,E
write(*,*)
write(#*,*) / La temperature du tube Tt en ¢ est: ’, Tt

write(*,*) 1/ Cote faisceau tubulaire :

write(*,*)
write(*,*) ’ Mult en kKg/m.h= ‘, Mult
write(*,*) / DONC : *

write{* %)
write(*,*) ’ fit

I’
I
¥
!
' r fit
write(*,*)

!

!

r

I’

I

fl

write(*,*) * hio
write(*, %)
write(*, *)
write(#*,*) 2/ Cote calandre :?
write(*,*)

read(#*,*)

’,hi0

write(*,*) ¢ Mu2t en kg/m.h = 7, Mu2t
write(*,*) ‘DONC : -

write(#*,6*)

write(*,*) ’ fic = *, fic

write(*,*)

write(*,*) / ho = 7, hoO

Coefficient de transfert propre Up

write(*,6*) ;
Up=h0*hi0/{hO0+hi0)

write(*,*) ’ Le coefficient de transfert propre Up est : /, Up
write(*,6*)

read(*,*)

write(*,*) ’ Verification de la resistance a 1 encrassement Rs:‘




Rs=(Up-Us2)/(Up*Us2)

write(*,6 *)

write(*,*) * Rs en h.m"2.c/kcal = ', Rs

if (Rs.LT.Rp) then

write(*, x)

write(*,*) ’ Le transfert est bon :’

else

if (Up.GT.Us2) then

write(*,6*)

write(#*,*) ‘ Le transfert est bon jusgu a 1 encrassement
else

write(*,*) _
write(*,*) ’/ Le transfert est mauvais ; refaite votre design
endif

endif

write(*,*)

read(*,*)

I
.

write(#*,*) ’ Calcul de la perte de charge : ‘/
write(*,6*)

write(*, %) / 1/ COTE FAISCEAU TUBULAIRE :‘
Coefficient de friction ft

if(Ret.GT.2100) then

Ft=0.00280+0.250*Ret**(-0.32)

else

Ft=32/Ret

endif

write(*, %)

write(*,*) ’ Le coefficient de friction ft est : 7, ft

Ll=pnt*L
write(*,6*)
write(*,*) 7/ La longueur L1 = pnt*L = /, L1

La chute de pression est

write(*,6 *)

DPtt=pnc*pnt*Gt**2* (Ft*L/(di*fit)+2)/(1.271*1E+15*%d1)
write(*,*) ' La chute de pression DPtt est : ’, Dptt

write(*,#*)
write(*,*) 2/ COTE CALANDRE ;!

coefficient de friction Ftc

if(Rec.GT.2100) then
Ftc=1.50*(d0/((p-d0)*Rec) )} **0.2

else

Ftc=0.70921*Rec**(-0.16867)

endif

write(*, 6 *)

write(*,*) ‘/ Le coefficient de friction Ftc est : ’,Ftc

pncc=L/BB-1

write(*,*)

read(*,*)

write(*,*) ‘pncc = L/BB-1 = /, pncc




Llc=(pncc+l)*dc

write(x,*)

write(*,*) ¢/ Llc = (pncc+l)*dc = * , Llc
write(*,*)

read(*, %)

La chute de pression est

Dptc=pnc*Ftc*Get**2*L1lc/(1.271*1e+15*d2*Fic)

write{*,*) ¢ La chute de pression Dptc est : ‘, Dptc
write(*,6*)

write(*,*)

write(*,*}) * FIN . '/

end

SOUS PROGRAMME CALCULANT LA VISCOSITE
Correlation de AMIN et HUSSEIN

subroutine VMu(Tb,T,spgr,viscod)
API=141.5/spgr-131.5

Beta=exp(5.471+0.00342% (Th+273))

Alpha=-0.0339% (API)**0.188+0.241%( (Tb+273)/Beta)
viscod=Spgr*Alpha*exp(Beta/(T+273))

return

end
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