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Mr La masse moléculaire moyenne de la charge Kÿmole
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Introduction

Introduction:

Quelquesannéesauparavant,legaz.<associe"sortantdesgisementsdepétroleétaitbrûlé

aux torches, sachant que les structures nécessaires permettant, sa récupération et son recyclage

n'étaient pas rentable du point de vue économique'

Les progrès actuels nous permettant de récupérer ce gazet le traiter' poul produire le GPL

et le gaz-litt, qui contribué à l'augmentation de la production pétrolière, vu qu'en comprimant

celui-ci et on le ré-injectant dans les puits de pétrole, en augmentant de ce fait la pression de

gisement d'où l'augmentation de la production'

Dans ce cadre, l'entreprise nationale «Sonatrach>> vient d'installer une usine au centre de

production «Guellala» (région de haoud-Berkaoui), pour la récupération et le traitement du gaz

des trois champs(HBK,BKA,GLA) dont l'expédition de ces trois champs vers cette usine est

assuré par trois station de compression'

La principale section dans cette usine est la section fractionnement, à l'aide des deux

colonne : le déethaniseur pour la séparatio n dtt gazléger qui sera recyclé dans le gaz commercial

, et la deuxième colonne est le débutaniseur qui sépare le GPL des condensât se GPL sera pompé

vers les sphères de stockage.

Durant ma présence a -GLA-j',ai constaté, une instabilité de production du -GPL- due au

vieillissement des puits ceci a influé sur la charge qui est devenue presque la moitié en

comparaison à celle du démarrage de l'usine, tous les critères cités au dessus ont causé un

mauvais fonctionnement, de la section fractionnement, suite à l'intervention manuelle sur les

régulateurs de la colon ne(C702), on varient la température de fond' Les paramètres actuels sont

issus uniquement par des analyses de -GPL- donnée par le laboratoire.

Pour étudier ce problème il ma été demandé, de trouver un point de fonctionnement de

la section de fractionnement, en optimisant de ra coronne de débutaniseur tout on respectant les

exigences de qualité de Produit.
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:
pour atteindre notre but et traiter ce problème nous avons suivi le plan de travail qui

suit :

* I. Généralités sur les gaz

i

i- II. Etude Théorique sur la distillation complexe

i_ III. Description de l'usine de traitement du gaz GLNC

i IV. Simulation de l'usine et Calcul manuel d'un débutaniseur.

V. Résultats de calcul et interprétation

VI. Conclusion et Recommandation.
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Partie théorique

I-L. Généralités sur les gaz

I-1.1. Défrnition:

Le pétrole brut constitué essentiellement des hydrocarbures liquides contient en général

des parties volatiles qui se trouvent dissoutes dans le liquide sous la pression à laquelle se trouve

le gisement. Ces parties volatiles s'échappent à l'état gazelrx dés que le pétrole brut est amené à

la pression atmosphérique. Ces parties volatiles sont appelées: gaz associés.

[-1.2. Source de récupération :

On peut classer les hydrocarbures gazoux d'origine pétrolière en trois groupes:

. Les gaz secs provenant de gisement produisant uniquement de gaz.

. Les gaz associés au pétrole brut

. Les gaz deraffineries à la suite des différents procédés de traitement de pétrole brut.

I-1.3. Composition chimique du gaz naturel

Le gaz naturel, est constitué généralement d'un mélange d'hydrocarbures gazerx;

Méthane, Ethane, Propane, Butane, ainsi que la gazoline (Cs+), en plus il comporte quelques

produits d'origine non pétrolière comme l'azote(N2), le dioxyde de carbone(COz), et l'hydrogène

sulfureux(H2S).

I-1.4. Utilisation :

. combustible : il est utilisé dans les villes comme alimentation des réseaux Gaz de

distribution de gaz de ville.

. Employé pour les turbomachines dans les centrales électriques.

. Gazde reinjection pour le maintien de pression des gisements pétroliers.

. Gazlift pour augmenter la production des puits à faible indice de productivité.

3



Partie théorique

I-1.5. Le Gaz de pétrole liquéfies (G.P.L)

I-1.5.1. Définition:

Le (G.P.L) est un mélange du propane et du butane à différentes proposition, il est

liquéfié a des température ambiante et a des pressions relativement faible, stocké et transporté a

l'état liquide, s'emploie généralement a I 'état gazelx, il est obtenus après divers opération de

traitement dt gaz naturel ou pétrole.

Le GPL d'après sa proportion ou sa composition est classé en :

a- Gaz Propane :

Présente une quantité importante de propane (C3Hs), les butanes et plus(Ca+), moins de

2.5Vo et les Ethanes et moins (C2 -) jusqu'àL%.

b- Gaz Butane :

Composé principalement de Butane (C+Hro) et du Propane et moins (C:-) jusqu'à 37o et

du Pentane et plus (C5*) moins de t.5%.

C- Gaz Burpo(GPL)

Contient plus de 657o d,e Propane et moins de 357o de Butane ainsi que des traces

d'Ethane et de Pentane (moins de 2%).

. I-.1.5.2. Propriétés du GPL:

Quelques Propriétés physique du GPL:

Le tableau (I-1) résume quelques propriétés du GPL.

Tableau (I-1) :

Produit Formule globale Masse molaire Température d'ébullition dr (liquide)

Méthane CHa 16.0 -161,.5 0.260

Ethane CzHd 30.1 -88.6 0.377

Propane CaHe 44.1 -42.1 0.508

n-butane n-C+Hro 58.1 -0.5 0.585

Iso-butane i-C+Hro 58.1 -Lt.7 0.563

n-pentane n-CsHrz 72.L +36.1 0.688

4
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Partie théorique

!

. Le GPL est incolore, soit en phase liquide, soit en phase gazeuse.

' Le GPLn'estpas corrosif vis àvis des aciers.

. La densité du GPL liquide est approximativement la moitié de celle de l'eau.

. IJne petite quantité de gaz liquéfié peut générer une grande quantité de vapeur (250 fois en,

volume).

. Le propane commercial est plus lourd que l'air puisque à 15"C, Lm3 de Propane pèse 1.85kg

et dans les même condition, l-m3 d'air pèse L.22 kg.

. Le Butane commercial est deux fois plus lourd que l'air car à L5oC,Lm3 de Butane pèse

2.44kg.

. Le pouvoir calorifique de :

<) L kg de Propane est de 11.900 k calories/moles'

0 1 kg de Butane est de 11.800 k calories/moles

I-1.5.3. Utilisation du GPL:

' C'est un catburant très facile à utiliser.

. Il est utilisé pour le confort de la maison (chauffage et eau chaud).

. Le butane est incorporé dans les détergents et les eaux aérosols aux quels il fournit l'énergie

nécessaire pour maintenir le produit sous pression.

. Dans les raffineries, le Butane est utilisé pour ajuster la tension de vapeur des carburants à la

volatilité désirée.

Ï

i

* I-1.6. Condensât:

, Le Condensat est la phase liquide légèrement jaunâtre, qui accompagne le gaz naturel

lors de sa sortie des puits de production.

. Sa densité varie de 0.70 à 0.72ù20 "C
i

. Sa température initiale d'ébullition égale à 28'C.

i

I
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Partie théorique

l-2.1. Chansements d'états

Tout corps pur se vaporise à température constante, sous l'effet d'une pression donnée,

un mélange passe progressivement de l'état liquide à l'état vapeur par augmentâtion de

température à pression constante.

Considérons une vaporisation théorique (non limitée du point de vue cinétique par la

diffusion ) réalisée dans l'enceinte fermée (fig. (I-1)) représente un système cylindre-piston

équipé de manomètre, thermomètres dans lequel nous introduisons un échantillon sous forme

liquide. \

Si nous apportons des calories au système, en maintenant constante la pression par un

déplacement vertical du piston, la phase vapeur va se développer à l'intérieur du cylindre jusqu'à

disparition de toute trace du liquide.

La vaporisation commence par l'apparition de la première bulle de vapeur, sous une

pression correspond à la température Tb du liquide, puis la température croit jusqu'à une valeur

appelée température de Rosée Tr.

Toute température T comprise entre : Tb et Tr, sous la pression P correspond un équilibre

liquide-vapeur, uniqu e caractérisé par les quantités (V) et (L). On peut donc dire que la

température de l'équilibre est la température de bulle de la phase liquide ou la température de

rosée de la phase vapeur.

Si nous répétons ces essais de vaporisation sous des pressions différentes, il est possible

de les traduire sur un diagramme pression-température (fig. (I-2) ), Le lieu des températures de

bulle, quand la pression varie, et une courbe appelée ; courbe de bulle, alors que les température

de rosée se répartissent sur la courbe de rosée, on observe une réduction de f intervalle de

vaporisation lorsque la pression croit, on admettra l'existence d'un point critique au

raccordement des courbes de bulle et de rosée. Ces deux courbes sont pour un mélange, les

homologues de la courbe de tension de vapeur d'un corps pur. Elles partagent le plan en trois

régions: phase liquide, phase mixte(liquide-vapeur) et phase vapeur, et montrent que l'état d'un

mélange est parfaitement défini par la seule connaissance des deux variables: pression et

température.(8)

6



Partie théorique

point de bule I Chauffage

Fig.(I-l) : Vaporisation d'une

Chauffage I roirt de rosée

essence à pression constante:p=760mmHg

P,

Courbe de

\
iB:/

Courbe de rosée

it
..,j.-.""'

40' 150" T oc

Fig.(I-2): Relation pression température pour la vaporisation d'un mélange

I-2.2. Calcul d'équilibre liquide'vapeur :

Soit (A) moles d'un mélange de (n) constituants de composition: 21,22,23,"""2n représente

un mélange en équilibre liquide-vapeur à la pression (P), et la température(T)'

- Laphase vapeur contient V moles d'un mélange de composition: YuYz,Yt,"""ÿ".

- Laphase liquide contient L moles d'un mélange de composition: X1,X2,X3,"""'X1'

point critique



Partie théorique

yl - ---- ÿn

z.'l ------zrr

:<ï - --- -r<n

I-2.2.1. Les équations de bilan :

' globale: A=V+ L ... ...(1)

' partiel I Azi= Vyi + Lxt tel que V i= 1...n.

' Les équations d'équilibre r ÿi = kx1 : équation de définition du coefficient d'équilibre ki

' De plus par définition des fractions molaire: 2zi=1, Xy1=1 et 2x1=1.

I.2.2.2. Calcule du point de bulle : V=0

Les équations de bilans matière partiels donne immédiatement (Zr)=(&) et le système

résoudre se ramène à :

( Yi) = (&.Zt)=(K.Xr), soumise à la contrainte 2Yy-1,

deux cas se présentent:

Premier cas: P : inconnue, T: connue. Fig.(I-3a)

Hypothèse sur Pn

Pn+t= P" GKiXt)

I



Partie théorique

Deuxième Cas: T: inconnue, P: connue. EigdL3D

I-2.2.3. Calcul du ooint de rosée : L= 0. Fig.(I'3c)

Le mélange est entièrement vapeur Yi= Zi le système se ramène à : Xi- Yi/ Ki soumis à

la contrainte XXi=1,2Y,ÆÇ =1.

Deuxième cas : Si f inconnue est la Température. Fig.(I'3d)

Hypothèse
vérifiée

Y-i=§\/(>K,Xr)

Kmj

détermine :

Calcul des §Hypothèse sur T

Premier cas: Si l'inconnue est la Pression.

>(Yi/K' ) = 1Calcul des KiHypothèse sur Pn

Pn+1= P, i(>KXi)

Hypothèse sur T

X',:=(Y; /§)Æ(Ytl K,

K-:=Yj 7 Xmj
détermine : T Hypothèse



Partie théorique

I-2.2.4. Vaporisation partielle à pression et température données.

Etant donnée P,T et Zi cotlrues ; On calcule la pression de bulle (P6), et la pression de rosée P1 ,

à la température considérée.

- Si P>Pu: le mélange est entièrement liquide.

- Si P<Pt: le mélange est entièrement vapeur.

- Si P,< P< Pu: vaporisation partielle.

I-2.2.5. Détermination des quantité§ (V) et (L)

D'après l'équation du bilan partiel :

[Lxi + Vy1 = Zi(L + V) ... "' ""'(2)

LYi= Ki xi

+ Xi = Zt (L+ V)/ (L+ KiV), le calcul de Kl grâce à P et T.

I-3. Distillation complexe:

I-3.1. Introduction:

Exploitant les différences de volatilité des constituants d'un mélange, la distillation

permet la séparation ou, comme l'on dit généralement, le Fractionnement de ces constituants, des

fractions différenciées par un ou plusieurs propriétés physiques, on utilisant la chaleur, comme

agent de séparation (en fonction de leur température d'ébullition ).

Les colonnes de distillation sont largement représentées, soit au stade de la ptéparation de

charge avant réaction, soit au stade de Fractionnement après réaction.

