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The subject of our project consists in an estimte evaluation of a petroluem

plant which can treat two Algerian crude oils.

Our work divids in three main parts:

1- Qualitative and quantitative evaluation of crude fractions (Benzine, Kerosene,
Gasoil) with a computer package which determines these fractions.

2- Approximate design of the main equipments used in the atmospheric distillation
unit.

3- Approximate economic evaluation of the atmospheric distillation unit.

Notre travail consisie en une evalution approchée d'un complexe de raffinage
pouvant traiter deux pétroles bruts Algeriens.
Il comprend trois parties principales: , ..
b q.um ntlto e
1- Une evaluation qualuauve des coupes péurolieres (Essence, Kéroséne, Gasoil)
pouvant €tre obtenues 4 partir de chaque pétrole brut (un logiciel de mise en
ocuvre a ¢lé élaboie).
2- Une evaluation technique approchec de 'equipement princip.al utilisé dans 'unité

de distillation initiale,
3- Une evaluation économique approchée de l'unité de distillation atmospherique.
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- NOTATIONS UTILISEES DANS LE PROGRAMME ECHANG.FOR

0: quantitée de chaleur echangée entre le pétrole brut et la

fraction pétroliére.

T1,T2: températures, d'entrée et de sortie resgpectivement , du
fluide coté calandre

Wil,W2: températures, d'entrée et de sortie rgspectivement, du
fluide coté tubes

DTLM: différence de température moeyenne logarithmigue

“Al: surface d'"échange de chaleur '

NT1: nombre de tubes estimé

NT2: nonibre de tubes choisil

f182: coefficient globai de transfert sale entre leé deux-fluides

DC: diamétre intérieur de la calandre

B: espacement entre chicanes transversales

NC: nombre de passes c6té calandre

NT: nombre de passes cdbté tubes

GT, GCT:. vitesses massiques cGté tube et coOteé calandre
regspectivement - -

C;,CZ:-Chaleurs speécifiques des fluides cotés tgbe 2t calandre

‘rgspectivement aux températures calorifiques:TC et WC

L,do: longueur, diaﬁétre extérieur des tubes regspectivement

LM1,LM2: conductivités thermiques des fluides cdtés tubes et

calandre respectivement aux températures calorifigues:TC et WC

MU1,MU02: viscosités dynamigues des fluides cdtés tubes et cote

calandre, aux températures calorifigues TC et WC

RET,RECT: nombres de Reynolds cé&té tubes et calandre

respectivement
Up: coefficient global de transfert propre entre les deux fluides
TJH1,CJH2: facteurs addimentionnels de Colburn cété tubes et coéte
calandre respectivement
TT: température des tubes '
MOl11, MU22: viscosités dynamigues des fluides cotés tubeslet cote

calandre respectivement, a la température des tubes
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OT,QC: facteurs addimentionnels, rapport des viscomités
dynamigues MID1 et MO2 aux viscosités dynamigues MUl1 et
MU22 respectivement
HIO: coefficient d'échange de chaleur, par convection, du fluide
cHté tube, bhasé sur le diamétre extérieur des tubes.
HO: coefficient d'échange de chaleur, par convection, du fluide
cété calandre '
FT,FCT: facteurs de frictions des fluides coOtés tubes et coteé
calandre respectivement
OPT1: perte de charge coté tubes
DPTZ: perte de charge coté calandre
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INTRODUOUCTION

‘L'industria de raffinage faisant appel A& des technigqueg =ans
cesge perfectionnées, figure parmi les activités principales d'un
pays industrialiseé. 7
On autre caractére .de 1l'industrie du pétrole est sa grande
tendance a4 la diversification. Le pétrole, comme le gaz naturel,
ne sont plus seulement des produits d'énergie, les hydrocarbures
gui les composént prennent égélement une part croissante dans. la
fabrication des produits non énergétiques; Lubrifiants, bitumes,
cacutchouc synthétique, matieéres plastigues, fibres synthétiques,
solvants et détergenté.

L'objet de notre travail est d'étudier deux pétroles bruts:

Tout d'abord en élaborant un logiciel permettant le découpage

d'un pétrole brut en deux marches; marche essence et marche

gasoil en fonction des propriétés des fractions pPétroliéres.

Puie, en éstimant:

- Les produits & obtenir par distillation atmosphérique.

- Les produits A obtenir par les processus de transformation
moleculaires les plus importants.

- Les dimensions de certains équipements: Coionne, échangeurs,
four.

Ensuite une ' ébauche d'étude économique de ce complexe de

raffinage est proposée.

Il s'agira alors d'atudier:

~-Les charges d'investissement pour .1'unité de distillation

intiale .

- Le bénéfice éventuel aprés vente des produitse issusg de la

distillation initiale et répondants aux spécifications.

Enfin en estimant par calcul les Vproduits petrochimiques

valorisables issus d'un steam cracking.
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Partie I ' MODELISATION

I ~-DECOUPAGCE D "UN PETROILLE BRUOT

I.1. RAPPEL THEORIQDE:
I.t.1. Introduction:

La mige en oeuvre d'un pétrole brut consiste A éavaluer, A
partir des données, les rendements possibles par distillation en
produite commerciaux répondants A des sapécifications, ou en
produits non finis, destinés a subir des transformations
ultérieures et réapondant & certaines normes (charges de reforming
ou de cracking). . |
Pour résoudre ce probléme, on peut:

a- Déterminer les rendements en produits extrémes ( essence et
résidus) a l'alde des courbes "propriétés - rendement" gui
représentent les propriéetés spécifiées en fonction de la largeur
de la coupe A un point initial ou final fixe.

b; Pour les produits intermédiaires (exemple: Kéroséne, gasoil),
on traduit les spécifications sur le diagramme isoproprietés gqui
est un carré avec deux axes représentant le point initial et le
point final de la coupe.

Chagque gpécification exclut une éartie du diagramme; On définit
ainsi un domaine d'existence 'de chague produit conforme aux
spécifications.

Compte tenue des rendements en produits extrémes et d'impératifs
gquantitatifs, on pourra partager ‘les rendements entre produits
intermediaires et les harmoniser et connaltre ’ en outre
exactement, les propriétés de chacun des produits.

¢- Pour un brut donné, £'ll n'existe pas de domaine vérifiant
toute les spécifications requises d'un certain produit, on peut
chercher la ou 1les &spécifications g#nantes =&'il y a lieu
d'améliorer ces caractéristigues par un traitement =secondalre

apras digtillation ( exemple: %séufre, nombre d'octane).
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I.1.2. Caractéristigues physriques et =spécificationse desg produits

pétroliers
Les caradtéristiques physiques des produits pétroliers
doivent répondre a certaines spécifications pour étre

.commercialisables.

1. Eesence: -

L'étude ders spécifications a pour but d'analyser l'incidence des
diverses caractéristiques sur la puissance, la consommation, le
démarrage, les reprises des’moteurs et }'agrément de la conduite.
Pour ceci, on considére les caractéristiques les plus
imporﬂantes:

a. Dengité: Elle régit en uns ceftaine mesure la puissance et la
consommation spécifigque du mélange, carburé, on impose gu'elle

ﬂ%ﬂﬂt%&mznwmm%

goit inférieure & 0.765You 0.770 pour une eggence super.
.b. La tengion de vapeur reid: Elle conditionne le givrage du
carburateur pendant la mise "en températufe du moteur, par suite
de 1'humidité atmosphérique. Elle doit étre inférieure ou égale
en moyenne A 0.7 atm.

¢. Soufre: Proquue des eannuls de corrosion, sa teneur doit é&tre

inférieure a4 0.2 % poids.

d. Indice d'octane: I1 définit la pouvoir indetonnant de

l'essence sa valeur doit étre comprise entre 89 et 92 pour une
eggence nufmale et entre 97 et 99 pour une esgence super.

2. Kérogéne: Dastiné A alimenter les brQleurs des turboréacteurs
et turbopropulseurs dravions. ‘
a. Densité: Conditionne le rayon d'action de i'avion, sa valeur
est comprise entre 0.739 et 0.828 (TRO).

b. Point de caongédlation: Il garantit la pompabilite du
combustible en basses températures rencontrées en altitude. Sa

valeur est inférieure ou égale &4 (-40)°c.
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c. Spécifications de distillation: Température du point 20% de la

coupe inférieure a 200°c. '

Température du point 90% de la coupe inférieure ou égal a
264 °c.
3. Gasoil: C'est le combustible utilisé dans un moteur diesel
rapide tel‘ceuk guil .égquipent ceftaines voitures ou camions.
Il doit répondre a certalnes spécifications:
a. Deneité: Comprise -entre 0.81 at 0.89, elle conditionne lea
pouvoir calorifique au litre. '
b. Spécificatian de disgtillation: [Les points 65% et B85%
conditionnent la 'teﬁeur en produits lourds; Tb“ doit é&tre
supérieure ou égale & 260°c, TB“ inférieure ou égale & 350°c.
c. Indice de cétane: Les valeurs élevées de l'indice de cétane
favorisent le départ a froid par diminution de la température
d'auto inflammabilité du gasoil. Sa valeur deoit étre supérieure
ou égale a bO.
d. Point d'écoulement: C'est une caractéristique trés importante
en hiver. Il doit é&tre fixé bas, =sa valeur est inférieure ou
égale & (-10)°c. 7
e. Teneur en soufre: pour empécher les ennuis de corrosion par,
stq dilué gqui se dépose, =a valeur doit @&tre inférieure ou
égale &4 0.9% poids.
f. Viscorité: inférieur a4 9 Cst & 20°c, elle conditionne
l’'écoulement et 'la finesse de la pulvérisation dont dépendra la
quantité de combustion.
g Point Eclair: C'ést - 1la température minimale a la guelle il
~faut porter le produit pour gue les vapeurs émises s'allument
gpontanément en présgence d'une flamme, il est compfis entre bbh°c
et 120°c. _ .
I.2. PROPRIETES RENDEMENT EN ESSENCE:

Le découpage des deux pétfoles bruts MEREKSEN ET HRS 162 est

effectué suivant deux marches chacun. Une marche essence ou

l'on cherche A4 obtenir un maximum d'essence répondant aux
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epécifications les plus importantes. Une marche gasoil pour
avoir un maximum de gasoll répondant aux spécifications les plus
importantes.
La coupe d'essence des deux bruts est déterminée & partirc dua
traceé des courbes propriétés rendement essence, celles ci sont:
. - Lka tension de wvapeur reid rendement eszence

- La densité rendement essence

- Le nombre d'Octane rendement essence (Fig.1-2) et (Fig.1-7)
Le rendement essence est exprimé dans notre cas, en pourcentage
volumique ( %vol), c'est la différence entre le % wvol de la fin
de fraction et le % vol de début de la fraction gui est fizxe.
Ce dernier est égal au rendement de gaz obtenu par la
distillation T.B.P: - Case au brut MEREKSEN: PI=4.93 %vol

« Cas du brut HRS 162 : FT= h.8 %vol

La densité est une pfopriéte additive en volume, donc la densité
rendement peut etre obtenue en sommant les densités des fractions
élémentaires adjacentes par les pourcentages de ces fractions et
‘en divisant par la somme des pourcentages. La somme des
pourcentages volumiques des fractions adjacentes est le rendement
désire.
Le nombre d'octane rendement est obtenu en pondérant les nombres
d'octanes des constituants de certaines fractions, celles dont
l'analyse chromatographigue en pﬁage gazeuse esgt digpenible, par
les pourcentages poids des constituants dans la fraction et en
divisant la somme patr 100. Les fractinps utilisdes =ont
adjacentes. La T.V.R rendement essence est estimée a partir de
la COX~-CHART d'ou 1'on détermine 1a tension de vapeur vraie de la
fraction a 37.8° en fonction dé =a température d'ébullition
moyenne (Fig.2-5 et Fig.1-9). La T.V.R rendement essence a une
allure décroissante de méme que le nombre d'octane rendement
EEEENnce. Pour le HRS 162 le point final ¢gal A4 206°c détermine
le rendement maximum d'essence. Les différents calculs des

propriétés rendement essence sont donndes en annexe 2.
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I.3. CALCUL DES ISOPROPRIETES:

A. Pétrole brut HRS 162:

A.1. Dbmaine de validité du kéroséne (T.R.0):I]1 ast limité:
Par les deux isodensités (d¥ ): d = 0.739 et d = 0.825
200°%°c et T90% = 2K4°c

Par les isotempératures: T20%

Par 1'isopoint d'éclair: Pec= 40°c¢
Par l'isotempératurg de congélation ;Tmm‘= -40°¢c
Par 1'isopourcentage en soufre: %S = 0.2
Trécé de 1'isopoint éciair:
En utilisant 1'approximation de NELSON: .
' P“ = 0.64 T ,~- 62 (1-1)

on :T. est la température d’'ébullition moyanne entre le point 0
% vol et 10 % vol de la fraction pétroliére. En supposant gue T.
- e confond avec T“ voel ( un profil linéaire de T.B.P).
On détermine alors de la cbufbe T.B.P (Fig. 1-1), le pourcentage
volumigue correspondant au poiht d'éclair P“ = 40, c.a.d a une
température : T, = (40 + 62) / 0.64 = 159.4 °c ’ '
L'isopoint d'éclair correspondra A la droite d'équation:
Bp =V -5X, B =V+ 95X
{ V = 20.5% vol. par lecture sur Fig.i-1).
En éliminant x, on obtient: _
P, = 410 -~ 19 B S (1=2)
Tracé des isotempératures:
Poup TNI = 200°c, on deéetermine sur la figure 1-1,'19 pourcentage
volumigue gui a pour température T = 200°%¢=, V = 256 %vol.
Lese fractions gqui ont pour TNI 200°c sont de la forme:
| Py =V -20X, B;=V + 80 X

En é€liminant x ,on obtient:

Pi = 135 - 4-p {1~3)
Mame procédure pour T%l’ V = 27 %vol.

P] = V = 90}(, Pf‘—" vV +10X
P, = 41.11 - 1/9-F; : (1~-4)
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Tracé der isodeneités: La daengité étant une propriété additive

en volume,

la représentation de 1'isodensité

draite
perpendiculaire & la premiére bissectrice du carré ( Fig.1-3), il

suffit donc (Fy »

est une

de déterminer

al%, = 0.793 ou éﬂ =

un point

0.825.

{une fraction) Q) tel

gue

L'isotempérature de congélation Tcugz =40 °c ne s'exprime pas de
fagon simple en fonction de P] et q, n'est pas commode & tracer.
Cette spécification sera veéarifiee par la suite apresg le
découpage.
Pour tracer 1'isopourcentage en soufre = 0.2, on dispose des
valeurs suivantes:

Py g

53 7 54

49 ‘ | 58.5

43.56 64

38.5 69

33.5 . 74

24 ‘ 83.56
Obtenues A& partir de la courbe Fig.1-14 .
A.2. Doﬁaine de validité de gasoil: 11 est limité par:
Les isodensités : d = 0.81 et 0.89
Les isopoints d'éclair: P = 55°c ‘et 120°c
Les isotempératures: Tﬁ’ = 2b0°c et'%“ = 3b0°c
L'isopoint d’écoulement: PI = =-7°c
L'isoviscosité cinématigque: VvV = 9 ¢cst
{.'isopourcentage en soufre: %8 = 0.9
Tracéd des isopoints d'éclair:
Avec la méme procédure citée précédemment, on obtient:
Pour %c = §5°¢: A P, = 480 - 139 P, (1-5)
Pour P, = 120°c P; = 840 - 19 P {1-6)
Tracé des igotempératures:
Pour'&m 260 °c: P;= 566.15 - 0.54 P (1~7)
Pour THI 350°%¢ P‘= 62.35 - 0.18 Pl (1-8)
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Tracé de !'isopourcentage en soufre:

On dispose des valeurs suivantes:

Py Py
54 K 56,
53.5 - 55.5
53 — 56
52 67
50.5 . 59
44.5 | 65
39.5 70
25 84
13 1 97.5

Pour des raisons de commodité, on ne trage pas les isoproprietés:
P, = =7°c et V = 9 cst

Ils seront vérifiés par la suite aprés le découpage.

‘Les lsoproprietés calculés sont représentés sur la Fig.i-3.

B. Pétrole brut MEREKSEN : .

B.1. Domaina de validité de kérosane (T-.R.0):

Il est limite par les mé&mes isoproprietés que pour le HRS 162
Tracé de 1l'isopoint éclair: '

La méme procédure gue celle citée précédemment donne

P{= 760 - 19 P[ ‘ {(1~9)
Tracé des isotempératures:
Pour TMI = 200°¢c ., §= 234 - 4 PI {1=-10)
Pour TWI = 264°¢c, & = 62.77 - 1/9 P] (1=11)
L'isopoint de congélation Tcmq = -40°c, las . isgqgngités,

lﬂisopourcentage en soufre seront vérifieées par la suite.

B.2. Domaine de validité du gasoil:

Méme gque pour 1le éas de HRS 162:

Tracé dee isopoints d'éclairs:

Pour B, = 65°c, B P; = 870 - 19 P (1-12)
Pour P“c = 120°c, P, = 1240 - 19 F] (1-13)
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Trabé des isotempératures:
Pour Ty = 250°c, P* 86.15 - 0.54 P (1-14)
Pour TGS’ = 350°%c¢, sz 84,70 - 0.18 P! (1-15)

it

L'isopoint d'écoulement, les isodensités, l'isopourcentage en
soufré‘ et 1'isoviscosité cinématique non commode a tracer, on
vérifiera les spécifications les concernant aprés le découpage.
Les isoproprietés calculées sont représentées sur la figure 1-8.
I.4. DECOUPAGE

A. Pétrole brut HRS 162

A.1. Marche essence: Le point final de la coupe essance gqui
correspand 4 une température T = . 205 ®c est approximativement
égale &4 28 % vol d'aprés la TBP du HRS 162. Le point final de
l'essence est le point initial de la coupe suivante, on remargue
gue le point Py = 28 % vol se situe hors du domaine de validité
Vde kérostne, donc dans cette marche n'existe pas de Kéroséne.

On entre directement dans le domaine de wvalidité du gasoil, on
détermine le rendement maximal, 11 correspond au segment le plus
lang et qui correspond & P* = B6 % vol.

Donc le découpage est le suivant:

G
Résidu
A Essence . Gasoil ‘
Atmosphérique
2

0 . b8 28 56 160

A.2. Marche gasoil:

Le domaine de validité du gasoil a la forme d'un simplexe.
‘Le rendement: Pf - Piest maximum sur l°'un des sommets dece
simplexe, on détermine facilement ce gsommet, 11 correspond au
point P| = 22.5 % vol, P;= 57 % vol a un rendement R = 34.5.

Le point 1Initial de gasoil est égal au point final de la coupe
précédente. On détermine le rendement maximal de Kéroséne dans

son domaine de validite.
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Le point initial du Kérosé&ne est P] = 20.5 % wvol, doenc le
rendement est R = 2 % vol.

Le point initial du Kérosine est égal au point final de
l'essence.,

On remargue gqu'on peut aller jusgu'auw point PI = 5.8 % vol de
l'essence pulsgque la T.V.R est inférieure i 0.7 atnm.

Donc le rendement en essence est R = 14.6 % vol.

D'ol le découpage:

G K
‘E ‘ Régidu
A Eesence R Gaescoil
0 Atmosphérigque
Z S
0 5.8 20.56 22.5 57 100

B. Pétrole hrut MEREKSEN
Le méme raisonnement est appligué, on obtient le decodpage:
B.1. Marche essence:
Egsence: P‘ = 4.93 % vol, F = 42,75 % vol
Kérosene: P, = 42.75 % vol, Py = 58.4 % vol

Gasoil: Pl = 5B.4 % vol, ﬁ = 74 % wvol

Residu: Pl = 74 % vol, P{= 100 % vol
G

. Ré=sidu
A Eggence Kéroséne| gascil .
({TRO) . Atmosphérigue
2
0 4.93° 42.75b 658.4 - 74 100

10
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B.2. Marche gasoil:

G
Résidu
A Esgence Kéroséne| gasoil
(TRO) Atmosphérique
2
0 4.93 38.75 . 4L 77.4 : 100

I.5. VERIFICATION DES SPECIFICATIONS:

A. Pétrole brut MERKSEN:

A.l. Coupe essgence:

Les principles spécifications des

dans les tableaux suivants:

1. Marche es=sence:

«75

essences sont résumeées

Specifications Calculées demandées Reférences
d ' 0.727 ¢ 0.765 Fig.1-7
TVR 0.09 '< 0.8 Fig.1-7
NO 54.98 89 < NO < 92 Fig.1-7
¥ 0.01 < 0.2 Annexe 3 Fig. 1-10
Pf 180 < 250 Courbe 1-5

TABLEAU 1-1: "spécificationsd'essence”

11
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2. Marche gasoil:

Spécificationsg éalculéee demandées Références
d . 0.72 s 0.765 Fig.1-7
TVR ' 0.12 . 'S 0.8 Fig.1-7
ﬁO | 66.31 B9 < NO ¢ 92 Fig.1-7
%S _ 0.01 $ 0.2 Annexe‘B Fig. 1-10
Pf 165 ' < 250 Courbe 1-5

TABLEAU 1-2: "spécification d'essence marche gagoil"

A.2. Coupe Kéroséne:
1. Marche essence:
La coupe de Keéroseéne est située -entre Py = 180°c et B = 261 °c
- Point éclair:
Py = 0.64 T“ ~ 62
T“ = T0 + 0.05 (TNO - %) = 180 + 0.056 ( 261 - 18B0) = 18B4 °c
'P“ = 0.64 x 184 - 62 = b6.8 °c¢
- Spécification de distillation:
a) Ty = Ty + 0.2 (Tygy - P
T20 = 180 + 0.2 (261 - 180)
Ty = 198 °c | |
b) TW = TO + 0.2 (qm - %)
180 + 09 ( 261 - 180)
253.4 °c

It

- Température de congélation:

al% - o0.807

Tay = (261 + 180) / 2 = 220.5 °c

Kyp = (1.8 x 220:5 + 491.7)Y? / 0.807 = 11.9

Tcmq= =32 (Fig 1~-12)

Les gpécifications d4u kéroséne marche essence sont résumées dans
le tableau 1-3: .

12
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Specificationé Calcul ées demandées Reéférences
d 0.807 0.739 < d < 0.825 Annexe3 Fig.1-11
Pec{°c) 55.80 : 2 40
T20(°c) 196.30 : < 200
T90(°c) | 253;4 . ‘s 254
Tcong 32 ¢ 40 Fig. 1-12
%S 0.1 £ 0.2 Annexe Fig.l—lb

TABLEAU 1-3: "Spécificationse du kéroséne marche essence”

2. Marche gagoil:

La coupe du kéroséne est située entre PI = 1656 °c at §'= 178°¢
- Point éclair: Pu = 0.64 TSS' 62

- Tgg = 165 + 0.05 (175 - 165) = 16bH.5 °c

P“ = 40,60 “c " .
- Température de congélatlon: J V- 0,784

Ty = 170 °c .

Kuop = (1.8 x 170 + 491.7) / 0.784 = 11.8

Tcqu -56 °c

- Spécification de distillation:

a) Tgy = 165 + 0.2 (175 - 165) = 167 °c

b) Tgy = 165 + 0.9 (175 - 165) ~ 174 °c

Les spécifications du kérosene gont spécifiées .dans

tableaul-4:

13
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Specifications Calculées demandees References

d 0.784 0.739 ¢ d § 0.825 Annexe3d Fig.l1-11

Pec(?c) 40.60 2 40

T2%J°c) 167.00 £ 200

TS0 ({°c) 174.0 ¢ 2b4

“

Tcong (%) -56 =40 Fig. 1-12

&S 0.1 £ 0.2 Annexe3 Fig.1-10
TABLEAD 1-4: " Spécifications‘du kérosene marche gasoil™

A.3. Coupe gasail:

1. Marche essence:

La coupe du gasoil est située entre E’i = 261.5 °c et

P, = 365.5 °c.
- Point d'écoulement: d = 0.84
Tempeérature d'ébullition moyenne: On suppose un profil linéaire
de la TBP entre le point initial et le point final de la coupe.
T10= 261.5 + 0.1 (369.5 - 261.5) 272.3 °c
Tep = 26145 + 0.7 (361.5 - 261.5) = 337.1 °c
La pente: § = (Ty - Tyg) / 60 = 1.1 °c / %

T, = 315.5 °c

v

Kuop = 11.90‘

La lecture sur la figure 1-12, donne P, = =7 °c

1

It]
1t

- Point éclair:

Tg = 261.5 + 0.06 (369.5 -261.5) - 266.9 °c
Py = 0:.64 x 266.9 - 62 = 108.8 °c

- Spécification de distillation:

a) Tug = 261.5 + 0.65 (369.5 - 261.5) = 331.7 °c

b) Tgs = 261.5 + 0.85 (369.5 - 261.5) = 350 °c

-Indice de cétane:

T My

K uop

285.5 °c
11.93

H

14
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Pour évaluer 1'indice de Diesel une relatidn est atablie en

appliguant la régression statistique sur 1'abaque {6, P.118]

ID=7539 .7 Tppy0*93% K., - 115094.48 T, 0?61 (1-16)

v

ID-60.26 °F “APT

L'indice de cétane est calculé par:

CN-23.3089 (1.01459)™
(1-17)

CN=23.3089 (1.01459)60:3¢ « 54.4

- Viscorité: Vm-= B.5 cst
Le calcul détailleé de la viscoslité est donne en Annexe 2.
Les spécifications du gasoil marche essence sont données dans le

tableau 1-56:

Spécifications Calculées demandées Réaférences

a 0.84 _ 0.8t £ d € 0.88  Annexe3 Fig.1-13
Pec(°c) 108.80 55 § Pec < 120

T65(°c) 331.70 2 250

T8E(°c) | 350 $ 350

Pe(%) -7. < (=7} Fig. 1-12

TN 5d4.4 2 50

V20(cst) B.5 ' < 9
%8 _ 0.16 . £ 0.9 Annexe3 Fig.1-10

TABLEAU 1-5: " Spécifications du gasoil marche essence”

2. Marche gasdil:
La coupe du gasoil en marche gasoil est située entre P1 = 17b¢c¢

et P‘ = 390 _°c.

15
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Les spécifications du gasoil sont résumaes dans le tableau 1-6:

Spécifications Calculées demandées Références
d 0.826 0.81 < d £ 0.82 Annexe3 Fig.1-13
Pec(°c) 6.9 b ¢ Pec < 120
TG%f°c) 314.80 2 260
TS%J°C) 350 ‘ < 3560 |
Pe (%) -8 $ (=7) Fig. 1-12
£N;' | £9.5 > 5O
V20(cst) 3 < 9
%8S 0.2 7 $ 6.9 ,. Annexe3 Fig.1-10

TABLEAU 1-6: * Gpécifications du gasoil marche gasoil"

B.Pétrale brut HRS 162:

La

procédure est la méme que celle utilisée précédemment, les

résultats sont résumés dans les tableaux suivants:

i6
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1. Marche essence:

Coupe spécifications calculées . demandées
a ; 0.744 < 0.765
£ .
s TVR (atm) : 0.08 < 0.8
s
E NO 54.2 89 < No < 92
N
c % S < 0.2
E .
Pf 205 < 205
d ‘ 0.822 0.81 ¢ d < 0.8
G V20 (cst) A 4.5 < 9
A .
s Pec (%) . 74.2 56 ¢ Pac < 120
0 - ) .
1 Pe (%) -8 < (=7)
L .
T65,(%) . '~ 305.8 X 250
e .
T85, (%) 336.8 , < 350
N 63.9 , > 50
%S - - < 0.9

TABLEAU 1-7: " Spécifications du brut HRS 162 marche essence"
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2 .Marche gasoil:

Les spécifications des produits sont données dans le tableaul-8:

Coupe gspécifications calculées demandéer
d 0.728 < 0.765
E TVR (atm) 0.115 < 0.8
s
s NO 56 89 < No < 92
E
N ¥ 8 - < 0.2
c
"E Pf 160 < 206
K d 0.7656 0.739 < 4 < 0.825
E B
R Pec (%) 40.8 2 40
0
s Tcong (%) - 50 < (-40)
E
N T2Q, (%) 162.8 < 254
E ° \
‘ TQQ%(°Q 172.6 $ 300
G d 0.815 0.81 < d < 0.89
. . ‘
8 V20 (cst) 3.7 <9
o ,
I Pec 55.4 55 ¢ Pec .< 120
L .
Pe - 15 < (~-7)
- T6H 296.20 > 250 .
185 333.8 < 350
IC 64.1 2 50
%S - < 0.9

TABLEAU 1-8: " Specifications du brut HRS 162 marche gasoil”
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ITI— TRANSFORMATIONS
MOIL.ECULATRES =

II-1 RAPPEL THEORIQUE: '

Les procédés de transformation moléculaire ou chimigues se '
distinguent des procédés de séparation, par exemple la
digtillation d'un pétrole brut, par le falt qu'ils wvisent A
modifier les structures moléculaires des hydrocarbures et
utilisent les produits issus de la distillation atmosphérigue.
Le but .de ces transformations est par exemple d'améliorer
certaines caracteristiques des c¢oupes issues de la distillation
et gui ne répondent pas éux normes - .(par exemple: nombre d'octane
d'une essence ), ou bien augmenter la production de certaines
coupes recherchées & partir d’autres moins utiles.
Tout procedé de transfarmation'comporie qguatre étapes:
a. Préparation de la charge: 1 faut réunir un certain nombre de
conditions avant la réaction: température, " pressgion,

concentration, teneur en eau, en goufre, ...

b. Réaction: l'appareillage permet la mise een contact des
produits réagiésants. Sa dimension conditionne le temps de
géjour ou de cantact. On doit prévoir dans certains cas des

systémes d'apports ou d'élimination de chaleur dans la section
réactionnelle  pour compenser 1'exo ou 1'endothermicité et
maintenir la réaction & une température correcte.

c. Fractionnement: Les produits de réactions ne =sont jamais purs
par euite des réactions secondaires, ou souvent A& cause des
transformations incompl&tes ou gqui conduit 3 la formation de
plusieurs produits. Il est nécessaire de procéder’ au
fractionnement des effluents de la reéaction pour classer les
différents qualités des produits ou encore récupérer la fraction
non traneformée et la recycler.

d. Récupération de chaleur et dee produits: La chaleur et dans

certains cas, les produits .intervenants dans la reéaction
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congtituant un poste important du prix de revient de fabrication,
il vy a lieu donc de les fécupérer. la chaleur est récupérée & la
sortie de la section fractionnement. L“]

I1.1.1. Reforming catalytigue:

La réformation .catalytique permet la transformation, avec des
rendements relativement bons, de n'importe quelle essence lourde
ﬁe premiére aistillation en une base de carburant & NO éleve.
Elle —constitue 1le procédeé eggentiel utilisé pour obtenir
‘l‘essence lourde A NO éleve; Elle ert emp]oyée pour les
hydrocarbures dont 1le point d'ébullition est situé entre BO°c et
180°c. ‘ ‘

Le reforming catalytique nécessite des coupes d'essence lourde
bien fractionnées surtout en fin de coupe pour éviter la
formation du coke gui emprigonne le catalyseur.

Les' catalyseurs utilisés son£ généralement de platine ou
d'aluminium en présence d'hydrogéne.

I1.1.2. Procédé de craquage:
a. Le cracking catalytique:

" Le cracking est un traitement gui consiste A accrolitre la
proportion relative des composants légers ou plus volatiles de
l'huile par modificaﬁion de la structure chimique de ges
consgtituants. Dans 1'industrie de raffinage, le cracking sert
essentiellement a la décomposgition des hydrocarbures lourds
distillant au dela de 221 °c. |

Le crackling catalytigue est un‘procédé de transformation des
Hydrocarbures gui met en jeu le catalyseur.

L'utilisation des catalyseurs dans 1'industrie de raffinage
améliorera considérablement les opératyons de cragquage. ‘
Le catalyseur permet d'abalsser la savéariteé des opérations, donc
d'éliminer la majorité des rééctions gsecondaires gui produisent
de§ gaz, du coke et des résidus lourds.

b. Le fluid cocking.

Le fluid cocking est un cracking thermique trés sévére de résidu

20
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lourd conduisant & la production de coke, des gaz, d'essence et
de distilliat gui peut servir de charge pour un fluide catalytigque
cracking. Le distillat ( ou le gascoil) représente 40 & 70% de
volume de la charge traitée. )

-~ Caractéristiques de 1a charge: 0On distingue deux types
d'opérations: o

1- On fera ﬁn cocking pour un résidu atm dont la densitéd est
supérieure 4 15° API, en vue d’'obtenir une guantité importante de
distillat pour servir de charge pour un cracking catalytique.

2, On fera le cocking pour un ros=idu sous vide, des asphaltes an
vue de- faire disparaitre les produits trés lourds de +tras
mauvalse éualité au profit du disetillat.

c. Le visbreaking (viscoréduction):

C'est un cragquage thermigque qui gert A réduire la viscosité et
d'améliorer le point d'écoulement des résidus de distillation
afin d'obtenir un fuel commercial répondant aux spécifications.
Le visgbreaking est réalisé dans des cohditions assez douces:

- Température: entre 450 °c et 3000°c.

- Pression: entre b et 25 bars
Pour éviter la formation de coke 'et. ne provoguer dgu'une
diminution de 1la viscosité du milieu. [yJ,[{5]

I1.1.3. Distillation sous vide:

. La distiilation sous vide esgt recommandée pour traiter les
produits lourds ayant des températures d'ébullition élevées.

Pour éviter la décomposition thermigue ( craguage) de certains
hydrocarbures, dn féit fonctionner la colonne sous wvide afin de
réduire le point d'ébullition qui est relié a la pressiodon régnant
dans la colonne. [?) JEB]

II1.1.4. Stabilisation der egsences:

La stabillgation des essences est une ocpération permettant de
séparer les fractions volatiles {Cl’ q, C3, Q) et des essences
résultants de 1la premiédre distillation ou des procadeées de

transformation moléculaire.[}]

21



Partie I MODELISATION

II.2. CALCUL INDUSTRIEL DES PROCEDES DE TRANSFORMATION DES
SCHEMAS DE FABRICATION.
A. Pétrole brut de MEREKSEN:
L'étude de brut est faite suivant les deux marches de
découpage établi précédemment.
A.l. Marche essence:

Cette marche a été réalisé de maniére A obtenir le maximum
d'essence. Le schéma de fabrication est établi selon la
fig.1-14. '

1. Digtillation initiale:

d = 0.7929

P 1500000 T/an

V - 1891642.20 m /an

Les'résultats du bilan de découpage sont portés dans
le tableau 1-10:

produits 1 rendement(%vol) volume (m3) densité poids(T)
Condensat 4.93 93257.96 0.5672 52895.92
Esgence 37.82 7154198.08 0.7269 £520038.13
Kéroséne i5.64 ' 255862.84 0.8069 238723.66
Gasoil ;5.62 295474.51 0.8401 248228.13
Résidu ' 26.99 491637.81 0.8652 440114.16
Charge 160.00 1891642.2 0.7929 1500000

TABLEAU 1-10:"Bilan de découpage de brut MEREKSEN marche-essence”

2. Reforming des essgenceg:
Les coupee d'essences bbtenues n'‘ont pas lee caracteéeristiques
convenables pour étre utilisées, elles seront alors réformées.
d = 0.7269, V = 715419.08 ms/an, P = 520038.13 T/an,
_Kunp = 2.10
Le bilan de reforming catalytigque de l'esgence de premiére

distillation est établi selon le tableau 1-11:
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. produits a %vol vol(m3/an) %poids poids(T/an)
Reformat 1ORVP| 0.746 87.5 625991.7 89.82 467105, 34
Cd4 extérieur 0.584 0.4 26861.68 0.32 1671.22
C4 ref. 10RVP | 0.584 7.7 66087.27 6.19 32170.97
C4 dans 10RVP | 0.584 8.10 57948.95 6.51 33842.18
Refarmat c5+ 0.763 79.4 568042.75  B83.25 433263.16
C.d | n0.hHB4 7.7 hnoA? .27 o9 V2070.97
c3 0.508 6.73  48113.76  4.70 24441.79
c2 . 0.374 6.03  43104.76 3.10 16121.148
Ct 0.300 d.12  29468.83 1.70 8840.65
H2 - - - 1.00 | 6200.38
Charge 0.7269 100 715419.08 100 520038.13

TABLEAD 1-11: "Bilan de R-C d'exsence"

- NORclair = 86
NOr + 3 cc = 96
3. Reforming de kéroséne:

Dane le but d'obtenir le maximum d'essence, une partie de 1la
charge de Kkéroséne peut atre une charge pour le reforming
catalytigue. Le bilan de reforming de cette charge est obtenu
selon le tableau 1-12.

d = 0.7937, ﬁwp = 11.9, P = B86630.57 T/an, V = 103147.75 ﬁban

On veut arriver & la fin du processus a4 un NO = 91.
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Partie 1 ' MODELISATION

produitse d %val voel (m3/an) %poids poide(T/an)

Reformat 10RVP| 0.807 91.3  99551.90 92.91 80493.59
c4 extérieur, 0.584 2.4 2619.81 1.76 1529.81

C4 ref. 10RVP | 0.584 6.4 69685.45 4.7 4079.50
C4 dans 10RVP | 0.584 8.80  9605.00 6.47 £609.31
Reformat C5+ 0.763 82.5 90046.89 B6.44 .74884 .28
o : | 0.584 6.4 6985.45 4.70 4079.50
c3 : 0.508 6.25  6824.30 4.00 . 3465.22
c2 0.374 5.30 5790.80 2.50 2165.76
c1 0.300 3.57 3898.37 1.35 ~ 1169.51
H2 - - - " 1.00  866.30
Charge 0.7937 100 105147;75 100 B6630.37

TABLEAU 1-12: "Bilan de R-C du kéroséne"

NO + 3CC = 98.5
4; Cracking catalytigque de ga=soil lburd:
Le gascil lourd est envoyé au craquage catalytigue:
d = 0.852, K, = 12.2, V = 105175.3 nY/an, P = 89609.35 T/an
On essaye d'avoir le maximum d'essence a NOcl = 91.

Le bilan de cracking catalytique est obtenu selon le tableau 1-13
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" Partie I

MODELISATION

Produit % vol ‘d poids volume(m3/an) poids(T/an)
c2- 5.72 0.35 2.35 6016.63 2105h.82
C3= 6.69 0.5622 4.10 7038.27 3673.98

C3 7.55 0.508 4.5 7935.93 4032.42
Cd= 6.00 0.600 d4.22 6310.52 3786.31
C4 net 8.50 0.584 5.68 8571.78 5005.92
Ess.10RVP 55.30 0.740 48.00 58161.94 43039.84
L.C.O 26.25 0.864 26.62 27608.51 23864.93
H.C.0 0.15 1.00 0.17 157.73 157.73
Coke - - 4.40 - 3942.81
charge 1000  0.852 100 106175.30 89609.36

Tableau 1-~-13:

La conversion de la charge est de:

NO + 3CC

he Traitement du résidu:
V = 491637.8 m3/an, P- 440114.16 T/an, d= 0.8952 =26.6 °API

Kmp = 11.8%
Le NOcl d'arrivée est de S1.

- T.C.C:

NORcl + 6 + 0.6 (92-91)

256
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Partie I ' _ | MODELISATION

Produit % voi -d % poids volume{m3/an) poids(T/an}
c2- 5.11 0.35 2.00 26149.40 . 8802.28
C3= 5.80 0.522 3.40 ' 28666.43 °  14963.88
c3 6.00 0.508 3.40 29456.45 14553.33
C4= 4.94 0.600 3.32 24336.07 14601.64
Cd4 net 6.89 0.584 4.50 33923.00 19811.03
Ese.10RVP | 46.90 0.740  3B8.60 229594.86 169900.20
L.C.0 25.50 .0.887 25.27 125367.64 111227.75
H.C.O | 12.00 1.00 13.40 £8996.54 58996.54
Coke - - 6.11 - 26846.96
charge - 0.8952 100 491637.81 440114.16

Tableau 1-14:"Bilan de T.C.C du résidu”

Conversion de la charge = 62.5 % vol

. NOR + 3CC = 91+ 6+ 0.5 {( 92~ 91 )= 97.56

- Fluid coking: La‘quantiﬁé de H.C.0 gqui correspond‘ a4 un - fuel
‘A.S}T.M n*6, est envoyée au fluid coking pour avoir des quantiteés
en plus d'essence, |

Le bilan de fluid coking est établi selon 'le tabieau 1i-1b:
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MODELISATION

Partie I
prodhit %vol d %poids volume (m3) poid=s(T)
Fraction C3- 24.43 0.360 8.80 14416.50 5189.94
Fraction C4 2.20 0.600 1.32 1297.92 778.75
Fraction C5+ 21.00 0.766 16.08 12389.27 9477.80
Distillat 60.00 0.930 &K6.80 '35397.92 32930.68
coke | - - 18.00 - 10169.37
Charge 100 I.Ob 100. 58996.54 58996.54
Tableau 1-15:"bilan de F.c du H.C.0O"
NOclair = 76.4

NOR + 0.4 % = 82.5
- Fluid coking du distillat: Le distillat
Gasoil. 11

obtenu a une densite

a celle d'un fluid coking

Bupérieure est envoyé au
pouf-avoir der essences et du gasoil.
d = 20.6 °API

'V = 35379.82 m

P= 32930.68 T. .
Le bilan de fluid coking est &tabli selon le tableau 1-16:
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produit %¥vol a ¥poids volume (m3) poids(T)
Fraction C3-| 22.08 0.360 B.56 7816.44 2813.92
Fraction Cd4 1.70 0.600 1.09 601.75 361.00
Fraction ChH+ 17.00 0.7556 13.08 6017.54 4543.24
gasoil 74.00 0.887 70.56 26193.99 23236.68
Tcoke - - 6.00 - 32930.68
Charge - 100 0.903 100 35397.29 32930.6é

Tableau 1-15: "bilan de F.c du distillat"




"Partle I MODELISATION

Essence Cﬁ: - NOclair = 72.6
-~ NOR + 0.4 %. = 12.13
Distillat: -Kuop = 12.13
6. Traitement des essences du schéma de fabrication:
6.1 Butanisation des essences de fluid.coking:
~ Fluid coking du H.C.O: La pourcentage molaire de butane a
ajouter & 1'essence pour ajuster sa TVR a 0.7 Kg/cm? est donneé

par:

{1-16)

X-10% d (T. V.V)m—(T. V.R)a
M (TlV'V)h-(TﬂV‘Wm
Ot (TVR)E: egt la TVR de 1‘'essence
(TVU]b: Tension de vapeur vraie de butane , (TVVde

(TVV).: Tension de vapéur de mélange

« 0.765 0.75-0.21

-10.1 %
126 4-0.75 ~01®

X ~-10

Nombre d4' octane du mélange:

I¥NO, 0.1 x 90.1+ 0.9 x B2.5 = B3.7 {0.4%. PTE)
(NO), sans pb = IXNO; = 0.1 x 90.1 + 0.9 x 76.4 = 77.2

- Fluid coking du distillat:

[}}
il

(NO). avac pb

X = 10.1 %
(NO). z=ans pb = 0.1 x 90.1 + 0.9 & 72.6 = 74.4
-(NO)l avaec pb = 0.1 x 90.1 +0.9 x 79 = B80.1 ( 0.4 %, PTE)

6.2 MAlange des essences:
- Essancea reforming du Kéroséne- essence dae cracking catalytique
du résidu:

La deneité de mélange est donnée par:

(du.‘,m'_ 3. M, _ 169900.20+80493.59

Y v, 229554.86+99651.90 - 0.761
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Partie 1 : MODELISATION

Le nombre d'coctane du mélange est donné par:
NO, V.
(Amnu (3an5hpb) -.2:_ifLu$ - g1
- .

99651,90
329246.76

229594 ., 86
329246.76 97.8

(NO),, (avec pb) = 98.5

+-97.5

La susceptibilité de mélange:
3 = (97.8 -91) / 0.792 = B.6
Pour les essences =supers, .la gquantité de pb désirde dans le

mélange est de 0.6 %.

(NO + 0.6%.}. = 91 + 0.6 x B.6 = 96.2 (méthode ASTM-CFR)

Comme (NO). = in NOi sous estime le nombre d'octane réel du
mélange, on peut supposrer (NO). = 97, at donc avoir une assance
super, (TVR), = 0.7 Kg/ cm? ‘

- Essence T.C.C du gasoil- Fluid coking du H.C.O:

La densité de mélange est donnée par:

43039.84 + 9477.80
- - 0.744
@ 58161.%94 + 12389,27

12389.27
NO), (avec pb) - 83,7 2272:27
(NO) ¢ ) 7 So551.21
58161.94 _ oo 14

+ 97.5
70551.21

12389.27
NO - i Pdlebl
(NO) ,, (sans pb) = 77 270550.21

58161.94 _ g0 ¢

+
21 70551.21

La quantité de pb dans le mélange gst donnée par:

_ .0.4x 12389.27 + 0.792x 58161.94 _
q 7055, 21, 0.723

Susceptibilité: § = (956.1 - 89.6 )/ 0.723 = 8.8
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Partie I _ MODELISATION

Pour les essences normales, la gquantiteé de pb désirée déns le
mélange est de 0.5 %. '
{NO + 0.5 %-). = 88.6 + 0.5 x 8.8 = 83
d'od: 1'essence obtenue est un essence normal, (TVR).7:0.7Kg/cm‘
- Eegence de R.C de premiére distillation - fluid coking de
distillat:

= 0.746

(dl%), - 867105.34+4543.24
B 62599.70+6017.54

. 625991.70

NO sans pb) - 86 - _

(- Yu “ ) 632009.24
6017 .54

—==_Li2% . ..85,
632009.24 ?

625991.70
632009.24

= 95.9

+ 74.4

{NO), (avec pb} = 96

6017.54

+ 80.6 32009 .24

Susceptibilité: § = (95.9 - BB.9 )/ 0.79 = 12.6

(NO + 0.5%.), = 85.9 +0.5 x 12.6 = 92.2
D'on_l'essence obtenu est une essence normale, (TVR). =0.7 Kg/cm?
A. 2.Marche essence:

Cette marche a été réalisée de maniére & obtenir le maximum
du gasoil. Le schéma de fabrication de cette marche est établi
selon la figure 1-15.

1. Distillation initiale:
d= 06.7920, P= 1500 000 T/an, V= 1891642.20 n;/an r Les résultats
du bilan de décaupage'sont portés dans le tableau 1-17:
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Partie I MODELISATION
produits rendement (%vol) wvolume(m3) densité poids(T)
Caondensat 4.93 93257.96 . 0.5672 52885,92
Essence 33.82 639754.26 0.7200 460623.06
Kéroséne 2.98 56371.00. 0.7842 44206.14
Gasoil 36.67 674749.?0 0.8260 557343.256
Régidu 22.60 427611.72 0;9004 384931.55
Chgrge 100.00 1891642.72 0.7929 1500000.00

TABLEAU 1-17: "Bilan de découpage du brut MEREKSEN marche-Gasoil™

2a
d= 0.7200, P= 460623.06 T, V= 639754.26 ms, HKuop= 12.10.

Reforming des essences:

Le bilan de reforming est établi selon le tableau i-18:

produits . a jxvol vol (m3/an) ¥poids poids(T/an)
Reformat 10RVP{ 0.739 87.50 559784.98 eg.aé 413762.12
C4 extérieur 0.584 0.4 2659.02 0.32 1494.47
C4 ref. 10RVP | 0.584 7.70  49261.08 6.25  2B768.47
|c4 dans 10RVP | 0.584 8.10 51B20.10 6.567 '30262.94
Reformat C54+ 0.765 78.40 507964.88 83.265 383469.18
ca 0.584 7.70  49261.08 6.25 28768.47
ic3 0.508 6;66 42616.69 4.70 21649.28
C2 0.374 65.97 ‘38179.97 3.10 14279.31
c1 o.3bp 4.08 26101.97 1.70 7830.59
H2 - - - 1.00 4606.23
Charge 0.7200 100  639754.26 100 460623.06

TABLEAUD 1-t8: "Bilan de R-C des essences™
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Partie I L MODELISATION

NoRclair = 86

NOR + 3 CC = 96

3. Valorisation du résidu:
-T.C.C:

d= 0.9004 = 25.6 °API, Kg = 11.8

Le NO d'arrivée =ast de 91. Le bilan de cracklng catalytigue du

résidu est obtenu selon le tableau 1-19:

Produit % vol d % poids voluﬁe(m3/an) poide(T/an}
c2- ' 5.00 0.35 1.95 21496.17 7606.16
Cc3= 5.60 | 0.522 3.26 23966.03 12510.27
c3 5.76 0.508 3.26 24626.52 126510.27
Cca= _  4.75 0.600 3.16 20306.80 12184.08
C4 net . 6.75 . 0.584 4.38 28857.04 16862.51
Ess.l0RVP | 45.70 0.740  41.94 195372.86 - 144575.90
L.C.O" 24.50 0.887  24.14 104740.37 92937.41
H.C.0 14.00 1.00 16.11 | 619809.20 6£1989.20
Coke '__ - - . 6.20 - 23866.75
charge 0.9004 100 427611.72 384931.55

" Tableau 1-19:"Bilan de T.C.C du résidu®
Conversion de la charge est égale & 61 % vol.
NO + 3CC = NORcl + 6 + 0.5 (92 -~ NORcl) = 97.5
« F.Cuadu H.C.O : La guantité de H.C.O est envoyée au fluid
coking pour avoir des guantités en plus d’'essence et de gasoll.
d= 10°API, V= 61989.20 ms, P= 61989.20 T
Le bilan du fluid coking est établi selon le tableau 1-20:

32



Partie I ' MODELISATION

. produit - 3vol d %poids volume (m3} poids (T)
Fraction C3-| 24.43 0.360 8.80 16147.77 £453.20
Fraction C4 2.20 0.600 1.32 1363.76 816.265
Ezssence C&+| 21.00 0.765 16.06 13017.73 9958.56
Distillat 60.00 0.930 55.82 37163.52 34601.13
coke | - - 18.00 - 11158.06
Charge ' 100 1.00 100 61989.20 61989.20

Tableau 1-20 "bllan de F.c du H.C.0O "

Kum (distillat) = 11.35
NORcl (essence C%+)= 76 .4
NOR + 0.4 essence Cg = B2.5
- F.C. de distillat: Le distillat obteaenu a une densgité
supérieure 4 celle d'ﬁn gasoil. Il est donc envoyée au fluid
coking'pour avolr du gascil. .
d= 20.6°API, V= 37193.52 m’ , P= 34601.13 T

Le bilan de fluid coking est établi selon le tableau 1-21:

L. produit %kvol d ¥poids volume (m3) poide(T)

Fraction C3- 22.07 0.360 8.b4 B211.50 2956.14
Fréction c4 1.70 0.600 1.09 632.28 379.37
Egsence Chb+ 17.00 0.755' 13.80 6322.84 4773.78
Distillét 74.00 0.887 70.57 27523.20 24415.84
coke - - 6.00 - 2076.00
Charge 100 '0.930 100 34601.13 37193.52

Tableau 1-21 "bilan de F.C du distillat”

KuDp = 12.13
NORcl (essence %+) = 72.60

NOR + 0.4 %. = 79
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Partie I _ ' MODELISATION

4 - Traitement des essences du schéma de fabrication :
4-1 Butanisation des essences issues des-fluid coking:
| - Fluid coking du H.C.O:
Le pourcentage molaire de butane & ajouter pour avoir une
(TVR).-= 0.7 Kg/m* egt:

0.765 0.765-0.21
X =10 = ‘
" 3¢ 4-0.75

- 10.1%

Nembre d'octane du mélange :°

(NO). sans pb = Z& NOi = 0.1ix 90.1 + 0.9 »x 76.4 = 77.8

(NO)_, avec pb= 0.1 x 90.1 + 0.9 x g2.5 = 83.3 (0O.4%.de FTE)
- Fluid cocking du distillat de F.C:
X =10.1 %

0.1 x 90.1 + 0.9 x 72.6 = 74.4

(NO}. (sans pb)
0.1 x 90.1 + 0.9 x 79 = B80.1 (0.4%. da PTE)

(NO). {avec pb}

1

4-2 Hélanée des essences:

- Eeeence de T.C.C- essence butanisé. de fluid coking dd H.C.O:

(d:®) -JE% - 0.742
f
(NO),, (sans pb) - E—N‘f—‘—ﬁ - 90.2

1~
AK& V}

t

(NO), (avec pb) - - 96.6
La quantité de plomb dans le mélange :
On a: 3 CC/gal de PTE correspond & : 3 x 0.264 =0.792 %.
(pour 1m’ on a 0.792 L de PTE )

Pour le'melange on a donc:

\-

(0.4 x 13017.73 + 0.792 x 195372.856) -/ 208390.58 = 0.77 %.
Susceptibilité du mélange: § = ( 96.6 - 90.2 ) / 0.77 = 8.30

{ NO + d.S%.). = 90.2 + 0.6 x 8.30 = 95.20 {méthode ASTM-CFR)
Comme la relation (NO), = L X NO; sous estime le nombre d'octane
réel du mélange, on peut supposer avoir un (NO). = 97
et donc on a un essence super, (TVR). = 0.7 Kg/cm*,
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Partie I o - MODELISATION

- Eegence de reforming catalytitigque de premiére distillation -
eesence de fluid cocking du diestillat:

(d®), - %{1 - 0.739
: 1

NO, V.
(NO),, (sans pb) - -E—-?—‘—-i - 85.9

t

(NO) , (avecpb) - E_%o_iﬂ - 95.8
t

"Quantité de pb dans le mélange:
g = ( 0.4 x 6322.89 + 0.792 x 5589784.98 ) / B66107 .8B7 = 0.79.
Susceptibilité : S = ( 96.8 - 85.9 ) / 0.79 = 12.5
Quantité de plomb désirée dans le mélange: 0.5 %. (spécification
limité pour une essence normale).
(NO + O.5%.), = 85.9 + 0.5 x 12.5 = 92,1
{ TVR ). = 0,7 Kg /cm? , donc'on-a une assehcé'normala.
B. Pétrole brut HRS 162 :
B.l.Marche essence: La marche a été& réalisée de maniére a obtanir
le maximum d ‘essence. Le schéma de fabrication de cette marche
est établi selon la figure 1-}6.
1.Distillation initiale:
Caractéristigues du brut: - débit massique : P = 1000 000 T /an
- La densité : d= 0.8465 '
- Débit volumigue: V= 1181334.9 np/an

Le bilan matiere du découpage est obtenu selcon le tableau 1-22:
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Partie I. MODELISATION
produité rendement (%$vol) volume(m3} densiteé poids(T)
Condensat 5.8B0 68517.42 0.5850 40083.00
Egsence 22.50 266800.35 0.7440° 1977556.G0

|Gasoll 28.20 333136.44 0.8220 273700.00
Résidu 43.50 513880.68 0.8500 488500.00
Charge 100.00 1181334.90 0.8465 1000000

TABLEAD 1-22: "Bilan de décocupage du brut HRS 162 marche-essence"

2a Reforming des essences de premidre distillation
Les essences de premié&ére distillation sont envoyées au refﬁrming
pour gu'elles puissent répondre aux spécifications.
- La densité d=
- La charge P=

0.744

197766.46 T/an

- Débit volumique :V= 265800.35 m’ /an

Le bilan de referming est établi selon le tableau 1-23:
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Partie I ‘ MODELISATION

produite d gvol vol{m3/an) %poide poids(T/an)

Reformat 10RVP 0.757 1.0 241878.32 92.60 183217.26
C4 extérieur 0.684 2.10 5581.81 1.65 3269.78

C4 ref. 10RVP | 0.584 6.45 17144.12 5.06 10012.17
c4 déns 10RVP | 0.584  8.55  22725.93 6.71 13271.94
Reformat C&6+ 0.775 82.45 219152.39 85.90 169945.31
ca 0.584 6.45 17144.12 5.06 10012.17
c3 | 0.508 €.00 15960.57 4.10  .8107.97
c2 | 0.37¢  5.07  13483.32 2.55 65042.76
c1 0.300  3.35 86899.00 1.36 . 2669.70
H2 - - - 1.00 1977.566
Charge 0.744 100  265800.35 100 197756.46

TABLEAUO 1-23: "Bilan de R-C d'essence”

- 50@ =11.95
- NOR“ = B9
- NOR + 3cc = 97.5
3. Valorisation du résidu: Le résidu est traité de maniére a
obtenir le maximum d'essence.
P - 488500 T/an, V= 513880.68 m®/ an, d= 0.95
- Distillation sous vide:

Bilan de la distillation sous vide du réesidu atmosphérigue:

Produits da . % voi volume (m3) %polds poids (T)
Digtillat.s.v| 0.876 31.03 159480.21 28.60 139704.66
Résidu.s.Q 0.684 68.987 3h4400.48 71.40 348730.07
Charge ‘ 0.95Q 100 H13880.69 100 488500.00

Tableau 1-24 "Bilan de la disgtillation sous vide du résidu”
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Partie I

MODELISATION

- Cafactéristiques des produits:
Distillat sous vide (s.v): coupe
l‘(uup
Résidu sous vide : coupe

8]

Rip ~

~ Fluid cocking FC1:
P = 348730.07 T/an, V = 3564400.48

56.5 - 70 % vol

12.1
70 - 100 % vol
11.4

malan. d = 0.584

Le bilan du fluid cocking est établi selon le tableau 1-25:

. produit %vol d ¥poids volume {m3) poide(T)

Fraction C3-~ 25;55 - 0.360 g.36 90614.25 32621.13
Fraction Cd 2.00 0.600 1.22 7088.01 42h2.81

Essence (CbH+ 21.00 .0.766 16.33 74424.10 56934.44

Distillat 61.50 0.930 5b57.50 217956.30 200H519.80

coke - . - i15.60 - 54401.89

Charge 100 0.984 100 354400.48 348730.07

Tabléau 1-25 "hilan du F.C 1 "
NOR + 0.4 %° = 81

- Caractéristigues : NOR = 74.5,

kunp = 11.489

-T.C.C.1: Le distillat obtenu est envoyé au cracking

catalytique.

d = 0.920 , P= 200519.80 T /an, V= 217956.30 ® /an

Le bilan du T.C.C.1 est établi seloen le tableau 1-26:
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| Produit % vol d % poids wvolume(m3 /an) poids(T/an)
c2- 4.48 0.370 1.80 9766.03 3608.36
C3= 5.20 0.522 2.9% 11332.05 5915,33
c3 4.98 0.508 2.75 10854.90 5E514.29
Cd= 4.20 0.600 2.74 9154.16 5492.50
Cd4 net 6.10  0.584 3.87 13295.33 7764.47
Ess.10RVP 40.80  0.740 32.82 88926.17 656805.37
L.C.O 21.60 0.894 20.98 47078.56 42077.78
H.C.O 24.00 1.00 26.09 5£2308.50 52308.51
Coke - - 6.00 - 12031.19
charge 0.920 100 217966.30 200519.80

Tableau 1-26:"Bilan du T.C.C 1 "
La 'conversion‘de la charge es=st égale a bd.d % vol
NOR = 91, NOR + 3 cc = 97.5 , Kﬁw - 11.5
_ F.C.2: P=- 52309.61 T /an, V= 52309.51 m’/an, d= 10 °API

L. produit fvol d %poide volume (m3) P (T)
Fraction C3- 23.45 0.360 B.44 12268.03 4d416.49
Fraction Cd 2.20 0.600 1.32 1150.81 690.49
Essence C6+ 21.00 0.765 16.06 10985.00 8403.53
Distillat 60.40  0.930 66.17 31594 .94 29383.29
coke - - 18.00 - 94156.71
Charge 100 1.000 100 £2309.51 52309.51

Tableau 1-27 "bilan du F.C 2 "

Caractéristiques: K =

uop 11.34, NOR =76.4, NOR + 0.4 %° = 82.5
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- F.C.3:

. produilt %vol d %poids volume (m3) poids{T)
Fraction C3- 19.27 0.360 7.46 6089.00 2192.04
Fraction C4 1.30  0.600 0.84 410.73 246.44
Essence Cb+ 21.00 0.7656 17.27 . 6634.94 5075.73
Distillat 71.00 0.857 65.43 22432.40 19234.68
coke - - - 9.00 - - 2644.50
Charge 100 0.930 100 316594.94 29383.29

- Tableau 1-28 "bilan du F.C 3 "

Caractéristiques:
NOR = 68.10, NOR + 0.4 %. = 76, Kum = 12.356
-~ Traitement du distillat sous vide [(T.C.C.2): Le distillat sous

vide est valorisé 4 l'aide d'un cracking catalytigue.

Produit # vol d % poldse wvolume(m3/an) poide(T/an)
c2- 5.21 0.370  2.20 8306:76 3073.50
C3= 6.29 0.522 3.75 10036.24 5238.92
c3 6.73 0.508 3.90  10725.35 £5448.48
Cd= | s.4m 0.600 3.73 8616.67 5216.00
C4 net 7.50 0.684 ° 5.00 11961.02 6985.23
|ees.10rve | 81.30  0.740 43.33 81813.35 60641.08
L.C.O 27.20 0.881 27.36 43378.12 ' 38222.12
H.C.O 4.40 1.00 5.02 © 7017.13 7017.13
Coke - -  5.70 - 7963.20
charge - | 100 0.786 100 159480.21 139704.66

Tableau 1-29: "Bilan du T.C.C 2 *
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Conversion de la charge :

NOR

- F.C.4:

ci-dessous:

= 91,

NOR + 3¢cc =
Le bilan de fluid coking

68.4 % wvol

97.5

4 @st donné dans le tableau

- produit ivol d ¥poids volume (m3) poids (T)
Fraction C3- 24.49 0.360 8.80 1718.22 618.56
Fraction C4 2.20 0.600 1.32 154.38 52.63
Esgence IC5+ 21.00 -0.765 16.08 1473.60 1127.30
Diétillat 60.00 0.930 5K5.80 4210.28 3915.66
coke - - 18.00 - 1263.08
Charge 100 1.000 100 7017.13 7017.13
- Tableau 1-30 "billan du F.C 4 "
Caractéristigques: -Essence (C5+): NOR = 76.4, NOR + 0.4 %. =82.5
-Distillat KuDp = 11.35
-~ Fluid coking (F.C.5):
Le bilan ae fluid coking 5 est établi selon le tableau 1-31:
L. produit %vol d %¥poids volume (m3) poide(T)
Fraction C3- 16.71 6.360 7.63 829.487 298.79
Fraction C4 1.30  0.600 0.83 54.34  32.60
Eesence Cb+ 21.00 0.765 16.71 884.16 656.28
Distlllat 71.00 0.857 65.43 2989.30 2561.83
coke - - 9.40 - | 36B.06
Charge 100 0.930 100 4210.28 3915.65
Tableau 1-31: "bilan du F.C &5 "
Caractéristiquea: -Eseence (C5+): NOR = 68.1, NOR + 0.4 %¥. = 76
-Distillat Kum = 12.4
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4~ Cracking du gasoil:

Le gasoil lourd est envoyeé au

~ T.C.C.3:

d= 0.873

P= 33007.92 T/an, V =

Le NORcl voulu est de 91;

cracking catalytigue.

37802.72 o’ san

la conversion de la charge est de

66.4 % vol,'Kwp 11.9
Le bilan de cracking catalytique (T C.C.3) est obtenu selon le
tableau 1-32:
‘Produit % vol a ¥ poids wvolume(m3/an) poide(T/an)
c2- 4.96 0.370 2.10 1873.43 693.17
C3-= 6.02 0.522 3.60 2276.42 i188.29
Cc3. 6.456 0.508 3.76 2436.61 i237.80
{C4= 5.25 0.600 3.61 1984.64 1190.69
(oF nét' 7.30 0.584 4.88 é759.60 1611.61
Ess.10RVP 49.80 0.746 42.21 18825.76 13831.06
L.C.O 28.80 0.881 29.06 10887.18 9591.25
H.C.O 4.80 1.00 5.60 1814.53 1814.53
Coke - - 5.30 - 1749.42
charge 100 0.873 100 37802.72 33007.92

Tableau 1;32:"Biian du T.C.C 3 "

Caractéristiques E—Essentedlﬂ RVP: NOR = 91, 97.56

NOR + 3cc =
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- Fluid coking (F.C.6):

- produit %vol d Fpoids volume (m3) . poidse(T)
Fraction C3-| 24.49 0.360 8.80 494.29 160.66
Fraction C4¢ 2.20 0.600 . 1.32 39.91 23.95
Essence C5+ 21.00 0.765 16.08 380.97 291.72
Distillat 60}00 0.930 65.80 1088.49 1012.30
coke - - 18.00 - 362.56
Charge 100 1.000 100 1814.15% i814.156

Tableau 1~-33 "bilan du F.C 6 "

Caractéristiques: -Essence (C5+): NOR = 76.4, NOR + 0.4 %. = B2.6

-Digtillat : Kuop = 11.356

-~ Fluid cocking (F-C.7): Le bilan de fluid cocking F.C.7 est

établi selon le tableau 1-34:

L produit svol d %poids volume (m3) poids(T)
Fraction C3- 16.71 6.360 7.63 214.54 77.25
Fraction C4 1.30 ~ 0.600 0.83 14.15 8.40
Essence Cb+| 21.00 0.765 16.71 228.58 169.16
Gasegoil . 71.00 0.857 65.43 . 772.83 662.356
coke - - 9.40 - 95.16.
Charge 100 0.930 106 1088.49 1012.30

Tableau 1-34 "bilan du F.C 7 "
Caractéristiques:.- Essence (Csp: NOR = 68.1, NOR +0.4 %. =.82.5
- Gas=soll : Ku”': 11.356
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4. Traitement des essences du schéma de fabrication:

4.1. Butanisation des essences dese fluid cokings:

~Fluid coking du régidu sous vide (F.C.1):

' La fraction molaire ( %) de butane a ajoutér pour ajuster la

TVR de l'*essence & 0.7 Kg /cm?* est donnée par la formule (1-16).

0.765 0.75-0.21 '
X-l‘ - - "
0" 128 %-0.75 5.9%

Nombre d'octane du mélange:

(NO), sans pb = IX NO, = 0.1 x 90.1 + 0.9 x 74.5 = 76.1

(NO). avec pb = 0.1 x %0.1 + 0.9 x 81 = 81.9, .(0.4 %. de PTE})
- Fluid coking du distillat (F.C.3):

X = 9.9 %
(NO). sang pb = 0.1 ¥ 90.1 + 0.9 & 68.1 = 70.3
(NO), avec pb = 0.1 x 90.1 + 0.9 x 76 =77.4, ( 0.4 %. PTE)
- Fluid coking du H.C.0. (F.C.4):
X = 9.9 %

’(NO)i gsans ph 0.1 2 90.1 + 0.9 x 68,1 =70.3

(NO)I avac pb = 0.1 x 90.1 + 0.9 x 76 3-77.4, (0.4 %. de PTE)
- Fluid coking (F.C.6):

X = 9.9 % '

(NO), sans pb = 0.1 x 90.1 + 0.5 x 76.4
(NO), avec 'pb = 0.1 x 90.1 + 0.9 x 82.5
- Fluid coking (F.C.7):

i]

77.8
83.3, (0.4 %.ds PTE)

X = 9.9 %
(NO). sans pb =0.1 x 90.1 + 0.9 x 6B.1 = 70.3
(NO). avec pb ;O.I'x 90.1 + 0.9 x 76 = 77.4 { 0.4 %.PTE)

- Fluid coking (F.C.2): X =9.9 %
(NO). sans pb =0.1 % 90.1 + 0.9 x 76.4

It

77.8
83.3 ,(0.4 %. de PTE)

(NO). avec pb = 0.1 x 90.1 +0.9 x B2.5
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4-2- Mélange des essences:
- Egsence T.C.(C.2 -F.C.2 - F.C.4 - F.C.b6:

La densiteé du mélange est donnée par

(d}’)'-— 2 poids

E volumes

60541.08+8403.53+1127.30+291.72
B1813.35+10985+1473.60+380,97

(de®)py - - 0.743

Le nombre d'octane du mélange est donné par

(NO),, (sans pb) - M

Ve

.91x81813.35+77.8x(10985+1473,60+3680.97)
94652.92

(NO) ,, (sans pb)

(no), (sanspb) - 89.2
(no), (avec pb) =95.6

q- 0.792x81813.35+0.4x(10985+1473.60+380.97)
94652.92

g = 0.74%.

La susceptibhilité du mélangé : 8 = ( 96.6 - B9.2 ) / 0.74 = 8.6
Pnﬁr les essences super, la guantité de plomb désirée dans le
mélange est de 0.6 %.

(NO + 0.6 %.). = 89,2 + 0.6 =2 B.6 = 94.4

Comme (NO). = X XlNOi sous estime le nohbre d'octane réel du
mélange, on peut supposer gue le nombre d'octane réel du meélange

est de 97, donc on a une essence super.

{TVR). = 0.7 Kg /cm?
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- Essence R.C - T.C.C.1 - F.C.3 - F.C.1:
La densité du mélange est : d, = 0.755
Le nombre d'octane du mélénge :
(NO), sans pb = 86.5
(NO), avec pb = 94.2
"La quantité de plomb dans le mélange : q = 0.71
La susceptibilité: S= (84.2 -86.5 ) / 0.71 = 10.8
pour les essences normales, la gquantité de plomb max;mal désirée
est ﬂe 0.5%.
(NO + 0.5 %.), = 86.5 + 0.5 x 10.8 = 91. 9
d'ou :1‘'essence obtenue est une essence normale.
(TVR}, = 0.7 Kg/ cm? _
- Essence de T.C.C.3 - F.C.5 -~ F.C.7:
La densité du mélange d,= 0.74
(NO). sans pb =8%.7, (NO% avac pb = 96.3
La susceptibilité S =( 96.3 - 89.7) / 0.77 = 8.6
( NO +0.6 %.), =89.7 +0.6 x 8.6 = 94.9
D'od, on peut supposer gque le ﬁombre d'octane réel du mélange
est:
{NO). =97, et donc on a une asf%ence super.
(TVR). =0,7 g / cm?.
B.2. Marche gasoil:
Le . schéma de fabrication  qui permet d‘obtenir le maximum de -
gasoil est établi selon la figure 1-17.
1. Distillation initiale: '
Céractéristiques du brut: - Débit massigque P = 1000 000 T/an
- Masse volumigue = 0.8465 T/m
- Débit volumique V = 1181334.9 nd/an

Le bilan de matiére du découpagé est obtenu selon

le tableau 1-35:

46 |



FIG :1-1F: SCHEMA DE PABRICATION:MARCHE GASOLL

- ' » GAZ
r
I——'——’GRZ
B |—
R
I ¢ |——PESSENCE

]—b KEROSENE

» GASOIL
e . ' —
RESIDY — —— ESSENCE
b pist | ¥ .
sy | C
§ ¢ [
[ %z
,u ﬂ
‘-1_uc0' ey ESSENCE
| oy ,
¥
!—PGRZ . ¢ l—-—"GﬂZ
R D
s —BESSENCE 3 !
1
p | Essence
y! T D :
¢ I coke | C
1L — GASDIL
,———”GRZ 4
’ —COKE
——— ESSENCE L
Lyl F ||
€ |——sas0rL
2
——> COKE
L

' COKE




Partie 1 ' MODELISATION

produits rendement (%vol) volume (m3) densité poids(T)
Condensat . 5.80 68517.42 0.586  40083.00
Essence 14.70 173656.23 0.728 126421.74
Kéroséne . 2.00 . 23626.70 D.766 18098.05
Gasoll : . 34.50  407560.54  0.815 332161.84
Résidu 43.00 . 507974.01% 0D.951 483083.28°
Charge 100.00 " 1181334.9 0.8465  1000000.00

TABLEAU 1-35: "Bilan du découpage du brut HRS 162 marche Gasoil"

2. Reforming des essences de premiére distillation:

Le NO de 1'essence de premiére distillation étant faible, et ne
peut étre améliorée par mélange de l'essenée il est donc
nécessaire d'envoyer cette essence au reforming catalytigue. Le
bilan de refnrﬁing catalytigque de 1 'essence de premiére

distillation est établi selon le tableau 1-36:
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MODELISATION
produits d %vol vol{m3/an} ¥poids poidé(T/an)
Reformat 10RVP| 0.742° 90.0 156290.61 81.67 115894.69
Cd4 extérieur G.584 1.40 2431.19 1.12 1419.81
lCd ref.'loRVP 0.584 6.80 11808.62 5.45 6896.23
Cd4 dane 10RVP 0.584 B.20 14239.81 6.68 8B316.05
Reformat ChH+ 0.767 81.80 142050.80 86.10 107678.64
C4 0.6584 6.80 11808.62 b.45b 6896.24
c3 0.508 6.16 10701.04 4.30 5436.i3
c2 - 0.374 .26 9126.71 2.70 3413.39
Ci1 0.300 3.562 6110.40 1.45 1833.12
H2 - - - 1.00 1264.22
Charge 0.728 100 173656.23 100 126421.74
TABLEAU 1-36: “"Bilan du R-C de l'essence”

Caracteristigques du reformat 10 RVP: Kuop = 12

NOR = 88, NOR + 3cc =97

3.Valorisation du résidu:

Le résidu est traité de maniére a obtenir le maximum de gasoil.