Hypothèse sur:
VetL

Xt= Zi (L+ V)/ (L+ IÇV)

Hypothèse
Vérifiée

L0



Partie théorique

Travaillant comme une machine thermique entre une source chaude(four ou rebouilleur) et une

source froide(condenseur de tête).

La distillation met en æuvre, un contre-courant de liquide et de vapeur, discontinu dans le

cas des colonnes à plateaux ou continu pour les colonnes à garnissage' Le contact des deux

phases conduit à un échange de constituants, les plus volatils s'accumulent dans la vapeur et sont

éliminés au sommet de la colonne, alors que les éléments lourds passent en phase liquide et sont

soutirés au fond.

Cette répartition des constituants entre les deux phases se traduit, entre la tête et le fond

de la tour, par un gradient de température qui dérive directement du gradient de concentration' Il

ressort que l,étude de la distillation proprement dite devra être précédée par l'analyse du

phénomène de diffusion, appelé « équilibre liquide vapeur »'(8)

,Znte de

rectification

I.3.2.1. Bilan de matière :

Bilan de matière Globale de la colonne: A=D+ R

Bilan de matière partiel (par constituant) : Ax1= plro + Rxin

I-3.2.2. Bilan thermique global:

AHr + Qr = Dhp + Rhp + Qc ... .."" """(3)

L

A: charge
D: distillat

: résidu
[a :reflux externe

V'6: vapeur issue du

rebouilleur
Vr: vapeur issue du

teau -p-
Va: vapeur de la charge

La :Liquide de la charge

11



Partie théorique

I.3.2.3. Bilan autour du Condenseur:

Bilan matière global : V1 = Lo + D.

Bilan thermique: Vr Hr = (ttrD)ho + Qc.

Oû Qc = Vr( Hr - ho) ... ...(4)

On appelle le taux de reflux (R1), le rapport du débit de reflux [o au débit de distillat D:

Ri égale t4lD. Qc peut être explicité en fonction du taux de reflux et l'on obtient:

Qc = D(Rr + 1)(H1-hp). On remarque, que D,H1et hp sont fixés par Qc=aRq'Fb. Donc la

charge thermique du condenseur est proportionnelle aux taux de reflux choisi.

l-3.2.4. Bilan autour du rebouilleur

Bilan matière Lr = V'o + R

Bilan thermique L'r hr +Qr =V'6 Ho +Rhn

Qr = V'6 (Ho - hr) +R(hp -hr)... .....(5)

On appelle (R6) le rapport du débit de vapeur issu du rebouilleur débit de résidu : Ru -V'olR. En

introduisant R6 dans la formule ( 5 ) , on obtient :

t2



Partie théorique

Qr = R6(Hs -h1)+ R(h, - h1 )

R,Ho , hn Sont fixés on aura donc approximativement une équation linéaire de la forme:

Qr= aR6+b.

I-3.2.5. Conclusion :

' Qc et Qr sont liés par le bilan thermique global de la colonne.

' Qc est proportionnel au taux de reflux et Qr au taux de rebouillage.

. La dépense énergétique de fonctionnement de la colonne qui est en gros

proportionnelle au taux de reflux.

I-3.3. Simulation des colonnes:

L'objet de toutes les méthodes de calcul est l'obtention, à partir des variables imposées

de l'ensemble, une solution résultante en débits, compositions et températures.

D'une manière générale des valeurs hypothèses affectées à certaines variables, non

spécifié par la définition du problème permettent en utilisant les équations à respecter, bilans

matières et enthalpiques, équations d'équilibre thermodynamique de recalculer de nouvelles

valeurs de ces mêmes variables.

I-3.3.L. Calcul de la tête de colonne: Trois cas sont possibles:

o La pression de Ia tête de colonne est fixée

Si le condenseur est un condenseur total, on pose : Dt=0' on connaît alors la composition

distillat et le calcul de la température d'ébullition de ce distillat, fixe la température

condenseur. l'enthalpie du distillat ho est une résultante de ce calcul.

Dans le cas d'un condenseur partiel: Dr=D ot D2=(), le calcul de la température de rosée du

distillat fixe la températuie du condenseur et permet de déduire l'enthalpie du distillat vapeur Hp.

on obtient simultanément la composition du reflux qui est celle du liquide en équilibre avec le

distillat vapeur et l'enthalpie de ce reflux: ho.

. La température du condenseur est donnée:

On calcule soit la pression d'ébullition dans le cas du condenseur total ou la pression de rosée

dans le cas du condenseur partiel, ce qui fixe la pression en tête de colonne et donne les quantités

Dr, H» ou D2,hp.

' Pression et température en tête de colonne sont imposées:

Un équilibre liquide vapeur calculé sur le distillat hypothèse dans les condition T,P donne la

imposées correspondent bien à un équilibre bi-phasique possible.

du

du
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I-3.3.2. Calcul du fond de la colonne:

La composition du résidu et la pression du fond sont imposées, le calcul de la

température d'ébullition du résidu fournira donc : la température au rebouilleur t, et l'enthalpie

du résidu hn

I-3.3.3. Calcul de la chaleur Q. évacuée au condenseur de tête et de la température du

plateau de tête:

Le taux de reflux étant fixé, les calculs précédemment effectués en tête de colonne

permettent de déterminer:

1. l'enthalpie totale du distillat : DrHo+Dzh»

2. l'enthalpie totale du reflux : loho

3. la vapeur V1 issue de la tête de colonne en débit et composition:

La tempérarure du ,,u,,,,Ï'l::"J,IJut.n*r;;;:ï*, de ra temp ératuede rosé de

cette vapeur sous la pression du premier plateau. Ce calcul donne on outre la composition x1 du

liquide qui coule de ce plateau, son enthalpie molaire hi et celle de la vapeur v1 soit H1 la

quantité de chaleur évacuée au condenseur est alors:

Q"= VtHr - (D1Hp+ Dzho) - loh» avec V1= to + D et D=Dr * Dz

I-3.3.4. Calcul d'un éta&e de rectification

Nous connaissons déjà à l'étage L :

. Sa température et sa pression.

. La vapeur V1 en débit, composition yl enthalpie molaire H1

. Le liquide L1 composition x1 et enthalpie molaire hi

Pour déterminer entièrement ce plateau il nous faut déterminer son débit global L1, pour

cela nous écrivons les bilans matière et enthalpique dans une section comprenant le condenseur

et le plateau de tête.

Vz=Lr + D

YzYiz= LrXl * Dxp , i=1,n avec Dxp = Dxior *D2xie2

Y2H2= L1H1+ (DrHr + D2 hp) + Q.
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I-3.3.5. Calcul de la chaleur Qt fournie au rebouilleur :

on l,obtiendra par un bilan thermique global autour de la colonne :

Qn = (Dr Hp + D2 hp) + Rhp +Qc - AHa ... ... "' "' "'(7)

I-3.3.6. Calcul d'un étage d'épuisement

on calcul la quantité de vapeur v'p s'échappant du rebouilleur,

enthalpique étabtis autour du rebouilleur :

L'r =V'n *R
L'xi1 = V'y'n + Rx'iR I= t....n

Qn = L't ht = Rh'n * V'H'P ""(8)

par le bilan matière et

IL est nécessaire dans le cadre général dt gaz processing le calcul d'une colonne à

distillation compte tenu d,une charge dont les caractéristiques sont connus et des spécifications

des produits à obtenir, il s'agit donc de déterminer en particulier :

o La pression de fonctionnement

' le taux de reflux et le nombre d'étage théorique'

. Les charges thermiques du condenseur et du rebouilleur.

I-3.4.1. Caractéristiques de la charge :

Mis à part de débit de charge, il est nécessaire de connaître :

a)- La Composition: Ce peut être une analyse par chromatographie en phase gazeuse'

b)- Les conditions de pression et de température auxquelles elle est disponible et qui permettra

par le choix d,une pression et température de fonctionnement et éventuellement la mise en place

d'échangeur, de connaître ses conditions d'équilibre à l'entrée dans la colonne'

Séparation de mélange de composition connus, la distillation est un procédé de séparation

dont le critère est la volatilité. Le fonctionnement d'une colonne séparera les différents

constituent selon leur volatilité (cr):

- La plus légère se retrouvant dans le distillat'

- Le plus lourd se retrouvant dans le résidu'

15
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Le travail étant plus difficile que les volatilité sont voisines, on appelle les deux

colps qui se trouvent de part et d'autre de la coupure désirée, les corps clés de la séparation:

-La clé légère (CV).

-La clé lourde (CL).

L,étude des contraintes propres à la distillation, montre que l'on peu se fixer à des

spécifications(exigence) par exemple:

- La limitation de la teneur du distillat en clé lourd.

- La limitation de la teneur du résidu en clé légère.

[-3.4.3. Proflrl de pression dans une colonne :

La pression de marche dans une colonne est maintenue à son ballon de reflux. Dans le cas

général c'est la pression de bulle du distillat à la température du ballon de reflux. A partir de

cette pression de base, compte tenu des perte de charge dues à l'écoulement de la vapeur du

rebouilleur vers Ie ballon de reflux, il s'établit un profil de pression dans la colonne, dont la

relation est: Pf = Pt + ÀP

Tel que : Pt : pression du ballon de reflux.

Pf: pression de fond de la colonne.

ÂP: perte de charge dues a l'écoulement de la vapeur'

La composition du distillat et du résidu étant supposées connus, la pression revient à se

fixer certaines température, En effet sous la pression envisagée:

- La température du ballon est la température de bulle du distillat (condenseur total).

- La température de tête est la température de rosé du distillat.

- La température de fond est la température de bulle du résidu.

Liquide:

La viscosité et la densité du liquide dépendent de la température et de la pression de

fonctionnement pour l'efficacité des plateaux réel, qui augmente quand la viscosité diminue'

Vapeur:

Le débit volume de vapeur en circulation à f intérieur de la colonne dépend directement

de la pression.
I
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I-3.4.3.2. Contrainte liées aux échanges thermiques

La loi de transfert global des appareils d'échange thermique s'écrit :

Q= U. .A.DTLl.oy.

Q: quantité de chaleur échangée.

U. : coefficient de transfert global.

A : Surface d'échange.

DTLr,nov: différence de température logarithmique moyenne entre les fluides dans un appareil.

A= QÂJ..DTLr.oy

Ce qui signifie que la surface d'échange nécessaire est d'autant plus faible que, DTL1..,

est grand. Comme DTLr.oy est lié à la différence de température des deux fluides à l'entrée de la

colonne, on voit que choisir une pression plus élevée, augmente le DTL1.., au condenseur et le

diminue au rebouilleur il en résulte une taille plus petite de condenseur, et au contraire au

rebouilleur, plus important, donc à divers niveau de pression coffespond à diffère surface

d'échange entre condenseur et rebouilleur.

I-3.4.4. Reflux et chauffe :

Le débit de reflux et la chauffe sont les variables

colonne de distillation, mais il est important d'examiner les

ces paramètres dans le cadre de:

- pression constante

- charge constante en température et composition

I-3.4.4.L. Relation entre débit de uroduit -reflux-chauffe :

de réglage plus importantes d'une

conséquences d'un changement de
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Le schéma ci-dessus montre comment sont liés les débits liquide et vapeur dans une colonne,

pour un débit de reflux et une valeur de V'o déterminés pour un couple Lo, V'o les débits de

distillat et de résidu sont fixés, en effet :

'- D=Vr-[o
R= L' - V, avec D + R = A = Constante

Le couple Lo, Vo détermine le point de coupe de la charge caractériséepu:DlAou R/A.

I-3.4.4.2. Conséquences d'une augmentation du reflux a chauffe constante :

Variation des débits:

Qr : Constante, soit Vr: Constante

to : Lo augmente donc D= Vr - to et parallèlement R augmente.

Il résulte que la diminution du débit de distillat et une augmentation du débit de résidu

( le point de coupe de la charge a été modifié ).

AsBect fractionnement: -

- Augmentation du taux de reflux r Rp = I4lD, carla augmente et D diminue.

- diminution du taux de rebouillage R6=ÿ'o/R car V'6= constante et R augmente.

Cela se traduit par un meilleur fractionnement en rectification mais un plus mauvais en

épuisement ce qui a pour conséquence :

- un produit de tête plus pur (plus léger).

- un produit de fond moins bon (plus léger).

I.3.4.4.3) Conséquences d'une Augmentation de la chauffe à reflux constant

Variation des débits:

L,o= constante

Qr augmente soit V1 augmente donc D= (Vr- L1) augmente et parallèlement R diminue. Il en

résulte une augmentation du débit de distillat et une diminution du débit de résidu.

Aspect fractionnement:

- Diminution du taux de reflux Rldiminue carla =constante et D augmente.

- Augmentation du taux de rebouillage Ri augmente car V' augmente et R diminue.

Soit un meilleur fractionnement en zone d'épuisement mais un plus mauvais en

rectification, cela se traduit par:

- Un produit de tête moins bon (plus lourd).

- Un produit de fond meilleur (plus lourd).

18
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I-3.4.5. Paramètre de réglage des colonnes de distillation(L)

IL est important de connaître les effets, de chaque paramètre de réglage d'une colonne de

distillation.

La nression:

Le choix de la pression de marche résulte d'un calcul économique, l'exploitant peut être

amené pour des raisons d'économie ou plus souvent insuffisance d'échange thermique, à

modifier le niveau de pression d'une colonne.

Compte tenue de la baisse de sélectivité des équilibre liquide vapeur liée à

l'accroissement de la pression on observera une dégradation de la qualité du fractionnement:

- pureté en tête diminue

- pureté au fond diminue

I1 est nécessaire donc d'augmenter le reflux et la chauffe, cela implique une dépense

énergétique plus grande.

- Q6 au$mente et Q, augmente.

B- Profil de température:

Le gradient de température est translaté vers des températures plus élevées, ceci traduit la

variation des températures d'équilibre avec la pression en particulier :

- T161. au§mente

- Trond augmente

Il sera aggravé par détérioration du fonctionnement.

C-Echanges thermique

Les conditions de transfert de la chaleur dans le rebouilleur et le condenseur sont

modifiées. L'examen de la loi de transfert, Q= u' 'A'DTL-ov dans lequel u' et A sont des

constantes permet de prévoir un certain nombre de conséquences.

Pour Ie condenseur: DTL.., augmente, augmentation de la quantité de chaleur échangée dans

cet appareil, on voit que l'augmentation de pression, cela implique une insuffisance des

condenseurs.

Pour le rebouilleur: Au contraire DTL',ov diminue donc, il est nécessaire d'augmenter le débit

du fluide chaud au rebouilleur pour générer un débits de distillat et résidu, dont il demande un Qr

important.
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Conclusion:

L. En peut dire qu'une augmentation de pression rend la condensation plus facile et le

rebouillage plus difficile.

2. En contre partie une basse de pression aurait des conséquences inverses:

- Amélioration du fractionnement, Qc diminue et Qr diminue.

- Baisse des températures.

- Condensation plus difficile.

- Rebouillage plus facile.

3. Il est peut être intéressant d'augmenter la pression quand :

- il est difficile de condenser les vapeurs de tête pour éviter de dégazer.

- Les plateaux sont à la limite de l'engorgement et qu'il est possible de perdre un peut en qualité

de fractionnement.

Inversement, une baisse de pression est souhaitable quand:

- On a pas de problème de condensation.

- Les plateaux ne sont pas trop proches de l'engorgement.

I-3.4.6. Colonne à plateaux (2)

Les colonnes à plateaux sont utilisées pour réaliser un contact entre une phase gazeuse et

phase liquide de façon à les amener le plus prés possible de l'état d'équilibre.

Les transferts de masse et de chaleur entre les phases seront d'autant plus importants que

la surface de contact et la turbulence des phases seront plus grandes. Les colonnes a plateaux ont

été mises au point pour la distillation, opération dans lesquelles la résistance au transfert de

masse est plus importante dans Ia phase vapeur que dans la phase liquide.

Les plateaux sont donc conçus pour assurer une dispersion de la phase vapeur au sein du

liquide. Les colonnes à plateaux sont utilisées avec un égal succès en distillation et en

absorption.

I.3.4.6.1) Qualité d'un plateau

Le plateau doit répondre à certaines exigences:

. II doit avoir une srande efficacité: l'efficacité est le fait qu'il assure un excellent contact entre

le flux vapeur et le flux liquide.

. II doit avoir une qrande capacité: la capacité d'un plateau est la quantité journalière de produit

qu'il peut permettre de traiter en restant efficace.
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. II doit avoir une faible perte de charge:-C'est la baisse de pression d'un flux en mouvement

dans une cavité quelconque, due principalement à la résistance que les parois de la cavité et

les différents obstacles offrent au mouvement de ce flux.

I.3.4.6.2) Type de plateau

II existe plusieurs type de plateaux et les trois principaux sont:

- Plateaux perforés, simplement percés de trous.

- Plateaux à cloches de barbotage, munis de fentes

- Plateaux à clapets, les plus utilisés

{ oloo
fo

o^eTts
I

xo\o

ilrl-
Plateaux oerforés Plateaux à Clapet

Plateaux à cloch#9uide

o vapeur

liquide

I-3.4.7. Description de quelques schémas de régulation (7) :

Pour conduire une unité de distillation, il faut avant tout connaître les valeurs prises par

les différents paramètres, ce rôle d'information revient alrx appareils de mesure, dont l'ensemble

constitue le contrôle ou l'instrumentation de l'installation. Il n'est pas possible de surveiller en

peïmanence tous les paramètre de fonctionnement, aussi les dérèglement importants seront-ils

signalés aux opérateurs par des alarmes sonores et visuelles, pour que les défauts puissent être

localisés rapidement. Si le défaut persiste, des dispositifs de sécurité agissant sur des

automatismes assurant la protection du matériel en modifiant certains points de consigne ou en

arrêtant f installation s'il î'y a pas d'autre solution. On cite quelque type de colonne sous

contrôle automatique :

I-3.4.7.1. Colonne du type <<conduite en manuel » :

Il s'agit de colonne dont les paramètres sont:

- le débit de reflux.

- la quantité de chaleur apportée au rebouilleur.

- distiltat et résidu sont soutirée sous contrôle de niveau.

Les règles d'exploitation de ces colonnes répondent au conséquence de variations de

reflux et de chauffe. Ce schéma de régulation est souvent utilisé pour les séparations délicates'

l-.
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LIC: régulateur de niveau
FRC: régulateur-enregistreur de débit

I-3.4.7.2. Colonne habituelles de raffinerie:

T,e système de régulation représenté sur le schéma ci-dessous est fréquemment utilisé

dans les colonnes de fractionnement des coupes légères de raffinerie:

dééthaniseur, débutaniseur, dépropaniseur,....

Le système consiste à avoir le reflux sous contrôle de débit(FRC) et la chauffe asservie à

un régulateur(TRC), qui maintient la température de sortie du rebouilleur ou celle d'un des

lLrc 1

[-

plateaux de fond de la colonne.

C: régulateur de niveau
C: régulateur-enregistreur de débit
C: régulateur -enregistreur de température
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I-3.4.7.3. Reflux sous contrôle de niveau et distillat sous contrôle de débit:

' I-,eschéma se rencontre parfois sur des colonnes à taux de reflux élevé.On voit qu'un tel

système répond automatiquement à toute variation du débit de vapeur en tête de colonne par une

variation équivalente du débit de reflux.

LIC: régulateur de niveau
C: régulateur-enregistreur de débit

I(-
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Description de l'usine

ll-1 . lntroduction:

La region de Haoud-Berkaoui à été crée en 1976, alors qu'elle n'était qu'un

champ qui dépnd de Hassi-Messaoud, elle est située à772 km au sud d'Alger et

à 35 km del'Ouest de Ouargla.

La region de Haoud-Berkaoui se compose de trois principaux champs:

. HAOUD-BERKAOUI (HB§: Un champ pétrolier.

. BENKAHLA (BKA): champ pétrolièr situé à l'est de la base de vie de

Berkaoui à environ de 14 km.

. Guellala Centre (GLA/C) : champ pétrolier situé au nord de la base de vie

de Berkaoui à27 km de HBK.

La region de Haoud-Berkaoui produit de pétrole brut avec une production

moyenne globale de 6000 à 6500 T/J, une nouvelle usine a été installée à

Guellala en 1993 pour la récupération et le traitement du gaz des trois champs.

Actuellement HBK, BKA, et GLA/C sont dotés des compresseurs pour

expédier leur production du gaz vers l'unité de traitement GLA/C dont le but de

produire le gaz de vente, le gaz-|ift, de GPL (gaz de pétrole liquifié ) et les

condensats.

L'usine de GUELLAL se compose de plusieurs sections :

compression de gaz de vente .
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Description de l'usine

II.2. Descriptis@

ll-2-1. La capacité de traitement de I'usine de gaz :

L'usine dc traitement de gaz à Geullala csl conçuc pour Îa récupération du gaz dc

formation HP, MP, et BP des champs de HBK, GLA/C. et BKA au lieu d'etre torchés'

elle à pour but clc produirc :

2 - Ls--Cr'P-L-l

l':

ffim3/i) 1.3(x).(xx)2.369.0(X)

G,p".iteïïf-m3m i.236.000

Température ( "C )

C5 (lo mol . max )

Design Actuel

Capacité(T/j) 500 200 à240

Pression ( bars ) 56 56

Température ( "C ) 60 55

Teneur en Cz ( o/o mol. max ) 3 3

i'eneur en Us ( lo mol. max ) 0.3 0.3
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Design Actuel

eapaciaé-( NBIffi 424.000 450.000

Pression ( bars ) t40 140

Température ( "C ) 60 55

Cs (7o mol. max ) 0.5 0.5

3 - Le gaz- lift :

4 - Le condensat:

ll-2.I. Section de séparation et stabilisation :

L'alimentation de l'usine de traitement de gaz est assurée par le giLz provenant des

trois stations de boosting: HBK, BKA, GLA/C, mélangés au niveau de collecteur

d'entrée, puis introduits dans le ballon qui est le piège à liquide (V-401),pour éliminer

l'eau vers Ie bourbier.Le gaz du ballon (V-401) est refroidi à 25' dans l'échangeur à

propane (E-401), et envoyé ensuite vers le ballon (Y402 ) pour enlever l'eau et les

hydrocarbures lourds.

Les condensats provenant des ballons (V-401), (Y-402) sont envoyés vers la

colonne de stabilisation (C-401) par les pompes (P401.A/B) et @a02.NB). Les

condensats de fond du stabilisateur sont séparés des C2 et plus ,éfilles lourds sont

stabilisée par le rebouilleur (?4}z)réchauffés par l'huile chaude, ilenrroyés au

débutaniseur (C-702),pour le fractionnement.

Design Actuel

Capacité(T/j) 90 LtO -t20
Pression ( bars ) 10 10

Température ('C ) 60 55
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Conditions de Marches

a- Ballon d'entrée V-40L :

b- Ballon de sénaration V-402 :

c- Stabilisateur C-401 :

lI-2.3. Section déshydratation :

Le gazprovenant du ballon séparateur (Y-402) est envoyé aux sécheurs de gaz

(V-403.A/B/C) avant de passer à la section de séparation en aval. Pour prévenir le

bouchage qui pourrait être provoqué à cause des hydrates.

Design Actuel

Pression d'entrée ( bars ) 25.6 25

Température d'entrée ( "C ) 41.8 41

Design Actuel

Pression d'entrée ( bars ) 25 25

Température d'entrée ('C ) 25 21

Design Actuel

Température de tete ('C ) 51.1 47

Température de fond ('C ) 138.4 t36

Pression de fond ( bars ) 26.6 22.5
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Le système de séchage est constitué de trois déshydrateurs à tamis moléculaire, dont

deux sont en service et l'autre enrégénération. Le gaz de régénération est tout d'abord

préchauffé dans un four (H-40L) et porté jusqu'à une température de 290"c,puis est

utilisé comme gaz de régénération chaud pour les sécheurs, ensuite le gaz passe dans le

refroidisseur de gaz de régénération (E-403 ), est envoyé au ballon séparateur de gaz de

régénération (Y-404 ), ou l'eau est enlevée, et le gaz est recyclé vers le refroidisseur de

gaz d'alimentation (E-401) à travers le compresseur de gaz de régénération ft-a01.A/B).

Le gaz une fois séchée passe par un filtre à poussière (Z-40L) pour enlever la poussière

des tamis moléculaire ou d'autre matières qui pourraient créer des problèmes de

bouchage dans les équipements en aval du circuit.

- Condition de marche sécheur

ll-2.4. Section réfrigération :

Le gaz sec est refroidi dans un échangeur de chaleur à plaque (E-601.E-602.E-603), est

envoyé aux séparateur froid (V-600),ou il sera mélangé avec le gaz ùtballon de reflux

(V-JQl),du dééthaniseur, est préchauffé dans l'échangeur à plaque, et envoyé vers le

compresseur de gaz de vente ( K 603 A/B ) pour y etrecomprimé à74 bars absolue,

Design Actuel

Température de service ( "C ) 25 25

Température de régénération ( "C ) 290 250

Temps de cycle ( h ) 12 12

Temps de régénération ( h ) 06 06

Teneur en eau entrée ( ppm ) >à300 350

Teneur en eau sortie ( ppm ) 5 5
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une partie du gaz compdmé est envoyée vers le gasoduc 48 pouce reliant la region
D'ALRAR - Hassi R'MEL, et l'autre partie est recomprimée dans le compresseur du
gaz - lift ( K604 A/B ) à une pression de lL2barcabsolue pour satisfaire les besoins en
gaz- lifr de la région de HAOUD _ BERKAOUI.