- Distillation sEcus vide:

LLe Bilan de la distillation sous vide de résidu atmosphérigque

est donné dans le tableau c¢i-dessous:

Frodults d % vol volume (m3) %poids poide (T)
Distillat.s.v| 0.898 47.90 243359.55 45.23 218K00.10
Régidu.s.v 1.000 h2.10 264654.46 54.77 264654.46
Charge 0.951 100 K07G674.00 100 483083328
Tableau 1-37 “Bilan de la distillation sous vide du résidu®
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- Fluid coking F.C.1:

.Le bilan de fluid coking F.C.1 du résidu sous vide est donné dans

le tableau 1-38:

. produit %vol d %poids volume (m3) poide (T}
Fraction C3- 24.50 0.360 B.80 64840.39 23329.31
Fraction C4 2.20 0.600 1.32 5822.40 3493.44
Essence C(CH+ 21.00 0.765 16.07 56577.47 42h16.76
Dietillat 60.00 0.930 5B6.8B0 158792.78 147677.29
coke - - 16.00 - 47637.84
Charge 100 1.000 180 264654 .46 264664 .46
Tableau 1-~38 "bilan du F.C 1"
Caracté?istiques: ~-Essence ( CM) NOR = 76.4
' NOR + 0.4 %. 82.5

‘ -Distillat:
- Fluid coking F.C.2:
Le bilan de fluid coking F.C.2

K = 11.4

uop

est établi selon le tableau 1-39:

- produits %vol d %polds volume {(m3) poids (T}

Fraction C3- 19.27- 0.360 7.46 30599.37 11016.73

Fraction Cd4 1.30 0.600 0.84 2064.31 2130.44

Ezgence Cb+ 21.00 0.765 17.27 33346.48 26H03.87

Digtillat 71.00 0.857 65h.43 112742.87 96625.21

coke - - | 9.00 - 713290.96

Cﬁarge 100 0.930 100 168792.78 147677.29
Tableau 1-39 "hilan du F.C 2"

- Eseence (E%+): NOR = 68.10, NOR + 0.4 %. = 76

- Distillat: K = 12.40

uop
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- Traitement du distillat sous vide TCC :
Le distillat sous vide est wvalorisée & 1'aide d'un cracking

catalytique.

P = 281500.10 T
V = 243319.556 mS
'd = 0.898

Conversion de la charge: 63.1 % vol

Le bilan de T.C.C est é&tabli selon le tableau 1-40:

produits d Fvol vol{m3/an) %¥poids poidse(T/an)
c2- 0.370 4.85 11810.81 2.00 4370.00
C3= 0.522 5.94 1441.09 3.45 7638.256
Cé 0.508 6.10 14839.07 3.45 7638.25
Cd= 0.6060 5.00 12165.98 3.34 7299.59
C4 net -] 0.684 7.00 17032.37 4.55 9946.90

EssenceiORVP 0.740 47.30 115090.15 35.98 Bb166.71
L.C.0 0.881 24.70 60099.93 24.24 52971.40
H.C.O 1 12.20 29684.99 . 13.59 29684.99
Coke - - .- 6.40 136B84.01
. Charge ' - 0.898B 100.00 243319.556 100 218500.10

TABLEAU 1-40: "Bilan de T.C.C du distillat sous vide"

NOR = 91

NOR + 3 cc = 97.50

Kuop = 11.95
Fluid coking F-C.3

d = 10° API
V = 20684.99 m’
P =

20684.99 T
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Le bilan du fluid coking 3 est établi selon le tableau 1-41:

produit %vol d ¥poids volgme {(m3) poids(T)
Fraction C3- 24.5 0.360 B.8B2 7272.82 2618.22
Fractibn cd 2.20 0.600 1.32 653.07 391.84
|Essence Ch+ 21.00 0.765 16.07 6233.86 4768.90
Distillat 60.00 0.93 656.80 17811.00 16664.23
- - 18.00 - 5343.30
100 1.00  100. 20684.99 29684.99
Tableau 1-41 "pilan du F.C 3"
Carécteristiqués:
- Essence(Cﬁ):.
NORecl = 76.4d
NOR + 0.4 %. = B2.5
- Dist}llat: Kuop = 11.356
'~ Fluid coking FC4:
produit %vol d $¥poids volume {(m3) poids(T)
Fraction C3- 19.27 0.36Q 7.46 3432.56 1238.72
Fraction C4 1.30 0.600 0.84 231.564 138.93
Essence C6+| 21.00 0.765 17.27 3740.31 2861.34
Distiilat 71.00 0.8587 65.43 12645.81 10837 .46
- - 9.00 - 1490.78
100 ' 0.93 100 176811.00 16b64.23

- Essence Cﬁ: NORcl

-

Distillat:

Tableau 1-42
Caractéristiques:

= 68

.1

NOR + 3 ¢cc = 76

Kuop =

12.4

B1

"bilan du F.C 4"
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4. Traitement desg essences:

4.1 Butanisation des essences de fluid coking:

- Fluid coking FCl1:

Le pourcentage molaire du butane A ajouter a ]'essence

relever sa TVR a 0.7 Kg/cm® est donné par:

X - 104 0:765 0.75-0.21

- 9.9%
128 4-0.75
Nombre d'octane du mélange:
{(NO)m sans pb = 0.1 x 80.1 + 0.9 x 76.4 = 77.8
{NO)m avec pb = 0.1 % 90.1 + 0.9 x 82.5 = 83.3, (0.4 %.

~ Fluid coking FC2: )
Méme procédure, étant donng la méme densité de 1'esszence.
d = 0.765, on obtient la fraction: X = 9.9 %

Nombre.d'octane du mélange:

(NO)m = 0.1 x 90.1 x + 0.9 % 76 = 77.4 (0.4 %. PTE)
(NO)m = 0.1 x 90.1 + 0.9 x 68.1 = 70.3 {Sane pb)
- Fluid coking FC3: ’
X = 9.9 &
(NO)l = B3.3 (0.4 . %, PTE)
(NO). = 77.8 { Sané pb}
- Fluid coking FC4:
X = 9.9 %
{NO)' = 77.4 (0.4 %. PTE)
(NO). = 70.3 {Sans pb)

4.2 Mélange des essences:
- Egsence TCC - FC3 - FC4:
La densité du mélange est donnée par:

d.-_85166.71+4768.9+2961.34
%~ 115090.15+6233.65+3740.31

- 0.742
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Nombre d'occtane du mélange:

N
(NO),, (sans pb) - Z—‘?‘—K{ - 89.7

t
(NO) , (avec pb) - 96,2

La. quantité de pb dane le ﬁélange:

g - 0.792x115090.15+0.4x56233.8+3740.31

125064.31
g=0.76 %. '
g 96.2-89.7_ o ¢

94.9

{NO +0.6 %.). = 8%.7 + 0.6 ¥ B.6 = 94,90
comme la rela#ion (NO).= by ﬁ NOi sous estime le nombre d'octane
reel du mélange, on peul supposer qgue le nombre d'octane réel et
de 1l'ordre de 97; donc le mélange correspond a4 une base d'essence
super. La TVR est égale a 0.7 Ka/cem®.
- Essence RC -~FC1 ~FC2:
Densité de mélange : dm =0.750
Nombre d'octane de mélange:

(NO), =ans pb =83.3

(NO). avec pb =591.4

qﬁantité de pb dans le mélange:0.65 %.

Susceptibilité: 8§ =(91.4 -83.3 )}/ 0.685 =12.5

(NO +0.5 %.), = B3.3 +0.5 x 12.5 = 89.6

On cobtient donc une essence normale .

(TVR). = 0.7 Kg/em? .,
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I11- CALCUL DU CHIFFRE D'AFFAIRE ET CHOIX DES MARCHES:
D'aprés la revue "PETROSTRATEGIE" datée du 21 mars 1994, les

prix des produits pétrbliers sont:

Produlits . prix ($/tonne)
Esgence | 160
Kéroeéne - 148.23
Gasoil 146.11
Fuel oil 72.11
Coke - 48.07
Gaz 431.7

Tableau 1~-43:"Prix des produits pétroliers "

A. Pétrole brut HRS 162:
A.1. Marche esegence:

Codt = somme des quantités mutipliée par le prix unitaire

Cot= 471309.19x150+240692.08x146.11+
89891.15x72.11+90294.76%x48.073

+94646 .02x431.7=- 1.58 10% §

A.2. Marche gasoil:

Cbat- 276712.24x150+148.23x18098.05
+146.11x439624.55+72.11x52971.4

+48.07x81746.89+431.7x%126796.3 = 1.71 10? &

B. Pétrole brut MERKSEN:
B.1. Marche essence: CoOt = 2,78 108 3
B.2. Marche gasgoil: Co0ot = 2.67 1& 5
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Remarque: La marche essence est la meilleurs pour le pétrole brut
MEREKSEN, alors que c'est la marche gasoil qui est la meilleure
pour le pétrole brut HRS 162,

On retiendra donc ces deux marches pour le reste des calculs.

IV~ PROGRAMMATION DES MARCHES:

Théoriguement les unités de raffinage fonctionnent en moyenne
8000 heures par an, elles peuvent traiter plusieurs pétroles
bruts par an, chaque pétrole brut est traité pendant une certaine
dureée "t". Le calcul de 1la durée de chague marche dépend du
tonnage total du brut 4 traiter.

Dans notre cas, on veut traiter globalement 2.5 Millions tonnes
par an. Donc poﬁr raffiner 1.5 Million de pétrole brut MEREKSEN,
on doit travailler pendant la durde tl' tel gque:

tl = 1.5 x BOOQ / 2.5 = 480Q heures/an.
Et pour raffiner 1 Million tonnes de pétrole brut HRS 162, on
travajllera le reste du temps avec cette marche, soit:

ty = 8000 - ¢ = 3200 heures/an,
Donc cette raffinerie travaille 4800 h/an avec le brut MEREKSEN
en marche essence, et 3200 h/an avec le brut HRS 162 en marche

gasoil.
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Partie II LOGiCIEL DE DECOUPAGE

INTRODUHCTION:

C'est un programme écrit en langage fortran, compilé par le
compilateur F1l version 4.10, le nom de fichier programme est :
BRUT.FOR. La compiiation du programme produit wun fichier
exécutable: BRUT.EXE, gqu'il suffit d’appeler par son nom: BRUT,
pour lancer 1'exécution du programme.

I. DESCRIPTION DES FONCTIONS DU PROGRAMME:
Le programme est congtitué d'un programme principal egt d'une
Bérie de scus programmes. Le programme effectue les calculs et
tests en se basant gur les dedg séries de données généralement
disponibles aprés wune distillation T.B.P ou A.S.T.M du pétrole
brut: - Les ddnnées de température.T.B.P oua A.S.T.M

- les données de densité des coupes de 1% volumigque chacune
Dang le programme principal, on demande a l'utilisateur d'entrer
les densités des coupes suivantes: 1, 10, 20, 30, 40, 50, 70, 80,
90, 100. ' |
Les densités -des autres coupeg sont estimées par interpolation
polynomiale de LAGRANGE, leurs calculs s'effectuent par la
fonction DPV. L'autre. série de données, a entrer par
l'utilisateur est les températures T.B.P ou- A.S5.T.M
correspondantes aux pourcentages volumigques suivants: 5, 10, 20,
3o, 40, 5O, 60, 80O, 90, 100.
L'estimation des temnpératures pour les autres pourcentages
volumiques s'effectue par 1'interpolation de LAGRANGE ; le calcul
ge fait par la fonction TEMP.
Le polynbme utilisé . pour l'interpolation des données de
températures et de densités est de degré neuf.
Dane le programme principal, g'effectue le choix de la marche

selon laguelle an dégire découper le pétrble'brut.

b6



Partie II | LOGICIEL DE DECOUPAGE

Il est demandé a l'utilisateur d'entrer:

1 pour la marche essence

i pour la marche gasocoil

3 pour guitter le programme
Pour effectuer le découpage selon une marche donnée; le praogramme
principal, pour chacune des coupes choisit dans la marche,
appelle une série de sous programmes gui calculent, chacun une
proprieéte gpécifique en fonction du rendement volumigue de 1la
coupe et compare ‘la valeur de cette propriété aux bornes du
domaine admissible pour cette propriété,
Dans les itérations,on utilise un pas de 1% volumigue. Lorsque la
propriéteé spécifique de la coupe dépasse la valeur =spécifide
(sort du domaine admissible), exemple: lorsqgue la densité de
l'essence dépasse 0.765, le sous programme retient la valeur du
volume final dé la coupe. '
Le programme principal effectue ensuite la comparaison des
différentes valeurs retenues par les sous praogrammes et
gsélectionne la valeur minimale, en marche essence; et la valeur
maximale en marche gasoil.
N.B: nn'doit egalement entrer le rendement “volumigue de la coupe
gazeuse.
L'utilisateur peut entrerr la valeur de la coupe gazeuse obtenue
par 1la distillation T.B.P ou.A.8.T.M; ou par défaut; donner 1la
valeur 1%

Il. PROCEDURES UTILISEES DANS LE PROGRAMME:
1= Procédure "DRF": ce sous programme effectus la comparai=zon des
densités des coupes : essence, kéroséne, gasoil aux bornes de
ieurs dohaineg de validite, et effectue les itérations en
fonction du rendement volumigque de la coupe choisit.
Cette procédure appelle les sous programmes:
-"PRDRFE" guil effectue le calcul de la densité, en foncticon du

rendement volumigque de la coupe cholsit, en marche essgence
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-"PRDRFG" qui calcule la dengité, en fonction du rendement
volumigue de la coupe choisit, en marche gasoil-

La procédure "DREF" retient la valeur précédente du volume final
de la coupe, en marche essence, lorsgue la densité -de la coupe
dépasse la valeur spécifiéde. _

Elie retient la valeur précédente du volume initial de la coupe,
en marche gas-o0il, -1orsque la dcnsité de la coupe dééasse la
valeur spécifiée.
2~ Procédure "PECRF™:

Elle compare les points d'éclairs des fractions: kéroséne,
gas-~0il aux bornes de leurs domaines de validité.
Les itérations sont faites en fonction du rendement volumigue de
la coupe. Ce sous programme appelle la procédure PROCEC qui
calcule le point d'éclair en fonction du rendement volumique de
la coupe choisit. Le SOus programme PECRF retient la valeur
pfécédente du volume final de la coupe lorsque le point d'éclair
dépasse la valeur spécifiée, en marche gas-oil.
3~ Procédure "TRK":

Elle effectue la comparaison des températures 20% et 90% de la
coupe kéroséne aux bornes de son domaine de validite.
Les itérations se font en rendements volumiques de la coupe. Le
sous programme TRK appelle la procédure PROCTK qui calcule les
températures T20% et T90% de la coupe kéroséne en fonction de son
rendement volumigue.
La proceédure TRK retient .1la valeur précédente du volume final de
la coupe, en marche essence, lorsgue 1'une des températures au
moins, T20% ou T90% dépasse la valeur spécifige.
4~ Procédure"TRG":

Elle a le‘ méme principe gue la procédure TRK, gauf gu'elle
s'appligque a la coupe gas-o0il et pour les températures 65% et 86%
de la coupe. Ce =ous programme appelle la procédure PROCTG qui

calcule les températures T656% et T85% de la coupe gas-oil,
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pour chague rendement volumigue. ]
La procédure TRG retient le volume final précédent lorsgque la
température TB85% de la coupe 'dépasse la wvaleur spécifiée, en
marche esgence, et retient le yolume initial précédent lorsque la
température T65% de la coupe dépasse la wvaleur spécifiée, en
marche gas-oil.
5~ Procédure™INDC™:

Elle compare l1'indice de cétane de la coupe gas—oil-a la
valeur spécifiée. Le sous prog;amme INDC appelle le sous
programme PROCCN gui calcule 1'indice de cé&tane de la coupe
gasoil, pour chague rendsment volumigue.

6- Procédure™CONG":

Elle compare le point d'écoulement de la coupe gasoil et la
tempéfature de congélation de la coupe kéroséne a la. valeur
spécifiée, pour chaque coupe. Le sous programme CONG appelle 1la
procédure PREC qui calcule le point d'écoulement de gasocil et la
tempéfature de congélation du kéroséne, en fonction de leurs
rendements volumiquesf La procédure CONG retient la valeur du
volume final précedent de la coupe lorsque son point
d'écoulement, ou sa température de congélation aura dépassée la
valeur spécifiée, en marche essence..

7- Procédure"VRG":

Elle compare la wviscosité cinématigque & 20°c de la coupe
gasoil a4 la valeur spécifice. La procédure VRG appelle le  =sous
programme PRVIS qui calcule la viscosgité en fonction du rendement
volumigque de la coupe gasoil. Le sous programme VRG retient la
lvaleur precédente du volume final de 13 woupe gasoil lorsgue =a
viscosité aura dépassée la valeur spécifiéde, en marche essence.
8- Pfocédure”TVRRE' :

Elle compare la teneion de vapeur Reid de 1l'essence & la
valeur. spécifide. Elle appelle le sous programme PRTVR qui

calcule la TVR de l‘'essence pour chagque rendement volumigue de la
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coupe. La brncédure TVRRE retient la valeur précédénte du volume
initial de la_ coupe essence lorsgque sa TVR aura dépassée la
valeur spécifiée, en marche gasoil.
9- Procédure"TMOY": \

Elle calcule la température d'ébullition moyenne de la coupe
choisit, pour des données T.B.P ou A.S.T.M .

Remarques:

1 - Certaines équations utilisées dans les sous programmes,
ont été établi a paftir d'abagues gui se trouvent dans la
reéférence (5]; notamment 1'équation gui lie 1'indice de cétane a
l1'indice diesel, l1'indice diesel au Kuop et la température
d'éabullition moyenne; ainsi gque l'équation qui lie le point
d'écoulement ou de congélation & la température d’'ébullition
moyenne et au Kuop; de méme gque l'égquation de la TVR gui lie la
tension de vapeur Reid aux température= 5% et 20% de la coupe.
Ces éguations ont eté établi par deé régressions statistiques:
exponentielle, linéaire, polynomiale.

L'éguation du point d'éclair est aussi tirée de la référence {6].
L'algorithme de calcul de la viscosité cinématigue utilisé dans
la ﬁrocédure PRVIS est extrait de la référence (16].

2- Le nombre d'octane malgré son imporfance pour la .cnupe
'essence , N'a pas été introduit dans le programme de découpage de
brut, & cause de la non disponibilité de corrélations donnant le
nombre. d'octane en fonction des températures T.B.P ou A.S5.T.M ou
"des données de densite.

Le pourcentage en soufre n'a pas aussgi été introduit dans le

programme pour les mémes raisons.
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Partie III EVALUATION TECHNIQUE

I —~CALCUOIL. DE 1I.A COL.ONNE DE
DISTILILATION

I-1 THEORIE SUR LA DISTILLATION
1) INTRODUOCTION

La distillation est une opération de sé&paration qui permet
d'isoler un ou plusieurs constituants d'un mélange complexe selon
une ou plusgieurs propriétés physigues, tel gue la température
d'ébullitinn.' Elle est une succession d'opérations de séparation
en cascade réélisées dang des instruments congus pour garantir le
meilleur cbntact possible entre les phaées liguide-vapeur, et
comportant plusieure étages, ce sont des colonnes U tours de
fractionnement.

Dans 1'industrie de raffinage, la distillation est une opération
de base, elle permet de fractionner le pétrole brut en plusieurs
coupes peétroliéres ayant chacune une finalité bien définie.
Le pétrole . est introduit dans la colonne a plateaux A& 1la
tempéréture voulue autour de 300¢c pour eviter les réactions de
"cracking, aprés passage dans une série d'échangeurs, cu il
g 'échauffe A contre-courant par des coupes pétroliéres provenant
des différents soutirages, le pétrole brut est envoyé ensuite
dans le four pour compléter 1'apport thermique (Fig 2-1).
Le brut entre ensuite dans la colonne dans une zone appelée zone
de flash, on ii ge geépare en deux parties:
- La partie liquide gui comporte les produits plus lourds gue le
gascoil, tombe dans le fond de la colonne. )
- La partie vapeur s'éléve a‘travers les plateaux pour se séparer
en gaz, essence légetre, essence lourde, gascil et Kéroséne.

2. FONCTIONNEMENT DE LA COLONNE DE DISTILLATION

La dietillation du pétrole brut =e fait dans des colonnes A
soutirages=s. La colonne a soutirages comporte quatre (04) zones
principales: Une zone d'expansion, fond de colonne, les sections

de =soutirages et la téte de colonne.

61



FOUR

_..-...-—_-_—-a...-.----_-_’-

FIGURE :2-1: DISTILLATION INITIALE

----------------

If

T‘E'}CEUX m'ttrmec!.\m

‘___......_
#SOIL

VAPEUR D' EAU -

BRUT
REDULT

61-0a.

» GhZ
CONDENSEUR [
(ﬁ_‘}—- BALLON  eeeee- ‘HARCHE. HRS162
|, | —"NARCHE MEREXSEN
REFLUX
REFLUX FROID
' | I » ESSENCE LEGERE
1
l S
| PONPE
¢ | e
‘ BRUT INITIAL
—_—eed % U} e mecmoasssansEEEs 1
— > 1 | H20
‘ ------- -~ ESSENCE
| 1 LOURDE
—
\ \ ¢z | Heo
....... — '
— EROSENE
_..._—*..



Partie III EVALUATION TECHNIQUE

a) Zone d'expansion:

Le pétrole brut pénétfe dans la colonne aob il subit un flash &
la zone d'expansion. I1 se sépare en deux phases théorigquement
en équilibre: (Fig 2-2)

- Vapeur Initiale (VI)

- Brut Reduit Initial (BRI)

L'égquilibre liguide-vapeur du. brut gui donne la Qapeur initiale
et le brut initial n'est pas trésg sélectif de sorte gue la vapeur
entraine des produits lourds gui risgqueraient de colorer le
soutirage de gasoil. Pour cela, i1} faut prévoir guelgques
plateaux de rectification entre la zone d'expansion et le
soutirage 5&Pt1fmtr' pour rétrograder les produits lourds, grlce A
la circulation d'un reflux interne sz
Le bilan matiére de la zone donne:

ESoutirages: [S = VI + Vf - 3. A (2=-1)

Brut réduit : BR = BRI + R“ - Vy {(2~2)
Vf: Represente la révaporisation an fond de tour, limitée

géﬁéralement a2 4 % .
R": Reflux interne alimente la section d'égquipement, en général
égal a4 8 % .
b) Fond de la colonne:

La frackion vevaporisf 1égére V, contenue dans le BRI (Brut Reéduit
Intermédiaire) peut s'effectuer de deux maniéres:
1- Vaporisation par augmentation de la temnpérature, c'est une
méthode de révaporisation par rebouillage, elle est utilisée gque
pour les produits relativement légers ou lorsque la présence
d'eau est strictement prohibée.

2- Vapbrisation par abaissement de pression, c¢'est une méthode de

révaporisgation par stripping.
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c) Sommet de la colonne:
LLa téte de la colonne est dotée‘d'un condenseur gui =sert A
condenser 1l'essence plus la vapeur d'eau de stripping injectée en
fond de colonne et dans leé strippers. L'essence légére obtenue
se sépare en deux parties :
La premiére partie est reé¢introduite dans la colonne, elle
constitue le reflux externe frecid, 1'autre partie est soutirée
souse forme liquide.

- Reflux externe froid (Rep:

Le reflux . externe froid R renvoyd A la colonns a une

ef
composition identigque &4 <celle de l'essence légére envoyée au
stockage.
La'quantité de c¢haleur A extraire egt
Qp = Ry (Hyy = Hy) |
Htf L'enthalpie a4 la températurs du sommet
Hu: L'enthalpie & la tempédrature du ballon
d) Les soutirages:

Les soutirages sont prélevés sur le débit liquide de reflux
interne descendant le long de la colonne. Ce reflux interne =se
£r0uve donc diminue du tonnaée retiré au niveaun de chague
soutirage.

Contrﬁlé de la température:

Lors du calcul des bilans thermiques des sections de la colonne
’ il est nécessaire de faire wune hypothése a priori sur la
température du plateau de soutirage. Cette thothése est
vérifiée par la =suite en tragant la courbe flash a la pression
partielle des hydracarbures du soutirage.
L.'hypothése consiste a4 prendre lé température du début du flash
atmosphérigque de la coupe =soutirége et la diminuer dJde guelgues
degrés.
Le trace de la courbe flash &8 - la pression partielle s'effectue
par translation de la courbe flash atmosphérique en fonction de

la pression partielle.
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Cette translation s'effectue par exemple & partir de la Cox-chart
en partant de la température du point 50 % évapore sur le flash
atmosphériqgue.
3. LE REFLUX CIRCULANT INTERMEDIAIRE

| Généralement, les résultats des débits liguides et wvapeurs
obtenus le long de la colonne montrent l'inégalité de charge des
plateaux.
Pour mieux répartir la charge des plateaux, il est possible'de
diminuer une partie de ila quaqtité de chaleur Qc a différents
niveaux au lieu d’'éliminer la totalité dans le condenseur de
téte; on réalise alors des reflux circulants intermédiaires.
La procédure congsiste a4 soutirer & un niveau Iintéresgsant, c.a&.d.,
14 o0 la température est la plus élevée, une partie du liguide
chaud du plateau et de 1le réintrodulire trois ou quatre plateaux
au dessus aprés 1'avoir refroidir dans un échangeur a contre
courant avec le pétrole brut.
4. LES STRIFPPERS

Les strippers sont des colonnes asgsgurant la désorption des
constituants les plus légers afin d'ajuster le point de flash des
coupes de distillats.
Les‘colonnes de stripping peuvent étre logées a l'intérieur de la
colonne de distillation, mals le plus souvent elles sont placées
a4 coté de la colonne principale superposées leg unes au-dessus
des autres.
En distillation atmosphérigue de pétrole brut, on utilise trols
‘"strippers avec des plateaux le plus scuvent & clapets.
6. TYPE DES PLATEAUX

La réalisation du contact 1iquidé—vapeur a4 contre courant dans
les colonnes de distillation est effectuée en discontinue sur des
plateaux. Dans 1 "industrie du raffinage on parle de plateaux &

calottes, a clapéts, uniflux, ...
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a. Plafeaux a éalottes:

C'est les plus anciens, ils ont été utilisé avant 1950. Le
plateau a calottes est un modéle trés répandu dans les industries
pétrolieéres.

En 1956 une étude .compléte et daétaillée a été publide englobe
toutes les caractéristigues de fonctionnement et de construction
de ce type de plateaux.
Il existe des centaines de fopmeé différentes de calottes donnant
une efficacitéd plus au moins bonne.

b. Plateaux perforés A& déversoir:

Ils sont moinsg wutiles dans 1'industrie de pétrole. Ces
plateaux ont fait 1'objet de ﬁombreuses études <car ils ont
l'attrait d'un prix de revient trés faible et d'une grande
gsilmplicité de conetruction et de fonctionnemeht.

c. Plateau a clapet:

il constitue un compromis entre les deux types précédents.
C'est un plateau perforé dont les ‘orifices sont éguipés de
clapets. Le plateau & clapetse ne se différencle des pfécédents
gue par les dispositifs qui assurent le passage de la vapeur a
travers le ‘plateau.

Il semble gue les plateaux a clapéts se gubstitueront
progressivement aux plateaux 4 calottes car leurs performances
sont légérement supérieures pour un prix de revient plus faible.

La comparaison entre ces trois plateausx est résumée dans ie

tableau suivant: L[6]

Plateau capacité souplesse efficacite codt
A clapets 1 1 1 1
Perforeés 2 3 2 i
A calotter 3 2 3 3
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.6. CONDITIONS DE MARCHE DE LA COLONNE

a- Pression: La critare pour déterminer la pression est gue tout
le distillat doit étre condenserﬁé la température de 1'eau de
refroidisgsement.

b- Température de téte: C'asgt la température de rosde du mélange
des hydrocarbures pas=sant en téte de tour A la preesion partielle
des hydrocarbures dans le ‘mélange avec la vapeur d'eau.

La température de rosée est fournie par la courbe de flash: C'est
le‘point final de la courbe.

c- Température de la zone de flash: Cettae temparature est obtenue
sur la courbe de flash . de la charge au point correspondant au
pouféentage gue l'on veut vaporiser dans la zone d'expansion.

d- Température de plateau ou de soutirage: C'est la température
‘correspondant: au point de bulle du mélange d'hydrocarbures
conetituant le produit soutiré, a4 la pression partielle des
hydrdcarbures au niveau du soutirage.

‘Cette presslon partielle est définie par J.W.PACKIE (5], elle
correspond & la pression des hydrocarbures en mélange avec des
incondensables constitués par la somme des soutirages supérieurs,
excepté le soutirage immédiatement superieur.

Par soutirages superieurs, on entend ceux qui gont issues des
colonnes de stripping supérieures et du sommet

Nombre de plateaux: On admet géneralement gqgue 5 cu 6 plateaux
entre chague soutirage sont suffisants pour obtenir la séparation
désiree. [1] ,014]
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I-2. BILANS MASSIQUES - THERMIQUES DES DIFFERENTES SECTIONS
DE LA COLONNE
A) Pétrole brut "MEREKSEN"
1- Zone d'expansion:
- Pression: La pression de la zone d'expansion est géneralement
d'environ 1000 mmHg .

Les équations de hilan:

I8 = VI + Vv, - R, (2-1)
‘ BR = BRI + R“ - Vy ' (2-2)
D'aprés 1'éguation (2-1), on aura:
VI = I8 + Ry, ~ Vg £53, B2 (33, My
avec: IS = % Gaz + % Essence + % Kéroseéne + % Gasoil

Daonc: VI = 74.01 + 8 -4 = 78.01 %
BRI = 100 - 78.01 = 21.99 %

D'aprés 1'équétion (2-2), on trouve:
BR = 21.99 + 8 - 4 = 25.99 %

Le bilan de cette zone est établi selon le tableau {(2-3):

PRODUIT % VOL M3/h a T/h
KT , 78.01 184.50 0.776 141.28
VE +4.00 9.46 0.820 +7.75
Rze . -8.00 18.91 0.750 -16.55
rs : 74.01 175.00 0.757 132.48
BRI 21.99  52.00 0.889 46.23
Rze +8.00 18.91  0.875 16.55
Vf -4.00 9.46 0.820 -7.75
BR . 265.99 61.45 . 0.8952 55.02

'Tahleau 2-3 "bllan de la zone d'expansion”
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Partie III EVALUATION TECHNIQUE

Remarques :

1) Les deneités de VI et BRI mont estimées a pértir d'abague de
corrélation des densités des produits en équilibfe (6]

‘2) Les densités de V* at q. zont estiméesren tenant compte gue!
- d” < dh (légarement infériéure)

- dm' > %u (légéreman£ gupérieure)
- Température de la section:

La température de la zone d'expansion est deéterminée a partir
de la courbe'de flash du brut a4 la pression régnant dans la zone
(Voir fig 2-3).

Pour VI = 78.01
p = 1.3 atm, on trouve Te=315° c
2- Fond de colaonne: ‘

' Hypothéses:

- On admet que la température du fond est voisine de 306° ¢, que
l1'on vérifiera ensuite par le bilan thermigque.

- Nombre de plateaux théoriques de la zone d'eépuisement est Nfs=
4 plateaux.
La courbe de vaporisation de BRI eet calculée & partir de sa
T.B.P, elle est tracée =ous 1 atm (Fig 2-4).
Pour obtenir 4% de revaporigation de BRI a 30b° ¢, il est
néceesaire de déplacer la courbe de vaporisétion de:

388 - 306 = B3° c, ve gquil correspond 4 une pression partielle

. d'hydrocarbure de 0.183 atm, déterminée =sur 1'abague de 7"COX"

(Fig.2-5).
En estimant 4 193 le poids moléculaire de V., le nombre de moles
revaporisées sera donc:.
N% = 7750 / 193 = 40 Moles
- Pressgion de la section:
Py = By -~ Nx W
AF: Perte de charge.
& = 1000 - 4 x 8 = 968 g/cm? = 1.27 atm

68



Tettsei Wbire 't
i W0 150 200 L) % i 400 4Ly E ) 700 ) W
.HJU'_ldfllthllllllll_lll ||JJ|l|I|1 J-u Ilshklh‘:kl!:||1i..|||1L-1|41.1h,u:LM- -CJU Dl
= =TI S P el 2 R i Rl
= i =y o B e (R = AREd s
nrs,”m?ﬁi?fﬁflgﬁ‘é? o Ik A I':rz ?
T e 556
T 3l B ] : = -1 - - g
e : S BeE S s
LT =i %
i | . s Iy, o it g S b "
T T e
BB =D o D e O P PP AT S
.?6 '__,Z,:Ir_f.‘_’kr_‘?-- SE e '}}/,,{‘
E /M- ralvaVal.ararersl AN A ﬁ/
EoRBEREREece s A {y‘,’f 77
‘ ASASA A s s
: S O ﬁ"ﬁ‘f‘,é%f :
8 BRSSP R D 7100
e
: VS R s
o e R A A A A Ao P s A,
':_P-"; /;r’ ."'_tr 'f:?‘:-’i//f' /' a7 r;rf— .).'P‘ .
4L 2 A g':,{f(‘@ 1 P I’/ Ay s i 'Jr‘ ';- ,
- /ﬁa;;;,-;-*f;xx z%;fmm LA 7
A NN A A A XA A -
00 e a R S e
A A A S A
A A A A A A A /S
AV f':vfx:f:«‘:;fix’:‘xffi’?fw? ;
onoaf LA
/ —— H p £ /_': F o A o I'lll'.r 2 “ F
0,001 AN A //p!'a Y i, ).:"
© 5 100 150 0 20

Ff& .25 Coubes de Wweoson de vagea

l’e«}apercru re "

ars hydiid et giaallnigoes 1re chan ’
—
fempérature Tenson
e wOpwul windie
- "
c il PutA wyfem?
48] ki EXEMPLE - Jenson dJe vapour viaie @ S0°€C 0,79 L8
J'une essence ayant une T VR 06
-17/0 de ollg/cmdut une penfe 15-35 0.9+
= av 2vC|% 10
i TV G 1000 F . 0,650 kgfem? ]
EY] TV S0C o 0925 kyfemid ]
161708
-0 g,
a0
[<VES BRI V] T lons
150 . 0
.
Lu- 2
1e0 -025
40
1 uu
4u- 5,0--0,34
W 1.0
= oo |20
- B =T
Y
§o- 2,01 0
BU-
au " 060
9,0-1
. /0 10--0,70
il 1
N
ol 12
13_—0.'.ru
Ten san de vapewr foed 14-4-10
. . -
105 o WOvF 1L
e M
40 17412
1 s
' 20-]- 14
e * Honle de o cowbe ALSTM [frerfes comparises) 1 ¢
= s -
20 B 7 A
W
w e '
v-
1, i

Ff@) 4'5 = Cunvlatiun enire tenson e vapuel Hed (T B} st toasan da wdpour viaw [TV V)




Partie III EVALUATION TECHNIQUE

~ Nombre de moles de vapeur d'eau:
On a: Py = K +.Pnu .
Pﬂf Praession partielle des hydrocarbures en fond
de colonne.
Comme la pression est relativement faible, on peut considérer la
vapeur d'hydrocarbures comme un gaz parfait.
Donc la lol de DALTON donne: '
Phe = By * Xy
Xe.= Nuc / Ny

Poaw = Fg® Ny 7/ Ny

Puo = Py % Ny / Np = B (Ny = N0 / Ny

Nyw - = (Pgx Ny / Bo) - Ny

l‘\l"Ll (1.27 x 40 /7 0.183) - 40 = 237 Kmoles/h

Le bilan de la section est établi selon le tableau 2-4:

H

1

ENTREE SORTIE
t/h Kcal/Kg th/h t/h Kecal/Kg th/h
BRI 46.23 180 8321.40 |Vf 7.75 . 240 1860.00
|Rze 16755 183 3028.65 | {H20)f| 4.27 736  3138.45
(H20)f| 4.27 695 2967.65 |BR- .02 170 9319.25
TOTAL |63.91 14317.70 |TOTAL {67.04 14317.70

Tabieau 2-4 "Bilan du fond de tour”

Le bilan thermigue du fond de tour s'éguilibre pour une
enthalpie de brut réduit a la éortie de 170 Kcal/Kg, gui donne
une température de fqnd.colonne de 30b° ¢, ce gqui est en accord
avec l'hypothése faite.

3- Soutirage gasoil

Hypothéses:
- Cholx de la fraction revaporisée par sgtripping: 5%
~ Quantité d'eau de stripping: 27_Kg/m3

- Température de plateau de soutirage: 260° c
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Partie III EVALDATION TECHNIQUE

- Fraction revaporisée: Kéroséne
- Nombre de plateaux théoriques: N=6

Le bilan de stripping est établit selon le tabieau 2-5:

ENTREE SORTIE

t/h Kecal/Kg th/h t/h Keal/Kg th/h

gasoll|31.03 160 4664.50 |gaso0il]31.03 146 4543.80
V3 1.566 163 23B.68 V3 1.566 208 324.48

(H20)3| 0.997 695 692.92 {H20)3| 0.897 720 717.84

TOTAL E586.12 |TOTAL 65586.12

TABLEAU 2-5: "Bilan de stripping soutirage gasoil™

L'enthalpie & ‘la sortie est de 146 Kcal/Kg ce gqui correspond a

une température de 2565° c (Fig.2-7).
" Le bilan thermigque de la section est établit selon le

tableau 2-6:

ENTREE : SORTIE
t/h HKcal/Kg th/h t/h Kcal/Kg th/h
VI. 141.28 245 34613.60[183 132.48 220 29145.60
vf 7.76 240 1860.00 [R3 R3 206 205 RA3
R3- R3 160 150 R3 |Rze | 16.85 168 2780.40
(H20) €  4.27 735 2675.40|(H20)f| 4.27 720 3074.40
39149 + 150 R3 36000.40 + 205 R3

TABLEAU 2-6: "Bilan de la section, gasail™

e dlexpansiom
D'ou : émi xP

39149 + 150Ry = 35000.40 + 205Ry
Donc : Ry = 75.43 t/h
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Partie IIl : : EVALUATION TECHNIQUE

- Le liquide sur le plateau:
(Sy +R) = 75.43 + 32.59 =108 t/h
- Vapeur traversant le plateau:
ZSJ + Ry = 207.9 t/h
Pression de soutirage:
Pyy= Pyp- Nx K
P.f Pression totale au niveau de soutirage de gasoil.
N: Nombre de plateaux thécriques de la section
Poy = 1.30 - 6 ¥ 0.08 = 1.25 atm
Controle de la température de soutirage du gasoil:
Incondensables = gaz + essence + vapeur d'eau

90.55 + 619.05 + 237.14 = 946.74 Kmcles/h

+
1y

Nombre de moles de gasoil:
Sy + Ry= 108 000 / 225 = 480 Kmoles/h
Pression partielle au niveau de soutirage:
P = Pi3x Nqn'/ N = {(1.25 x 4B0) / (480 + 946.74)

go
P 0.42 atm

go .
On trace la courbe de flash du gasoil a la pression calculée

ci-dessus, on trouve gue le point initial de la courbe flash gui
correspond & la température de‘soutirage est de 266°c (Flg.2-8).
On‘peut donc dire gque le choix de 260° c comme température de
soutirage est'correcte.
4)- Soutiraye Kéroeéne:
Hypothésges:

- Choix de la fraction revaporisée par stripping: 5%

Quantité d'eau de stripping: 38 Kg/m3

Fraction revaporisée : essence

Hypothése sur la température de soutirage: 200° ¢

Le bilan de stripping est &tabli selon le tableau 2-7:
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Partle 111 KVALUATION TECHNIQUE

ENTREE SORTIE
t/h Kecal/Kg th/h t/h Kcal/Kg th/h
keros.{29.84 112 3342.0B (keros. 29.8§ 109.10 3262.64
v2 1.46 116 169.36 V2 1.46 180 262.80
sz 31.30 - 3511.44
‘(ﬁ20)2 1.40 695 973.00 |(H20)2) 1.40 685 959.00

TABLEAU 2-7: "Bilan de stripping soutirage Kéroséne"”

L'enthalpie de Kéroséne é&gale a 109.10 Kcal/Kg correspond a4 une
teﬁpérature de 194° c (Fig. 2-7).

Le bilan thermigue de la section Gasonil - Kéroséne et établi
selon le tableau 2-8:
ENTREE SORTIE
| t/h Kecal/Kg th/h t/h  Kcal/Kg th/h
ZSj 132.48 220 29145.60{L52 10¥.45 183 18565.35
R3 7b.45 206 15463.1531R2 R2 174 174 R2Z
R2 | R2 112 112 R2|S3+R3 [108.00 154 16632.060
V3 1.56 208 324.48| (H20)f 4.27 685 2924.856
(H20)f 4.27 720 3074.40|(H20)3| 0.997 685 6B2.94
(H20)3| 0.997 720 717.84
487265.47+112 R2 38805.24+174 R2

TABLEAU 2-8: "Bilan massigue-~thermigue de la section
gasoil-Kéroséne".

D'ot: 48726.47 + 112xR2 =

Done RZ =

160 t/h

38805.24 + 174xK

- Liguide sur le plateau: Sz+ﬁf160+31.30=191.30 t/h
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Partie III ' " EVALUATION TECHNIQUE

- Vapeur traversant le plateau:

IS, + Ry = 101.45 + 160 = 261.45 t/h
Contrdle de la temﬁérature de soutirage:
Incondensables = Gaz + Vgpeur d'eau + Essence légére

90.65 + 195.50 + 292.61 = 578.66 Kmoles/h

Nombre de moles de Kéroséne:
Sg + Rp = 19300 7/ 172 = 1112.2 Kmoles/h
Pregsion au niveau de soutirage:
Pg=PFPg-Nx & = 1.256 - 6 x 0.08 = 1.2 atm
Pression partielle au niveau de soutirage:
P, = Pgp x N/ N = 1.2 x 1112.2 / (1112.2 + 578.66)
P, = 0.79 atm
On trace la courbe de flash du Kéroséne a la pression 0.79 atwm,
on trouve gque le point initial de la courbe flash guli correspond
a la'température de soutirage est de éOO“c (Fig.2—8).
On peut dire donc que le choix de la température 200° ¢ comme
température de soutirage est correcte.
b) Soutirage essence lourde:
- Fraction revaporisée par stripping: 5%
- Quantité d'eau de stripping: 42 Kg/m3
- Fraction revaporisée: essence légére
- Hypothése sur la température de soutirage: 110° ¢

Bilan thermique de stripping d'essence lourde:

ENTREE ' SORTIE

t/h Kecal/Kg th/h | t/h Kcai/Kg th/h

Esg.1ld| 49.36 60 2961.60 (egsg.ldid48.36 69.06 2915.20
Vi 2.30 62 142.60 Vi 2.30 140 322.00
st . 51.66 - 3104.20

(H20)1| 2.76 695 1922.37 (H20)1| 2.76 647 . 1789.60

TABLEAU 2-9: "Bilan de stripping Essence lourde"”
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Partie III EVALUATION TECHNIQUE

L'enthalpie de l'essence lourde a4 1la sortie de stripping est

égale & b9.06 Kcal /Kg, ce gqui correspond 4 une température de
108° c.

- Le bilan thermique de cette section esgt &tabli selon

le tableau 2-10:

ENTREE : SORTIE

t/h Kecal/Kg th/h : t/h Kecal/Kg th/h
£S2. 101.45 183 1B565.35{1S1 71.61 135 9667.35
R2 160.00 174 27840.00(R1 - R1 133 133 R1
Ri R1 60 60 R1|{S2+R2 191.30 113 21616.60
v2 | 1.46 180 262.80| (HZ0)f+3+2 6.667 648 4320.20
(H20)f+3 5.267 685 3608.00
(H20)2 1.40 685 959.00|

51235.15+60 R1 356604.45+133 R1

TABLEAU 2-10: "Bilan massigque-~thermique de la section
Kéroséne-Eesgence lourde”.

Le bilan thermigque donne:
.Rl=214.12't/an
Liguide sur le plateau: Si + Rl:265.78 t/an
Vapeur traversant le plateau: ESl + W =285.73 t/an

Contrble de la température de soutirage: .

Incondensables = gaz + vapeur d'eau

1t

90.55 + 370.38 = 460.94 Kmoles/h

Nombre de moleg de l1*'egsence lourde:

Sl + R1= 265780 / 116.5 = 2281.40 Kmole=s/h
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Partie ITI EVALUATION TECHNIQUE

Pression de la section:

Pyy = Pgp- N x 8
P'“ = 1.15 atm .
Pression partielle de l'essence lourde:
P = 1.15 x 2281.4 / (2281.4 + 460.94) = 0.86 atm

L}
Pour cette presesion, on lit sur la courbe de flash la température

de bulle de l'essence lourde, T = 113° ¢ (Fig. 2-8).

" 6) Sommét de la colonne:

- Hypotheéee de la température: 45° c.
- Température de reflux externe froid: 30° c
.Le bilan thermique du sommet de colaonne est ¢&tabli selon le

tableau '2-11:

ENTREE SORTIE

t/h HKcal/Kg th/h , t/h Kecal/Kg th/h
Is1 [ 71.61 135 9667.35|:S0 22.25 113 2514.é5
R1 214.12 133 28478.00|Rc Re 110 110 Rc
(H20)t- 9.433 648 6112.60| (H20)f 9.433 620 5848.46
Rc Re 23 23 Rc|S1+R1 266.78 60 15946.80
Vi 2.3 140 322.00

44579.95423 Rc 24309.51+110 Re

TABLEAU 2-11: "Bilan massique-thermigue de sommet de colonne”

D'ot: 44679.95+23 R = 24309.51 + 110 R

Donc R, = 233 t/h '

Avec : ‘

Rcﬁ Raflux interne chaud sur le Zé&me plateau

- Vapeur traversant le deuxiéme plateau:

'XSO + R = 22.25 + 233 = 2B5.25 t/h
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Partie III EVALUOATION TECHNIQUE

Le reflux externe froid Ref entre dans la sectionla 36* c
liguide, “avec une enthalpie de 15 Kcal/Kg, et ‘en sort vapeur a
45°c avec une enthalpie de 110 Kcal/Kg
On a donc:.
Rc(llo_- 23) = R“ {110 - 15)
R“ 213.38 t/h ‘
R 213.38 /0.6536 = 323.30 m

i

7

[}

ef
La vapeur dans la ligne de té&te est:

ZSO + ﬁ‘ = 22,25 + 213.38B = 235.6 t/h

Bilan du condenseur:

Q:'= (B + essence légare)(Hyy = Hyp) + gaz (Hyp - Hypo) +
(H20), (R = Hypy)-

Avec:

Htf l'enthalpie & la température de sommet 45° c.

H to’
Q: = (213.38 + 15.64)(110 - 15B) + 6.61 (118 - 110) =+

9.433(620-30)"
Qc = 27375.25 th/h

l'enthalpie a4 la température de ballon 30° c.

Débit suf le condenseur:

En faisant travailler 1'eau de réfrigération entre 15%°c et 40° ¢
Qc = Dabit d'eau sur le condenseur (M) x AT.

Donc M = Qc /AT = 27376.25 / 25 = 1085 ﬁbh.

Contrdle de la température de téte:

. Incondensables = 524 kmoles d'eau/h

Le nombre de moles des hydrocarbures:
235630/80 = 2945.4 Kmoles/h
Preggion de la section:
P;o = Pgy = N x F = 1.1 atm
Pression partielle des hydrocarbures:
Pyg = 1+1 % 2946.4 / (2945.4 .+ 524) = 0.93 atm

la température de rosée de l'essence légére sous cette pression

est de 46°c, en bon accord avec l'hypothése faite.
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Partie III ' EVALUATION TECHNIQUE

7) Bilan général de la colonne: 7

Le bilan général de la colonne ezt établi selon le tableau 2-12.
D'aprés le bilan établi, on remarque une légére différence entre
l'entrée et la sortie. Cette différence est duei principalement
aux erreurs de lecture sur les abaques. .

Nous pouvons évaluer cette erreur comme suit:

E = (49489 - 48963) / 49489 = 0.01, =soit E = 1%

ENTREE SORTIE
t/h Kcal /Kg th/h t)h Kcal /Kg th/h
VI 141.28 245 34613.6 |BR 55.02 178 9628.50
BRI 46.23' 180 8321.40 éasoil 31.03 146 4543.A0
Vapeur
d'eau 9.43 695 6553.85 |Keroe.|29.84 109.1 3255.54
Ess.ld|49.36 59.06 291565.20
Eee.lg|15.64 15 234.60
Gaz 6.61 110 . 727.10
Eau 9.43 30 282.90
Qe _ 27376.25
TOTAL 494869.00 TOTAL 48963.00

Tabieau 2-12 "Bilan Général de la colonne”

85 Refiux circulant intérmidiaire:

D'apreés les résultats obtenus, on remarque 1'inégaliteé des
charges des plateaux de soutirages. Pour mieux répartir ces
charges, on introduit un reflux circulant intermediairement.

Le soutirage de reflux circulant intermediairement est fait au
niveau de plateau de soutirage du gasoil, qul correspond & une
température de 260°c. Le soutirage est snveoye comme reflux A
l'aide d'une pompe trois plateaux plus haut, o0 la température

est de 1&8°c.
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La quantité de chaleur a éliminer au niveau du plateau de

soutirage gasoll estl:

Q = Dihyy - bygs). D

1

30 t/h
hZW: gnthalpie de gawoil 5 2600
hyey? enthalpie de gasoil a 155°c
O = 30 x (152 - 81.25) = 2122.5 th/h
Avec ce reflux, les débits liguides et wvapeurs au dessus de
soutirage gasoil se trouvent diminuer dans une proportion
cofrespondante A cette gquantité de chaleur {, ainsi au niveau de
chaque soutirage, les charges se rédulsent de: Q / AH.
La nouvelle distribution sera donc comme suit:
- Sommet:
Reflux de téte: R = 213.38 - 2122.8 / {110 - 1b} = 181 t/h
Vapeur de téte: Z% + Ry = 235.63'— 2122.50 /({110 - 15)
' | = 213.30 t/h
- Deuxieéme plateau:
Reflux chaud: Rc = 233 = 2122.5 / (110 - 23) = 20B.6 t/h
Vapeur: 250 + Rc: 208.6 + 22.25 = 230.85 t/h

- Essence lourde:

Liguide: Rl + 5 265.78 - 2122.5 / (133 - 60} = 236.7 t/h
Reflux interne: Rl = 214.12 - 2122.5 / (133 - 60) = 185 t/h
185 + 71.61 = 2b6.65 t/h

[}

‘ Vapeur: ES1 + Ri

- Kéraoséne:

| Liquide: R, + §p= 191.30 - 2122.5 / (174 - 112) = 167 t/h
P Reflux interne: R, = 160 - 2122.5 / (174 - 112) = 125.8 t/h
Vapeur: IS, + Ry= 125.8 + 101.45 = 227.2 t/h
- Gasqil: Ligquide sur le plateau:
Ry + Sy + Raeflux intermediaire = 75.43 + 32.6 + 30 = 138 t/h
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B) PETROLE BRDT HRS 162
1) Zone d'expansion:

Les équations du bilan:

8 = VI + Vi, - R, (2-1.)

BR = BRI + Rze- Vf '(2-2)
D'an: VI - = %S + Rze - V‘

VI =

57 + 8 - 4 = 61 %
BRI = 100 - 61 = 39 %
BR
Le bilan de cette zone est établi selon le tableaﬁ 2-13;

33 + 8 - 4 = 43 %

PRODUIT % voL . M3/h d T/h
VI - 61.00 890.08 0.780 © 70.26
VE +4;00 5.91 0.803 +4.75
Rze ' -8.00 11.8i 0.883 -10.43
Is | 57.00 84.17 0.767 64.59
BRI - 39.00 57.59 0.950 54.71
Rze +8.00 11.81 0.883 10.43
vf -4.00 5.91 0.803 -4.75
BR 43.00 63.49 0.951 60.39

Tableau 2-13:"bilan massique-thermiqﬁe de la zone d'expansion”

2) Fond de tour:
Hypothéses: - Température de fond: 355°c
- Nombre de plateaux théorigues: N{= 4
Le bilan de la mection est établi selon le tableau 2-14.
Le bilan thermique au fond de tour s'égquilibre pour une enthalpie
de brut réduit a la eortie de 208 kcal[Kg, qui donne une
température' de fond de colonne de 353°¢, ce gul est en accord

‘avec 1l'hypothése faite.
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ENTREE . SORTIE

t/h  Kcal/Kg th/h t/h Kcal/Kg th/h
BRI §4.71 210 11489.10 - |Vf 4.75 230 1092.50
Rze 10.43 217 2263.30 |((H20)f| 1.23 768  944.64
(H20)f| 1.23 690 848.70 |BR 60.39 208 12563.96

TABLEAD 2-14: "Bilan de fond_de tour"”

3) Soutirage gasoil:
Hypothéses: - Température de soutirage: 215°c
- Fraction revaporisée: Kéroséne 5%
- Nombre de plateaux théorigue: N=6
Le bilan de stripping‘ est établi selon le tableau 2-15.
L'enthalpie a la sortie est de 119.37 Kcal/Kg, ce gui correspond

A une température de 212°c.

ENTREE . SORTIE

t/h Keal/Kg th/h t/h  Kcal/Kg th/h

gasoilj41.562 122 5065.44 jgasoil|41.52 119.37 4856.23
V3’ 2.06 125 255.26 V3 2.05 185 379.22
83 43.57 - 5321.70

(H20)3| 1.376 696 965.32 |(H20)3| 1.376 685 942.56

TABLEAU 2-156: “Bilan de stripping soutirage gasocil"
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- Bilan thgrmique de la section:

ENTREE SORTIE
t/h Keal/Kg th/h t/h Kcal/Kg th/h
VI 70.26 227 1659498.02|r83 64.50 185 11949.15
Ve 4.75 230 1092.50|R3 R3 180 180 R3
R3 R3 121 121 R3 |Rze 10.43 217 2263.31
(K20)f| 1.23 768  944.64|(H20)f| 1.23 685  842.55
17986.16 + 121 R3 : 15055.00 + 180 R3

TABLEAU 2-16: "Bilan massique-thermigue de la section gasoil"

D'od: Ry = 49.68 t/h
83 + % = 93.25 t/h
ISy + Ry = 114.27 t/h
Controle de la température de soutirage:
Incondensahles = 82.24 + 163.9 + 68.57 = 314.7 Kmoles/h
Nombre de moles de gasoil:
Sy + Ry= 93250 / 250 = 455 kmoles/h
Py = Pgx N / N = 1.25 x 4565 / (455 + 314.7)

go 90
P = 0.75 atm

o

Oi trace la courbe de flash de gasoil & la pression calcul ée
ci-dessus, on trouve le point initiale de la courbe flash qui
correspond a la température de 210°c {Fig. 2-13). D'on
1'hypotheése est vérifiée.
4) Soutirage Kéroséne:

Hypothéses sur la température: i62°c

Fraction revaporigée; Essence lourde b%

Quantité d'eau de stripping: 38 Kg/m3
Le bilan thermique de stripping est établi selan le tableau 2-17.
L'enthalpierde Kérogéne égale a4 195.92 Kcal/Kg correspond a une

tempeérature de 153°c.
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ENTREE ~ SORTIE

t/h Kecal/Kg th/h t/h Kcal/Kg th/h

keros. 2.26 89 201.14 jtkeros.| 2.26 86.69 185.92

V2 0.116 92 10.64 (V2 0.116 158 18.33
52 2.37 - 211.78
(H20)2} 0.112 695 77.84 (H20)2 0.112 673 75.37

TABLEAD 2-17: "Bilan de stripping soutirage Kéroséne”

Le bilan thefmique de la section Gasoil-Kéroséne et €tabll melon

le tableau 2~1é:

ENTREE SORTIE
t/h  Kecal/Kg th/h t/h Kecal/Kg th/h

| £S3 64.59 185 11949.16[£82 23.06 162 3735.72

R3 49.68 180 8942.40|R2 R2 155 155 R2
\ R2 R2 90 90 R2{S3+R3 | 93.256 123 11469.76
| |va 2.05 185  379.22{ (H20)f| 1.23 670 824.10

(H20)f|- 1.23 685 842.56| (H20)3| 1.376 670 921.92
| ~ {(H20)3| 1.376 685 942.56 ‘

| ‘ 23055.88+90 R2  160951.49+4155 R2

TABLEAU 2-~18: “Bilah massigue-thermique de la section
l i ‘ gascil-Kérog&ne".

Dol : R2 = 893,91 t/h
I Si + % =96.28 t/h
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Controle de la température de soutirage:
Incondensables = Gaz + essence légére + vapeur d'eau

82.24 + 64.01+ 144.73 = 291.03 Kmoles/h

nombres de meoles de kéroseéne:
52 + R2= 96280 / 138 = £5897.68 Kmoles/h
Poa= FPg=- Nx F = 1,20 atm
Pk P'z X Nk/ N = 0084 atm

on trace la courbe de flash du kéroséne a4 la pression 0.84 atm,

on trouve‘que le point initial de la courbe flash qui correspond
A la température de scutirage est de 162°c (FIG.2-13).

§) Soutirage essence lourde:

- Fraction revaporisée :essence légére.

- Quantité d'eau de stripping: 42 Kg/n?

-Température de soutirage: 122°c

le bilan de thermique de stripping est établi selon le tableau
2-19. L'enthalpie de 1l'essence lourde & la sortie de stripping
est égale & 66.06 Kcal/Kg, ce gui correspond & une température de

i2l°c.

ENTREE ' SORTIE

t/h HKecal/Kg th/h t/h  Kcal/Kg th/h

Ess.1ld 9.65 67 646.55 jess.ld) 9.66 66.06 b637.61
Vl. | 0.47 69 32.43 (Vi 0.47 140 65.80

51 10.12 - 678.98

{H20)1] 0.543 696 377.38 (H20)1| 0.543 8650 352.95

TABLEAU 2-19: "Bilan de stripping Essence lourde”

- Le bilan thermigque de la section Kéraoséne - esgsence lourde ert
établi selon le tableau 2-20.
D*ol: R1 = 92.58 t/h

Sl + R = 102.7 t/h
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XSI + Rlz 113.4 t/h

ENTREE SORTIE

t/h Kcal/Kg th/h ‘t/h  HKcal/Kg th/h
£82 23.06 162 3735.70] 1Sl 20.81 143 2975.80
R2 93.91 165 14556.05] Ri1 R1 139 139 R1
R1 R1 66 66 R1{ S2+R2 96.28 90 8665.20
v2 0.116 158 18.33{ (H20)£+3+2| 2.72 650 1768.00
(H20)£+3 2.61 670 1774.80
(H20)2 0.112 673 82.11

20167.21+66 R1 , 13409.00+138 R1

TABLEAD 2-20: "Bilan magsigue-thermigue de la gection
Kéroséne-Essence lourde'".

Contrdle de la température de soutirage:
Incondensables = Gaz + Vépeur d'eau
= 82.24 + 151.11 = 233.35 EKmoles/h
Nombfe de moles de l'essence lourde: 7
Sl +' R = 10270 / 97.5 = 1053.33 Kmoles/h
Py = Pgp= Nx N = 1.2 - 0.048 = 1.15 atm
1.16 x 1053.332 / (1053.33 + 233.35) = 0.94 atm

g
it

Pour cette pression, on lit sur la courbe de flash la température
de bulle d'essence lourde, T = 120° (Fig. 2-13). |
L'hypothése est vérifiée.’
6) Sommet de la colonne:

Hypothése de la température: 6B8°¢

Température de reflux externe froid: 30°c

Le bilan thermique du sommet est &tabli selon le tableawu 2-21:
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ENTREE | SORTIE
t/h Keal/Kg th/h t/h Kcal/Kg th/h
LS1 | 20.81 143 2975.80 ZSO' 1 ti.16 1?3 1372.68
R1 ‘ 92.58 159 12868.62|Re Rc 118 i18 Rc
(H20)t 3.26 648 2112.48 (H20]f‘ 3.26 630 2053.80
Rc Re 35 36 Re|S1+R1 102.70 67 6880.90
Vi ‘ 0.47 140 665.80
18022.70+36 Rc 10307.38+118 Rc

TABLEAU 2-21: "Bilan massique-thermique de sommet de colonne"
D'od: R, = 82.96 t/h

C
-XSO + & = 11.16 + 92,96 = 104,11 t/h
Le reflux externe froid Ref entre dans la section a 30°c 1liquide
avec une enthalpie de 156 Kcal/Kg‘ et en sort vapeur A4 68°c avec
une enthalpie de 118 Kcal/Kg. .
On a donc: Rc ¥ (118 - 35) = Ry x (118 - 15)

D'on: Rﬁ = 74.9 t/h

- Vapeur d'eau dans la ligne de téte:
ZSO + Ry = 11.16 + 74,9 = B6 t/h

Bilan de condenseur:

Qc = (af + essence légére)(Htsl - ﬁbp + Gaz (Htﬂ-' Htﬂ) +
(H20),  (Hg3 = Hypg) -

g = (74.9 + B.16)(117 - 15) + 5(125 - 10) + 3.26{(630 - 30)
Q. = 10300.2 Kcal/Kg

Débit sur le condenseur:

L'eau de réfrigération fonctionne entre 15°%c et d40°%c.

Q, = M x AT .

M: débit d'eau sur le condenseur

M = QE /AT = 412 myh
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Contréle de la température de téte:
= 181.11 Kmoles/h

Incondensables

Nombre de moles d'hydrocarbures: 86070 / G856

Presgsion de soutirage:

Pgo = F

- N x M =

Pression partielle des hydrocarbures:

PMG = 1.1 x 906 / (906 + 181.11) =

La température de rosée

0.92 atm

1.

= 906 Kmole=s/h

1 atm

de 1l'essence légére pour cette

est de 70°°, en‘bbnne accord avec 1l1'hypothése (Fig.2-13).

7) Bilan général de la colonne:

ENTREE SORTIE
t/h Kcal /Kg th/h t/h Kcal /Kg th/h
VI 70.26 227 15949.0 {BR 60.40 209.7 12664.00
BRI 54.70 210 11489.1 Gasoil |[41.562 119.37 42586.23
Vapeur
d'eau 3.26 685 2266.70 |Keros.| 2.26 ‘86.7 1965.92
Esg.ld 9.65 66.07 637.60
Ess.lg| 6.16 15 92.40
Gaz 5.00 110 550.00
Eau 3.26 30 97.80
Qe 10300.20
TOTAL . 29703.80 TOfAL 28794.10
Tableau 2-22 "Bilan Général de la colonne”
E = 3%

(29703.80 - 28794.10) / 28703.8 =

8) Reflux circulant intérmidiaire

Température d'entrée de reflux circulant intermediaire:

Si on soutire en plus de SJ, au niveau de plateau de soutirage de

216°¢,

gasoil,

30

t/h,

A la

température de

utilisé pour chauffé le brut de 99°c a 126°c.
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La quantité de chaleur cé&deée au brut est :
0 =D x (H - H
avec D: débit du brut en t/h

H': enthalpie massique a 126°c

He: enthalpie a 99°c¢

Q0 = 124.7 x (61 - 50) = 1371.7 th/h
Q0 = 30 x (122 - He) = 1371.7 th/h
D'od: H, = 76.27 Kcal/Kg, Ta = 142°c

La nouvelle distribution sera donc

-Sommet:

Reflux de téte 74.91 - 1371.7 / (118~15) = 61.6 t/h

Vapeur de téte = 11.16 + 74.91 -1371.7 / (118-«15 ) = 72.756 t/h

it

Deuxiéme plateau:

Reflux chaud = 92.96 - 1371.7 / (118 - 35) = 76.44 t/h
Vapeur = 11.16 + 76.44 = 87.6 t/h

-Egssence lourde:

Liguide (RL + §) = 162.706-«1371.7 /(139= 66) = 83.90 t/h

Reflux interne Rl = 92,58 - 1371.7 /(139 -66 )} = 73,79 t/h
Vapeur (ZSI + ﬁ) =z 20,81 + 73.79 = 94.6 t/h

-kéroséne:

Liquide (R2 + §) = 96.28 - 1371.7 / (155 - 90) = 75.2 t/h

Reflux interne R2 = 93,91 - 1371.7 / (15b - 90) = 72.80 t/h
Vapeur (IS; + R) = 23.06 + 72.80 = 95.86 t/h
- Gasoil: _
Liguide sur le plateau = 93.25 + 30 = 123.25 t/h
I-3 DIHENfIONNEHENT DE LA COLONNE

La colonne comporte deux diamétreg, 1'un pour la section
rectification, 1'autre pour la section d'épuisement.
Le diamétre pour chague gection, sera fixé par le débit de
vapeur maximal.
L'examen d'un plateau en fonctionnement montre gu'au dessus du
liguide existe une zone de brouillard correspondant A

l'entrainement de fines gouttelettes liguides entrainédes par la
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vapeur. IL est donc nécéssaire gque la vitesse de vapeuf dans la
gection libre entre deux plateaux ne dépasse pas un certain seull
afin gue la décantation des gouttelettes puisse s'éffectuer.
Lors de calcul du diamétre il est nécessaire donc de tenir compte
de la vitesse limite des particules en régime turbulent.

Le diamétre de la colonne est déterminé par la formule:

D~ |4 M (2-3)
® K. (P;-Py

Ot:Dm diamétre minimal de la colonne.

Mv : débit massigque de vapeur sn Kg/h

M :-masse volumigue duliquide en Kg/ﬂ

py * masse volumigque de vapeur en Kg/%'

Kv :coefficient dépendant de la distance entre plateaux et de

la tension superficielle du liquide dans les conditions de la
calonne.
Dans notre éas, le débit de vapeur maximal pouf la gsection
recfification entre les deux marches, est celui correspondant au
blateau Qe soutirage de 1'essence lourde de pétrole brut
MEREKSEN: | _

}ZSI + Ry + (HoQ)yyyyn = 256.65 + 6.67 = 263.32 t/h
I-3-1 DETERMINATION DES MASSES VOLUMIQUES LIQUIDES ET VAPEURS:

A- pétrole brut MEREKSEN:
1- Section de la rectification:

Liguide: la densité du liguide (Sl + & ) sur le plateau de
scutirage essence lourde est déterminé a 110°c (la température du
soutirage au niveau du plateau), pour _cela cn utilise 1 'abagque
donnant la variation da la densité en fonction de la température
des hydrocarbures liguides (61, pour déterminer ies masses
volumigues.

Pour une densité de dw"z 0.750 et T=110%c, on trouve:
dy = 0.67 , &t p; =670 Kg/m,
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Vapeur: La presgsion au niveau du plateau de soutirage d'essence
lourde est faihle, P' = i.15 atm, on peut considérer gue les
vapeurs issues du plateau ( i:Sl + Rl_+ (H20k+h2) gont des gaz
parfaits.[1%J ‘
V = NRT, N=m / M
Pe VM =mnRT
p, = m / vV = PM / RT

Py

Le poids moléculaire est calculé selon le tableau suivant:

PRODUITS t/h M ~ Kmoles/h

LS1 71.61 100.9 705.6
R1 ' 185.04 116.5 1588.32
(H20)f+3+2 6.67 18 570.56
TOTAL 263.32 — 98.68 2668.84

TABLEAU 2-23

P, = 1.15 x 98.68 / (0.082 x 383) = 3.61 Kg/ﬁ

2- Section d'épuisement:

-Liguide: BRI + R '

La masse volumique :dm‘ ={46.23 +16.55 )/( 52+ 18.91 )=0.B885
T = 315°c
al’, - o.ses
o= 660Hg/m3 .

- Vapeur: A =P§M / R T
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Le poids moléculaire:

PRODUITS t/h ' M Kmoles/h

VE 7.75 164 50.32
(H20)f ’ 4.277 18 237.22
TOTAL 12.02 41.8 287.54

TABLEAD 2-24

Py = 1.27 x 41.8 / (0.082 x 588) = 1.1 Kg/m
B) Pétrole brut HRS 162
1- Zone de rectification:
Le plateau le ﬁlus chargé correspond au soutirage de kéroséne.
-Liquide: S2 + %
al%, = o.768
T = 162°%c, d = 0.665

p = 665 Kg/m

Vapeur:
. PRODUITS t/h M Hmoles/g—
LSz 23.06 87.84 262.561
R2 72.80 138.0 527.53
(H20)f+3 2.61 18 145.00
TOTAL 898.47 105.31 935.04

TABLEAD 2-25

p, = Bx M / R x'T = 3.54 Ka/m’®
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2- Zong d‘*épuigenment:

Liguide: RRI + Rze .
a¥, = o.939, T = 355°c, a = 0.778
p = 778 Kg/nf

Vapeur: V{ + (%O)*_

PRODUITS t/h M Kmoles/h

VE 4.75 182 , ' 27.00
(H20)f 1.23 18 68.33
TOTAL 5.98 62.73 © 95.33

TABLEAU 2-26

[ & * M/ Rx T = 1.55 Kg/m3

I-3-2 CALCUL DE LA VITESSE LIMITE

La vitesse limite des particules en régime turbulent est donnge

par:

UI_J 3ng (pl_pv) - pl'pv ‘ (2“4)
Py Py |
"La vitesse est donnée par: 0 = Uf = q, D.6 < Uy < 0.9
Od: U* est le facteur d’'engorgement.
A- Pétrole brut MEREKSEN:
1- Section de rectification:
' 1/2
U = K (Cpp =Py / B)
On estime la tension superficielle Ts de 1 'abague donnant la

tension superficielle en fonction de la température moyenne

(Fig2-14).

PM = 116.5 g/moles -

T = 130°c .