Le liquide du ballon séparateur (v-600 ), est pompé vers le dééthaniseur
(c- 701),par la pompe (P-601.A/B), après préchauffement dans l'échangeur a plaque.

Conditions de Marches

A.

Pression dans teEalionlÉîffiJ

Température dtnEil
Température d- soriiffiJ

d'entrée ( "C )

Température de sortie (
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lI-2.5. Section fractionnement :

ûdn II-2.5.1. Déethaniseur :

Cette colonne sert à assurer le fractionnement du gazconforme aux spécifications. le
courant de liquide provenant de la section de refroidissement alimente le déethaniseur

(C-701), par la pompe (p-601.A/B),au 13éme étage de la colonne.

En tête de la colonnele gaz est partiellement condensé dans le condenseur (E-701),

et séparé dans le ballon de reflux (v-70r), dont le liquide est pompé, par la pompe

(P-701,.N8), vers le plateau de tête comme reflux froid.

Le gaz de tête est préchauffé dans la section de refroidissement et envoyé au

compresseur de gaz de vente (K-603.dB). Les condensats du fond de déethaniseur sont

stabilisés par le rebouilleur à huile chaud est envoyé comme 2éme charge du

débutaniseur (C-702).

Conditions de marches

Design Actuel

Température de tete (-C) - 5.6 - 6.0

Pression dans la colonne ( bans ) 25.3 24

Température de fond-(6eJ 87.6 85

Nombre de plateaux 38 38

V\rn II-2.5.2. Débutaniseur et stockage de G.pL. :

L'alimentation est assurée par le fond du déethaniseur et la colonne de

stabilisation, ou le gaz de tête est totalement condensé par l'aero-condenseur( E-703), est

séparé dans le ballon de reflux(V-702), une partie est utilisé comme reflux froid, et

l'autre partie c'est le GPL qui sera envoyé vers les sphères de stockage (T-701N8),
après être refroidie à 45. atravers l,échangeur (E_706).

Les condensats de fond sont stabilisés par le rebouilleur (E-705), et récupérés
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Description de l,usine

dans le séparateur MP existant dans le centre de production de GLA.

Conditions de marches

Stockage et expedition de G.p.L :

La section se compose de deux réservoirs de stockage de G.p.L équipés de deux
pompes d'expédition de G.p.L vers la ligne l2pouce reliant GUELLALA - ARZEW
pour etre fractionné en propane et butane commercial destiné à l,exportation.

Conditions de marches

TempératuredeGte-(.C-l

Pression dans ta-otonnffiîEJ

Température ae fonaEJ

Température d
Pression aa@

la sphére ( mm )

Volume ae tâlptrffi3J
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Description de I'usine

ll-2.6. Utilités:

vrâh ll-2.6.1. Svstème a l'huile chaude :rv7'l

Le Système d'huile chaud est prévu pour fournir de la chaleur au rebouilleur des

colonnes ( stabilisateur, déethaniseur, débutaniseur ). L'huile chaude est réchauffée

jusqu'à 290'C à l'aide d'un four ( H-850 ) qui est la source chaude de l'usine.

ll-2.6.2. Système de réfrigération :

Le système de réfrigération utilise le propane comme réfrigérant à une

température de -28"C pour fournir le froid aux échangeurs ( le condenseur de

déethaniseur, le refroidisseur de G.P.L et le refroidisseur de gaz d'alimentation ).

Il-2.6.3. Svstème de saz combustible :

Un réseau d'alimentation en gaz combustible est prévu d'assurer l'alimentation en

fael gaz pour les turbines a gaz et les fours. Le combustible est fourni à partir de la

canalisation de gaz commercial existante au démarrage de l'usine.

! 
ll-2.6.4. Système d'air instrument et d'air service :

Le réseau d'alimentation en air comprimé est installé dans l'usine de traitement de

gaz de GLA pour assurer l'alimentation en air instrument et air service, le système

comprend des compresseurs d'air, ballon séparateur d'air service, sécheur d'air

instrument.
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Description de l'usine

lI-2.6.5. Système d'eau industrielle :

Le système de distribution industrielle est prévu à usage de service et sanitaire

dans le bâtiment de contrôle, le bâtiment de sécurité, etle poste de prise de flexibles dans

se but le système comprend des pompes d'eau et un réservoir d'eau industrielle de 5m3.

ll-2.6.6. Système de torche :

La cheminée de torche est installée pour évacuer en toute sécurité le gaz

inflammable dans l'usine de traitement de gaz lors des arrêts programmés etlou en cas

d'urgence.
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Partie calcule

[I-1. Introduction:

La section distillation de l'unité GLNC est étudiée pour déterminer les paramètres

marche optimale de la colonne principale «débutaniseur>>, Cette dernière assure la production

GPL et condensât.

Vu les limitations existant au niveau des données du problème à savoir :

1- Pas de prise d 'échantillon de l'alimentation de la colonne débutaniseur.

2- Pas de données relatives au régulateur des débits pour estimer le débit de charge de la

colonne.

Toutes ces limitations créant un autre problème en plus pour faire une étude corecte il a

été nécessaire de commencer les calculs d'équilibre liquide-vapeur (Flash) dans les ballons de

séparations à l'entrée de l'usine on utilisant le simulateur Hysim, et les logiciels Campelle, flash

pour l'obtention des débits et la composition de charge de la colonne (C702), qui est le point

sensible de l'usine; son optimisation élimine toute perte de production. Pour atteindre ce but on

a fait un calcul manuel parallèlement au simulateur pour confirmer a la fin les paramètres

optimaux.

La fig.(III-l) montre les étapes de calculs pour obtenir les débits et la compositions des

charge de la colonne clé : le débutaniseur (C702). Les tableaux (III-1) au (III-6) illustrés ci-

dessous sont issus par simulation dont le but d'éliminer les limitation cités auparavant. La

colonne C702 à deux alimentations , la première est le flux de fond de déethaniseur et la seconde

est le fond de la colonne de stabilisation C401,.

de

de
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Partie calcule

Arrivée du gaz les trois lignes (HBIçBKA,GLA)

Calcul de flash au niveau du ballon de séparation (V401)

Expédition vers le deuxième
ballon de séparation (V402)

Expédition Vers le stabilisateur
(c401)

Calcul de flash au niveau du
ballon (Y402)

Simulation du stabilisateur

Alimentation (C702)

Refoulement vers le ballon (v600)

Calcul de flash au ballon (V600)

Simulation (C701)

Gaz de vente
Alimentation (C701)

Fig.(III-l) : Organigramme de calcul par simulation
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Partie calcule

Tableau(rlr-1) : Composition du gaz des trois tignes à l'entrée de l'usine

GLA HBK BKH Entrée V401

Nitrogène 0.0274

0.5002

0.2L29

0.0926

0.0101

0.0263

0.0130

0.tt72

0.0002

0.0291

0.5686

0.2405

0.1059

0.0101

0.0246

0.0L2L

0.0091

0.029t

0.5362

0.2476

0.1067

0.0130

0.0352

0.0150

0.0171

0.0289

0.5520

0.2389

0.1045

0.0108

0.0275

0.0t29

0.0244

Méthane

Ethane

Propane

i-Butane

n-Butane

i-pantenne

n-pentane

n-Hexane

Ternpérature: oC 30 30 30 28.339r

Pression (bars) 23 23 23 23

Débit(kmole/h) 283.2824 L442.0941 583.4434 2308.8L99

Tableau(Ill-2) : Calcul de flash au niveau du ballon V401

Liquide: alimente C401 Gaz l alimente V402 EntréeV402

Nitrogène 0.0015

0.0769

0.1460

0.L873

0.0409

0.1362

0.t250

0.2856

0.0005

0.0295

0.5622

0.2409

0.1021

0.0102

0.0252

0.0106

0.0188

0.0295

0.5622

0.2409

0.1.027

0.0L02

0.0252

0.0106

0.0188

Méthane

Ethane

propane

i-Butane

n-Butane

i-pentane

n-pentane

n-Hexane

Température: oC 28.3391 28.3391 25

Pression(bars) 23 23 22

Débit(kmole/h) 48.1896 2260.6328 2260.6328
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Partie calcule

Tableau(Ill-3) : Calcul de flash au niveaux du ballon V402

GAZ z alimente V600 Liquide Entrée V600

Nitrogène 0.0297

0.5663

0.24t7

0.1019

0.0099

0.0242

0.0096

0.0166

0.0297

0.5663

0.2417

0.1019

0.0099

0.0242

0.0096

0.0166

Méthane

Ethane

Propane

i-Butane

n-Butane

i-pentane

n-pentane

n-Hexane

Température: oC 25 -23

Pression (bars) 22 22

Débit (kmole/h) 2241.6997 224L.6997

Tableau(Ill-4) : Calcul de flash au niveau du ballon V600

Gaz z Gaz de vente Liquide: alimente C70l Entrée C701:

Nitrogène 0.0376

0.6885

0.2L96

0.0472

0.0021

0.0037

0.0006

0.0007

0.0020

0.1,366

0.3L92

0.2945

0.0373

0.0964

0.0413

0.0727

0.0020

0.1366

0.3L92

0.2945

0.0373

0.0964

0.0413

0.0727

Méthane

Ethane

Propane

i-Butane

n-Butane

i-pentane

n-pentane

n-Hexane

Température("C) -23 -23 22

Pression(bars) 22 22 27

Débit(kmole/h) 1745.2048 496.4949 496.4949
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Partie calcule

Distillat Résidu : alimente CiM, Entrée C7O2

Nitrogène 0.0045

0.3025

0.6805

0;0725

0.0217

0.5267

0.0680

0.I757

0.0753

0.1325

0.0001

0.0217

0.5267

0.0680

0.L757

0.0753

0.1325

0.0001

Méthane

Ethane

propane

i-Butane

n-Butane

r-pentane

n-pentane

n-Hexane

Température: oC -I3.3406 96.7659 75.4708

Pression 24.95 26.35 t6.35
Débit (kmole/h) 224.2128 272.2820 272.2820

Entrée C401 : de V401+V402 GAZ Résidu: vers C702
Nitrogène 0.0014

0.076

0.1466

0.1889

0.04t2

0.1372

0.1246

0.2861

0.0005

0.0024

0.1280

0.3029

0.0489

0.1289

0.0504

0.0935

0.0001

0.0005

0.0195

0.0298

0.7494

0.2350

0.5648

0.0011

Méthane

Ethane

Propane

i-Butane

n-Butane

i-pentane

n-pentane

n-Hexane

Température: oC
27.3675 136.008

Pression (bars) 22.5 16.5666

Débit(kmole/h) 67.1.19 26.995L
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Partie calcule

III-2.1. Les étapes de calcul :

1. A partir du débit et de la composition de la charge on détermine les quantités massiques et

molaires de chaque constituant.

2. calcul des débits et des compositions du distilat et du résidu.

3. Détermination des pressions et des températures au sommet et au fond de la colonne.

4. Calcul du taux de vaporisation.

5. Pour le fonctionnement à reflux minimal, on calcul le taux de reflux optimal.

6. Elaboration du bilan thermique de la colonne et on détermine les charges thermiques du

condenseur et du rebouilleur.

III-2.2. Données de Dénart :

A. Débit d'alimentation de la colonne :

1- Fond C701 verc C702:LrZ7Z,ZB Kmol/h

2- Fond C401 vers C702:I-z=26,9951 Kmol/h

B. Fraction molaire de l,alimentation de la colonne C702 z

III-2.3. Bilan Matière de la Colonne

Pour calculer la composition massique, ainsi que les débits massiques et molaires des

constituants, on doit tout d'abord calculer la masse moléculaire moyenne de la charge d'aprés

l'équation

M1 = )Mi X'ri

Constituant v, Fraction molaire charge I
trlr rFraction 

molaire charge 2

CzHd 0,0217

0,5267

0,0690

0,1757

0,0753

0,1300

0,0026

0,0005

0,0195

0,0298

0,L494

0,2340

0,5648

0,0020

C:Hs

I CaHro

N C+Hro

I C5H12

N CsHrz

N C6H1a

I
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Partie calcule

Ensuite la composition massique de la charge Xa1 est calculée selon l'équation

Xr-i = Mi X'ri/Ml
En fin les débits massiques et molaires sont calculés d'après les équations suivantes :

{f

Li = L.Xr;

î'i= L.X,r.i

Le tableau(Ill-7)montre les résultats de calcule.

Pour la séparation du GPL en c3 et ca,; Il est nécessaire de fixer :

Constituant Clé volatile NC+

Constituant Clé Lourde: IC5

Par la suite, pour la commodité de calcul on fera le calcul pour 100 Kmoles de la charge.

Etant donné que les concentrations admises de ICs dans le distillat y,=0,3Vo=0,003

L'application du bilan matière pour chaque constituant (i) dans la charge donne :

L.X'r-i = D.Y'»i* R.X'ni
Dans notre cas (2 charge)

L1.X' ç1*laX' 11i2= DY'»i *RX'p;

Ou L1 = Lr*Lz = 272,28 + 26,9951. =299,275! Kmol/h

Le débit total de la charge 299,2751représente 700Vo kmol/h, L1,égale à g0,g7gg etL2,égale
à9,0202 Kmol de charge,l'application de l'équation de bilarr de matière pour chaque constituant

(Cz, Cz, iCa, nCa, iC5, nC5, nC6) respectivement :

g0',g7 98.0,0217 + 9,0202.0,0005 = Yr.D+0

90,97 98 .0,5267 +9,0202.0,0195 =Yz.D+0
\ 90,9798.0,068+9,02 02.0,0298= Y3.D+0

! 90,9798. 0,17 57 +9,0202.0,149 4=Yr.D+0

) m,121s.0,0753+9, 0202.0,2340=0,003D+(100-D)t'Rts

g0,g 7 98.0,13 +9,0202.0, 5648 = O. D + ( I 00 - D) XINso 
90,97 9g.0,0026+9,0202.0,0020= o.D + (100-D)XnNr ÿ(
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Partie calcule

On'a : )Xi=1=Xp15*XpN5*XpN6

26,1381 =0,003D + ( 1 00 -D)

Donc

D = 74,0842 Kmol/100 Kmol de la charge

R = 25,9158 Kmol/100 Kmol de la charge

Maintenant calculons D et R pour notre charge DL= 22L,7156 Kmol/h et P.1.=77,5595 Kmollh.

D'après les équations précédentes on peut tirer la composition de distillat et de résidu. Le

tableau(Ill-8) donne les résultats de calcul.

Tableau(Ill-8) : Composition molaire et débits du distillat et résidu

Constituant Distillat Résidu

Ethane 0.0267

0.6492

0.0871

0.2340

0.003 0.3372

0.6530

0.0098

Propane

i-Butane

n-Butane

i-pentane

n-pentane

n-Hexane

Débit Totale :kmole/h 221..71.56 77.5595

III-2.4 Pression et Température dans la Colonne :

III-2.4.1. Pression au Sommet de la Colonne :

Le choix de la pression dans la Colonne est lié directement à une condensation facile et

économique des vapeurs de tête de la colonne ; ceci se traduit par la fixation de la température

dans le ballon de reflux à celle de design de 40"C. A cette température fixée, la pression

nécessaire dans le ballon de reflux est déterminée par l'équation d'isotherme de la phase

liquide ) Ki.Xi=t par approximation successives a P et T fixées (fig.(I-3a)). Le tableau(Ill-9)

donne les résultats de l'itération finale.
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Partie calcule

Tableau(Ill-9) : Résultats de l'itération finale

Constituant X'ni Iç P=12r2 bars T=40"C trLX'oi

Cz 0,0267

0,6492

0,0871,

0,2340

0,003

3,5266

1,,L774

0,3592

0,4872

0,1254

0,0942

0,7644

0,03L2

0,1140

0,0004

Cs

lCa

NC+

ICs

L 1,004L

On trouve par approximation successive que Pb=12,2 bars. En tenant compte des pertes de

charge dans la colonne jusqu'au ballon de reflux on admet Ps au sommet de la colonne à (0,5

bar) que Pb au ballon de reflux : Ps =Pu+O,5 =12,7 bars

III-2.4.2. Température au Sommet de la colonne :

Elle est déterminée par approximation successive à partir de l'équation d'isotherme de la

phase vapeur >Y'DiA(i =1 (Fig.(I-3b)), on trouve que Ts = 54o C. Le tableau(Ill-L0) montre les

résultats de f itération finale.

Tableau(Ill-10) : Résultats de l'itération finale.

Constitution Y'ni § à (Ps=12,7 bars . Ts=54"C) Y'ni/ trÇ

Cz 0,0267

0,6492

0,0871

0,2340

0,003

4,0420

L,4660

0,4946

0,6512

0,L897

0,0066

0,4428

0,L761,

0,3593

0,01-58

C3

IC+

NC+

lCs

1 1,0006

III-2.4.3. Pression au fond de la Colonne :

En estimant les pertes de charge dans la colonne .P = 0,5 bars, donc

P" =Pt * .P =L2,2ÿ 0,5 = l2,7bars

Pr=P.+0,5 =12,7+05 = 13.2bars

Pr =13,2 bars.
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III-2.4..4. Temnérature au fond de la Colonne :

Elle est déterminée par approximation successive à partir de l'équation d,isotherme de la
phase liquide : )Kt X'ni=l (fig.(I-3a)). Le tableau(Ill-11) résume les résultats de la dernière

itération. La température de fond est de L33.75 .C.

Tableau(Ill-11) :Résultats de Ia dernière l,itération.

Constituant X'ni IG à P=13,2 bars Tr=133,75'c K X'ni
ICs 0,3372

0,6530

0,0099

0,9073

1,0606

0,4954

0,3059

0,6926

0,0048

NCs

NCo

) 1 L,0033

La pression moyenne dans la colonne est P= (P"+P)12=12,95 bars. On cherche la
température d'alimentation de la 1è" charge. Elle est déterminée paï approximation successive à

partir de l'équation d'isotherme de la phase liquide : )K X,ru=L (fig.(I_3a)). Le tableau(Ill_12)

résume les résultats de la dernière itération. La température d'alimentation de la première charge

est de La température est 52,5oC

0,0217

0,5267

0,069

0,1757

0,0733

0,13

0,0026

3,8979

1,4037

0,4696

0,6Lgg

0,1799

0,2277

0,0693

0,0846

0,7393

0,0319

0,1099

0,013L

0,0296

0,0002
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Partie calcule

La pression moyenne dans la colonne est p= (p"+p1)p=12,95 bars. On cherche la
température d'alimentation de la 2è'" charge. Elle est déterminée par approximation successive à
partir de l'équation d'isotherme de la phase liquide : )K, X,ni=l (fig.(I_3a)). Le tableau(Ill_13)
résume les résultats de la dernière itération. La température d'alimentation de la deuxième
charge 115,5'C.

D'après les équations d'isotherme des phases liquide et vapeur, on peut déterminer le
taux de vaporisation par approximation successive :

)X't= 1 et )Y,i= L

ou

X'r = X'u I ( 1+ e'o(Ki-l))

Y'1=§ X';
e'6 : Taux de vaporisation molaire de la charge dans la zone d,alimentation
X'1: composition molaire du constituant (i) de la phase riquide dans la charge
Y'; : composition molaire du constituant (i) dans la phase vapeur dans ra charge
( : Coefficient d,équilibre

Pour cela, on détermine Kr à la température d'alimentation et à la pression de service dans la
colonne et puisque nous avons deux charges.

0,0005

0,0195

0,0299

0,1,494

0,2340

0,5649

0,0020

6,8875

3,2031.

1,4459

1,7522

0,7024

0,g2gg

0,3525

0,0034

0,0625

0,0431

0,2619

0,1644

0,4692

0,0007
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Partie calcule

Les tableau(Ill-l3a et b) regroupant les résultats de la dernière itération. On déduit de ce

résultat que la charge est introduite presque àl'état liquide.

Tableau(Ill-13a) :

Taux de Vaporisation pour la Lè'" charge à la Température d'alimentation (T=52,5oC et

P=L2,95 bars) Avec un Taux d'évaporation e'6 = 0,005= 0,5Vo

Tableau(Ill-13b) :

Taux de Vaporisation pour la2è'" charge à la Température d'alimentation (T=115.5oC et

P=12,95 bars) Avec un Taux d'évaporation e'6 = 0,005= 0,5Vo

Constituant X'ur §T=52 ,5"CP=12,95 bars 1+e'oGL-1) X'ir Y' il

Cz 0.02t7

0,5267

0,0680

0,L775

0,0735

0,1300

0,0026

3,8979

1,4037

0,4696

0,6198

0,1788

0,2277

0,0683

1.0t45

1.0020

0.9973

0.9981

0.9959

0.9961

0.9953

0,021,4

0,5256

0,0682

0,L760

0,0738

0,1305

0,0026

0.0834

0.7378

0.0320

0.1091

0.0L32

0.0297

0.0002

C:

ICa

NC+

ICs

NCs

NCo

) 1 0,9991 1.0054

Constituant X'tn Kt L+e'00Ç-L) X'A Y'iz

C2 0,0005

0,0195

0,0289

0,1494

0,2340

0,5648

0,020

6,8875

3,2031

L,4458

1,7522

0,7024

0,8289

0,3525

1.0294

1.0110

r.0022

1.0038

0.9985

0.999t

0.9968

0,0005

0,0297

0,1489

0,2344

0,5653

0,0020

0.0201

0.0034

0.0951

0.0043

0.4L07

0.3971.

0.0017

0.0071

C3

ICa

NC+

ICs

NCs

NCo

) 1 1,0008 0.9L94
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Partie calcule

La méthode d'Underwood est utilisée pour déterminer le

de la méthode se base sur la constante de volatilité.

reflux minimum. L'Hypothèse

Dans les calculs de la rectification des mélanges complexes ou sera amené à

effectuer des séries de calculs d'équilibre sur chaque plateau pour éviter le travail long et

fastidieux des approximations successives, on pourra utiliser une méthode simplifiée et rapide

donnant une précision souvent satisfaisante.

Cette méthode fait intervenir la notion de la volatilité relative oi, qui est le rapport du

coefficient d'équilibre du constituant 'i' à celui d'un constituant de référence 'j,:

cti=K/§

La séparation désirée est, en général, fixée par le choix des constituants'i'et'j, appelé

constituants clé légère (étant le constituant le plus volatil) et Clé lourde (étant le constituant le

moins volatil).

Kr : Coefficient d'équilibre du constituant (i) clé légère dans les conditions de service.

§ : Coefficient d'équilibre du constituant O clé lourde dans les conditions de service.

Et on admet que Kj= Kics, Les volatilité relative moyenne sont déterminées par :

o{, :0.5(a,,, * d,,,)

III-2.5.2. Reflux minimal :

Le taux de reflux minimal est calculé par la formure d'underwood :

&-in = 0 )cru Y'oi I (crr0)

c[ ur 21.8003 7.8837 2.6264 3.4664 1 L.2735 0.3820

C/"uz 9.8057 4.5602 2.0584 2.4946 1 1.1801 0.5019

c[ r-i 15.8030 6.2220 2.3424 2.9805 1 1.2268 0.4420

48



Partie calcule

ou 0 est une constante comprise entre cr(clé lourde) et o(clé légère)

([ Clé Léger < 0 < C[ Cté r,ourd

Pour cela on travaille comme étant, on a une seule charge qu'on a calculé auparavant

composition. La valeur exacte de 0 est déterminée par approximation successive à l'aide

l'équation suivante. Les résultats de calcul sont données au tableaux(Ill-14).

€'o = ) orr. X'r,i I g|Li- 0 = 0.005

Tel que X'11 la composition des deux charges mélangées. Dans ce cas la colonne est

simulée à une charge et une composition unique.

Exemple de calcul:

Lt=272,28 Kmol/h

==) L1= 299,2751l{mollh

Lz=26,9951Kmol/h

La Lè" composition: L1.0,0217+L2.0,0005=272,28.0,0217+z6,gg5L.26,gg5l = 5,9220

9X1= s,s2zo f ,nr,rrr, = 0,0198

SA

de

En substituant 0 (1.4463) dans la formule d'Underwood, il ne reste qu'à déterminer le

membre droit de cette équation :

Rtr io = 0) cr.i .Y'oi / (cru -0)

On trouve Rtr m =1,,5507.
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Constituant X'r,i CI,6 X'u. ctr-i 0u'0 €'0

Cz

G

0,0199

0,4809

0,0646

0,1733

0,0896

0,1692

0,0026

L5,8030

6,2220

2,3424

2,9805

1

1,2268

0,4420

0,3129

2,9922

0,1513

0,5165

0,0896

0,2076

0,0011

14,3569

4,7759

0,8962

1,5343

- 0,4462

- 0,2194

- L,0042

0.02L8

0.6265

0.1688

0.3366

- 0.2008

- 0.9462

- 0.0011

IC+

NCa

ICs

NCs

NCo

) 1 0,0056



Partie calcule

III-2.5.3. Taux de Reflux Opératoire :

Le taux de reflux opératoire est Calculé par l'équation :

R.yopt= orfmin - (1,04 + 1,5) rfmin

o : est un cofficient d'excès supérieur à 1 sa valeur établie par des recherches téchnico-

économiques est comprise entre L,04 et L,5, prenant la moyenne : o = L,O4+1,5 12 = 1,27 donc le

taux de reflux opératoire R1o6 égal à1,9694.