T‘ = 12 dynes/cm

La valeur de K ast astimde a pértir 'de 1‘'abagua donnant la

¥
constante Kv en fonction de 1'espacement entre les plateaux et la
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tension superficielle (Fig.2-15}.
Pour un espacement enﬁre les plateaux de
dynes/cm, on trouve Kv = 170.
L'equation (2-4) donne:
Uyy = 0.64 m/s
U, = 0.8 U“ = 0.51 m/s
2- Zone d'épuisement:
PM = 1654 g/mole
T = 201°%c¢, T‘ = 10 dynes/cm, ﬁ = 164
L'equation (2-4{ donne:
Ul‘ = 0.8 ql. = 0.89 m/s
B} Marche du pétrole brut HRS 162
1- Zone de rectification:

T‘ = 10,6 dynes/cm, W = 164
U2 = 0.8 Ulz = DB x . H2= 0.49 lTI/S

2- Zone d'épuisement:

TI =z 10,2 dynes/cm, W = 163
Ulz. = 1l m/= A
Uz' = 0.8 qz' = 0.83 m/S

I-3-3 ESTIMATION DU DIAMETRE DE LA COLONNE

H

60 c¢cm et T 12

Le diamétre de la colonne est fixé par le débit de wvapeur

maximal et la vitesse la plus petite.
i1- Section de rectification:
Le débit de vapeur Max est celui de plateaﬁ
pétrole brut MEREKSEN.
M, = 263.32 t/h

v
La vitesse la plus petite esgt: U2 = 0.49 m/s
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bz .
7{)Up;

1/2
‘ : D-(a— "t

I : M=(x

®Up,

\] 4x263320
#®x1793.42x361

=7.198m

Le diamétre de la section de rectification est donc D = 7198 mm
2- Section d'épuisement:
Lé débit de wvapeur maximum au fond de la colenne est celui du
pétrole brut de MEREKSEN.
MV = 7.75 + 4.27 = 12,02 t/h
La vitesse La'plus petite est: Uz' = 0,83 m/s

M,- (“_2_3) Up,

M 1/2
D= (4 —F—)
® Up,

D=2.15m

Le diamé&étre de la section d'épuisement est donc D = 2150 mm
I-3-4 HAUTEOR DE LA COLONNE
La hauteur de la colonne est liée au nombre de plateaux installés
et 4 1l'espacement prévu entre chacun d'eux.
Pour déterminer le nombre de plateaux réels, il est nécessaire de
‘connaitre 1'efficacité des plateaux.
E = le rapport du nombre de plateauxr théorigques =sur le nombre de
plateaux réels. .
Généralem;nt, on a une efficacité de 50% pour les plateaux des
colonnes de distillation.
E=19"/19% so0itg=19" /0.5
La forme de la colonne est donhée sur le plan.
Od: H2 Hautaur de la zone de rectification
H2 = (q - 1) x L
NQ: nombre de plateaux réels

L: 1'espacement entre deux plateaux consécutifs (L = 0.6 m)
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Hy = (24 7 0.6 =1) x 0.6 = 28.2 m
Hy: Hauteur de la zone d'épuiszament
H4 = (4§ = 1) =L = (4 /0.5 =~ 1) x 0.6 = 4.2 m
Hy: Hauteur de la zone d'expansion
H3 = (D = Qgg) 7/ 2 tg30° = 4.37 m
H!: Hauteur de la téte de colonne (ﬁ = 1im)
Hs: Hauteur de fond de colonne (% = 2 m)
La hauteur totale de la colonne est:
H o= IH ="H + Hy + Hy+ H, + Hy =-39.77
I-3-5 EPAISSEUR DE LA COLONNE
LLa formule de base pour la détermination de 1'épaisseur de la
colonne est la suivante:
R ‘
e(,-Pm - (2-5)
avec:
e, dpaisseur de base (mm)
P: pression relative de service (bar)
R: rayon du récipient {mm)
t: contfainte maximum {bar)
a: coefficient de soudure.
valeurs des constantes:
~_coefficient de soudure a = 0.70
- contrainte maximum: la vcontrainte maximum “t" dépend des
paramétres suivants:
l1-1la nature du matériau
2-la température de =ervice.
- Epaisseur de la colonne: pour déterminer 1'épaisseur de la
colonne, on ajoute & 1'expression de base une surepaisseur

s." pour la corrosion.

L'épaisseur totale devient
"S " .

e = e, + 5 ganédralemant on prand 3mm pour ¢

G4
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a- Section de rectification:
la pression est donnée par:
P =P _ + 0.1 Pap

op .
1-1 + 0—1 ® 1.1 = 1-21 atm

P =
T = 68 + 40 = 108°¢ .
R =D /2 = 3599 mm-

- choix de contrainte max:

Généralement on choisgit un acier au carbon. Pour:cela il faut
choisgir l'acier au carbon gui a‘la contrainte max. On aura alors
en fonction -de la température uﬁ acier au carbon SA 285 C avec
un t = 967.

L'equation (2-5) donne: e, = 7mm
e = e + 3 = 10 mm
b- Sectian d'épuisement:
R = 2150 / 2 = 1075 mm
P = 1.3 x 0.1 x 1.3 = 1.43 atm
T = 366 + KO = 4058 °e

Pour le méme acier SA 28k C , t=717.

L'equation (2-5) donne: ey = 4mm
' e = e, + 4 = B mm

I-4 CHOIX DU TYPE DE PLATEAU: Le plateau choisit est le clapet,
car il est le plus performant, le moins cher, plus léger et
facile & installer gu'une calotte par exemple. Le plateau clapet
permet d'augmehter‘la capacité, de réduire les pertes de charge

et de minimiser les colts de maintenance.
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EVALUATION TECHNIQUE

Eetimation de diamétre de plateau:
1- Section de rectification:

La charge vapeur

vep, (—Pv_y1/2
Pi Py (2-6)
v-1491.3 1/3
La charge liguide : Q= (236.70 x 1000/ (3600 x 670)) x 1000

Qi= 98 1l/s
Pour une charge vapeur de 1491.3 l/s et 98
on  egtime &4 5.356 m le diamétre de plateau
passes (Fig.2-17)
2- Section d'équipement:
La charge wvapeur:
L'equation (2-6) donne: V=124 1l/s
La charge liguide:
Q = 62780 x 10°

Pour cesg débits, on estime le diamétre a 1.

96
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pour un plateau a deux

/ (3600 x 660) = 26.42 1/=
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IXT— CALCUL DES ECHANGEURS DE
CHALEURS

II-1 INTRODﬁCTION
L'industrie de raffinage nécessite des quantités importantes
d*énergie calorifique pour aboutir & la température gui permettra
le fractionnement.
Le c¢ycle thermique d'une unjité topping consgiste a porter
l'alimentation &4 haute temperature, puis a refroidir les produits
cobtenus A une température permettant de les envoyer au stockage,
d'oad la.necessité d'un circuit de récupération de chaleur gqui est
constitué d'un certain nombre d'échangeurs de chaleur permettant
de récupérer la chaleur entre les l'alimentation froide et les
effluents chauds de 1'installation et de réduire le poste de
" four. .
Pdur‘ cela, on utilise des ‘echangeurs de type: é¢changeurs a
faisceau et calandre gui sont les plus répandus en raffinage.
I1-2 Méthode de KERN: | '
pour dimensionner les échangeurs, on procéde a la méthode de

Kern qui est recommandée lors de dimensionnement des échangeurs
de type faisceau-calandre. Cette méthode nécessite lesg étapes
suivantes:
1) Bilan thermique:

La qgquantiteé de chaleur § perdue par le fluide chaud {1)
est égale A celle prise par le fluide froid (2).
Q = M, (h -hy) = My(h ' - h ") (2-7)
Avec:

M', w:débits massigues des fluides(l) et (2)

hl’ W: enthalpies de fluide chaud A T1 et H

hl‘, hi: enthalpias de fluide froid aux températureas w et )
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2) Calcul de 1a DTLM:

s AtimAE,
TN (2-8)
At,
on Atl = T! - w3
At; = T - wy

3) Détermination du nombre de passes q::
Le rendement de 1'échangeur est caractérisé par le terme E gui
est déterminé par la relation suivante:
= Chaleur échangée / Chaleur maximale échangeable
= (wy = W) / (Ty =~ W)
R= (T =B / (wy = )
Les wvaleurs de E et R fixent le terme F gui mesure l'efficaciteée
dé l'appareil par rapport au contre courant.
Pour F20.7%, on fixe Nc’ lea nombre de passes coté calandre,
4) Choix de 1'appareil:

~-Esgtimation de la surface d'échange:

/S — (2-9)
U, F DTLM

Oh Us':coefficient du transfert sale, il dépend de la nature de

fluide en circulation.

- choix des dimensions des tubes:Pour cela, i1l faut choisir ‘les

paramétres suilvants:la longueur, le diamétre, le pasg, 1'épaisseur

entre chicanes et la disposition des tubes.

Le choix de ces paramétres se fait selon des normes établis sous

forme des tableaux. Dans notre cag, on fait le choix =uivant pour

tous les é&changeurs:

- Longueur des tubes L =6 m

- Diamétre intérieur: di= 1.483 c¢m

- Diamétre extérieur: d, = 1.905 cm
P = 2.64 cm

- Pas carré normal:
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- Digpoegition des tubes en carré pour faciliter le
naettoyage.

- L'éspacement entre chicanes est compris entre Dc / 5 at Q.

- Détermination de la surface d'échange: a =7 x|% X L
- Estimation de nombre de tube par calandre: Nt‘= R'/(a = Q)
Lorsgue on détermine Nt': nombre de tube par calandre on choisit

l'appareil qui donne'N{ le plus proche de q'. Pour choisir le
nombre de tuhe par calandre Nt, KERN propose un tableau donnant
Nt‘en fonction du nombre de passe nt dans le faisceau du diamétre
.des tubes et de leur dispositidn {6].
5-Détermination du Us de l'éppareilz

u

it

. O Ny'/ Ny ‘ ' {2-10)

6-Temperature calorifique:

Tc =T2+ Fc ( TI-TZ)
We= W+ Fo (W= W)
-At
FC_DTLM fr (2-11)
Ktch_Attr .

Aty = Ty = W

7- Calcul du coefficient de transfert propre U :

a-Faisceau: «Section par passe’ a; = N xmn xpdi= / (4ny
' -Vitégsse massigue @ Gt = q / ay
-Coefficient de transfert % :
Iy~ (hy ) (clf)"‘” é, (2-12
h coefficient de film interne
di: diamétre intérieur
A: conductivité thermique calculée a W, ..
C: chaleur speéecifigque déterminge A Nc
pi viscosité dynamigue déterminée & Hc
-Nombre de Reynolds: R, = d, x G / u (2-13)
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b- Calandre: On détermine

La section par calandre :

b .
‘ act-—é—" (P-d,) B

La vitesse rmas;xs:ic_me:‘G‘:t = M2 / acy
Diam&étre égquivalent:
P
D_=-4 -
® T d; o

Le coefficient de transfert est donné par:

‘ D, _Ef -1/3 -1
Jy~ (h, 7) (¢ A,’) ¢, (2-14)
Nombre de Reynolds:'Reﬁ = De qt YA (2=-15)

On: ho: coefficient du film extérieur
)ﬁ: Conductivite thermique déterminée a Tc

C': chaleur spécifigque déterminée a Tc

Température du tube:

hio/ Dt
T.=T -
¢ ¢ ho/ ¢c+'h.to/ ¢t

Avec:
fﬁ-(ﬁ) 4
. ¢ 4,

- Deﬁermination de My a Q (cote faisceau)
0.14 '
¢¢- ("‘E‘)
Pe
Dou:
hi

hio- ("4';‘:2) ¢t

(2-186)

- Détermination de My - 1 Q (cOtéd calandre):
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/
c_(JL)OJ(
¢ B

ho

Dod: h ={( 3.

) $,
Le coefficient de transfert propre sera donc:
Up =R hio/ (hm_ + ) (2-17)

8) Résistance d'encrassement:

R-_B '8 {2-18)

On compare la valeur trouvée avec la résistance admissible.
9) Perte de charge:

a- Faisceau:

_ n.n, Gi £ L,
1.271 103 4 d; ¢,

DP, 2] (2-19)

(A% an Kg/cm? )
ft: coafficiant de friction

‘b=~ Calandre:
(2-20)

n, fct Gg‘t (Nc'l"l) Dc (GD.KQ’/CEF)

1.271 10% d, D, ¢,

AP~

4

fd: coefficient de friction céAdté calandre

"II—3 PROGRAMME DE DIMENSIONNEMENT

Vu le nombre d'échangeurs a dimensionner et le différentes
opérations de calcul a effectuer, on a é&tabli un programme
informatigue permettant le dimensicnnement des €changeurs avec ia
méthaode de KERN. Le programme et lesg réesultats obtenusg sont

représentés ci-apreés.
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PROGET DE FIN D'ETUDE

., ECHANGEUR
FALSCEAU-CALENDRE

ttii!ttti*t***f*METHODE DE KERN***tl’l’**********tt*t*tttttttt****tti"l’

e ArEeErErErEr sy

x

* k1
* =
* DIMENSIONNEMENT D'ON *
4 |
L . *
» x

implicit double precision (a-h,k-2)
DIMENSION A(20,20),BB(20)
DATA L,DI,DO,P,US81/6,0.01575,0.01905,0.0264,250/
~OPEN (UNIT=i,PILE="INPUT.DAT',STATUS='0OLD")
OFPEN (UNIT=2,FILE='output.dat’,STATUS=z"NEW')
READ(L,*} ((A(I,J),Jd=1,4),I=1,17)
READ{1,*) (BB(I),I=1,17)
WRITE(*,*) * DONNER LES VALEURES DES PARAMETRES SUIVANTS'
WRITE (*,900)
900 FORMAT (30x,'1.COTE TUBE',10x)
WRITE (*,13)
13 'FORMAT (10X,'LA VALEURE DE DENSITE .D1= ',§)
READ (*,*) D1
WRITE (*,14)
14 FORMAT (/,10X,'LA VALEUR DE DEBIT Mil-ka/h-= "' ,8)
READ (*,*) Mi
WRITE (*,15) : :
18 FORMAT (/,10X,'LA VALEUR DE TEMPERATURE W1-xC-=',$%)
READ (*,*) W1
WRITE (*,16) '
16 FORMAT (/,10X,'LA VALEUR DE TEMPERATURE W2-xC-=',$)
READ (*,*) W2
WRITE (*,17) . -
17  FORMAT (/,10X,'LA VALEUR DE TEMPERATURE TB1-xC-=',$)
: READ (*,*) TB1 :
WRITE (*,901)
901 FORMAT (//,30x,'2.COTE CALENDRE',/)
‘ WRITE (*,18)
18 FORMAT (/,10X,'LA VALEURE DE DENSITE D2= ',8)
READ (*,*) D2
WRITE (*,19)
19 FORMAT (/,10X,'LA VALEUR DE DEBIT M2-kg/h-= ' ,$)
READ (*,*) M2
, WRITE (*,23) . : .
23 FORMAT (/,10X,'LA VALEUR DE TEMPERATURE Ti-xC-=',3%)
READ (*,*) T1
WRITE (*,25) _
25 FORMAT (/,10X,'LA VALEUR DE TEMPERATURE TB2-xC-=',$)
READ (*,*) TB2 ‘
WRITE (*,24)

Aod-a




24

2
112

113

10
12

FORMAT (//,10X,'DONNER LA VALEURE DE RESISTANCE PERMIS Rp=',$)
READ (*,*) Rp '
__________________________ BILAN ENTHAPIQUE
Kili=((1.B*TB1+491.7)%*(1.0/3))/D1
Hi=(0.344+0.05656*K111)*((0.7042143-0.3157143*D1)*W1+(1. 4B01798%
10.001-5.607167*D1*1E-4)*(W1**2)/2)

H2=(0.344+0.05556%K111)*((0.7042143-0.3157143*D1)*W2+(1. 4801798*
10.001-6.607167*D1*1E-4d)*(W2**2)/2)

QaM1*(H2-H1)"
K112=(1,8*TB2+491.7)**(1.0/3)/D2
H21=(0.344+0.05656%K112)%({0.7042143-0.3157143*D2)*T1+(1.4801789*%0
1.001-5.607(57*D2*1E-4)*(T1**2)/2)
H22=H21~Q/M2
CC=H22/(0.344+0.05656%K112)
AA=(1.4801789%0.001-5.607157*D2*1E~4)/2
Bla(0.7042143-0.3157143*D2)
DD=B1**2+4*AA*CC
T2=(SQRT(DD)-B1}/(2*AA)
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DT1=T1-W2
DT2=T2-W1
DLTM= (DT1-DT2) /ALOG (DT1/DT2)
___________________________ CALCUL DE F oo e
R=(TL1-T2)/({W2-W1)
E=(W2-W1)/(T1-W1)
WRITE (*,2) R,E
FORMAT (////,25X,'R=',F7.4,/,26¥%, 'E=",F7.4,2X)
WRITE (*,112)
FORMAT (18X, 'PROPOSER LA VALEUR DE', 10, ‘NC= ',$)
READ (*,*) NC
WRITE (*,113) .
FORMAT (18¥,'DONNER LA VALEUR D ABAQUE',7x,'F=',$)
READ (*,*) F '
NT=2*NC
Al=Q/(US1*F*DLTHM)
§=3.14*DO*L
NT1=A1/(S*NC)
DO 10 I=1,17 |
IF(A(I,NC).LT.NT1} THEN
CONTINUE
ELSE |
Z21=NT1-A(I-1,NC)
22=A(1,NC)-NT1
IF (Z1.LT.22) THEN
NT2=A(I-1,NC)
IND=1-1
GOTO 12
ELSE
NT2=A(I,NC)
IND=1I
GOTO 12
ENDIF
ENDIF
CONTINUE

DC=BB(IND)
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DC=z0.01*DC
B=DC/(5)

o i W = Ar® Yoy o S A S T T e A M e e —— - = L S S ——— = =

—— - i i A — o Al o — = Ak St

FCu (DLTM=(T2-W1))/((T1-W2)-(T2-W1))
TCaT2+FC*(T1-T2) :

WC=W1+FC* (W2-W1) ‘ ' |
_________________ CALCUL DE COEFFICIENT DE TRANSFERT PROPRE UP____

AT=(NT2/NT)*{3,.14*DI**(2.))/4
GT=M1/AT
TB1=1.8*TB1+491.7
K1=TBi**(1.0/3)/D1
D12=D1-0.0008*{WC-20)
LMi=0,12-WC*(0.0001)
Cl=(0.3444+5.566%0.01*K1)*((0.7042143-0.3157143*D1}+(1.48017968*1E-3
1-5.607157*1E~4"D1 ) *WC) ‘ : ,
WC1=1.8%WC+491.7
D11=D1/0.99304
CALL VISCOS{TB1,WC1,D11,MO1)
MU1=3.6*D12*MUL
RET=DI*GT/MU1
IF (RET.GT.10000) THEN
TIH1=0.027*RET**(0.8)
ELSE
IF (RET.LT.2100) THEN
TJH1=1.86*(RET*DI/L)**(1.G/3)
ELSE
WRITE (*,103) RET
103 ~ FORMAT (////,18%,'RET=',F16.8)
WRITE (*,104) '
104 . FORMAT (/,18X, 'DONNER TJH1 D ABBAQUE TJHi=',§)
'READ (*,*) TJH1
ENDIF
~ ENDIF :
HIQT=(TJH1*LM1/DI})*((C1*MU1/LM1)**(0.33333))
H10QT=HIQT*DI/DO
**ttit*t*tt!*!**t***tt* 2,COTE CALENDRE*t*ttt*****ti**tl’*f'ﬂt*tttt
ACT=DC*(P-DO)*B/P
GCTeM2/ACT ‘
DE=((4*P**2)/(3.14*D0))-D
LM2=0.12-TC*{0.0001)
TB2a]l.8*TB2+491.7
K2= (TB2**(1.0/3))/D2
C2=(0.344+5.566*0.01*K2)*((0.7042143~0.3157143*D2)+(1.4801798*1E~
13-5.607167*1E~4*D2)*TC)
D23=D2-0.0008%(TC-20)
TCl=1.8*TC+491.7
D22=D2/0.995604
CALL VISCOS(TB2,TC1,022,MU2)
MU2=MU2*D23*3,.6
RECT=DE*GCT/MU2
CJH2=0.36*RECT**(0.55)
HOQCs= (CIJHZ2*LM2/DE ) * { (C2*¥MU2/LM2)**(1./3))

Jod-C
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TT=TC~-HIOQT*(TC-WC)/(HOQC+HIOQT)
CALCUL DE MU A TT

**“****‘l’l’!i‘t****l’*t***tCOTE TUBE*ttit*l‘t*titt*i****t*l‘!*t*iititi

TT=1,8*TT+491.7

CALL VISCOS(TB:1,"T,D11,MULlLl)

D111=D1-0.0008*(TT=-20)

MU11=MU11*D111*3.56

QT=(MU1/MU11)¥**{0.14)

HIO=(HIOQT)*QT

*****I***i‘*i*‘t*******I*COTE CALENDRE****!{"A’**'kt!tt*t‘t*'x****’l"*t**
CALL VISCOS(TB2,TT,D22,MU22 )

D222=D2-0.0008* (TT=-20)

MO22=MU022*D222*(2.6)

QC=(MU2/MU22)**(0.14)

HO=HOQC>*QC .

UPaHO*HIO/ (HO+HIO)

RS8=(UP-US2)/(UP*US2)

_________________________ CALCUL DE LA PERTE DE CHARGE

ek ———_——— ——— " —

(222 E R 2R REREER AR EESES S 1_COTE TUBE*******‘!‘*******'ﬂ**l‘***‘lﬁttt
IF(RECT.GT.2100) THEN

FT=0.00280+0. 250*RET**( ~-0.32)

ELSE

FT=32/RET

ENDIF

LT=NT*L

DPT1=( (NC*NT*GT**2)/(1.271*D1*1E+15))*((FT*L/(DI*QT))+2)
'*!ii'******t****‘t‘k‘k’t**t*****2_GOTE ]:ALANDRE**l’!ti****ittt*******
IF(RECT.GT.2100) THEN

FCT=1.50*(DO/{(P~DOY*RECT))**(0.2)

ELSE

FCT=0.70921*{RECT)**(-0.16867)

ENDIF

NNC=L/B-1

LC=(NNC+1}*DC
DPT2=NC*FCT*(GCT**2)*LC/(1.271*D2*DE*QC*1E+15)

WRITE (2,111)

FORMAT (///,15x,'LES RESULTATS DE “PROGRAMME"™ ESONT::',//)
WRITE (2,3) Q

FORMAT (14X,'Q =',E24.16,1X, 'KCAL/H'; 1X)

WRITE (2,1000) T2

FORMAT (1dx,'T2=',E24.16,1x, 'xC"',1x)

WRITE (2,4) DLTM

FORMAT (14X, 'DTLM=',E24.16,1X,'xC"',14)

WRITE (2,5) Al

FORMAT (14X,'Al=",E24.16,1X,'m"2",1X)

—— e . ——— —— T o — e e i S

" WRITE (2,6) NT1

500

'FORMAT (14X,'NT1=',E24.16,1X, 'TUBES', 1X)

WRITE (2,7) NT2

FORMAT (14X, 'NT2=',E24.16,1X, 'TUBES")

WRITE (2,8) U082

FORMAT (14X, '0S82=',E24.16,1X, KCal/hm"2xC",1X)
WRITE (2,500) DC

FORMAT {14X,'DC=',E24.16,1X,'m"')

WRITE (2,501) B
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501 FORMAT (14x, '(B=DC/b) =',E24.16,1X,'m"', /)
WRITE (2,905)
905 FORMAT (lx"******’*ll’*tt*t*t*tl.TUBE*!t**tt**tt**I**Z.CALENDRE’!!'
1’ lt_'l"l‘*'k'.l‘llI‘A’t**'ﬁt*tt't*i’* . )
WRITE(2,11) NC,NT
11 FORMAT (10x,'NC:',E20.14,GX,‘NT=',E20.14)
WRITE({2,9) AT,ACT . ‘ _
9 FORMAT (10X,'AT=',E20.14,6X,‘ACT=',E20.14,3X,'m‘2')
WRITE(2,21)GT,GCT ‘ '
21 FORMAT (10X,'GT=‘,E20.14,6X,'GCT:',E20.14,3X,'kg/h m*2')
WRITE(2,22) C1,C2
22 FORMAT (10X,'Cl=',E20.14,Gx,'CQw‘,EQO.ld,ax,'kcal/kng')
WRITE(2,33) LM1,LM2
a3 FORMAT (10X,'LM1=‘,E20.14,5X,'LM2=',E16.10.3X,'kcal/h-me')
WRITE(2,34) MU1,MU2
34 FORMAT (10X,'MUI=',E20.14,5X,'M02=',E20.14,3X,'kg/m h')
WRITE(2,36) D12,D23
35 FORMAT (10x,'012=',Ezo.14,5x,'023=',520.14,3X)
WRITE(2,46) RET,RECT _ ‘
46 FORMAT‘(IOX,'RETa',Ezo.ld,Sx,'RECTz',E20.14,3X)
WRITE(2,47) TJH1,CJH2
47 FORMAT (10X,'TJH1=',E20.14,4X,'CJH2=‘,EZO.14,3X)
WRITE(2,36) HIOQT,HOQC _
36 FORMAT (10X,'HIOQT=',E16.10,7X,'HOQC=',EIG.10,3X,'kcal/h m-2xC"*)
WRITE(2,37) TT,TT '
37 FORMAT (10x,'TT:",E20.14,6x,'TT:',E20.14.3X,' xR
WRITE(2,38) MU11,MU22
38 FORMAT (10X,'M011=',E20.14,4¥,'MU22:',E20.14,32,'kg[m h')
WRITE(2,39) QT,QC
39 FORMAT (10X,'QT=',E20.14,6x,'QC=',E?0.14,10X)
WRITE(2,41) HIO,HO
41 FORMAT (10X,'HIO:',E?O.ld,sx,’HO:',E20.14,3X,'kcal/m*2 hxC')
WRITE(2,42) UP,UP
é2 FORMAT (IOX,'UP:‘,E20.14,6X,'UP:',E?O.ld,BX,'kg/m‘z hxC")
WRITE(Z2,43) FT,FCT
43 ~ FORMAT (10x,'FT=',E20.14,6X,'FCT=',Ezomld,lox)
WRITE(2,44) DPT1,DPT2
44 FORMAT (103,'DPT1=',E20.14,4X,'DPT2=',E20.14,3x,'kg/cm‘2')
WRITE(2,45) RS
45 FORMAT (//,10%,°'LA VALEUR DF RESISTANCE EST RS=',E20.14,2X,'h m”
12xC/kecal')
IF (RS.LT.Rp) THEN
WRITE (2,145)
145 FORMAT (//,16x,'LE TRANSFET EST BON'}
ELSE
IF ( UP.GT.US2} THEN
WRITE (2,48)
48 FORMAT ( //,10X,'LE TRANSFER EST BON JUSQU A SON ENCRASSEMENT',//,
128X, 'FIN') :
ELSE
WRITE {(2,49)
49 FORMAT (//,10%,'LE TRNSFER EST MAUVAIS',//,26x,'FIN'")
CONTINUE :
ENDIF
ENDIF
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N
E'E*****'**'**CALCUL DE LA VISCOSITEttt**t**t***ttt***wt**ttttitt
SUBROUTINE VISCOS(TB,T,S8G,V)
implicit double precision (a-h,k-2)
TO0120.533272+0.191017*1E-3*TB+0,779681*1E-7*TB**{2.0)
T022-0.283473*1E~10*TB**{3,)+0.959468*1E+26/TB**(13.)
TO=TB/(TOL+T02)
- ALPHA=1-TB/TO
§G0=0.843593-0.128642*ALPHA-3.36169*ALPHA**(3.)~13749.5*ALPHA®* (12
1.0) :
V201=24.73227-27.0975*ALPHA+49.4491*ALPHA** (2.,) .
V02u-50,4706*ALPHA**(4.0)
V20=EXP(V201+V202)-1.5
V10=DEXP(0.801621+1.37179*DLOG(V20))
X=1.,99873-66.7384/TB**{(0.5)
X=ABS(X)
DEG=8G-8G0
F2=X*D8G-21.1141*D8G**2/TB**{0.5) . '
Fil=1.,33932*X*DS8G-21.1141*DSG**(2.)/TB**(0.5)
V2=EXP(DLOG(V20+450/TB)*((1+2*F2)/(1-2%F2))**2)-450/TB
V1iaBEXP(DLOG(V10+d450/TB)*((1+42*F1)/(1-2*F1))**2)-450/TB
21aV1+0.7+EXP(-1.47-1.84*V1i-0.,61*V1i**(2,.))
22=V2+0.7+EXP(=1.47-1.84*V2=-0.51*V2**(2.))
T1=559.67
T2=669.67
Bs(DLOG(DLOG(Zl))-DLOG(DLOG(Z2)))/(DLOG(Tl)—DLOG(T2))
Z=EXP(EXP({DLOG(DLOG(Z1))+B*{(DLOG(T)-DLOG(T1))))
VaZ-0.7-EXP(0.7487-3.295*%(2-0.7)+0.6119*(2-0.7)**(2.)-0.3193*(Z~0
1.7)**(3.}) :
RETURN
END
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a~-PETROLE BRUT MEREKSEN MARCHE ESSENCE
ECHANGEUR: :BRUT-ESSENCE LOURDE

LES RESULTATS DE "PROGRAMME™ SONT::
Q = +1649914853467601E+07 KCAL/H

T2= -4785638544065528E4+02 xC
DTLM= +4032276968279938BE+02 xC

Al= «1948461739922652E+03 m*2

NT1s= «5428951777213762E+03 TUBES

NT2= -5260000000000000E+03 TUBES

UsSe= -2580300274341142E+03 KCal/hm"2xC

DC= -7369999836267663E+00 m

(B=DC/B) = «+14739999670653533E+00 m

*****I’**********i*tl.TUBE*‘I'***'A‘*’A’********Z_CALENDRE*******t*****t*t******t

NC= .10000000000000E+01 "NT= .20000000000000E+01
AT= .51213746795921E-01 ACT= .27158446794326E-01 m-2
GT= .36611263914581E+07 GCT= .18174824346108E+07 kg/h m*2
Cl= .48726967590208E+00 C2= .55026326262776E+00 kcal /kgxC
LM1= .11675398897207E+00 LM2= .1127217121E+00 kcal/h mxC
MOl= .960B7700667851E+01 MU2= ,49391240225672E+01 kg/m h
Di2= .78303193283005E+00 D23= .70727371789873E+00
RET= .6001063334B317E+04 RECT= .8B8653850436008E+04
TJH1= .20000000000000E+02 CJH2= .53399383929524E+02
HIOQT= .4198659539E+03 HOQC= .7217788230E+03 kcal/h m~2xC
TT= .59602829429877E+03 TT= .59602829429877E+03 xR
MO11= .25715249956774E+01 MU22= .25441492996133E+01 = kg/m h
QT= .12026708572613E+01 QC= .10973243778619E+01
HIO= .5045B8771B74RB11E+03 HO= .79202549793610E+03 kecal/m*2 hxC
UP= .30B223%4966645E+03 UP= .30822324965645E+03 kg/m~2 hxC
FT= .18240244172459E-01 FCT= .3033723443204B8E+00
DPT1= .20694298644795E+00 DPT2= .11937356274870E+01 kg/em=2

LA VALEUR DE RESISTANCE EST RS= ,631116352617856E-03 h m- 2xC/kcal

LE TRANSFET EST BON
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ECHANGEUR BRUT-KEROSENE

LES RESULTATS DE "PROGRAMME" SONT::

Q = .2%-586B8550465600E+07 KITAL/H
T2= 5657365866949 299E+02 xC
DTLM= .48223288694586%BE+02 xC
1= .1896860532956725E+03 m"2
NT1= .5563804162597431E+03 TUBES
NT2= LE260000000000000E+03 TOUBES
‘us2s .2644393613401821E+G3. KCal/hm*2xC
DC= » 736999983526 7663E+00 m
(BaDC/5}) = «1473996867053633E+00 m

i‘l’"“i*'i!t*!*****l .TU‘BEI!**"*W**T**I’**!'Q.CALENDRE*!’*"‘R**ﬂ**t****it*i****

NC= .100000G0O000000E+0O1 NT= ,20000000000000E+01

AT= .Bi213746795821E-01 ACT= .27158446794326E-01 m"2

GT= .36611263914581E+07 GCT= .10987373651213E+07 kg/h m"2
Cl= .H0654026856449E+00 C2= .BEH477770626906E+00 kcal /kgxC
LMl= .11489230215391E+00 LMZ2= .1099699734E+00 kcal/h mxC
MU1= .66524:100807018E+01 MUO2= .34362403935878E+01 kg/m h
D12= .76813843828479E+00 D23= .74275980808391E+00

RET= .86679475398212E+04 RECT= .77034924863259E+04

TJHl1= .30000000000000E+02 CJH2= .49428381047746E+02

HIOQT= .557972768B3E+03 HOQC= .5839205059E+03 kcal/h m-2xC
TT= .6289461539252BE+03 } TT= .62894615392528E+03 =R

MOli= .18121390701531E+01 MO22= ,20392204339897E+01 kg/m h
QT= .11996933424630E+01 QC= ,10767880385582E+01

HIO= .66938621838994FE+03 HO= .62817469567766E+03 kcal/m*2 h=xC
UP= .32406534417790E+C3 UP= .32406534417790E+03 kg/m*2 hxC
FT= .1€E834309374177E-01 FCT= .31201679798304E+00

DPTl= .192f4056538693BE+00 DPT2= .4250733700088BE+00 kg/cm*2

LA VALEUR DE RESISTANCE EST RS= .60578788318662E-03 h m~ 2xC/kecal

LE TEANSFERTEST BON

FIN
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ECHANGEUR: :BRUT-GASOIL

LES RESULTATS DE "PROGRAMME"™ SONT::

Q = .3348284861891916E+07 KCAL/H

T2= .78447290877948694E+02 xC

DTLM= .53353234665998473E+02 xC

Al= .2614871809265040E+03 m~2

NT1= .7285754020840635E+03 TUBES

NT2= «7180000000000000E+03 TUBES

US2= .2636822430654817E+03 KCal/hm"2xC
DC= .8379996812692404E+00 = :
{(B=DC/8) = .1675G698962638481E+00 m

:titttttttttttt*tt]..TUBEti&t*ttt*ittt***‘?.CALENDRE****!A-*******-n-rsrtt*tttt*

NC= .10000000000000E+01 NT= .20000000000C00E+01

AT= .69907738021809E-01 "ACT= .3511219585654d98E-01 m°2

GT= .2682106520761B8E+07 GCT= .B8837385200202Z9E+06 kg/h m~”2
Cl= .53426715377115E+00 C2= .57511200346784E+00 kcal /kgxC
LM1= .11221367272087E+00 LM2= ,106878B3494E+00 kcal/h mxC
MUl=s .43279798536623E+01 Mii2= ,31660924633290E+01 kg/m h
Di2= ,74670940282040E+00 D23= .75112681617066E+00

RET= .97604840617921E+04 RECT= .67247710545638E+04

TJHi= .35000000000000E+02 CJH2= .4586962508B945BE+02

HIOQT= .5662151219E+03 - "HOQCs= .5236000899E+03 kcal/h m"2xC
TT= .676803649749180E+03 TT= .676803649749160E+03 xR

MU11= .11102468907916E+01 MU22= .18692821219303E+01 kg/m h
QT= ,120982120820B88E+01 QC= .10765614490511E+01

HIO= .68380924165804E+03 HO= ,56368767154443E+03 kcal/m"2 hxC
UP= .308968259958117E+03 UP= .30898259958117E+03 kg/m"2 hxC
FT= .16022366772910E-01 FCT= .32061217316280E+00 :

DPT1= .10056689239512E+00 DPT2= .2712415128BB720E+00  kg/cm™2

LA VALEUR DE RESISTANCE EST RS= .70651108105309E-G3 h m* 2xC/keal
' LE TRANSFERTEST BON

FIN
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ECHANGEUR: :BRUT-REFLUX INTERMEDIAIFE

LES RESULTATS DE *PROGRAMME" SONT::

Q = .2786905036274123E+07 KCAL/H
T2= .11281080638442666E+03 xC
DTLM= .5006028764525017E+02 xC
Al= .2420477186317732E+03 m™2
NT1i= .6744116988864¢588E+03 TUBES
NT2= .640000000000000CE+03 TUBES

U82= .2634420698776230E+03 KCal /hm” 2k’

DC= .7879994823868274E+00 m

(B=DC/5) = . 1676898964 7736655E+00 m

‘.'!'**t*'*'i**f****l .TUBE***?*I****tt*i‘**z 'CALENDRE‘****‘*******t****t*!*‘l"i’"

NC= .10000000000000E+01 NT= .2000000000C000E+01
ATe .62313304086292E-01 ACT= .31047196335314E-01 m"~2
GT= .300689882529796E+07 GCT= .96627082445694E+06 kg/h m=2
Ci= .56670945939383E+00 C2= .60360075215965E+00 kcal /fkgxC
LM1= .1090794975%6571E+00 LM2= .1040734688E+Q0 kcal/h mxC
MU1= .28006894366341E+01 MU2= .2181516060979G6E+01 kg/m h
D12= ,72163600158714E+00 D23= .7286B777248265E+00
RET= .16921392665232E+05 RECT= .10622616991546E+05
TJHi= .65179762801266E+02 CJH2= .58983413646024E+02
HIOQT= .9111386278E+03 HOQC= .53462626458E+03 kecal/h m"2=xC
TT= .72385284512514E+03 TT= .72385284512514E+03 R '
MU11= .69787745918730E+00 MU22= .11997081549390E+01 kg/m h
QT= .12147530827129E+01 QC= .10880119526296E+01
HIO= .11068083354437E+04 HO= .646960483070685+03 kecal /m"2 hxC
OP= .40829854414443E+03 UP= .40829854414443E+03 kg/m~2 hxC
FT= .13887674852738E-01 FCT= ,292B96551E3639E+00
DPTi= .11417B848670197E+00 DPT2= ,2920819957901781+00 kg/om”™2

LA VALEUR DE RESISTANCE EST RS= .13467126795936E-02 h m* 2xC/keal
LE TRANSFERTEST BON

FIN
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ECHANGEUR :: BRUT - RESIDU ATMOSPRERIQUE

LES RESULTATS DE "PROGRAMME" SONT::

Q = .6088216221755600E+07 KCAL/H

T2= .1283769714270557E+03 °C

DTLM= .2742043316364590E+02 °C

Al-= .9978970562885802E+03 m™2

NTl= .9268054702183215E+03 TUBES

NT2= .9680000000000000E+03 TUBES

Us2= .2393609168952277E+03 KCal/hw™2°C

DC= .9869999778717756E+00 m

(B=DC/5) = .1979999955743551E+00 m

*******************1.TUBE****************2.CALENDRE***********************

NC= .30000000000000E+01 NT= .60000000000000E+0Q1L.
AT= .31416290810172E-01 ACT= .49004994215647E-01 n”2
GT= .59682411629348E+07 GCT= .11227427098121E+07 kg/h m™2
Cl= .59677547848361E+00 C2= .57706847902783E+00 keal /kg®C
LM1= .10618345531386E+00 IM2= ,1034414121E+00 kcal/h m°C
MUOl= .18864670516341E+01 MO2= .33473231763064E+0) kg/m h
D12= .698367663564341+00 D23= .77872131758758E+00
RET= .49828487461085E+05 " RECT= .80809033277355R+04
TJH1= .154648600706984E+03 - CJH2= .507464324170248+02
HIOQT= .1893675517E+04 HOQC= .5780510084E+03 kcal/h n™2°C
TT= .75194060462094E+03 TT= .75194060462094E+023 R
MULLl= .515424336192G6E+0D MU22= .17057269180762E+01 kg/m h
QF= ,11991862032933E+01 QC= ,14989813944727E+01
HIG= .22708695529111E+04 HO= .63026730326784E+03 keal/m™2 hec
Up= ,49640097777352E+03 Op= ,49640097777352E+03 kg/m™2 hec
FT= .10647786352530E-01 FCT= ,309046284032095L+00
DPT1= .34244340649082E+01 DPT2= .1163B839%028907E+01 kg/cm™2
LA VALEUR DE RESISTANCE EST RS= .21632910192443E-02 h w™ 2°C/kca

LE TRANSFERT EST BON JUSQU A SON ENCRASSEMENT

FIN
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b~PETROLE BRUT HRS162 MARCHE GASOIL
ECHANGEUR: :BRUT-ESSENCE LOURDE
LES RESULTATS DE "PROGRAMME"™ SONT::

Q = .2885925792212966E+06 KCAL/H
T2= .6933891896965181E+02 xC
DTLM= .6489749135468111E+02 xC
Al= .17787595372156796E+02 m"2
NTi= ~ .2478057318997438E+02 TUBES
NT2= .2000000000000000E+02 TUBES

s2= .3097571648746797E+03 KCal /hm~2xC

DC= .2029999954625964E+00 m :

(B=DC/B) = .4059999909251928E-01 m

*."***'i*"t*'it*l’*l .TUBE***itIi***!***t‘R?.CALENDRE*t"i‘*tt***tit*t***iit**

NC= .20000000000000E+01 NT= .40000000C0C000E+01
AT= .97364537634831E-03 ACT= .20604487567928E-02 m*2
GT= .128383498793B0E+09 GCT= .46834434200372E+07 ka/h m~2
Cl= .46145129783772E+00C C2= .57B67663955072E+00 kcal /kgxC
LM1= .11727970060023E+00 LM2= .11078995K16E+00 kcal/h mxC
MU1z .18985752576812E+02 MU2= .36131216511200E+01 kg/m h
Di2= .B84073762585533E+00 D23= .6883196340B315E+00
RET= .10650302801799E+06 RECT= .31229139112927E+05
TJH1= .28395753649950E+03 CJH2= .106736591522347E+03
HIOQT= .7362385699BE+04 . HOQC= .1304453981E+04 keal/h m-2xC
TT= .56824735656963E+03 TT= .55824736655963E+03 xR
MCll= .72572827872528E+01 MO22= .40102684355086E+01 kg/m h
QT= .11441198701506E+01L QC=z .98550601563006E+00
HIO= .84234%532557331E+04 HO= .12855472458202E+04d kecal /m*“2 hx
UP= .11153307831708E+04 UP= .11153307831708E+04 kg/m~2 hxC
FT= .68543786357274E-02 FOT= .23583241811019E+00

DPT1= .610651438086429E+02  DPT2= .13786827757582E+02  kg/cm”2
LA VALEUR DE RESISTANCE EST RS- .23317403361234E-02 h m" 2xC/kea!

LE TRANSFERTEST BON JUSQU A SON ENCRASSEMENT

FIN
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ECHANGEUR: :BRUT-GASOIL

LES RESULTATS DE "PROGRAMME"™ SONT::

Q = .4301489075788020E+07 KCAL/H

T2« +3431563813027656E+02 xC

DTLM= .33286046971654864E+02 xC

Alx .6627076611479098E+03 m"2

NT1= .61549643776773438BE+03 TUBES

NT2= .5800000000000000E+03 TUBES

US2= .2652997576586060E+03 KCal/hm"2xC
DC=  .7879999823868274E+00 m

(B=DC/B) = .1575999964773655E+00 m

t't"*'t**tt*!t**itl_TUBE******!******t*tz.CALENDRE*tttttttt***l**ttt*ttt*

NC= .30000000000000E+01 NT= .60000000000000E+01

AT= .18823810609401E-01 .ACT= ,31047196335314E-01 m-2

GT= .664052579967928+07 GCT= .1337318B210484E+07 kg/h m*2 -

Cis .48262652557889E+00 C2=z ,.53986602365845%E+00 kcal /kgxC

LMi1= .11616076018785E+00 . LM2a ,1118321556E+00 kcal/h mxC

MUls .11043647396069E+02 MU2= ,53929054828440E+01 kg/m h

D12= .82378610255630E+00 D23z ,765667265665176E+00

RET= .94704475139574E+04 RECT= .597433346992358E+04

TJHi= .350000000000008+02 CJHZ2= .42979540298253E+02 )
 HIOQT= .759646%032E+02 HOQC=  .5912872573E+03 keal/h m*2xC

TT= .60503028739021E+03 . TT= .60B03028739021E+03 =2

MU11= .3802426984€E676E+01 MU22= .32868750161535E+01. kg/m h

QT= .1160986663B8848E+01 QC= ,.,10718252248140E+01

HIO= .881939923R89581E+03 HO= .6337565974333BE+03 kcal/m~2 hxC

UP= .368676461576B00E+03 UP= ,36876461576800E+03 kg/m~2 hxC

FT= .16150621188B591E~01 FCT= .3282B89%7181822E+00

DPT1= .5385132986829312E+01 DPT2= .197644794684452E+01 kg/cm*2

LA VALEUR DE RESISTANCE EST RS= .1057H642729850E-02 h n° 2xC/kcal
LE TRANSFERTEST BON

FIN

108



ECHANGEUR: :BRIIT-REFLUX INTERMEDIAIRE

LES RESULTATS DE "PROGRAMME" SONT::

Q = . 1845082987887372E+07 KCAL/H

T2= «.1170154131598023E+03 xC

DTLM= .4443733605191794E+02 xC

Al= -2076050402449516E+03 m"2

NT1= -57844489764921730E+03 TUBES

NT2= «52600006000000000E+03 TUBES

Us2= .2749262822681430E+03 KCal/hm"2xC

BC= .7369999836267663E+00 m ‘

(B=DC/K) = -1473999967053633E+00 m

‘l“*t*t‘ti‘fi‘*‘**‘l‘****l .TUBEt****tt***iittttz.CALENDRE*t*t*t********,*tt******

NC= .10G000000000000E+0] NT= .20000000000000E+01
AT= .R1213746796921E-01 ACT= .27168446794326E-01 m*2
GT= .24407509276387E+07 GCT= .11046267082319E+07 kg/h m"2
Cl= .54324352460141E+00 C2= .61464060R20603E+00 kcal /kgxC
LMl= .10909500207264E+00 LM2= .1046512686E+00 kcal/h mxC
MUOl= .39160879447421E+01 MU2= .20133120777967E+01 kg/m h
D12= .77626003763457E+00 D23= .70821016969110E+00
RET= .98163601296577E+04 -RECT= .13218511070712E+06
TJH1= .32000000000000E+02 CJH2= .66520110767351E+02
HIOQGT= .4932532675E+03 HOQC= .6582882430E+03 kecal/h m"2xC
TT= .73371527339756E+03 TT= .73371527339766E+03 xR
MOll= .10136840130307E+01 MU22= .B87532802861206E+00 kg/m h
QT= .12082954304977E+0Q1 QC= .11236825513297E+01
HIO= .59599B66923168E+03 HO= .73970701236167E+03 kecal/m*“2 hxC
UPF= .33006011138793E+03 UP= .33006011138793FE+03 kag/m~2 hxC
FT= .16599823%568B5173E-01 FCT= .28007800211782E+00
DPT1= .78004B36432650E-01 DPT2= .36560219d6G14BE+00 kg/cm™2

LA VALEUR DE RESIZTANCE EST RS= .60758753386389E-03 h m* 2xC/kcal
LE TRANSFERTEST BON

FIN
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ECHANGEUR::BRUT—RESIDU RTMOSPHERIQUE

LES RESULTATS DE “PROGRA&HE“ SONT s

Q = L6662489565600658E+07 KCAL/H
T2= .2118673011857900E+03 xC
DTLM= .1162200192481876E+03 xC
Al= .293282971722240821E+03 m"2
NT1= .6487278047108R40E+03 TUBES
NT2= .6400000000000000E+03 TUBES

U82=  .2534092987151891E+03 KCal/hm"2xC
DC=  .7870999823B6R274E+00 m

(B=DZ/b}) = .167656999964773655E+00 m

'***t‘l‘*****‘l’tt*tt*l ‘TUBE***I‘***"‘!‘**“*W**z .CALENDRE'R*****tt**!**t***l‘***t*
NC= .10000000CO0000E+GL - NT= .20000000000000E+01
AT= .62313304086292E-01 ACT= .31047196338314E~01% m-2
GT= .200595216B6531E+07 GCT= .19451031696318E+07 kg/h m"2
Cl= .594521075156568E+00 C2= .65106436915015E+00 kcal /kgxC
LM1= ,10396381406567E+00 LM2= .9234181243E-01 kcal/h mxC
MOi1= .18530113112492E+01 MU2= .17583151134466E+01 kg/m h
D12= .734210533678R8E+00 D23= .745734520E52910E+00
" RET= .1617726276466EE+0b RECT= ,26651597421712E+05
TJH1= .6287642739P8RBEE+02 CJH2= .97825112333058E+02
HIOQT= .7670108804E+03 HOQC= .8677850RB3E+0N3 kcal/h m*2xC
TT= .86139709106465E+03 TT= .89139709106465E+03 xR
MU11= .15569830464111E+00 MU22= ,10819477936786E+01 kg/m h
QT= .14248820751967E+01 QC= .10703471490040E+01
HIO= .10823000549194E+04 HO= .92883129515731E+03 kcal/m"2 hxC
UP= .50210418582555E+03 UP= ,50210418582555E+03 kg/m~2 hxC
FT= .14048391465334E-01 FCT= .24342818321730E+00

DPT1= .4305656835253566E-01 DPT2= .B8644002173648E+00 kg/cm”2

LA VALEUR DE RESISTANCE EST RS= .19545665757271E-02 h m* 2xC/kcal
LE TRANSFERTEST BON

FIN
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ITII~ EVALUATION DU FOUR DE
TOPFPING

Introduction: Dans 1'indu=ztris de raffinags st paéatrochimia
1'apport des calories nécessaires au procédé mis en Qeuvre se
fait par 1l'intermediaire d'un four a chauffe dans leguel les
calories produites par la combustion sont transmises au fluide &
réchauffer par les mécanismes de radiation, conduction et de
convection. '
IIT-1 DEFINITIONS:

Dans les fours de raffingries-sont utilisés des combustihles
gazeux {provenant des opérations de distillation, crackage,
reforming ou gaz naturel) ou liguides (Fuel-0il, rasidua  de
distillation). Ces cohbustibles gsont des mélanges d'hydrocarbures
qui contiennent souvent des impuretés, en particulier du soufre.
1- Principales réactions de cdmbqstion:

" La température de référence est 0°c.

- Hydrogéne: H2 + 1/2 02 = H20 + 58200 Kecal (vapeur d'eau)

‘ (+ 69100 Kcal(eau liguide))

- Méthane: CH4 + 2 02 = Co2 + 2 H20 + 192500 Kcal (eau vapeur)
{+ 214300 Kcal (eau liguide))

- Ethane: C2H6 + 7/2 02 = 2Co2 + 3 H20 + 342000 Kcal (eau vapeur)
(+ 373600 Kcal (eau liguide))

"

- Propane: C3H8 + 5 02 3 T2 + 4 H20 + 485100 Kcal (sau vapeur)

(+ 528700 Krcal (eau liguide))
- Butane: C4H10 + 13/2 02 = 4 Co2 + 5 H20 + 625700 Kcal

({eau vapeur) {(+ 680200 Kcal (eau liguide))

Ces reéactions permnettent de déterminer la quantité d'oxygéne et
donc d'air nécessaire 4 la combustion ainsi gque la composition
des fumées.
-~ Pouvoirs calorifiques:

Le pouvoir calorifique superieur est la quantité de chaleur en

Kilocalories dégagée par la combustion & pression constante de
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760 mmHg, d'un kilogramme de combustible {ou d'un N maJ, las
réactifs étant pris a 0°c et ‘les produits de la combustion
ramenés a 0°c et l'eau compl&tement condensée.

Le pouvoir calorifique inférieur a la méme définition excepteé
que l‘eau-de combustionlest supposée restée vapeur a4 0°c.

Dans 1le tableau ci-dessous, figurent guelgues valeurs du pouvoir
calorifique inféfieures et supérieures gque nous utiliserons p@ur

calculer le pouveoir calorifique moyen du combustible.

POUVOIR CAL. AU KG POUVOIR CAL. AU M3
SuP. INF. suP. INF.
Hydrogéne 34550 29100 3090 2610
Méthane 13400 12030 . 9574 8714
Ethane ‘ 12480 11400 - 16801 15272
Propane 12012 11025 | 23610 2165656
Butane 11710 10788 30329 27941

TABLEAU 2-27

Comme danse les fours industriels les fumées sortent A des
températures supérieures au point de condensation de . vapeur
d'eau, on congidére pour les calculs de four uniquement le
pouvoir calorifigque inférieur.

- Exceés d'air: Pour ne pas avoir l'oxyde de carbone dang les
fumées sortantes du four, c.a.d.‘avoir une combustion compléte,
il est nécesgaire d'introduire une guantité d'air supérieure a
celle nécessaire Aa la combustion. Cette gquantité est 1'excés
d'air que l'on exprime en pourcentage de la guantité setrictement
{théorigue) nécessaire. Les fours modernes, lorsQu'ils sont
‘dgquipés de broleurs bien adaptés au combustible utilisé, peuvent
étre conduit avec un exceés d'air de 20 a4 30% =i 1l'on brale du

gaz, et de 30 & 40% si 1l'on utilise du fuel bien pulvérise.
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- Enthalpie des fumées:
MAILLARD et LE CHATELIER ont déterminé les chaleurs spéeifigques

des gaz constituants les fumées en fonction de la température:

02, N2, CO, H2... C. = 6.8 + 6 10" T Kcal/mole

P
= 8.1 + 2.9 10 T Kcal/mole

= 8.5 + 3.7 15‘ T Kcal/mols

‘Vapeur d’eau...Ch

Gaz carbohiqua(CO2)...Cp
Oua T est la température en degré c.
- Température théorique de combustion:

Si la teﬁpérature A lagquelle é'éléveraient les prodults de la
combﬁstion (fumées) dans le cas d'une combustion instantande et
parfaitement adiabatique. En général, les‘températures atteintes
dans un four sont inférieur a c¢ette température parceque la
combustion n'est jamais instantanée et gque les gaz commencent F-
rayonner dés gue leur-temperature est supérieure & celle des
tubes de four. Cette température peut &tre calculee, elle
correspond au point o l'enthalpie des fuméés est égale a la
chaleur libérée par la combustion ( pouvoir calorifique inferieur
du combustible + chaleur éensihle du combustible + chaleur
sensible de l1'air de combustion).

- Rendement du four:
Soit -Ht l1'anthalpig das fumées, calcul ées d'apras laur
composition a4 la température de la cheminée.
H{:-l'anthalpie de combustion (pouvoir calorifigue inf. + chaleur
sensible de l'air + chaleur sensible du combustible)
H* - H ¢ aest la chaleurl-MXpEttcs par les parnis prés, la gquantité
de chaleur absorbée par le fluide dans le four.
On définit le rendement du four.
'n = 100 x (H, - H) / Hy (2-21)

2) Zone de radiation: ) :

C'estrla' zone o0 les tubes sont directement exposés & la
flaﬁme et regoivent la chaleur principalement par radiation des
fumées.

C'est en fait la chambre de combustion ol se développe la flamme.
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- Bilan thermique:

La guantité de chaleur absorbé&e dépende d'une part de la
température et la composition des fumées, et d'autre part de la
surface du falsceau tubulaire dans legquel circule.ie fluide a
réchauffée de sa disposition par rapport aux surfaces réfractai;es
non recouvertes de tubes. '

Pour éffectuer, les calculs, on admet les hypothéses
simplificatrices suivantes:

- Tubes et produits de combustion ont des surfaces assimilées 2
des plans.

- Une combustion lente est températufe uniforme des fumées et de
la surface des tubes. '

- Les réfractaires - sont parfaitemént isolant C.a.d. gu'ils
rayonnent vers 1'intérieur du four la totalité du rayonnement
gu'ils regoivent. '

- La température des réfractaires reéouvrant les murs est
‘supposée unifofme.r

On peut alors écrire:
Qa=0 F A (T3-T%) (2-22)

QA ! gquantitéd de chaleur absorbde par radiation =n kcal/h
‘A: surface du corps noir éguivalente a la surface d'absorption
des tubes.

T,: tempédrature des fuméas a l'intérieur da la zons (° K)

9
TA: tampératurs de la surface des tubes de la zone ( °K)
-8
¢: Constante de STEFAN-BOLTZMAN = 4.96 10 Rcal/(h m? K')
F: Facteur de forme gui dépend des dispositions et l'étendue des

surfaces absorbantes.

Q | | o
Q- F; -0 (Te-T3) (2-23)
Ql: gquantité de chaleur abszorbéde par m? de surface effactive
d'absofption.
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La gquantité de chaleur libérée par la combustion est:

QL = M. Gy (Ty = 273) “ ‘ (2-24)
Cpmf chaleur spécifigue moyenne entre 273 et T,
T‘: températurs théorigue de flamma. _
M: débit massigue des fumées par m? de surface effective
absorbante. |
Q! = M gmf (% - 273) t guantité de chalsur raestante dans les gaz
guittant la zone de radiation.
On a alors : QL = Q 4 Q4

D'ou:
01=M Cppoy (Te~Tg) =0 (Tg-Ta)

Cette éguation permet de calculer Tq connalissant § et Tﬂ

A =& x K : (2-256)
Gﬁ: traduit 1'éguivalence entrsa la surface réelle d'absorption
des tubes et une surface noire plane A
Am: aest la surface plane des réfractaires garnias dag tubas.
- Taux de transfert:
c'est la quantité de chaleur transmise par heure et m?

Leg valeurs couramment utilisées sont:

SERVICE TAUX (Kcal/h m?)
Réchauffage sous vaporisation‘ 40000
Distillation atmosphérique | 20000-40000
Four rebouilleur 50000
Distillation sous vide 20000-30000

3) Convection:

La zone de convection est composée d'un faisceau de tubes
placéas sur le trajet des fumeées sortantes de la zone de radiation
et allant & la cheminece. Ces tubes =zont disposés parallélement
ou perpendiculairement a la direction des fumées, ils =ont lisses
ou munig d'ailettes. MONRAD a établi pour les faisceaux de tubes

ligses les formules de calcul suivantes:
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- Coefficient de convection pur:

2/3 T0.3
hc-o.01ec5“w‘(eh“;1n (2-26)

hc: Keal/s{h m* K)

Cp“f Chaleur spécifique moyenne des fumées.

Gl“: vitasse massigue des fuméas & la saction minimale de passage

T: température moyenne des fumées (en K)
D: diametre extérieur des tubes, m

- Coefficient de radiation des gaz:

. _ 2 - '
h = (2.2 x 10° x t) = 2 = 2.2 x 102 y'T - 8 (2-28)

rg
hW: Kcal/ (m* h °c), T: °k, t: °cC
- Effet de radiation des mure:

. m o 2 2
-— - g

[+4 Ig n

_A': surface des murs de la zone de convection

At: surface extérieure des tubes

h,: coafficient ‘de radiation des murs :
hy = 0.195 x 0.95 % (T, / 100) Kcal/m® °K
T : tempéfature moyenne des murs ‘

h-100*E (p 4h

° 100 rg)

ho: ast la coefficiant global du film ( coté fumée)
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L

I11-2 CALCUL DO FOUR DE PREMIERE DISTILLATION
'METHODE DE LOBO-EVANS

A- Pétrole brut HRS 162
1} Les données:
Fluide traité: petrole brut
Débit: 125 t/h '
Température(®c}: entrée: 202,'sortie: 360°*c
Pression (atm): entreée>»l.3, sortie: 1.3 atm
% poids vaporigé: entée: 0, sortie: 35.9
Enthalpie (Kcal/Kg): entrée:107.6, sortie: 237.8
Quantite de chaleur absorbée:

125000'(237;8‘— 107.6) = 16275000 Kcal/h
Quantité de chaleur dégagée (puissance du four):

16275000 / 0.8 = 20343750 Kcal/Kg
Rendement: B80%
Taux de transfert admissible en radiation: 30000 Kcal/h m?
Exces d'air: 20%
Air de combustion: température: 20°c
Alir de combustion: humidité: 80%
Combustible: = Gaz de reforming catalytigue de l'essence de
premieére distillation. ‘
Composition (% wvolume): 92 = B7.3, CH4 = 10.4, C2H4 = 10.3,

' C3H8 = 11.2, C4H10 = 10.7

Masse volumigue: 0.763 Kg/Nm3
Pouvoir calorifigue inférieur: 9370 Kca;/m3
2) caractéristiques des tubes:
Diamétre extérieur: 6" B/8 = 0.168 m
-Epaisseur.: 7 mm
Entraxé: 12" = 0.305 m
Les tubes seront répartis en duatre passes paralleéles, chague
passe ayant un nombre pair de tubes pour avéir les entrées et les
sorties du méme cdté du four pour des raisons de dilatation des

tubes.
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On a alors:
Débit massigque par passe: 126000 / 4 = 31250 Kg/h

Vitesse massique:

31250

-466.3 Kg/s m®
3600 %(0.154.)z

3) Dimensions du four et digposition dex tubes:
Pour un four de type cabine: [Gj

Langueur de la chambre de combusiion: 20 m

Nombre de tubes en radiation: 48

Nombre de tubes supérieurs: ({4

Nombre de tubes sur murs verticaux: 2 x b

Nombre de tubesgs =ur murs inclinés: 2 x 7

La zone de convection aura des tubes de méme longueur gue ceux de

la zone de radiation.

La longueur de la zone de convection est: 1.4 m
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4) Etude de la combustion:

- Conpositions des fumées: base 100 n m’ de gaz combustible

composant| volume {02 pour composition des fumées|{ compas-
(%) la . ants
combus co2 H20 02 N2
H2 57.3 28.6 | 87.3 ' H2
CH4 10.4 .2 |10.4 20.8 CH4
C2Hb 10.3 36.1 20.6 30.9 C2He6
C3HB 11.2 56.0 33.6 |44.8 ’ C3H8
C4H10 10.7 69.6 42.8 }563.5 C4dH10
39.1] 882.5] Air
TOTAL 100 195.5 107.4{207.3| 39.1 882.5| TOTAL
02 dans excés d'air 39.1 ' %volume
02 dans air de : . ‘ cu
de combustion 234.6( 8.7 16.9} 3.9 |- 71.4

) pression
N2 dans air de

combustion 882.5] partiel.
Air de combustion 1117.1 1236.3 volume
des
fumées

Tableau 2-28

Vapeur d'eau dans 1l'air de combustion :

Tension de vapeur de 1'eau a 20°% : 17.4 mmhg
Humidité relative: 80%
Quantité d'eau dans 1'air de combustion :

17.4 x 0.8 % 1117.1 / (760 - 17.4 ) = 20.9 Nm®
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Analyse des fumées séches:

co2 107 .4 10.5 % vol
o2 39.1 3.9 $vol

N2 882.5 . 86.3 % vol
Total 1022.5 100 %

Masse volumigue des fumees :
p; = (44 / 22.4) x 8.7 + (18 / 22.4) x 16.9 + (32 /22.4) x .3.9
+ (28 7 22.4) v 71.4 £ 1.24 Kg/ Ng
Débit de fumées pour 1 Nm’ de gaz :1236.3 / 100 = 12.4 Nm
Débit de fumées pour 1 Kg de gaz :12.4 x 1.24 = 15.3 Kg
Il faut donc 19.0 Kg d'air pour 1 Kg de gaz
Enthalpie des fumées et température théorigue de flamme:
- Quantité de chaleur dégagée par la combustion de 1 Kg de
combustible: .
Pouvoir calorifique inferieur: 9370 / 0.763 12280.5 Kcal
Chaleur sensible de 1'air a 20°c: 0.24 x 19 x 20 70.1 Kcal

10 Kcal

]

Chaleur sensible de 1'air a 20 °¢c : 0.5 x 1 x 20

3

La gquantité de chaleur sera donc :12360.6 Kcal
= Chaleur spécifigue moyenne des fumées entre 0 et t °c

Le calcul d'aﬁrés la composition des fumées donne :

C;-0.258+0.192 107* ¢
Craoy=3 [ G, dt=0.258+0.096 107 ¢
La température théorigque de flamme s'obtient en résolvant
l1'éguation :
16.3 x Cpmy“‘t = 12360.6, Par résclution numérigue,
ty = 2835.3 °c.
%) Débit de combustible:
20343750 / 12360.6 = 1645.87 Kg/h = 2157.08 NmS/h
6) ﬁépartition des pertes et température des fumées A la sortie
de la zone de convection:
Nous admettons gue les 20% de pertes se répartigsent comme

suit:
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~ Perte par les parois de la zone de radiation: 1%

- Perte par les parois de la zone de convecticon: 0.5%

- Perte par les fumées: 18 %

- Température des fumées A la base de la cheminée:

Chaleur perdue par les fumées:
18.5 x 20343750 / 100

Débit des fumées: 1645.85 x 15.3

3763593.75 Kcal/h
25181.51 Kg/h

1

If
il

20307.7 Nmd,/nh
Ty s'obtient de 1'éguation:

25181.561 «x meyx Tb = 3763593.75,‘d'0ﬁ Tb
7) Caleul de la zone de radiation:

567.4 °c.

Surface'équivalenfe des tubes:
Entraxe: 1.82 x diamé&tre.
Tubes le long des muré: € = 0.9
- Tubes supérieurs: €y 0.7 , [6]
Surface du plan d'absor?tion: Am
Tubes latéraux: 44 x 20 x 0.305 = 268 m?
" Tubes supérieurs: 4 x 20 x 0.305 = 24.4 m?
. ART: 268 + 24.4 = 292.4 m?
Surface éguivalente des tubes: €4 x Ay = 258.3 m?
Température des tubes:
Nous' l'estimons & 30°c au dessus de la température du brut a la
sortie: TA = 360 + 30 = 390°c,
Surface totale de la zene de radiation:
Pignons: 2 x 3.8 %x 4.9 + 2 x 2.1 x (3.8 + 1.4) / 2 = 48 m?*
Murs: 2 % (4.9 +2.4) = 20 = 292 m?
Sole: 3.8 x 20 = 76 m?
La surface totale de la zone de radiation est: 416 m?
Température résiduelle des gaz:
Tg s'obtient par résoclution de 1'#guation du bilan thermigue de
la zone de radiation: _
O =M X G X (Tg = T) = o T; - T,h

Ou , Tg = 1070.7 °K = 797.7 °c
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8) Quantité de chaleur absorbée en radiation et taux de
transfert:

- Enthalpie des fumées & 797.7 °c
]

Conpy = 0.258 + 0,096 x 10 % 797.7 = 0.266 Kcal/kg °c
Hy = 15.3 x 0.226 x 797.7 = 2961.6 Kcal/Kg
R = (12360.6 - 2961.6) / 12360.6 = 0.76

R x Q = 06.76 n 20343750 = 15461250 Kcal/h
- Surface externe des tubes: '

1 tube = 3.14 x 0.168 x 20 = 10.565 m?

48 tubes = 10.Bb x 48 = 506.4 m?
- Taux de transfert en radiation:

0 = 15461250 / 506.4 = 305631.7 Kecal/h m?
9) Calcul de la zone de convection:

Température des fumées & 1l'entrée de la zone de convecticon:
Nous avons admis 1% de perte en zone de radiation. Les fumées
contiennent donc 4 l'entrée de la zone:

100 - 76 - 1 2 23 % de la chaleur disponible.

D'od:

15.3 x (0.268 + 0.096 x 107 x.T) x T = 0.23.x 12360.6 = 2842.9

et on obtient Tc = 702.1 °c.
Chaleur A transmettre par convection:

Q: = 20343750 = 15461250 = 4882500 Kcal/h
Calcul du ceefficient de transmission:
- Coefficient de convection pur: ‘
Section de la zone de convection: 1.4 x 20 = 28 m?
Section occupée par les tubes: 4'x 0.168 x 20 = 13.44 m?
Surface minimale de passage = 28 - 13.44 = 14.56 m?
Vitesse massigue des fumées: 25181.51 / 14.56 = 1729.5 Kg/h m?
Teméérature moyenne des fumées: '

(567.4 + 702;1) / 2 = 634.7 °c = 907.7 °K.

- Chaleur spécifique moyenne a 634.7 ®°c:

Gagy = 0+258 + 0.096 x 107t x 634.7 = 0.264
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D'apés la feormule (2-26):
m = 9.6'Kcal/h'm’ °c
- Coefficient de radiation des gaz:
By = 2-2 x 10% x 907.7 - 8 = 12 Keal/h n* "o
md + hy = 21.6 Kcal/h n* °o
Calcul de la température des murs:
Nous admettons un fafsceau de convection composé de 48 tubes
Surface des tubes: 48 x 10.56 = 506;4 mé
Surface‘des murs: 2 x (20 + 1.4) » b = 214 m?
Les 48 tubes seront disposés en 12 rangées de 4 tubes chacune
Entr 'axe de 2 rangées: 0.4 m
Hauteur de la zone de convection: 5 m

- Température du brut 4 la sortie de la zone de convection:

AH = 4882800 / 125000 = 39.1 Kcal/Kg
AH = HZ - q, donc H2 = H1+ M = 146.7 Kcal, gquil correspond a
une température T = 266 °c

-~ Différence de température moyenne logarithmigue:

702.1 - Fumee - 567.4 el
256 - Brut - 200 °c
446.1 . : 367.4
AT1.= (446.1 - 367.4) / Ln{446.1 / 367.4) = 405.5 °c

hO = 21.6 x (1i+ E)
- On  détermine E pour avoir une sucrface d'échange de chaleur par

convection entre fumée et brut égale a celle des tubes:

S = HhOob.4 m?
S = 4882500 /7 (405.5 x 21.6 x (1 + E))} = 506.4,
ce gui donne: E = 0.1

E = h. / (21.6 + Q) x (214 / b06.4),

donc h. = 6.7‘Kcal/h m* °c
h, = 0.95 % 0.195 x (T, / 100)° ,
alors T, = 331 °K = 58 °c¢
Les parocis de la zone,de convection doivent donc é&tre a T. = BB°c
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B- Pé&trole brut MEREKSEN en marche essence:
Lé-procédure dtant la méme pour les deux pétroles bruts, ainsi
gque les dimensions du four, les calculs seront abhreégés.
1- Les données:
Fluide traité: pétrole bhrut
Debit : 187.5 t/ h '
Température {(°c ): entree: 180 , sortie : 3156
pression (atm ) :entrée : > 1.3 , sortie : 1.3
% poids véporisé: entrée :0 , sortie: 21.5
Enthalpie (Kcal /Kg ): entrée :100 ,sortie :205.8
Quantité de chaleur absorbée: 19837500 Kcal/h
Quantiteé de chaleur dégagée par la combustion :24796875b Kcal /h
Rendement du four : 80 %
Taux de transfert admissible en radiation : 30000 Kcal/h m?
Exceés d'air : 20 %
Air de combustion : température : 20°c, humidité: BO %
- combustible: '
gaz de reforming catalytigue de l'ezsence de premiére
distillation:
Composition ( %vol ): H2=564.2, CH4=11.6 ,C2H4 =11.2 ,C3HB =11.6
C4H10 =11.6. '
Pouvoir calorifigue inférieur : 9881 Kcal /m3
Masse volumique :0.808 Kg/Nm®
N.B: L'enthalpie de fluide & la =mortie est calculée par :
H= (enthalpie vapeur X % poids vapeur + enthalpie ligquide x
% poids liguide ) / 100
2- Caractéristiques des tubes:
Méme que celle du cas préceédent
Débit massique par passe 46875 Kg/h
Vitesse ﬁassique : 699.4 Kg/m? s
3- Dimensions du four:

Méme four gque celui du cas précédent.
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4- Etude de la combustion :

- Composition des fumées: hase 100 Nm3 de gaz combustible.
compogants vol(%j 02 pour composition des fumédes composant
combust.| CO2 HZ20 02 N2
H2 54.2 27.1 B4.2 H2
CH4 11.5 23 11.5 23 CH4
C2H6 11.2 39.2 22.6 33.6 C2H6
C3H8 11.6 58 34.8 |46.4 C3Hs8
C4H10 11.6 76.4 46.4 58.0 CdHlO-
44.5]1005.2] Air
TOTAL 100 222.7 [115.1|2158.2| 44.5}(1005.2| TOTAL
02 dang exces d'air 44;5 iFvolune
02 dans air de ou’
de combustion 267.2 8.3 i6.6| 3.2 72.8

pressgion
N2 dans air de

combustion 1006.2 ‘ ' - partiel.
Alr de combustion 1272.4 . 1380.0 volume
desg
fumées

Tableau 2-29

Quantité d'eau dans 1'air de combustion: 24 Nm3
Analyse des fumées séches: ‘
C02: ... 116.1.... 9.B%
02! caesesddeBocece.3.8%
N2:.e.e2..1006.2....84.4%
Total: 1164.9  100%
Masse volumigque des fumées: p; = 1.24 Kg/N&
Débit de fumée pour 1 Nm3 de gaz: 12.8 N&
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Débit de fumée pour 1 Kg de gaz: 17.1 Kg

Il faut donc: 1272.4 x 1.3 /(100 x 0.808) = 20.5 Kg d'air pour 1

Kg de combustible.
Enthalpie des fumées et températuré théorique de flamme:
- Quantité de chaleur dégagée par la combustion de 1 Kg
comhustible:
Pouvoir calorifique inférieur: 12229 Kcal/Kg

Chaleur sensible de 1'air & 20°c: QBVKéal

Chaleur sgensible du gaz: 10 Kecal

Total = 12229 + 98 + 10 = 12337 Keal
—.Chaleur spécifigque moyenne dews funéesg entre 0 at tL:

' .