III-2.6. Taux de Rebouillage :

Le taux de rebouillage est calculé d'après la formule suivante :

-R6-in 
= ) (o11 .X'Ri / (ar,r -0)

On trouve une valeur de R6.6 = 4,4095.

lll-2.7. Charse thermioue au condenseur et rebouilleur :

Le Bilan thermique d'une colonne consiste, en la détermination de la quantité de chaleur

fournie au rebouilleur, et celle enlevée au condenseur de tête.

Les équations de bilans :

rl V
Qn = GR(HR-hR)

\l-
Qc = @+gJ@o-ho)

R1 = gr+Ir1(1-eo)=R+Gr = R+R.Rropt

Avec B*=Rropt.D

Gs=R5on1.R



Partie calcule

III-2.7.1. Taux de Rebouillage opératoire :

D'après les équations précédentes le taux de rebouillage opératoire est déterminé par la

relation suivante :

R56p1 = 1/R [DR1on1+L(L -eo) -R]

R6or1= [(D/R.R16p1+L/R (1-eo)-1)Ryl,] L/R

R5or1=(D/L Rropt * (l-eo) -RYf,)f,/n

Donc le taux de rebouillage R6oo1 = 8,4692.

GR = Ruopt.R = 219,4856 Kmol/L00 Kmol de charge.

Gy = R1op1.D = 145,9014 Kmol/100 Kmol de charge

III-2.7.2. Determination des enthalpies des flux dans Ia colonne :

Détermination des Masses Moléculaires des Phases :

Phase Liquide M-or= )X". Mi = Mo

Phase Vapeur M.or=)Y'i.Mi = Mp

Donc les masses moléculaires du distillat et du résidu sont respectivement :

Mo = 48,2056 Kg/kmole

MR = 72,1372 Kg/kmole

Les enthalpies sont déterminées par des diagrammes H-P-T-MW. Le tableau(Ill-15)

donne les résultats de calcul de l'enthalpie dans ces conditions.

Tableau(Ill-15) :Résultats de calcule de l'enthalpie

Flux Mmoÿ T"c P bar q fcaV/Ks Q Kcal/Kmole

Chargel 52,9656 52,5 12,95 11,L0L3 5879870

Charge2 68,9522 115,5 12,95 49,g55g 3444,5692

Liquide (gx) 49,2056 40 12,2 2,2203 1.07,0309

Vapeur(D) 48 54 12,7 76,32 3663,36

Liquide(R) 72,1372 133,75 L3,2 60,94L1 4396,1233

Vapeur(GR) 72,1372 133,75 13,2 11,1,,0L32 8792,24
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III-2.7.3. Détermination de débit de reflux et taux de reflux réel :

A partir d'équation de bilan thermique :

Lyh6L2.hz=Dho+Rhp- Qp+Q.

AvecQ.=(D+g,)(Hp-hp) et Qn=Gn(Hn-hn)

On remplacent les Qc et Qr dans l'équation de bilan

L1h1+L2h2=Dho+Rhn-Gn(Hp-hp)+(D+g,)(Ho-ho)=Dho+Rhp-Gp(Hn-h*)+ D(HD-hD) + g*(Hp-hp)

Donc

8, (Hp-hp) = Lrhr+Lzh2-DhD-RhR+GR(HR-hR) - D(HD-hD)

g* = Lrhr+Lzhz-Rhn+Gn(HR-hR)-DHo /Ho-ho

B* = Go(Hn-hil/(Ho-h») - (Rhp+DHp -Lrhr[ahz)/(Ho-ho)

gx=219.4856x(8792.24-4396.1233y(3663.36-107.0309) -25.9158-(4396.1233+ 74.0842x3663.36

-9 0 .97 9 I . 5 87 .9 87 0 - 9 .0202.3 44 4.5 69 2) I (3 6 63 .3 6 - L07 .03 0 9 )

E,= 186,'7203 Kmol/L00Kmol de charge

donc le taux de reflux réel sera

R6g,/D= 1 86,7 203 I 7 4,0842 = 2,5232

III-2.7.4. Détermination des débits de Ia colonne :

On tenant compte de la capacité réelle de la colonne on calcul les débits réèls

On a : L1=11112=299,2751 Kmole/h

D = 0,7 4.299,27 5l=221,4636 Kmole/h

R=0,26.299,27 5t=7 7,81 1 5 I(molÀ

Refl ux chaud : Gp=2,19 49 .299,27 5L=65 6,8657 Kmole/h

Refl ux Froid : E*=1,86'7 2.299,27 5l=558,8074 Kmole/h

Débit de vapeur de tête r Gu = gx + ) =558,8074+22I,4636= 780,27t0 kmole/h

II-2.7.5. Calcul des charge thermique de condenseur et rebouilleur :

Condenseur:

Q"= G"(Ho -ho) =7 80,27 L0 (3 663,3 6 -107,0309)

Q"=2775256,656 Kcal/h = 2.77 MkcaVh

Rebouilleur

Qn= Gn(Hn -hn)= 65 6, 8 657 (87 92,24- 439 6,1233)

Qn=2887658,273 Kcal/h = 2.88 MkcaVh.
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Interprétation des résultats

IV-l. Introduction :

Les résultats sont comparés à ceux du simulateur HySim. Le choix de simulateur

«HySim» n'est pas justifié, bien que d'autre simulateurs existe en Algérie tel que ProSim, ProII,

ChemCadIII, Aspen. Les raisons de ce choix :

1. La disponibilité de ce simulateur.

2. C'est un simulateur orienté vers f industrie pétrolière.

Une vérification design est faite pour justifier en un sens les calculs réels. Les résultats de la

simulation design sont donnés au annexe.

IV-2. Bilan de matière (débit et compositionl-l

D'après le tableau(Vl-1), On remarque que la différence entre les valeurs calculées et

celle de simulation est faible. Ceci revient au bilan de matière autour de la colonne :

1. Le bilan de matière utilisé et les exigences de production sont les mêmes (calcul,..et

simulateur).

2. La différence entre les deux cas(calcul et simulation) la continuité dans le bilan de matière

existe dans le cas de simulateur (balayage des plateaux).

Tableau(Vl-1) : Comparaison entre la composition et débits simulation et calculé.

Simulation Calculé Simulation Calculé

Composition Distillat Distillat Résidu Résidu

Ethane 0.026613 0.0267

Propane 0.646968 0.6492

i-Butane 0.086774 0.0871

n-Butane 0.232710 0.2340 0.001264

i-pentane 0.005001 0.003 0.3t5234 0.3372

n-pentane 0.001933 0.662860 0.6530

n-Hexane 0.000623 0.0098

Débit Total (kmole/h) 222.50 221.7156 76.78 77.s595

Débit Total ( T/ h) t0.73 r0.69 5.54 5.60

f*



Interprétation des résultats

IV-4 Charses thermiques au condenseur et rebouilleur :

Le calcul des charges thermiques de condenseur et rebouilleur est nécessaire pour une

colonne de distillation. Ces valeurs nous donnent une idée sur l'apport énergétique nécessaire

pour une marche optimale, le tableau(V-3) montre les résultats des quantités de chaleur enlevé

du condenseur et muni au rebouilleur. La différence entre les valeurs calculées et celle de

simulation est due principalement au :

1. Les enthalpies de chaque flux autour d'échangeur de chaleur sont prises à partir des

abaques(Enthalpie-Pression-Température-Masse moléculaire moyenne). L'erreur de lecture

peut être significative. Dans le cas de simulateur une équation d'état est utilisée pur

déterminer ces valeurs.

2. Dans notre travail, On a simplifié le calcul supposant dans le cas de condenseur à l'entrée est

totalement vapeur et à la sortie est totalement liquide à T et P constante, de même au

rebouilleur mais avec inversion de flux à 1'entrée/sortie.

Tableau(V-3) : Taux de reflux et charge thermiques.

Calculé Simulation

Taux de reflux 2.523 J.

Charge condenseur Q. (Million kcal/h) 2.775 3.L72

Charge rebouilleur Q, (Million kcal/h) 2.887 2.953



Interprétation des résultats

IV-3. Profil de pression et température :

L'évaluation de la pression et la température dans la colonne est basée sur le choix de la

+ température du ballon de reflux, Cette dernière est prise à celle de la valeur design (40'C), du fait

que c'est la meilleure température donnée par le constructeur du projet.

A partir de cette température, la pression du ballon de reflux et de sommet de la colonne

sont déterminés à l'aide de l'équation de f isotherme d'équilibre liquide-vapeur. La pression du

fond est évaluée par l'estimation de la perte de charge. La température du fond est déterminée

par f isotherme d'équilibre Liquide-vapeur.

D'après le tableau(Vl-2),1'écart est justifié par les deux sources d'erreut suivantes :

1. Dans le cas de calcul d'isotherme d'équilibre liquide-vapeur, la constante d'équilibre Kt est

estimée par une régression en P et T (malgré que le coefficient de corrélation égal à 0.999),

cette régression peut affecter les résultats. Une équation d'état tel que Saove-Ridlich-Kwong

ou bien Peng-Robinson peut donner une meilleure estimation de Ki.

2. La perte de charge est supposée 0.50kÿcm'.dar* le calcul. L'utilisation d'une corrélation de

perte de charge dans les plateaux et les canalisations peut donner une valeur meilleure et

donc une meilleure évaluation de la pression.

Tableau(Ill-2): Profil de pression et température.

Paramètre Calculé Simulation

Pression au ballon de reflux (bars). 12.20 15t
Pression de tête (bars). 12.70 15t
Pression d'entré de la première charge (bars). 12.95 15

Pression d'entré de la deuxième charge (bars). t2.95 t5.2

Pression de fond (bars) L3.20 L5.3 r

Température au ballon de reflux ('C). 40.00 53.90 /
Température de tête ('C). 54.00 62.50 I
Température de fond ("C). 133.75 Ma3 ,t



Conclusion et Recommandation

V-1. Conclusion :

Cette étude nous à permis d'approfondir les connaissances acquises d';rant nose

formation et de se familiariser avec les méthodes de calçul et de simulation.

Malgé les problèmes reneonüés, spécialement }e manque de données, nous

avons pu aboutir à des résultats acceptables, permettânt d'économiser de

l'énergie et de minimiser les chocs thermiques à l'intérieur du rebouilleur

pendant la production ainsi que réduire les intervention manuelles au niveau du

système de régulation.

Ces paramèfies optimales servent aussi à ne pas au$nenter la tempérafi5e

arbitrairement à raison d'éüter un produit hors spécification,

Ces résultats peuvent êhe servir de référence à tous ceux qui sont intéressés par

l,étude de la distillation complexe, notamment le service technique de l'unité

GLA/C.
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' Conclusion et Recommandation

q

IL V-2. Recommandation
i"

I\-
1- Créer une banque de données eûglobant toutes les données

1L des installations.

, 2- Elargir l'utilisation des prograilrmes de simulation strrtout lors
i* 

des calculs thermiques.

,_ 3- Diversifier les méthodes 9::,"*:"t 
pgtrJl tg99l11!iq+ f,9..q9,

genre de problàmes, tout en vérifiant le design.

i.l
I

1

I

I

i

I
l

i

1

I

i

l

l.

t"
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Molar FIow
i ss FIow
I, qVoI Flow
Ëntha Ipy
I nsity
I le Wt.
SÈec. Heat
T'erm Cond
1 scosity
l- Factor
Sur Tension
! d Density
I - trogen
fi)2
Y thane
I hane
,._J0pâhê
i -Butane
, Butane

-Pentane
n-Pent ane
' Hexane

Heptane

^tream

kgmo I e/h
kq/h
m3 /h
kca I /h
kglm3

kJ/kq-C
W/m-K
cP

dyne/cm
kg/m3
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.

76.7816
5539.1567

8 .8262
372Ls1.1077

463 .7 457
72.t477
3.4603
0.0613
0.0828
0.0688
3.3q.0?.-"

62t.441s
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0013
0.3352
0.6629
0.0006
0.0000

EN]',*V4 0 1

Cr .9791
28.3391
23.0000

2308.8198
6090i.1836

157.0716
5.881908+06

zti .207I
26.3802

2,. . 1457

0.0000x
0.0000*
0.0000*

t7 27 4E+06
0.0000
0.0000

0.0000*
0.0000r,
0.0000,t

2.953098+06
0.0000
0 .0000

27 2.2820
14442.9268

26.L732
625237.3416

112.9965
53.0440
2.8422

3.