Cp.oyz 0.256 + 0.0544 10 x t

de

La température de flamme g'obtient par résclution de 1'égquation:

17.1 = Cpmfx t.= 12337, soit T, = 2573.9 °c
5- Débit de combustible:
2010 Kg/h de gaz de reforming
6- Répartition des pertes:
On suppose gu'elle est identique au cas précédent:
- Tempérafufe desg fumées a la base de la cheminée:
tirde de 1'éguation: 17.1 =% CNW x £+ = 18.5 x 12337 / 100,
Tb = h1l.7 °c
7~ Calcul de la zone de radiation:
Surface équivalente des tubes: 258.3 m?
Température des tubes: Nous 1'estimons a4 30°c au dessus de
tempéfature de sortie du brut: TA = 345 °¢
Surface totale de la zone de radiation: 416 m?
Température résiduelle des gaz: .
Tq = 1099,.2 *K = 826.2 °c, par résclution numérigque.
8) Quantité de chaleur absorbée en radiation et taux
transfert: _
- Enthalpie des fumées a B26.2 °c:
Hf = 17.1 x 0.264 x 826.2 = 3727 Kcal/HKg

R = (12337 - 3727} / 12337 = 0.7
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- Quantité de chaleur absorbée:
R x Q = 0.7 x 24796875 = 17357812.2 Kcal/h

- Taux de transfert: @ = 17367812.2 / 5Q6 = 34304 Kcal/h m?

Y) Calcul de la zone de convection: ' A
Température des fumées a 1’'entrée de la zone:

Les fumées contiennent donc: 100 - 70 - 1 = 29 % de la chaleur

disponible.

' T, = 794 °c _

Chaleur a4 transmettre par convection:

Qc = 29 x 24796875 / 100 = 7191093.8 HKcal/h

Calcul du coefficient de transmission:

- Vitesse massigue des fumées: 34371 / 14.6B6 = 2360.6 Kg/h m?

- Température moyenne des fumées: (794.0 + 511.7) / 2 =6b2.9 °‘c

- Chaleur spécifique & 652.9 °c: % = 0,262 RKRcal/Kg °c
- Coefficient de transfert pur:
L'equation {2-26) donne: h: = 11.8 Kocal/h mt °g
- Coefficient de radiation des fumées:
hyg= 2.2 x 1070x 925.9 - 8 = 12.4 Keal/h m? °c

h: + Wq = 24.2 Kcal/h m* °c .
Calcul de la température des murs:
- Température du brut & la sortie de la zone de convection:

Q. M x AH alors AH = 38.4 Kcal/Kg.

H, H o+ A = 100 + 38.4 = 138.4 Kcal/Kg, 'qui correépond 4 une
température T = 235 °c

13

- Différence de température ﬁoyenne logarithmigue:
AT1.= {659 - 331.7) / Ln(559/§3i.7).= 435.5 °c
On détermine E pour -aveir une Surfagg d'échange égale a celle des
tubes: § = 506.4 m? '
S Q / (AT, x hg, hy = 24.2 x (1 i E), soit:
S 7191093.8 / (435.5 x 24.2 % (1 + E)) = b06.4,

D'od: E = 0.35., -

D'on: h. = 116 Kcal/h m* “c

h, = 0.95 ¥ 0.195 x (% /100), doa: T, = 582.5 °c.
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INTRODUCTION
Pour effectuer 1'évaluation d'un projet, il est nécesgaire
d'examiner tout d'abord le contexte é€conocmigue dans leguel
ge gitue le projet: C'est 1'objet de 1l'étude de disponibilité en
matiare premiére et du marché du produit.
Ensuite il faut définir la technologie a4 employég, le type et la
taille des appareils nécessaires, leurs prix, leur rendement, la
congommation d'énergie résultante de leur fonctionnement, la main
d'oceuvre devant en assurer la conduite.
L'importance de cette &tude réalisée par les services spécialisés
des sociétés varie suivant 1'état d'avancement du projet.
L'évaluation économigque gue nous allons entreprendre ci-aprés est
une série d'estimations gqui ont pour but d'estimer le caéital
nécesgaire pour réaliser 1'unité de distillation initiale et puis
egtimer la rentabilité de 1'installation, issue demla vente de
certains produits (Gas-0il, Kéroséne, condensat).
I- ELEMENTS DU CALCUL ECONOMIQUE
I-1 Daéfinitions
I-1-1 Le=s investissements
L'investissement est la transformation du capital argent en
capital productif dans le but de réaliser des gains futurs.
Le montant des investissements correspoﬁd a4 la somme totale
gu'une société doit déposer pour réaliser un projet industriel
afin d'effectuer les diverses opérations qui s'y rapportent,
depuis les études technico--économiques préliminalres jusgu'a 1la
mise en route effective des insgtallations.
Les diverses charges - d'investissement sont représentées sur la
figure (3-1). £gd, £47]
1- Fond de roulement:
beson emn
LéYFBhd de roulement est constitué d"une provisgion courante

représentant:
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~ La valeur des produits en circulation dans les unités elles
mémes, aux divers stades de leurs trénsformations.

~ La valeur des matiéres premiéres en stock normal: charges,
produits chimiques divers, catalyszseures.

- La valeur de stock normal de produits finis.

2- Les frais.d'engineering:

Lorsgu'une sEociéte d'engineering ge voit confier la
réalisation d'un proje£ industriel, elle =se comporte comme un
véritable maltre d'oeuvre et joue un rdle comparable & celui d'un
cabinet d’Architecte. Ellé intervient au stade préliminaire des
négeoclations en établissant dans ses buréaux d'études une
prbposition coteée qui est comparée a celles des antres sociétés
-consultées.

Les frais d‘endineering peuvent varier sgelon ' l'importance et la
gualité du travail fourﬁit suivant le projet considéré, la nature
et la capacité des installations prévues.

Ils ne sont pas proportionnels a4 la taille des unités.

I-1-2 Les charges fixes:

Ce sont les charges liées a l'existence méme de
l'entreprise et qui sont & peu prés fixes dans une période donnee
quelgue soit le niveau d'activité.

Les charges fixes sont des dépenses annuelles dont le calcul
s'effectue a partir des investissements de 1'unité.

Elles sont appelées fixes, parce gue constantes pour une capacité
de traitement donnée, quelgue gue soit la gquantité effectivement
produite.

Elles comprennent les principaux postes suivants: Amortissements,
intéréts, frais généraux,...  §1

"1~ Les amortissements:

C'egt la perte de wvaleur gue subissent les immobilisations gui
déprécient'avec le temps.

A = Vt =Y {3-1)

L'amortissement correspond & la réecupération du capital initial

130



Partie IV . EVALUATION ECONOM&QUE

investi, C.-a-d. a reconstituer les investissements des
ingtallations au cours de leur période d'activitée meme, le fond
de roulement non tompris. '
Mathode de calcul de 1'amortissement:

'Pour effectuer le calcul, il faut connaitre les deux notions
suivantes:
- Vaieur régiduelle d'une installation:

La Qaleur résiduelle d'une installation est la fraction du
capital non encore amorti.
- Durée de vie des installations

Dans la réalité industrielle, la période d'étude d'un projet
d'investissement est 1liée & la durée de vie escomptée des
édguipements et non pas & celle de 1l'amortissement. En évaluation
il est commode de faire coincider 1la durée de -vie des
installations avec la période d'amertissement et de déterminer la
valeur résiduelle juste a la fin 'de cette période. On distingue
plusieurs méthodes de calcul des amortissements:
a) L'amortissement linéaire (Fig. 3-2):

A= I/ n (3-2)
On I: représente la valeur du capital amortissable initial-
n: Durée de l'amortissement et durée de vie des installatioés.
A: l'amortissement annuel

D'apres 1'hypothése: n = Durée de vie des installations, ‘la

valeur résiduelle I ast nulle a 1'igsue de la pariods

r
d'amortissement.

b) L'amortissement dégressif ou méthode de taux constant:
On suppose gue 1'amortissement annuel est une fraction fixe de
la valeur desg installations en début d'anneée.
Si ad est cette fraction constante, 1'amortizssement au cours de
la premiére année est: ad I, et la valeur deg éguipements est:
I (l-ad) 2 la fin de la premi&re année.
I (1-a,F a la fin de l'année p.

A la fin de la durée de vie: I, = (1 - g 1 (3-3)
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L'amortigssement annuel 4 1'année p est:

A, = (I - 1) (1 -a  f! % P S n (2-4)
Ltamortissement est plus rapide au déhut de la vie des
installations. )

¢) La méthode dite "Sum of the years digitse”™:

Ltamortissement annuel a l'année p est:

- n-p+l Ty _
P 142+...+p+n (I-Ig) ‘ (3-5)
A =2(n-p*l) ,r 7,

P n(n+1) R

d) Méthode du fond d'amortissement:
L'amortissément annuel est constant et Egal:

Ap-ui-i-;i_-‘;;_—ltr—rﬂ) (3-6)

ot: 1 est le taux d'actualisation adopté.
Cette méthode est rarement utilisée parce qgue elile conduit & une
récupération des investissements initiaux moins rapide gu'avec
une loi linéaire. EQJ,E183
I-1-3 Les charges variables:-

Elles ront lides directement au niveau de 1'activité, elles
varient plus ou moins en fonction de la production.

I-1-4 Le codat opérataire et les dépenses d'exploitation:

Le coit opeératoire est la somme des charges fixes, des charges

variables et de la main d'oeuvre. C'e=zt 1'endemble des dépenses
permettant a la fois de réaliser l'opération envisagyé el de
récupérer par l'amortissement les capitaux immobilisés. La

fig3-3 fournit une représentation résunée des principaux éléments

du coQt opératoire.
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I-1-5 La rentabilité:

i1 existe de nombreuses méthocdes permettant d'apprécier
1'économie d'un projet, mais toutes ne sont pas applicables
telles gu'elles par suite de defauts d'information. La
rentabilite doit étre au moins suffisante pour!%POndre a4 deux
tmpéraﬁifs:
- Assure le maintien du capital de l'entreprise.
- Acguitter - les intéréts dus aux préteurs et assurer lé
remboursement deé emprunts.
Parmi les méthodes d'évaluation de la rentabilité, on trouve:
a- Le bénéfice actualisé:

On appelle “bénéfice actualisé” ou encore "revenu-actualige”
d'un projet, la somme des valeurs actuelles des cash-flow

agsociés & =a réalisation.

xR, o7

(1+1)»
L'actualisation est faite a 1l'année "0" choigit comme base dans
les calculs économigues.

n: derniére année d'exploitation des installations.

Comme : (CEy, = (f = Cp)(1= a) + B - 1,
G =R+ A E

On peut écrire:

B-EE (V,-Cp) (1-a) +A,-I, (3-8)
(1+i)?
(Cf) : cash-flow ou revenu effectif, c'est la différence entre

les recettes et dépenses & 1l'année p.

a : tauxr d'imposition du bénéfice brut (Vp-g)

Vp: recettes d'exploitation a 1'année p
Dp= dépenses d'exploitation & 1'année p
Ap: amortissement a4 1'année p

Cp: coOt opératoire
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Dans le cas général, I_ prend les valeurs suivantes:

p
Io =I + f (capital amortissable + fond de roulement)
Ip = 0 pour 0 <p <n
'In- = - (]P+ f )

b- Le taux de rentabilité interne: (FIG. 3-4)

C'est la wvaleur du tauﬁ d'actualisation 1 gui annule le
bénafice actualisé gur n années. On doit donc déterminer ir tel
gue:

- CF _
Eépm(__).ﬂ..-o ' (3-9)

(1+1,)7

L.'avantage du taux de rentabilité interne est de congtituer une
caractéristigue économigue indépendante du taux d'actuall=sation.
Pour gqu'une étude so0it jugée " rentable” par une entreprise, il
faut gue son taux de rentabilité interne soit supérieur au taux
d'actualisation de cette entreprise.
c- Le temps de récupération avec actualisation:

Lé temps de récupération d'un projet est la date k a4 partir de
laguelle la somme des cash-flow actualisés devient bositive.

On détermine Kk telle que:

E‘P'*’aﬁfflbo (3-10)

(1+1)»

Il 's'agit donc du‘moment 4 partir dugquel les revenus décotulont de
la réalisation .d'un projet auront permis de rembourser le
capital initial. [®2,[22]
I-1-6 L'actualisation:

I1 n'est pas éguivalent de disposer actuellement d'une
certaine somme ou de cette méme somme dans n années. One Somme
Sn, disponible & l'année n, a ia méme valegr gqu'une somme So

disponible 4 1'année 0, si on adopte la relation suivante:
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Sa (3-11)

So=——2—
. (1+1)"
Oua:
So: ast la valeur actuella de la somma %, récupéréré;l'annéa n
1: est le taux d'actuali=zation
1 /7 (1 +i)n + ggt la coefficient d'actualisation,
i—l—? La mise A jour des colts d’'investissements:

I1 s'agit de prendre en compte 1'évolution au cours du
temps des prix des matériaux, des colOts des égquipementis et de 1la
main d'oeuvre, l'amélicoration technologique, ...

Pour remplir . cette condition, on utilise un coefficient appelé
"indice d'actualisation” ou "indice de cot” (cost index).
Si An est la valeur de l'indice relatif a 1'année n, le rapport
du montant des investissements d'une méme unité entre deux années
1 et 2 sera égal au rapport des indices correspondants:
Il / B = A/ Ny {3-12)

Des coefficients différents peuvent étre également utilisés pour
chagque type d'appareils (colonne, four, échangeur...) pour des
mises a jour partielles de certains égquipements.
Les index les plus utilisés sont: .

a- L'index de l'engineering news-record.

b- Les indices de Nelson (Nelson refinery construction cost
iﬁdex)

c- L'indice de chemical engineering (C.E Plant cost index)

d- L'indice de Marshall et Swift {(M.S eguipement cost index)
I-2 METHODE DE CALCUL D'INVESTISSEMENT INITIAL:

L'investissement initial est ‘la somme du capital fixe et du
fond de roulement. _Le capital fixe est 1la somme de
l1'investissement en limite des unités de fabrication et du codt
des inestallations générales et de stockage.

Le montant des investissements en limite des unités de

/

fabrication comprend le plus souvent:
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- Le coOt de 1'équipement principal qui correspond a: colonnes et
ballons, réacteurs, échangeurs de chaleurs, rebouilleurs,...

- Le codt du matériel secondaire: Isolation thermigue, la salle
de contr6le et les batiments, installation électrique,...

- Le coat du montage et génie civil: Les fondations, mise en
place des équipements, préparation-du site,...

- Les prix de transport et de chantier.

Pour estimer 1'investissement en limite des  unités de
fabrication, on peut utiliser une méthode dérivée de celle de
K.M.GUTHRIE [8], et qui consiste 4 opérer par grande catégorie
d'équipements: Récipients sous pression, fours, échangeurs,..;
Les étapes de calcul sont les suivanﬁes:

- On détermine A 1'alde de graphigues:

1- Le prix de base PU’ gqui correspond & la somme des colts des
appareils répondénts 4 un type donné et exclu tout facteur
collectif. Ce sont les prix en acier ordinaire.

Le  prix réel Pr’ ést la =somme des prix de bhasa modifiés en
fonction des facteurs 'collectifs portant sur la caomplexité de
l'appareil et la nature du matériau employé.

- 0On calcule 4 l'aide des tableaux IV.16 et IV.17 [B], dans

lesgquels sont rassemblés divers coefficients directement liés aux

investissements * en limites des unités de fabrication par
catégorie d'égquipements en appliguant le facteur correctif fq’

fc: factaur de taille
les investissements en limites des unités ( 'battery—limits ) de
fabrication pour toute l'installation =sont obtenus par cumul des

investissements en limites des unités de production partielles.

g1, 0193 ,0201, 0210
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II- ESTIMATION DES INVESTISSEMENTS
IT.1.Coat des équipements:
II-1-1 Evaluation du codt de la colonnerde topping:

La méthode consiste & déterminer en fonction du poids et
du matériau utilisé, le prix des externes (Virole, jupe,...) et
des internes { plateaux).

i— Détermination des poids:

Poids de la jupe:
La formule de base aest:

" p(Kg) = 24.7 D' H e (3-14)

Avec:
H: hauteur de la jupe, elle est estimdée & b n pour les soutirages
A pompe.
e! épaisseur en (mm), estimée & 12 mm pour leé colonnes de 35
plateaux et plus;
D':_diémétre de la jupe. C'est le méme gque celui de la virole.

| p = 24.7 x 12 x 5 x 7.128 = 10667.4 Kg
Poide de la virole:

L'égquation (3-14) s'appligue:

P- 24.7(2.15xBx6.2+7.198x10x29.2)
+24.7%10 (4.37x7.198- 4.37 (7.198-2.15))
P=56869 .6Kg

Poids des fonds:
Ils comprennent la téte et le fond. On =suppose gu'ils ont une
forme elliptique et d'un diamétre égal a cglui de la virole.
Leur poids est donné par la figure 3-5, pour une épaisseur
unitaire en fonction du diametre de la virole.
Le poids global est donné par 1l'expression suivante:

P = puids unitaire x épaisseur

Py = 7% x 8 / 4 + 850 x 10 / 2 = 5050 Kg
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Partie Ig ‘ : EVALUATION ECONOMIQUE

2- Estimation des prix des externes:

Prix de 1la virole et des fonds: le prix de base egt établi
pour un récipient en acier ordinaire. Ce prix est déterminé en
F/Xg & partir de la figure 3-6. ' '

P = 6.7 + 8.10 = 14.75 F/Kg

Facteurs coXlfectifs:

- Influence de 1 'épaisseur: {(Fig. 3-7)

f = 0.95 (pour la virnole de la‘sectioﬁ ractification)

[l
fm = 1 (pour la virole de la sect;on épuisement)
- Influence du matériau:
Le facteur -collectif f  est déterminé selon la nature des
matériaux employés.

f. = 1 (pour l'acier ordinaire), le prix gleobal est donco:

P (Virol es+fonds, corrogé) =Px(poids viroles+poids fonds) xfxf,
Ph6.65x(4750+56869.6)x0.95x1+8.10X(300+2634)xlxl'

P= 413000F ' . {annéel975)
(3-15) '

Prix de la jupe:

Le prix de la jupe pour un acier ordinaire est d'apreésg [8] donneé
par: Prix jupe, coppigé = poids de jupe x fe x P (3=-16)
ou:

P: prig de base déterminé & partir de la figure 3-5 gn fonction
du diamétre de la virole, pour une épaisseuf de 8 mm et pour un

acier ordinaire.

f_: facteur correctif d'épaisseur.

e

Prix jupe = 10667.4 x 6.65 x 0.92 = 6L260 F (anngée 1975H)
Prix des accessoires: {Fig.3i-8)
- Facteur correctif: pour un acier ordinaire (SA 285 C) f“ = ]
Le prix corrigé devient:

prix corrigé = prix de base x f“ = 130000 F {année 1875)
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Partie IV ‘ EVALUATION ECONOMIQUE

3- Estimation du prix des=s plateéux:

Pour les plateaux & clapets, le prix est établi en fonction
du: diamétre, matérlau, épaisseur de plateau et le nombre de
passes.

Le prix de base des -plateaux A clapets est obtenu & partir de la
figure 3-9. On détermine un prix de base pour chacune des
sections: -
- Section de rectification: pour un diamétre de 5.35 m, P =12000F
- Section d'épuisement: D = 1.5 m, P = 900F
Facteurs correctifs:
- Influence du type de plateau:

Pour un plateau & clapets, le facteur correctif, f” = 1
- Influence de 1l'épaisseur de plateau:
. 1'épaisgeur utilisé¢e est de 3.4 mm, pour cela, il faut choisir
un coefficient f. = 1.25, [8].
- Influence du nombre de passes: ‘
Pour obtenir, & partir du prix d'un plateau a une passe celui du
'platéau 4 deux passes, on prend f = 1.12

pa

- Influence du nombre de plateaux identigues: fM

Section de rectification:

Pour un nombre de plateaux compris entre 16 et 50, fpn = 1
Le prix des plateaux devient:
Prix corrigé = prix de base x fpt x fe x fpi X fpn (3-17)

= (12000 x 1 x 1.25 x 1.2 x 0.9b) x 0.48 + 900 x 1 x
1.256 x 8 = 775080 F |
Le coQt final de la colqnne est donc:
Prix final =( prix virole et fonds + prix jupe + prix accessoires
' + prix plateaux) x 1.15 {3-18)
Prix final = 1.6 108 F | (année 1975)
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Partie IV EVALUATION ECONOMIQUE

TI-1-2 EVALUATION DES ECHANGEURS (faisceau-calandre):
On utilise la formule de base suivante:
Prix corrigé = prisx de hase x fd § fnpfp £, § fq (3=-19)
Oda fd: facteur correctif caractdristiguse du type d'é&changeur
fq: facteur correctif de diamé&tre de tube et de pas
fl: facteur corractif de longueur du diamétre
fW: facteur tenant compta de nombre de passes cdta tube
f ! facteur corractif tenant compte de la perte de charge dans

p la calandre et les tubes
ft: facteur courrectif de température maximale '
fl: facteur correctif de la nature du matériau employé.
Tous ces facteurs sont déterminés a partir deg tableaux [8].
Le prix de base a été établi pour les conditions suivantes:
-~ Type d'échangeurs: une passe cdté tube, téte flottante,
faisceau amovible.
- Diametre de.tube 1 3/4", BWG = 14
- Pas carré
- Longueur: 16 ft= 4.9 m
- Température d'étude 350°¢ o
- Pression d°'étude 10 bars

- Matériau de construction: acier ovrdinaire pour faisceaux et

calandre dans notre cas:

fq = 1 {pas carré}
fl = 0.91 {1l = 6.1lm}
ft = 1 {t = 350° )
f. = 1 {AD/AQ)

fd = 1

1« Pétrole MEREKSEN en marche essence:

a) Echangeur essence lourde - brut:

Surface d'échange de chaleur: a = 194.8 m?, d'aprés la Fig.3-10
On obtient le prix de base égal A 1.16 10° F.

AP& = 0.207 Ka/cm? ‘

AP: = 1.2 Kg/cm? (inférisurs & 10 bars)
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Ce qui donne fp = 1
npg = 1 donne fn = 1
o 5 5
D'on: prix corriye = 0.92 x 1.1%5 10 = 1.1 10 F (anndga 1975H)

b) Echangeur: Kéroséne - brut:

Surface d'échange de chaleur A = 199.7 m?

D'ot: prix de base = 1.2 1& F

APt = .19, A% = 0.42 (inférieurs & 10 bars], ce gui donne f =1

np = 2, ce gqui donne.fnp = ; ; F
Prix de base= 0.92 x 1.2 x 10 = 1.1 10 F{année 1975)
¢) Echangeur: gas-o0il - brut:
261.5 m? ,

1.5 109 F.

1t

Surface d'échange: A

1i

d'od le prix de hase
APt = 0«1 Kg/cm?, AEE= 0.27 kg/cm? (inférieurs a 10 bars).

Ce qui donne fp': 1 .
np = 2, ce gui donne £f__ = 1
Mg 5
Prix corrigé = 0.92 ® 1.5 ® 10 = 1.4 x10 F{annda 1975)
d) Echangeur: reflux intermédiaire - brut:
Surface d'échange: A = 242 m?* d’'on prix de haze = 1.35 105 F

APt = 0,11 Kg/cm? et AEE='O.29 Kg/cm?t (inférieurs a 190 bars), ce
gqui donne fp = 1. Four np = 2, on a fnp = 1

Prix corrigé = 0.92 % 1.35 % 100 = 1.2 10° F (année 1975)

e) Echangeur: résidu atmosphérique - brut:

Surface d'échange: A = 893.2 m?, d'oth prix de basge = 4.8 1CP F

APt = 3.42 kg/cm?, A% = 1.16 kg/cm?, ca gui donne fp = 1
Pour np = 6, on a £f__ = 1,04

np 5 5
Prix corrigé="0.92 x 1.04 x 4.8 10 = 4.6 10 F(année 1875)

2- Pétrole brut HRS 162 en marche gas-oil:
a) Echangeur: essence lourde - brut:
Surface d‘*échange: A = 182.5 m? donne un prix de base = 1.1 10 F
AP, = 61.05 Kg/cm?, AE = 13.8 Kg/cm? donne £, = 1.71 '
np = 4, £ = 1.02, d’'ou:
ap 5 .
Prix corrigé= 0.92 ‘W 1.02 = fea71 ® 1.1 10 = 1.8 10 F

(année 1975)
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b) Echangeur : gag-oil-brut:
A = 662.7 m', prix de base = 3 109 F
AP, = 5.4 Kg/cm?, AF, = 1.2 Ka/cm? S
d'od prix corrigé = 0.92 % 1.04 x 3 10 = 2,9 10 F
- (année 1975)

c¢) Echangeur: réflux intermédiaire - brut
A = 207.6 m?*, prix de bagse = 1.2 10% F
APt = 0.08 Kg/cm?, A@ = 0,37 Kg/cm?
Prix corrige = 0.921 x 1.2 105 = 1.1 I&SF
d) Echangeur: résidu - brut:
A = 232.8 m*, prix de base = 1.4 100 F
APt = 0.04 Kg/cm?, A% = 0.87 Kag/cm?
Prix corrigé = 0.92 x 1.4 10'5 = 1.3 105F {année 1975)
I1-1-3 EVALUDATION DU FOUR DE TOPPING

Pour une puissance de 24796875 kcal/h { voir évaluation
technique) et dans les hypothéses:
- Matériau employé pour les tubes: acier ordinaire
~ Pression d'utilisation £ 30 bars
- Préchauffage de charges
Le prix de base de four est estimé a partir de la figure (2-11) a
2 10 F. Il ast nécessaire dea corrigar ©a8 prix pour les
pressions, le matériau, le type 4 utiliser selon 1'expression
gsuivante: ‘
Prix corrigé = Prix de base x (1 + fII + fy 4 fp) . {(3=20)
fd: facteur correctif de type (%=O.15 pour le four de chauffe)
f.: facteur correctif de matériau ( Q = 0 pour 1'acier
ordinaire}
fp: facteur correctif de pression (520, pour une pression
inférieure & 30 bar)
Tous ces facteurs sont déterminés & partir des tableaux (8].

Le prix du four sera donc:

prix corrigé =2.0 (1 + 0.15 ) 10b=2.3 1& F {anndga 1975)
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I1-2-ESTIMATION DE L'INVESTISSEMENT EN LIMITE D*UNITE PAR TYPE
D'EQUIPEMENT:
1- Echangeurs de chaleurs:
On emploie 1'éguation (3-16):
Py = 16.5 10 F
Py = 1.67 10°

L'investissement en limite pour les échangeurs:

IL = PH-PB+PBfg fc

Pour un Achangeur de type faisceau- calandre fq = 2,84 at
f: = 1008’ [B]QD'Oﬂ
4
Iuc = b,1 10 F

2-Four de chauffage:
% =2~OQ, Q;l.OG
I4= 4.7-10°F
3- l.a tour de distillation initiale:
fg=3075, % 21008
Py = 1.2 10 F

&
IL:OI = h,2 10 F

I1-3- ESTIMATION DE L'INVESTISSEMENT EN LIMITE GLOBAL:
C'est la somme des investissement=s en limite par catégafie
d'équipements. Pour l'année 1975, l'investissement en limite
d'unité global est:

I l= ILEC + 1 L‘F+ ILCﬂl = 15 1& F

II-4- ACTUALISATION DES CQUTS:

Pour estimer les colts des égquipements utilisés (échangeur,
four, coloﬁne) en 1994, on a recours aux indices de Nel=son.
Comme les indices de Nelson ne sont pas disponibles jusqu'a 1994,

nous avons essayé de corréler les différentes valeurs (8],[23] en
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fonction de 1'année. Par calcul de reéegressions nous avones
obtenus les expressions suivantes:
~ Echangeur:

I,=4.17 (1.0877 1078

{3=-21)
régression éxponentielle de coefficient de corrélation
corr = 0.95%0

Qa: n est L'anﬁée

- Four: 1,6.55 (1.0494) 1074 (3-22)
corr=0.905h '
-Colonne: I_ = 2.72 (1.0332f 107% (3-23)

n
corr=0.879

In: est l'indice de Nelson de 1l'année n

L'application de ces formules donne:

- IIW4 = 939 pour les échangeurs‘
- 11“4 = 374 : pour 1@ four
- IIW# = 523 pour la colonne

Et on a donc:

I
—19% .9 10% F (echangeurs)
1975

I
-I,, —222¢4-10" F (four)
I1.9‘!5

I .
Tea=TI1cos 11::: -7.5 10° F (colonne)

I

=TI

Lec

I,

L'investissement en limite glabal deés unités de fabrication gera

domc: I =, + I + L, = 26.5 10 b g (année 1994)

I11- 5 ESTIMATION DES CHARGES D'INVESTISSEMENTS:

L'investissement total caomprend .les charges données dans le

tableau ci-aprés [B]:
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Charges d'investissement

Valeurs approchées (F)

Invest.en limite des unités

Services généraux et stockages
Frais d'engineering
Redevances

Livfe de procéde

Capital fixe

Charges initiales

Intéréts intercalaires
Frais de démarrage

Capital amortigsable

Fond de roulement

1, =26.5 1

T, - 0.3.% =9.10°

I; = 0.12(4+1q)=4.1.10
I, = 0.07(I)= 1.9.10°
I, = 0.8 14

Cppy =Iplp+Ig+E+I 4= 41.3.10

I, = D (pas de catalyseurs)

I, = 0.07 G, = 3.10%

8 * $ix s

Iq— 4 mois de frais op=4329 1&-

._ '_ s
Ca ‘Cfiu+17+18+§ = 471.3-10

F= 2 I9 = 858-1&

TABLEAD 3-1:

"Estimation des charges d'investissement™

NB: Les charger d'investisszements sont calculés a 1'année 19G84.

III- ESTIMATION DU COUT OPERATOIRE :

1 Chafges variables:
- = Matieres premiéres:
les deux

brut HRS 162.

La matidre premiére utilisée

Fig 3-3

comprend

pétroles bruts 1.5 106 T/an de brut MEREKSEN at 16 T da
Le codt de pétrole brut est d'environ 14.5 $/b, le

cofit de matiére premiére est donc:

Colt=14.5(

1.5 1 10
159x%0.793%x10°% 159x0.846 1073
CoQt-1281 10¢ F/an ¢ 1$= W6 F)

- Vapeur de etripping:
de: (9.34 + 3.24) x 8000 =

Lors.

de la distillation, on a basoin

101,384 T/an de vapeur d'eau.
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Le codt unitaire = 33 F/T [B], d'oa:

Codt = 33 ¥

101384 = 3345672 F/an

- Combustible: Le combustible est utilizé au niveau du four de

topping, le codt unitaire = 330 F/T

Codt = 330 x

{16082.4 + 13175.2) = 965500 F/an

Eau de refroidissement:

Coat = 0.05 x (1095 + 375.1) x BOOO = 588020 F/an

Le colt de charges variables sera donc la somme des colts cités

précédemment.

Charges variables = (1281 + 3.35 + 0.97 + 0.59) x 1&

= 1286 1 F/an

2- Main d'oeuvre: CoGt = 400000 F/an/posta.

3- frais opératoires:

N &
Charges variables + Main d'oeuvre = 1286.4 10 F/an

4- Charges fixes:

- Amortissement: linéaire sur une durée de 12 ans, sa valeur

annuelle est

- Entretien:

A, = 0.083 G = 39.1 10* F/an

Sur Les unités de production (I{) = 0,04 I = 1.1 10t F
Sur\kes services généraux et stockage {12)20.04 % = 0.3 106 F
- Frais généraux: 0.01 (Il + I = 0.35 106“F

- Taﬁes et assurances: 0.02 (Il +I? = 0.7 105 F

Le cant des charges fixes est donc:

coat = (39.1

+ 1.1 + 0.3 + 0.35 + 0.7 )-10* = 42.1¢ F/an

Le co0t opératoire sera daonc:

ColQt opératoi

re = Charges fixes + Charges variables +

main d'oeuvre = 1328-106 F/an

IV-VOLUME DES VENTES (Recettes annuelles):
La direction de SONATRACH (sig bd Med v), nous a fourni

1"évolution
exprimés en
petroliers,

prix par des

des prix des produits pétroliers de 1981 a 1992

Dinars. Pour estimer les prix avenir des produits

au dela de 1994, nous avons corrélé les données de

régressions statistigques, les résultats obtenus pour
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les différents produits sant:

- Essence normale:
Prix = 9.144 % 1.0977 x 147 (3-24)
Corr = 0.936

Prix: exprimé en DA/HL, n: 1'année

Essence super:
Prix = 3.74 x 1077 x 1.09ed _ (3-25)
Corr = 0.95

Carburéacteur: 7
Prix = 76179.53 Ln{n) - 578422.05 (3-26)
Corr = 0.92 '

- Gasoil:
Prix = 9.725 x n - 19231 - ©(3-27)
corr = 0.8 ‘

- Fuel:
Prix = 18.5677 x n - 36824.01 . (3-28)

Corr = 0.94
Dans mnotre cas, 1'uniteé de distillation ne pourra vendre
directement que le Kéraséne (carburéacteur){ le gasoil et le gaz;
L'essence et le résidu ne répondent pas aux spécifications.
En tenant compté des guantités produites de gasoil, Kéroséne et

gaz par an, le volume des ventes peut se mettre sous la forme:

V,=3194795.4 (76179.53Ln(n) -578422.05) +70303504x

(9.725xn-12231) +25.88 108 - (3-29)

V,:en dinars

V- CALCUL DE LA RENTABILITE

L'estimation de la rentabilite de 1'installation est é&tablie a
1'aide d'un programme sur ordinateur. Elle est estimée poﬁr les
deux cas suivants:
- Méthode simplifiee: cash-flow annuel constant

- Cas yénéral. -



C**xxxxwxwxxx*x*PROGRAMME DE CALCUL DE LA RENTABILLITE D'UN PROJET****x*®
CHARACTER*10,UNITE1,UNITE2
CHARACTER*80,TITRE
DIMENSION CAAM(20),VENTE(20),DEXP(20),AMOR(20),BENAC(90},
1TAUX (80),K(10)

OPEN (UNIT=1,FILE='INPUT.DAT',STATUS='0LD")
OPEN (UNIT=2,FILE ='OUTPUT.DAT',3TATUS="NEW')
READ (1,99) TITRE

READ(1,101) ICAS,NVIE,UNITE1, UNITE2

* PRINT*,ICAS,NVIE,UNITE1,UNITE2
IF (ICAS.EQ.0) WRITE (2,200) TITRE
IF (ICAS.E(.1) WRITE(2,201) TITRE
WRITE (2,202) UNITE:,UNITE2,NVIE

€  ccemmmmeme—emmmm———= TAUX D'IMPOSITION DES BENEPICES------=-=c-==-e=--
READ(1,102) TIMP

0  ececwmemmm———mmm—— CAPITAL AMORTISSEMRNT ANNEE 0 ET SUIVANTES--------
READ (1i,102) CARMO ,

WRITE (2,203) CAAMO

IF (ICAS)2,2,1
1 READ (1,102) (CRAM(I),I=1,NVIE)

WRITE (2,204)

WRITE (2,300) (CAAM(I),I=1,NVIE) :

€  eemmmmmmesmmee= e —m———— FOND DE ROULMEMENT-~-=wmmmem=-—om=m—=m=oo.

2 READ (1,102} FORO

"WRITE (2,205) FORD :

0 cmmmmmme—mmmm———o- VOLUME DES VENTES ANNUELLES---«-~ e m—m———
DO 333 i=1,NVIE :
VENTE(I)=3194795.d*(76479.53*ALOG(1994+I)-5?8422.05)+7030350.4*(9.