0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000x
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*

GI,A

0.8135
30.0000*
23.0000x

283 .2824)'
87 27 . 4453

20.5226
592200.70s1

38.0553
30.8083

2 .249 4

0.0000,t
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0 .0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*

HBK

1.0000
30.0000*
23.0000

L44?.0941*
36608 . 078 1

96.5730
3.76250E+06

2o .2993
2s.3854

2.1310
0.0295
0.011s
0.8808

0.0000
0.0000
0.0000
0.0217
0.5267
0.0680
0.1757
0.07s3
0.1325
0.0001
c.0000

BKH

0.9900
30.0000*
23.0000

583.4434*
15571.6641

39.9760
L .5271 CE+06

28.2480
' 26.6892

::1 "u'

scription
*lpour frac.
Temperature C

' essure bar
,Iar Flow kgmole/h

rrass Flow kqln
I qVoi FIow m3/h

thalpy kcal/h
'-ensity kglm3
l'{nle Wt.

,êc. Heat kJlkq-C
irêrlll Cond W/m-K

îi scos i ty cP
'Factor

.r Tension dyne/cm*Std Dens i ty kg/m3
tr 'trogen mole frac.

t2 mole f rac.
.*iethane mole frac.
Ethane mole frac -

opane mole frac.
'Butane mole frac.

î-Butane mo Ie f rac .

i Pentane mole frac.
Pentane mole frac,

"rr*Hexane mole frac.
r Heptane mole frac.

.-_ Stream
DescriPtion
'j pour f rac.
L-mperature C-?ressure bar
M lar Flow kgmole/h
r ss Flow kg/h

'i,lqVoI Flow m3/h
Fnthalpy kceIlhI nsitÿ kg/m3
: ,Ie Wt.'*Spec. Heat kJlkg-C

0.0289
0.0000
0.5520
0.2389
0$104s
0.0108
0.0275
0.0129
0 .0244
0.0000
0.0000

LrL_401

0.0000
28.3391
23s0000
48.1869

2596.857?
4$7167

-7L92.6669545.705r
$5:3.8913

12.5109

0 .027 4*
0.0000*
0.5002*
a .2129*
0.0926*
0.0$01x

$ 0.0263r'.
$ 0.01.30*

0.1172'.
0.0002*
0.0000*

GAZ_4 0 1

0.0291*
0.0000x
0.5686*
0.2405*
0.1059*
0 . 01.01*
0.0246't
0.0121*
0.0091*
0.0000*
0.0000r

H204 0 L

0.0000
28.3391
23.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000

1465.5681.
26.3802
0.0379

0.0291*
0.0000,,
0.5362*
0 . ?,47 6*
0.1067*
0.0130*
0.0352*
0.0150*
0.0171*
0.0000*
0.0000t

Ent -V4 0 2

0.9916
25.0000t
22 .0000

2z60 " 6328
58310.3242

1 52 . 3548
5.7 417 1E+06

26 . ?,7 07
2s.7938

2 . Ltg6

1.0000
28.3391
23.0000

?.2ÇÇ. ô.r e u

58310.3242
152.3548

5.889098+06
?.7,4648
25.7938
2.L294



Vi scos i ty' Factor
.tr Tens i on

5td Density
I trogen

tZ

*ethane
F- hane

'opane
.---Butane
n -But ane
'.Pentane

Pentane
ï--Hexane
r Heptane

.-,Stream

It ream
,escript ion*Vapour frac.

'I mPerature
es sure

.-iolar FIow
ÿ ss FIow

qvoi FIow
*!ntha Ipy
Densityt' Ie Wt.'iyêÇ. Heat

-iherm Cond
1 scosity
r Factor

'*jur Tens ion
Std DensityI\ trCIgèn
* -rZ

'Ttethane

cP

dyne,/cm
kglrn3
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.

0.1349
0.0906
e.z4$4

563.1601
0.0015
0$0000
0.0769
0.1460
0.1873
0.0409
0.1362
0. $250
0.2856
0.0005

$0.0000

Q8401
$

il .0000*
0.0000*
0.0000x
0.0000r
0.0000*
0.0000r,

r47383.4383
0.0000

$0.0000

--""

-:':-''- "' -"-'"s'

0.0115

_*0.8745

0.0800
0.0165
L.7047

w.vJLJ 't, V.WAaL V.tJr.,'t ---

Irscription- rpour f rac.
emperature C

Fressure bar
x,lar FIow kgmole/h

-.ss Flow kq/h
:riqVol Flow m3/h
F ,tha I py kca I /h

,nsity kg/m3
-:ole Wt.
Snec. Heat kJlkg-C
" rêrln Cond W/m-K

r scos i tY cP-z Factor
5 lr Tension dyne/cm

d Density kqlm3
--itrogen mole frac.
C12 mole frac '

rthane mole f rac.
chane mole frac.

Tropane mole frac.
i Butane mole frac.
, Butane mole frac.

--Pentane mole f rac.
r Pentane mole frac.

Hexane mole frac.
**Heptane mole f rac.

0.0295
0.0000
0 .5622
0 .2409
0.1027
0.0102
0 .4252
0.0106
C.0rùu
0.0000
0.0000

GÀzV402

I .0000
25.0000
22.0000

224t .6997
57294.L328

150.5051
5.7 46538+06

25.8344
25. s583
2.1130
0.0288
0.0114
0.8780

0.0289
0.0000
0 . 5520
0.2389
0.104s
0.0108
0.0275
0.0129
0.0244
0.0000
0.0000

H20V4 0 2

L432 .9892
25.7938
0.0388
0.0758
0.0785
CI.0160

0.0295
0.0000
0 .5622
0 .2409
0 . L027
0.0102
0.0252
0.0106
0.0188
0.0000
0.0000

ENTV6OO

0.0000 0.7785
25.0000 -23.0000*
22.0000 22.0000
0.0000 224L.6997
0.0000 57294.1328
0.0000 150.5051
0.0000 2.765138+06

C
bar
kgmo Le/Yr
kqln
m3 /h
kca I /h
kglm3

kJlks-C
I{/m-K
cP

dyne/cm
ks/m3
mole frac.
mole frac.
mole frac.

0.0000*
û.0$00 *
0.0000*
0.0000x
0. $000x
0.0000*
0.0000x
0.0000*
0.0000*
i1.0000't
0. $000*

QE601

$ 2.0000*
c.0000*
0.0000*
0.0000,r
0.0000*
0.0000*

2.981398+06
0.0000

*_0.000$

$

-$-
0.0000*
0.0000*

$ 0.0000'k

a .0297
0.0000
0.5663
a .24L7
0.1019
0.0099
0 .0242
0.0096
0.0166
0.0000
0.0000

LIGV6 O O

0.0000
-23.0000

22.0000
496 . 49 49

20270.8750
42.9854

*s36 687 .4237
535.6345
40.8280

2.43L7
0.1131
0.1384
0.0806

10.3464
476.6418

0.0020
0.0000
0.1366

0.0295
0.0000
0 , s622
a.2409
0.1027
0.0102
4.0252
0 . 0106
0.0188
0.0000
0.0000

GÀzV600

1.0000
-23.0000

22.0000
174s.2048

37023.2578
i07.5196

3.30182E+06
26 . t'|99
2L .2L43

2. L52L
0.0256
0.0100

__0 
.857 I

0.0376
0.0000
0.6885

.r'.6'734

39.4580
2s.5583

-_z 
.25t0

,.:::

0.0297
0.0000
0.5663
0.24t7
0.1019
0.0099
0.0242
0.0096
0.0166
0.0000
û. û000

ENTE600a

0.0000
-22.5t07

28.0000*
496.4949

2027 0.8750
42.9854

-5?.e451 ,3347
534.9537

40.8280
2.4258
0.1129
0.L377
0.1025

10 . 2919
476.6418

0.0020
0.0000
0.1366



!..llullç lal\Jag !!uu. I ' \rvvv

0.294s
0.0373
0.0964
0.0413
0 .07 27
0.0000
0.0000

QE6 0 0a

0.0472
0.0021
0.0037
0.0006
0.0007
0 .0000
0.0000

v.ÿ*J&

0.2945
0.0373
0.096{
0.0413
0 .07 27
0.0000
0.0000

ENTP4 O 1

0.0060
27 . t2,7I
22.0000
67.1199

3613.0437
6. s665

-L20 10.7457
s17.8920

53 .8297
?.4980

-::

Propane mole frac.
i Butane mole frac.
: Butane mole frac.
i-Pentane mole frac.
'"-Pentane mole f rac.
: Hexane mole frac.

-. -Heptane mole f rac.

t ream

0.0000*
$.0000*
0.0000*
0.0000*

$ 0 " 0000x
0.0000*
0 " 0000*

" 0P:6ôî ' "'

, : scription
Vapour frac.
T -mperat ure
E essure*}toIar Flow
l,lass FIow
L qVoI FIow

'--E..tha ipy
Dens i ty
I ,Ie Wt.

_§ ,êc, Heat
Therm Cond
Vi scosity
2 Factor

--Sur Tens i on
Std Densi ty
l\ trogen

--( t2

l'lethane
F' hane
E opane*- i -Butane
n -But ane
i Pentane*r. Pentane
n-Hexane
r Heptane

Stream
D^scription

_\ pour frac.
Temperature
Pressure
k lar FIow* lv--ss FIow
LiqVoI Flow
E thalPY

__ t nsity
I'loIe Wt.
§^ec. Heat
T erm Cond

-' ! r scos i tY
Z Factor
S r Tension

- S d DensitY
Ni t rogen
cô2

. l46thane
Ethane
Propane
i Butane*- n Butane
i -Pentanen Pentane
r: Hexane
n-Heptane

L
bar
kgmo i e/h
ks/h
rn3 /h
kca I /h
ks/m3

kJ / kq-C
W/m-K
cP

dyne/cm
kq/m3
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.

C

bar
kgmo Le/h
kqlh
m3,/h
kca I /h
kglm3

kJi kq-C
W/m-K
cP

dyne/cm
kqlm3
mole frac "

mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac '
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac "

_:_ $
0.0000*
0.0000,,
$.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0$00*
0.0000*
0.0000*
0$0000*
0.0000*
0.0000x

$ ENTC4O1

0.001$
27 .367 5
22.5000*
67.119$

3613.0437
6.5665

-1 1899 .585$
537.3297

53 .8297
7,$s0zB

:__
-$-

::_

0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000,t
0.0000*
0.0000r
0.0000*
0.0000*

QP401

2.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000,r
0.0000*
0.0000*

111.1606
0.0000

__!'oooo

:::

LTL4OZ

0.0000
25.0000
22.0000
18.9330

1016.r859
1.8498

-4818.0786
549.0686

53.6728
2 .4882
0.0932
0.1388
0.0868
9.5008

562.1006
0.0014
0.0000
0.0754
0.1480
0.1930
0.0421
0.1397
0.1235
0.2765
0.0004
0.0000

VAPc4 0 1

1.0000
87.6149
22.5000
40 . L249

r.748.1154
3.5498

t77 445.6078
42.6154
43.5669
2.3396
0.0284
0.0118
0.7669

--ô 
. oo, o

0.0000
0 .0765
0. 1466
0.1889
0.0412
0.1372
0.1246
0.2831
0.0005
0.0000

QR_C40 1

2.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*

30s306.8918
0.0000
0.0000

:__

2.0$00* 2.0000*
0.0000* 0.0000*
0.0000* 0.0000*
0$0000* 0.0000t
0.0000t 0.0000*
0.0000* 0.0000*

7236$0892 716070.s802
0.0000 0.0000
0.0000 0.0000

0.0014
0.0000
0.076$
0.1466
0.1889
0.0412 $
0.13i2
0.1246
0.2.8$i
0.0005
0.0000 D'

0.0000r,
û. ûûùux
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000r,
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*

0.0024
0.0000
0.1280
0.2449
0.3029
0.0489
0.1289
0.0s04
0.0935
0.000r
0.0000

0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000t
0.0000*
0.0000t
0.0000*
0.0000*
0.0000*
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I protech's Process
Date 99/04/08
T'me 17 r 02t23
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t

Simulator HYSIl,l -
Version C2.54
Prop Pkg PR Column

Licensed to Inst.AIgerlen du Petrole
ra.se llanie GALL.SIM

Name C_401

**:t* stage variables **** s

§tq
No

Press
bar

Temp
c

FIow Rates ( kgmo Le/h )

tiquid Vapour Feed $raws
Duty

GJlh

1

2
3
4
5
6

22 .5
?.1 .3
20.L
18.9
17.8
16.6

87.6
110.0
121,5
128.6
133.2
r.36 . 0

91.9
103.1 64.9
107.3 76.1
108.3 80.3
LO7 .7 81.3

80.7

67,1 40.1 V
$

27 .0 L t.277
i
l

l
l

l

l

I

i

\
I

I;

I

!