1726%11094+1)-19231)+25.884*1E8
VENTE{I)=VENTE(1)*0,000001

933 CONTINGUE
IF (1ICAS) 4,4,3 -

@ 3 - IF (NVIE.GT.8) READ (1,102) (VENTE(I),I=9,NVIE)

3 WRITE (2,206)
WRITE (2,300} {(VENTE(I),I=1,NVIE)
G0TO b

4 . WRITE (2,207) VENTE (1)

5 READ (1,102) (DEXP(I),I=1,NVIE)
IF (ICAS) 7,7,6 \
- IF (NVIE.GT.8) READ (1,102) (DEXP(I),I=9,NVIE)

6 WRITE (2,208)

WRITE (2,300) (DEXP(I),I=1,NVIE)
- GOTO 4
? WRITE (2,209) DEXP(1)
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arnnn

10

11

20

21

23

22

29

101
102
200

201

-------------------------- AMORTISSEMENTS-=-me-cwcmmcnecmc———c—wa=a=-

READ (1 102) (AMOR(I),I=1 /NVIE)
IF (ICAS)10,1C,9
IF (NVIE.GT.&) READ (1,102) (AMOR(I),I:Q,NVIE)
WRITE (2,210)
WRITE (2,300) (AMOR(I),I=1,NVIE)
GOTO 20
WRITE (2,211) AMCR{1)
DO 11 I=1,NVIE
VENTE (I)=VENTE (1)
DEXP (1)=DEXP (1)
AMOR (I1)=AMOR (1)

o o o A e A o M o ke ke FP R P WA ER M W W e mw kP SR SR LR W T e e WA e e e A SR SN S G R e W A M R R S Se S s e em e e

*kk ok CALCUL DE BENIFICE ACTUALISE
bl EN FONCTIONDU TAUYX D'ACTUALISATION

——---—u-.--———-———-—-——-_--.—.u—_———_ﬁ——-n——————_-—-...--.-.---—---—’—-u-.-————————n

TIMP=1.-TIMP

TOTI=CAAMO

CASH=0.

DO 2% I=1,NVIE

POPI=TOPI+CARM (I}

CASH=CASH+(VENTE (I }-DEXP(I)-AMOR(I))*TIMP+AMOR(I)

BENACO=-TOTI+CASH

WR1TE{2,220) BENACO,UNITE1,UNITE2
DO 22 J=1,90

TAUX(J)=FLOAT(d}*(0.5)/100.

POTI =CAAMO

CASH=0.

DO 23 I=1,NVIE

TOTI=TOTI+CAAM({I}/((1.+TADX(J))**1)

BENEF = ( VENTE (I )-DEXP(T)~AMOR(I)})*TIMP+AMOR(I)
CASH=CASH+BENEF/ ((1.+TAUX(J))}**I)

TOTI=TOTI+FORO*{1.=1./((1.+TAUX(J))**NVIE))

BENAC (J)=-TOTI+CASH
TAUX (J)=TAU¥ (J)*100.

WRITE(2,221) TAUX(J),BENAC(J}

IF (BENAC(J).LE.C)} GOTO 30

BENAC (J )= (BENAC (J) /BENACO) *100.

WRITE (2,305)

RENT=TAOX (J-2)+0.5*BENAC(J~2)/(BENAC(J~2)-BENAC(J-1))

WRITE (2,400) RENT

FIN DU CALCUL

FORMAT {ABO)}

FORMAT (11,12,/,2A10)

FORMAT (BF10.2}

FORMAT (10X,82(1H*),/,10X,1K*, B0, 1K*,/,10%,82(1H*), //21x,‘an'
1,'CUL DU TAUX DE RENTABILITE ;N“ERNE' 1H*,// 30X, 1H*, '"METHODE SIM'
1,'PLIFIEE",1H*)

FORMAT (10x B2(1H*),/,10X,1H*, ABO,1H*,/,10%,82 (1H*),/ /21X, 'CAL"

TERL



202

203
204
205
206
207
208
209
210
211
220

221

300
3056

400

i,'CUL DU TAUX DE RENTABILITE INTERNE',1H*,///)}
FORMAT (10X,1H~*,‘DONNEES DU CALCUL®',iH*/10X,'VALEURS EN',dx,2Al0,/
1,10X,1H*,'DUREE DE L ETUDE',2X,I2,'ANS',//)

FORMAT (10X, 1H-
FORMAT {10¥%,1H-

FORMAT {(10X,1H-

*CAPITAL AMORTISSABLE INITIAL',2X,F10.2)
'DEPENSES D INVESTISSEMENTS SODPFLEMENTAIRES®)

‘VENTE ANNUELLES')

’
F 4

FORMAT (10¥,iH-, 'FOND DE ROULEMENT',2X,F10.2)
’

FORMAT {10X,1H-

'VENTES' ,2X,F10.2)

FORMAT (10X, 1H-, *DERPENSES ANNUELLES D EXPLOITATION')

FORMAT {10X,iH-

‘DEPENSES D EXPLOITATION',2Y,F10.2)

FORMAT (10X, 1H-, 'MONTANTS ANNUDELS DES AMMORTISSEMENTS®)
L4

FORMAT (10X, 1iH-

*AMMORTISSEMENTS® , 2% ,F10.2)

FORMAT (20X,1H*, 'BENEFICE POUR TAUX D ACTUALUSATION NUL',2X,F1
10.1,//,18%, '"RESULTATS EXPRIMES EN ',2A10,//)
FORMAT (10X.,'TAU¥ D ACTUALISATION',2¥,F6.1,10X, 'BENEFICE ACTUALISE

1*,2%.F10.1}

FORMAT ({10X,ARi0.2) _
PORMAT (/,20X%,40(1H*),/,20x%,1H*,'PRIX DE VENTE TROS BAS BENEFICE N
1EGATIF ', iH*,/,20X,40(1H*))

FURMAT- (///,20%X,36(1H*),/,20X,1H*, 'TAUX DE RETABILITE INTERNE',2X,
1F6.1,14¥,/,20%,;36(tH*),//). :

gTop RN’
ENI
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* CALCUL DE TAUX DE RENTABILITE INTERNE *

T L s Y2223 23232 X222 ERRE2 RS R NE A S A SRR R REAES RS EEEEESE S EEN]

CALCUL DU TAUX DE RENTABILITE INTERNE*

*METHODE SIMFLIFIEE®
*DONNEES DU CALCUL™*

VALEURS EN MILLION DE DINARS

148

*DUREE DE L ETUDE 12ANS
-CAPITAL AMORTISSABLE INITIAL 3269.10
-FOND DE ROULEMENT 6006.00
~VENTES 12412.0t
-DEPENSES D EXPLOITATION a9022.30
~AMMORTISSEMENTS 273.70
*BENEFICE POUR TAUX D ACTUALUSATION NOL 21980.5
RESULTATS EXPRIMES EN MILLION DE DINARS
TAUX D ACTUALISATION .5 BENEFICE ACTUALISE 20933.5
TAUX D ACTUALISATION 1.0 BENEFICE ACTUALISE " 165640.0
TAUX D ACTUALISATION 1.5 BENEFICE ACTUALISE 189386.7
TAUX D ACTUALISATION 2.0 BENEFICTE ACTUALISE i8100.6
TAUX D ACTUALISATION 2.5 BENEFICE ACTUALISE 17248.0
TAUX D ACTUALISATION 3.0 BENEFICE ACTUALISE 16439.3
TAUX D ACTUALISATION 3.5 BENEFICE ACTUALISE 15669.1
"TAUX D ACTUALISATION 4.0 BENEFICE ACTUALISE 14936.0
" TAUX D ACTUALISATION 4.5 BENEFICE ACTUALISE 14238.1
TAUX D ACTUALISATION 5.0 BENEFICE ACTUALISE 13R73.2
TAUX D ACTUALISATION 5.5 BENEFICE ACTUALISE 12939.6
TAUX D ACTUALISATION 6.0 BENEFICE AZTUALISE . 12336.5
TAUX D ACTUALISATION 6.5 BENEFICE ACTUALISE 11759.3
TAUX D ACTUALISATION 7.0 BENEFIZE ACTUALISE 11209.4
TAUX D ACTUALISATION 7.5 BENEFICE ACTUALISE 10684.4
TAUX D ACTUALISATION 8.0 BENEFICE ACTUALISE 10182.9
TAUX D ACTUALISATION B.5 BENEFICE ACTUALISE 897Cc3.8
TAUX D ACTUALISATION 9.0 BENEFICE ACTUALISE Qz48.7
TAUX D ACTUALISATION 9.5 BENEFICE ACTUALISE 8807.6
TAUX D ACTUALISATION 10.0 BENEFICE ACTUALIEE B3680.4
TAUY D ACTUALISATION 10.56 BENEFICE ACTUALISE 7987.1
TAUX D ACTUALISATION 11.0 BENEFICE ACTUALISE 7602.8
TAUX D ACTUALISATION 11.5 BENEFICE ACTUALISE 7234.7
TAUX D ACTUALISATION 12.0 BENEFICE ACTUALISE GHE1.9
TAUX D ACTUALISATION 12.5 BENEFICE ACTUALISE

6543.5
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30.5*

6219.0
£5907.6
6608.6
£321.4
5045.5
4780.4
4525.4
4280.1
4044.0
3igl6.B
3597.9
3387.1
31B83.9
28987.9
2798.9
2e16.6
2440.6
2270.7
2106.5
1948.0

- 1794.7

1646.4
1503.1
1364.3
1230.1
1100.0
874.1
ag2.1
733.9
619.3
50B.1
400.3
205.6
194.0
. 86.4¢
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* CALCUL DE TAUX DE RENTABILITE I

NTERNE

*
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CALCUL DU TAUX DE RENTABILITE INTERNEX

*pDONNEES DU CALCUL*
VALEURS EN MILLION DE
*NUREE DE L ETUDE 12ANS

DINARS

-CAPITAL AMORTISSABLE INITIAL. 329
-DEPENSES D INVESTISSEMENTS SUPPLEMEN

9.10
TAIRES

.00

3299.10 .00 .00 .00 .00
.00 .00 .00 .00 .00 .00
-FOND DE ROULEMENT 6006.00
-VENTE ANNUELLES
12412.01 12602.82 12793.58 12984.27 13174.90 13365.47
136565.97 13746.42 13936.81 14127.13 14317.40 14507.60
-DEPENSES ANNUELLES D EXPLOITATION :
9022.30 9022.30 9022.30 a022.30 3022.30 9022.30
9022.30 9022.30 9022.30 9022.30 9022.30 9022.30
-MONTANTS ANNUELS DES AMMORTISSEMENTS '
273.70 273.70 273.70 273.70 273.70 273.70
273.70 273.70 273.70 273.70 273.70 273.70
*BENEFICE POUR TAUX D ACTUALUSATION NUL 24871.%
RESULTATS EXPRIMES EN MILLION DE DINARS
TAUX D ACTUALISATION .5 BENEFICE- ACTUALISE 23676.5
TAUX D ACTUALISATION 1.0 BENEFICE ACTUALISE 22446.1
TAUX D ACTUALISATION 1.5 BENEFICE ACTUALISE 21279.6
TAUX D ACTUALISATION 2.0 BENEFICE ACTUALISE 20172.0
TAUX D ACTUALISATION 2.5 BENEFICE ACTUALISE 18120.2
TAUX D ACTUALISATION 3.0 BENEFICE ACTUALISE 18120.7
TAUX D ACTUALISATION 3.5 BENEFICE ACTUALISE 17170.5
TAUX D ACTUALISATION 4.0 BENEFICE ACTUALISE 16267.0
TAUX D ACTUALISATION 4.5 BENEFICE ACTUALISE 16407.3
TAUX D.ACTUALISATION 5.0 BENEFICE ACTUALISE 14589.1
TAUX D ACTUALISATION 5.5 BENEFICE ACTUALISE 13809.9
TAUX D ACTUALISATION 6.0 BENEFICE ACTUALISE 13067.7
TAUX D ACTUALISATION 8.5 BENEFICE ACTUALISE 12360.4
TAUX D ACTUALISATION 7.0 BENEFICE ACTUALISE 11686.1
TAUX D ACTUALISATION 7.6 BENEFICE ACTUALISE 11043.0
TAUX D ACTUALISATION 8.0 ACTUALISE 10429.3
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24 .07

9843.6
0284.2
8749.9
§239.3
7781.1
7284.2
6837.56
6410.0
6000.6
5608.5
5232.8
4872.7
4527.4
4196.1
3878.3
3673.2
3280.2
2998.8
2728.4
2468.4
2218.5
1878.1
1746.8
1624.1
1309.7
1103.2
904.13
712.6
527.7
349.5
177.5
11.6
-14B.6



Partie IV _ EVALUATION ECONOMIQUE

VI. REMARQUES ET CONCLUSION: .
Dans 1l'estimation de 1'investissement initial 10, nous n'avons .
pas tenu compte dés couts de la série de pompes, des colonnes de
gtripping, du condenseur de téte de colonne, et du ballon de
reflux. L'introduction de  ces colts aurait nécessité 1la
connaiesance du nombre exact de pompes & utiliser, de pouvoir les
calculer; de méme pour les colonnes de stripping, le condenseur
et le ballon de reflux.
Mais comme la documentation gqui nous est accessible est
insuffigante, nous les avons omit. L'intreduction des vompes
nécessite égalemenf l'estimation dans le poste utilité de leur
contribution au c¢odt opératocire de l'unité de distillation
initiale.
On conclue donc gque le coft opératoire estimé ainsi gue
l'investissement initial estimé sont inférieurs & leurs valeurs
réelles.

En utilisant 1'expression du bénéfice actualisé on peut exprimer
la différence entre le bénefice actualisé de 1'unitée de
distillation initiale en présence de pompes, strippers,

condenseur de téte, ballon de reflux; et celui gu'on a estimeé,

pour le méme taux d'actualisation "i". Des wvaleurs obtenues par
le programme, qan remarque gue le béenefice actualisé est une
fonction décroissante du taux d'actualisation "i", et pour une
cerfaine valeur ir’ le bénafice actualisé s 'annula, et daviant
négétif.

Cela signifie gue 1'opération de distillation pour des taux
d'actualisation éupérieurs a iP agt déficitaire {(dépansas
supérieures aux recettes). 11 wvaut mieux donc travailler avec

des taux d'actualisation inférieurs é'ir at bas.
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Partie V ' ’ APPLICATIONS PETROCHIMIQUES

INTRODUCTION

Le développement de la chimie moderne depuis trente ans montre
gue le pétrole et le gaz nalurel sont des matiéres premiéres de
choix pour la syntheé=se de la plupart -'des produits chimigques de
grande consdﬁmation.. Le but viseé par la pétrochimie, dans un
ppemier temps, consiste a fabriguer &4 partir des hydrocarbures
divers tyées de produits de reéactivités echimigues élevées. Ce .
sont des intermédialires de premidre génération:
- Hydrogéne, ammoniac, méthanol.
-~ Hydrocarbures oiéfiniques ou diénigques: éthyléne, propyléne,
butadiéne, isopréne,...
- Hydrocarbures aromatiques: benzéne, toluane, Xyléne,
styréne, ...
- L'acétyléne

Dans un deuxiéme temps, il s'agit d'introduire, par une nouvells

série d'opérations chimigques, divers hétéroatomes dans la
mdlécule finale: Oxfgéne, azote, chlore, soufre. Il ze forme
aingi les intermédiaires dits de deuxiéme généralioun. Une
derniére opération permet d’accéder au  produit recherché. On

obtient ainsi les matieres plastigues, leg fibres synthétigues,
les engrais, les sclvants, les elastomépes, les ingecticides, les
détergents...

Notre but, dans c¢ette partie, est d'estimer les tonnages des
produits issus d'un steam-cracking et les valoriser.

I- LE VAPOCRAQUAGE "STEAM-CRACKING": .

Le vapocraquage est un cracking thermigque, &N présence de
vapeur d'eau, de charges diverses qqi peuvent étre liguides
(exemple: coupe naphta)lou gazeuse (exemnples: éthane, propane,
butane).

Le rdle de la. vapeur d'eau est:
-~ Améliorer la sélectivité de la pyroclyse eﬁ faveur des oléfines

légéres rechetrchées.
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Partie V : APPLICATIONS PETROCHIMIQUES

- Apport de calories lors de !'introduction de la vapeur d'eau
dang la chatga.

- Diminution, dans la section réactionnelle, de la guantité de
chaleur é-fournir par métre linéaire de tube.

- Contribution a 1"élimination partielle des dépdts de coke dans
les tubes de four par réaction avec la vapeur d'eau;

Le vapocraquage produit en premier lieu de l'éthyléne, mals aussi
-du propyléne &t secondairement, selon la charge utilisée, une
coupe C4 riche en butadiéne et une coupe C5+ a forte teneur en
aromatigue et plus ﬁarticuliérement en benzéne.

Sans tenir compte des constitonants légers ou lourds gui, au =ein
du vapocraquage constilue une source d'énefqie non negligeab b,
II- ESTIMATION DES TONNAGES DES PRODUITS DU STEAM-CRACKING

I1-1 CHARGES UTILISEES:

Etant dbnné gUuEe nous avons mélange.. les essences issues desg
schémas de fabrication, dans la partie raff&naqe, afin d'obtenir
une bhase d'essence normale et une bage d'egssence supére, on ne
peut pas utiliser une coupe naphta comme charge de
steam-cracking.

Les gaz issus des sgchémas de fabrication =onlb par contre
disponibles.
A- Pétrole brut MEREKSEN en marche essence:

1- Butlane: La cracking cataiytigue du rasida abmoszphér 1gue
fournit 19811.6 tonnes/an. Le reforming d'une fraction du
kéroséne fdurnit 4079 T/an.

Le fluid cocking du H.C.O doﬁne 778.15 T/an.

‘Le fluid cocking du distillat donne: 361 T/an

Le reforming catalytigue de 1'essence de premiére distillation,
compte tenue de la guantité utilisée comme combustible du four,
donne 26208.6 T/an.

Le cracking catalytigue d'une fraction du gascil donne:

5005.92 T/an.
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2- Propane: Le reforming catalytique d'une partie du Kerosansa
donne: 34465.22 T/an. Le «c¢racking catalytique d'une partie du
gasoil donne: 4032.42 T/an
Le cracking catalytigue du résidu donne: 14963.88 T/an
Le reforming catalytigue de l'essence de premiére distillation
donne, compte tenu du combustible du four de +topping:
19811.88T/an
-3- Ethane:

Le reforming catalytigue d'une partie du kéroséne donne:
2166.8 T/an.
Le reforming 'catalytique de l'eszence de premiére distillation
donne : 13133.37 T/an .
B - Pétrole brut HRS 162 en marche gasoil:

1- Butane:
Reforming catalytigue de 1'essence de premiére distillation
2073.36 T/an. .

Cracking catalytigue de la distillation sous vide: 9946.9 T/an
Fluid cocking 2: 2130.44 T/an
Fluid cocking 3: 391.84 T/an
Fluid cocking 4: 138.83 T/an
Fluid cocking 1 :3483.44 T/an

2~ Propane:'
Cracking cafalytique du distillat sﬁus vide: 7563B8.25 T/an
Reforming catalytique de 1l'essence de premiére distillation:
1635.16 T/an.

3- Ethane: _
Réforming catalytigque de 1'essence de premiére digtillation
1026.73 T/an '

II-2 PRODOITS DO STEAM CRACKING: Les tableaux ci-dessous
fournis=sent les rendements en produits du steam-cracking pour
différentes chafges traltées a trés haute sévérité'( conversion
é¢levée) avec recyclage du propane et de 1'é&thane non transformé 2

l'entrée de la section réactionnelle. ral
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A- Pétrole brut MEREKSEN en marche essence:

Charges éthane propane butane
produits % poids T/an Fpolds T/an % poids T/an
Hydrogéne 8.8 1346.33 2.3 974.59 1.6 899.93

(9b%V) :

Méthane | 6.3 863.856 27.5 11662.69 22.0 12373.98
Ethyléne 77.8 11902.75% 42.0 17796.83 40.0 224986.15
Propyleéne 2.8 428.38 | 16.8 7118.73 17.3  9730.45
Butadiéne 1.9 290.68 3.0 1271.20 3.5 1968.569
Autre C4 0.7 107.10 1.3 E50.85 6.8 3824.69
Ess.Ch- 1.7 260.09 6.6 2796.64 7.1 3993.42
200

Fuel - - 3.6 1525.44 2.9 1631.12

TABLEAU 4-1

B- Pétrole brut HRS 162 marche gasoil:

Charges éthane propane butane
produits % polde T/an - ¥poids T/an ¥ poids T/an
Hydrogane B.8 90.35 2.3 173.38 1.6 290.81

({96%V) :

Méthane 6.3 c4.68 27.6 2073.02 22.0 3998.70
"Ethyléne 77.8 798.80 42.0 3166.07 40.0 7270.36
Propyléne 2.8 28.758 16.8 1266.43 17.3 3144.43
Butadiéne 1.9 - 19.561 3.0 226.156 3.5 636.16
Autre C4 0.7 7.19 1.3 $8.00 6.8 1235.96
Ees.ChHh~- 1.7 17.45 6.6 497 .82 7.1 1290.46%
200

Fuel ) - - 3.6 271.38 2.9 527.10

TABLEAD 4-2
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'I1-3 VALORISATION DES PRODUITS Di STEAM CRACKING

- Hydrogéne:
Synthése de 1'ammoniac
Synthése du méthancol
Désul furation des prodults du ralflfinage.
- Méthane:
' Production de l'oxyde de carbone (CO)
Combustion
- Ethyléne:
Production du polyéthyléne haute densité (PEHD), ou de
polyéthyléne basse densité (PEBD).
Dans ce cas les tonnages des produlits gsont:
2249B8.15 + 17796.83 + 11902.75 = BK0197.73 T/an de PEBD, PEHD =i
on suppose une conversion totale, pour le cas du brut MEREKSEN en
marche essence.

7270.36 + 3166.07 + 788.80 = 11235.83‘T/an de PEBD, PEHD =&i on

Buppose une conversion totale , pour le cas du brut HRS 162 en

marche gasoil.
Le polyéthylé&ne est ensuite traité pour 1l'obtention du plastigue.
- Propylene:

Production de polypropylene:
Le tonnage produit est dans ce cas:
9730.45 + 7118.73 + 428.38 = 17277.56 T/an pour le brut MEREKSEN
en marche essence. ' ‘ ‘
3144.d3 + 1266.43 + 28.7b = 4439.61 T/an pour le brut HRS 162 en .
mérche gasoil.
Le polypropyléne peut é&tre utilisé pour 1'ocbtention d'objet,
moules et fibres textiles.
- Butadiéne:
Production du polybutadiéne:
Les tonnages produite sont:

1968.69 + 1271.20 + 290.68 :.2830.47 T/an pour le brut MERKSEN en
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marche essence.

636.16 + 226.15 + 19.15 = 881.82 T/an paur le brut HRS 162 en
marche gasaoil. _

Le polybutadiéne trouve sgon application dansg la production
d'élastomeéres (caoutchouc).

- Autres C4 : .

S'ils sont conéti;ués essentiellement d'isobutane, on pourta les
utiliser ﬁour l'obtention de polyiscbutane.

Les tonnages des produits sont:

‘3824,69 + 550.85 + 107.1 = 4482.64 T/an pour le brut MEREKSEN en
marche essence.

1235.96 + 98 + 7.2 = 1341.16 T/an pour le brut HRS 162 en marche
gasoil. |

Le polyisobutane et utilisé pour la production d'élastoméres.

- Egsence C5-200: Vendue comme carburant. automobile.

Les tonnages sont:

3993.42 + 2796.64 + 260.09 = 7060.15 T/an pour le brut MEREKSEN
en marche essence. '

1290.49 + 497.52 + 17.46 = 1806.46 T/an pour le brut HRS 162 en
. marche gasoil.

- Fuel: Valorisé coﬁme carburant ou paour le chauffage.

Les tonnages des preoduits sont:

1631.12 + 1525.44 = 3156.56 T/an pour le hrut MERKSEN en marche
essence. '

527.10 + 271.38B = 798.46 T/an pour le brut HRS 162 en marche

gagoil.

158



~CONCLUSION

 GENERALE




CONCIL.USTON

Notre travail a consisté en cing parties:
Dans la premiére partie, misé en ,oeuvre des deux pétroles
Algériens (MEREKSEN et HRS 162), nous avons découpé chaque
pétrole brut en cing fractions: gaz, essence, kéroséne, gasoil et
résidu selon deux marches. ' _
Le c¢ritere de découpage retenu est 1'obtenticn d'un maximum
d'essence pour la marche essence et d'un maximum de gasoil pour
la marche gasoil.
Ce découpage é&tait nécessaire pour estimer les rendements des
différentes coupes pouvant étre obtenues par l'opération de
distillation initiale de chagque pétrole brut.
Nous avons verifié gue les propriétés phyéiques spécifigues des
coupes répondent bien aux spécifications.
Ensuite nous avons proposé un sgchéma de wvalorisation des
fractions de <chague marche afin d'augmenter la production
d'essence et de ga=soil. 7
Les essences obtenues, dans chagque schéma sont alors traités en
les mélangeant afin d'avoir des essences A nombre d’'octanes
élevés pouvant servir d'essence normale ou d'essence super.
Enfin un choix est effectué sur la marche de chaque pétrole brut,
ce choix—est guideée par des conditions économigques de revenu.
La .marche donnant le meilleur revenu des ventes des produits a
été'retenue.
Ce choix semble é&tre arbitraire du fait gque les prix unitaires
des produits pétroliers (fréctians pétroliéres) ne sont pas
connus avec,exactitﬁde et fluctuent dans le temps; mais, sl ces
variations sont dané an rapport constant et gue les gquantités
produites sont supposées fixes, alors ce choix est justifié.
Dans la seconde partie, nous avons décrit un logiciel
informatigque gui permet le découpage d'un pétrole brut en
optimisant les coupes désirées, ce logiciel peut étre
perfectionné st peut servir de fagon didactigue.

Dans la troisiéme partie, nous avons calculé les bilans
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thermiques et massigues des différentes sections de la colonne
pour chague pétrole brut, pour la marche retenue.

Nous avons ensuite estime les dimensions d'une colonne moyenne
gui servira a distiller chague pétrole brut.

Les échangeurs de chaleur ont été propose afin de diminuer la
puissance du four de chauffe , nous avohs estimé leurs dimensions
4 l'aide d'un programme informatigue gque nous avons élaboreé.

Et enfin nous avons estim® les dimensions du four de topping
nécessaire a 1'opération de chauffaée des bruts.

Dans la guatriéme partie, une estimation de l1'investissement
nécesgaire pour 1'unité de distillation initiale et du bénéfice
apreés venté des praoduits repondants aux 'séééificatians est
effectugée par une série d'approximations des différentes charges
d'investissement et des prix des produits.

L'egtimation du bénéfice a &té faite A l1l'aide d'un programme
informatique. ‘

Dang la derniére partie, nous estimons les tonnages des produits
pétrochimigues issus d'un vapocfaquage d'une charge constituée
par les gaz provenant$ des opérations des schémas de fabrication
et de la distillation initiale.

Ce travail nous a permisg de passer &en revueg les principales
parties de l'iﬁdustrie de raffinage, il est évident que beaucoup
d'approximations ont é&té faites cela'provient poutr une large part
du  mangue d'inf&rmations, mais celles c¢i sont dans 1'ensemble
justifides.

Ce travail, a4 notre avis, peut étre poursuivi principalement dans

les parties modélisations, aussi bien technique qu'économigque.
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ANNEXE

ANNEXE I

I. CARACTERISTIQUES DU PETROLE BRUT HRS 162: L1l

caractéristiques résultats
densite a 15 C 0.8465
viscosité cinéamatigque
(cst) a 20 C : ' 668.13
a 37 C 8.74
teneur en cau et
sédiment (%val) - 0.12
teneur en soufre
{3poids) ' 0.14
résidu conradson
(¥poids) 3.02
teneur en chlorures
{mg/1)} ) 40.95
acidité minérale
" (mg KOH /g) . 3.12
tensgion de vapeur
Reid a 100 F
kg/cm2 o 0.25
point d'écoulement
{ ¢) 2.50
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II. CARACTERISTIQUE DU PETROLE BROT MEREKSEN : [27]

Caractérigtiques résultats
Densite & 156 °C ‘ 0.7929°
tension de vapeur '

Reid en kg/cm?2 1.056
viscosité cinématigue :
a 26 °C 0.07
a4 37.8 °C 4.12
teneur en eau (%vol) nulle
teneur en eau et sédiment
(kvol) traces
‘point de congélation (°Cy - ~-27
teneur en soufre total
(%¥poids) 0.08
indice dtacidite (mg KOH/g) 0.29
teneur en carbon conradson
(%poids) : 0.456
pouvoir c¢alorifigque supérieur
{kcal/kqg) 10778
point d'éclair (°C) : 20
facteur de caractéri=ation, '
kuop . 11.9
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ANNEXE 2
EXEMPLE DE CALCUOL DES PROPRIETES RENDEMENT EN ESSENCE

Cas du pétrole brut HRS 162:
- NO.rendement essence:

NO des fractions pétroligres du point initial PI= 5.8 % vol.

Fraction n°1

Constituants % massigue NOi Xi x NOi
' (100 = Xi ) :
nCd ' 2,72 90.1 2.45
ICH 32.64 50.3 29.449
nCkhk 54.94 61.9 34.01
2,3dimC4 1.58 73.0 4.26
2netls ' 5.83 75.0 0.93
nC6 1.06 ‘ 26.0 0.27
Fraction 100.00 NO 72.90

Fraction n°®2

Constituants % masgigue NOi Xi x NOi
{100xX1i) '
ncC4 2.21 90.1 : 1.99
I1C5H 28.10 . 90.3 25.38
nCbH K2.19 61.9 32.30
2,3 dim Cd4 1.95 ‘ 94.3 1.84
2 met C5 9.64 -~ 73.0 7.04
3 met C§” 2.66 75.0 1.99
nCeé 2.31 26.0 0.60
met cyclo ChH 0.10 80.0 0.08
benzéne 0.41 113.6 0.46
3 met C6 0.11% 65.0 0.07
3 et CB . 0D.156 62.0 0.09
nC7 ‘ 0.19 0.0 0.00
Fraction 100.00 NO 71.80C
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Fraction n°3

Conetituants ¥mazsique NO1 Xi % NOi
(100 » Xi)
nCd 1.62 90.1 1.4
ICG 21.40 90.3 19.3
nC& 43.61 61.9 26.9
2,3 dim C4 2.16 94.3 2.0
2 met CH 16.71 73.0 12.2
3 met C5 5E.29 75.0 3.9
nCé 6.51 26.0 1.6
met cyclo C5 0.40 BO.C 0.3
benzéne 1.90 113.6 2.1
3 met C6 0.08 66.0 0.0
3 et Cb 0.095 62.0 0.4
nC7 0.12 0.0 0.0
cycelo C6 0.10 78.6 0.0
Fractiaon 100.006 NO 70.3
Fraction n®4
Constituants % massigue NOi Xi % NOi
(100 = Xi)

ncd4 1.19 90.1 1.0
ICh 16.77 G90.3 15.1
nC6 34.94 61.9 21.6
2,3 dim C4 2.32 94g.3 2.1
2 met CbH 19,85 73.0 14.5
3 met CH 7.44 75.0 5.5
nCé 11.19 26.0 2.9
met- cyclo CH 0.84 80.0 .6
benzéne 3.89 113.6 4.4
cyclo 6 0.29 78.6 U.2
2 met C6 0.19 45.0 0.0
3 met C6 0.26 65.0 0.1

3 et chH Q.16 62.0 0.0 ©
nC? 0.41 0.0 0.0
toluéne 0.11 104.2 0.1
met c¢cyclo C6 0.05 73.0 0.0
Fraction 106.60 NO 668.9
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Reﬁarque: la wvaleur du nembre d'octane de la fraction est
approximée par la relation:

NO= [ XL x NO, , i:constituant
Pour les autres fractions, on .suit la méme procédure.

Les résultats du calcul sont portés dans le tableau ci- dessous:

Fraction PI PF rendement NO
(% vol) (%(vol} PF-PI (%vol)
i H5.8 6.14 0.34 : 72.9
2 5.5 6.654 0.74 o 71.8
3 5.8 6.93 1.13 70.3
4 5.8 7.19 1.39 68.9
5 b.8 7.52 1.72 66.9
6 5.8 7.756 1.95 : 64.9
7 5.8 7.98 2.18 : 6d4.4
a8 .o 8.26 2.45 63.6

Ces valeurs sont bien representéeé par la régression polynomiale

guivante:
NO=- 69.03xr=0-0768

Coefficient de corrélation Corr = - 0.83

Ou: r egt le rendement volumigue

Cette équation représente la courbe de NO - en ‘fonction du
rendement en essence; voir fig 1-3
.- Den=zité rendement en essence:

Leg résultats de calcul sont donnés dans le tableau i dessous:
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Fraction rendement densite ]
1 0.31 ' 0.626
2 0.71 G.631
4 1.36 0.645
6 1.92 6.660
B 2.42 C.674
1G 3.02 0.683
12 4,19 0.692
14 5.16 0.698
16 6.12 0.703
iB 7.34 0.709
20 8.71 0.713
22 " 9.89 6.717
24 11.43 0.721
28 1i4.75 06.729
30 15.76 0.731
32 16.80 0.734
40 22.44 0.746
45 30.44 0.760
- T.V.R

‘Les résultas sont portés

rendement en essence:

dans le tableau

ci-dessous:

La T.V.R est estimée A partir des figures: fig 2-5 et fig 1-9

T.V.R

intervalle température rendement T.V.V
FP T.B.P{(C) d'ebull (C) (% vol) atm atm
TO - T100 Tmav={TO0O+T100)/2
1 32.7-40 36.3 0.31 1 0.9
2 32.7-50 41.3 0.71 0.8 0.75
4 32.7-64 48.3 1.36 0.70 0.65
2] 32.7-68 50.3 1.72 0.65 0.47
8 32.7-80 Eb.3 2.45 0.50 0.34
13 32.7-100 66.3 4.74 0.36 0.34
156 32.7-108 70.3 5E.75 0.34 0.32
i8 32.7-120 76.3 7.34 0.26 0.25%
20 32.7-128 80.3 B.71 0.22 0.21
22 32.7-136 84.3 9.89 0.18 0.17
30 32.7-168 100.3 16.81 0.12 0D.11
40 32.7-208 122.3 23.15 0.04 0.04

Ces valeurse sont bien correlées par 1'éguation:
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Ces valeurs sont bien correlées par l'éguatiuon:
T.V.R - 0.719 x (0.882)F

O r est le rendement en % volume (fig 1-2)
Estimation de la viscosité cinématique a 20 “c buur le MEREKSEN:
Les valeurs de la viscosité cinématigque de certaines fractions

sont données a deux températures, t=25 ®c et t=37.8 ‘c.

Fraction pétroliére}| V (cst) a 256 C V (cst) A 37.8 C
41 ’ 3.14 2.41
42 3.66 2.68
43 4.26 3.08
44 5.156 : 3.69
45 6.22 ©4.40
46 7.53 . 5.27
47 §.14 6.08
Nous estimons 1la vigcosité cinématique a 20°c par une

extrapolation linéaire en fonction de la température:

‘Gs“vh.n
Vaim 5375 X (207250 +Vas

Oon Dbtiént alors le tableau gsuivant:

Fraction pétroliére i v20 (cst) I
41 ‘ 3.43
42 : 4.04
43 . | 4.72
44 - .72
45 6.63
46 B.41
47 10.34
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Tracé de la courbe V“ an fonction du % volumique:
Du tableau précédent, on deéduit les valeurs du tableau

ci-dessous:

Fraction pétroliére % volumigue V20 (csat) I
41 7.1 3.43
42 : b9.4 4.04
43 61.56 4.72
44 63.5 5.72
45 : 65.5 6.93
46 67.5 8.41
47 68.4 10.34

Estimation de la visgcosité cinématique du gasoil:iOn ]l'estime par
la méthode des indexes de mélanges (voir [51)

Les valeurs sont portées dans le tableau ci-dessous:

PI(%vol) PF{(%vol) V20 (cst) index de mé&lange
a1 41.73 0.3 107
41.73 43.73 0.60 , 84
43.73 45.73 0.90 74
465.73 47.73 . 1.10 - 68
47.73 49.73 1.40 64
49.73 51.73 1.80 60
51.73 53.73 2.20 56
53.73 66.73 2.70 54

" BBE.73 §7.73 3.20 52
57.73 59.73 3.90 49
59.73 61.73 4.60 47
61.73 . 63.73 5.60 45
63.73 65.73 6.70 43
65.73 67.73 8.10 a1
67.73 69.73 g9.80 40
69.73 71.73 12.2 38
71.73 73.73 15.0 - 36.5
73.73 74.01 16.6 36.0
74.01 75.01 18.5 35.0
76.01 77.30 20.5 34.4

L'index de mélange est une propriété additive en volume [b].
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I _49 x 1.34+2 (47+45+43+41+40+38+36.5+36)
bl 1.34+2x8

I~ 41.4

Ce gui correspond a 'une-viscosité de V20 = B, cst
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