I

l



: protech's Process Simulator HYSIM - Licensed to Inst.Algerien du Petrole
t te 99/04/08 Versi.on c2.54 Case Name GALL. SIl,l
Time 17:02:30 Prop Pkq PF Column Name C-401

*)t** PfOdUCtg ****

Leaving from stage
Product Phase
Assigned to Stream Name

1

Vapour
VÂPc4 0 1

6
Liquid
ÀLrl,12

Temperature - C

I Pressure - bar
I Nitrogen - I'{oIe Frac

COZ - l,lole Frac
I'{ethane - },lole Frac

I stnun" - l'lole Frac
' Propane - l,lole Frac

i-Butane * I,lole Frac
I n-Butane - MoIe Frac
I i-Pentane - l'lole Frac

n-Pentane * l'lole Frac
, n-Hexane - I,lole Frac
I n-Heptane - I,lole Frac

87.61
22.50

0.002422
0.000000
0.127970
0.244891
0.302924
0.048885
a .728948
0.0s0365
0 . 09 3527
0.000067
0.000000

136.01
16.57

1.49E-09
0.000000
2.308-06
0.000s00
0.019474
0 .02 9825
0.149422
0.234952
0.564773
0.0010s4
0 .000000

Total FIow - kgmole/h 40.12 27.40



S t ream
D script ion

pour frac.
_emperature
F essure

Iar Flow
ass Flow

lrqVoI Flow
F thalpy
=nsity:role Wt.

S ec. Heat
erm Cond

_iscosity
Z Factor'- r Tension
cd Density

T i t rogen
CZ
.-thane

-thaneF opane
Butane

:*But ane
i - Pentane
'Pentane
i'-Hexane

-n-Heptane

t ream
-J_escript_ion

v à,pour t rac
mperature

)re s sure
1,,-'lar Flow
l, ss Flow
,.gVol FIow

-=intha I py
I nsity
r le Wt.
ipec. Heat
T-erm Cond
'i scosity
I Factor

-Sur Tension
S d Density
( _ t rogen

-JO2
Y thane
I hane
?ropane
i -But ane
-, Butane
i -Pent ane

-n *Pent ane
n Hexane
; Heptane

'' t ream
I script ion

C

bar
kgmo I e/h
kq /h
m3 /h
kca I /h
kg/m3

kJl kq-C
W/m-K
cP

dyne/cm
kg/m3
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
moie frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.

Al,rl,17 0 1

0.1789
22.0000x
2'7.0000

49 rj . tL9 49
2027 0.8750

4:2.9854
1 866 r9 .26t7

201).956i
4{1 .8280

_ _?- 
.7 252

DISTTOl

1.0000
-13.3406

24.9500
224 .2L28

5827.9492
i6.8123

427 235 . 2379
40.8867
25 .9929

2 .367 0
0.0237
0.0099
0.7343

R7 01

0.0000
96.7659
26.3500

27 2 .2820
t4442 .9268

26.t732
625237.3416

426 . 47 5l
53.0440

3 .7 632

QD70 1

2.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*

63q235.1648
0.0000
0.0000

C

bar
kgmo I e/h
kq/h
m3/h
kca I /h
kq/rn3

kJlkq-C
W/m-K
cP

dyne/cm
kg/m3
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mole frac.
mo Ie frac.
mole frac.
mole f r.tc.
mole frac.
rnole frac.
nrole f rac.
mole frac.

0 .0000
0.0000
0.0000
0.0266
0.6470
0.0868
0 .23?.7
0.0050
0.0019
0.0000
0.0000

QR702

2.0000*
0.0000*

0.0000
0.0000
0.0000
0.0764
0.7565
0.0530
0.1125
0.00r3
0.000{
0.0000
0.0000

ÀLrI,11

0.2895
75.4708

1.

0.0020
r1 .0000
r1 .1366
r1 .3192
r).2945
0. û373
r1 .0964
0.0413
t) .07 2"1

û.0û00
û.0000

QRTOI

2.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000,r

-t). 'lÛÛÛ*'0.0000*
500088+06

0.0000

__0.0000

--ô. 
oooo*

0.0000*
0.0000À
0.0000*
0.0000i
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000x

R702

0.0000
144.5156

0.004s
0.0000
0.3025
0.6805
0.012s
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000

Atïl'12

0.0000
136.0083
16.5666
26.9951

1864':9283".
3.0167

116005.2906
462 .527 4
69.0840
3.4420
0.0567
0.0831
0 .47 27
3.3906

620 .7 201
0.0000
0.0000
0.0000
0.000s
0.0195
0.0298
0.1494
0.2350
0.5648
0.0011
0.0000

QD7 02

2.0000*
0.0000*

0.0000
0.0000
0.0000
0 .02t7
t .5267
0.0680
0.1757
0.0753
0.1325
0.0001
0.0000

DISTTO2

0.0000
53.9456
15.0000

z2?. .4955
"10?6ii .6e82

2,.":. iuiu
149407.3722

47 4 .8522
48.3996

_.-:,,,,

0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000x
0.0000*
0.0000*
0.0000x
0.0000*
0.0000*
0.0000*
0.0000r

Dr s1v7 0 2

1.0000
53.9456
15.0000
0.0000
0.0000
*....J
0.0000

32.7939
45.3937

2 . L399
0.02,25
0.00e8
0.7635

Vapour frac.
- Temperature C



iy Drot ech ' s Proces s-Date 99/04/08
T me 17:02:55

Simulator I{YSI}'l -
Version C2.54
Prop Pkg PR Column

Licensed to fnst.Algerien du Petrole
Case Name GALL.SII'1

Name C70i

**x* stage variables **r(*

RefIux Ratio 1.17693

-13.3
-5 .7

aa

0.4
2,9
5.6
8.4

11.1
13.6
15.7
17.6
19.3
21.0
22 .9
25 .7
31.0
34.3
37. r.

39 .2
40.6
4L .7
42 .6
43.4
44 ,4
45.5
46 .7
48 .2
50.0
52 .1
54.8
59.4
64.1
66.5
69 .2
7t.9
74.8
78.0
81.7
87.0
96.8

25.0
25 .0
25.0
25 .l
rE 1
LJ. L

25 .1
?,5 .2
25 .2
25 ,2
25.3
25.3
25 .3
25.4
25 .4
2s.5
,q. E

25 .5
25 .6
25 .6
25 .6
25 .7'25.7
25 .7
25.8
25.8
25.8
25 .9
25 .9
26 .0
26.0
26.0
26.t
26.t
26. 1

26 .2
26 .2
26 .2
26 .3
26 .3
26 .4

stg
No

Flow Rates
Liquid Vapour

kgmole/h )

Feed Draws

496.5

I
2
â
J

4
5
6

7

I
9

10
11
12
13
14
15
16
T7
18
19
20
2L
z2
23
24
25
26
z7
1ôLL)

29
30
31
32
33
34
35
36
37
JB
39
40

263 .9
264.9
26L.t
254.5
246.8
239 .0
23l .9
225 .7
27,t .7
216.5
212 .9
209.3
244.7
197 .6
184.7
643. B

649. 1

661. e,

672.6
680.6
685.9
689.6
692.3
694.6
69ô. B

699.2
102 .4
705.1
708.4
709.5
722.2
747.6
152 .3
759.6
767.8
7 76..,r. .'
783.1
7tIÉ'.5
779.4

224.2 V -2.654
488.1
489.1
485.3
478.7
471.0
463.3
456.1
449.9
444.9
440.8
437.1
433.5
428 .9
421. B

408.9
37i.5
376. B

389.3
400.3
408.3
4t3.7
417.3
420.t
422 .3
424 .5
426 .9
429.7
432.9
436.1
437.2
449.9
475.3
480.1
487.3

" 4 9'5' ,'5
503.8
510.8
514.2
507.2

$

$

s

$

$

$

$

$

:

272.3 t
$
6.276



I

L-

l

L-

l
I

L
$

I

t

t_

I protech's Process-T -te 99 / 04/ 08
T ime 17:02:58
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Simulator HYSïI.{ -
Version C2.54
Prop Pkq PR Column

Licensed to Inst.AIgerien $u Petrole
Case Name GALL.SIM

Name C701 i'l

* * * )t Pf OdUCt g :t:t :t< /<

s-_

I

t-_

l

I

t_

1

I
L_

I

IL

I

I

l

I

l

)

L_

I

t_

l
l

I

I

teaving from stage
Product Phase

Temperature - C \'

Pressure - bar
Nitrogen - Mole Frac
COz - I'lole Frac
l,lethane - MoIe Frac
Ethane - l'lole Frac
Propane - l"lole Frac
i-Butane * Mole Frac
n-But ane - l'1o Ie Frac
i-Pentane - l,lole Frac
n-Pentane - l,tole Frac
n-Hexane - l,lole Frac
n-Heptane - I'lole Frac

1

Vapour
40

Liquid

0
0
0
0
0
3
1

-13.34
24.95

0045$1
000000
302482
680508
012483
84E-06
49E-06
1 4E-0 I
23E-09
000000
0 s0000

1

7
0
0

96.77
26.35

0.000000
0.000000
0.000000
0.021698
0.526740
0.067956
0.175701 $
0.075326
0.132508
0. 00007 1

0.000000

Total FIow kgmole/h 224 .2t 27 2. ?,8

T
I

l

j



rprotech's process Simuiator HYSII,I - Licensed to Inst.Algerien du Petrole
nate gg/04/OB Version C2.54 Case Name GALL. SIl,l
' me 17 r 03:14 Prop Pkq PR Co1umn Name CTAT

)t**)k SjtAge VariableS ****

$ Ref I ux tlat i. o 3.00000

stq
No

Flow Rates
Lictuid Vapour

kgmo Ielh
$Feed

$

27 2 .3$

27 .0

)

Draws

1

2
3

4
5
6
7

B

9
10
11
t2
13
14
15
16
T7
18
19
20

$21
1",

23
24
25
26
27
ZB
?,9
30
31
32
33
34
35
36
37
38
39
40

15.0

15.0
1s.0
15.0
15.0
15.0
15.1
15.1
15.1
15.1
15.1
15.1
15.1
15.I
15.1
15.1
L5.1
t5.z
15 .2
$5.2
15.2
L5 .2
15.2
t5 .2
15.2
15.2
15.2
L5.2
15.3
15.3
15.3
15.3
15.3
15.3
15.3
15.3
15.3
15.3
15.3
15.4

EI O

62. s
69.1
74.5
78. B

82 ,2
85.0
87 .4
89.5
91.7
93.8
96.1
98.3

i00.3
106.3
112.3
Lt7 .7
t22 .2
125.9
129.0
131.5
133.7
135.4
136.9
138.1
139.1
140.0
L40 .7
14L.3
141.I
14?.4
L42 .9
143.1
143.3
143.6
143.7
143.9
144.1
144.3
144.5

0.0
222 .5

-t3 .27 5667.5

653.2
639.6
62e. s $
622$2
6i6.3

" 6 1'û ;7" -''

604.7
598.0
590.7
583.0
575.6
569. B

786.4
1'13.6
773.8
777.7
782.3
786.6
790.5
793.8
796.7
825 .7
828.1
830.3
832 .2
833.9
835.2
836. 1

83$.2
837.4 $
839.2
839.3
839.4
839.6
839.6
839.6
839.5
839$1

890.0
875.7
862.1
852.0
844.7
'83'8'.8"
833.2
827.2
820. s

$813.2
805.5
798.1
792.3
736.6
723.9
724.0
728.0
732.6
736.9
'7 4A .7
744.0
746,9
749.0
751.3
753.5
755.4
757.L
758.4
759.3
759.4

$760.6
7§2.4
762.5
762.7
'162 .8
762.8
762.8
7 62.7
762.3

V
L

Duty,
GJ /h

76.8 t 12.356



ii-rprotech's Process
Dare 99/04/A8
1 me 17:03:17

§

Simulator HYSII'1 -
Version C2.54
Prop Pkq PR Column

Licens$d to Inst.Algerien du Petrole
Case N$me GÀLL. SII'1

Name CTOT

T

$

f$
I

I

L-

l

L_

t_

\

t_

I
I

L

I

L.

I

I

l

I

t_

L

i

I

I

l

I

I

**** PfOdUCtg:t***

Product Phase $
Àssigned to Stream Name

Liquid
DISTT O 2

Liquid
R702

.i

Temperature * C

Pressure $ - bar
Nitrogen - l"lole Frac
COZ - I4ole Frac
t'lethane - MoIe Frac
Ethane - I,lole Frac
Propane - I,lole Frac
i-Butane - l,lole Frac
n-Butane - t'lole Frac
i-Pentane - MoIe Frac
n-Pentane - l'lole Frac
n-Hexane - MoIe Frac
n-Heptane - l'lole Frac

53.95
15.00

$ r.818-10
0.000000
2.798-07
0.026613
0.646968
0.086774
a .2327 L0
0.005001
0.001933
1.098-08
0.000000

L44 .52
15.35

0.000000
0. $00000
0.000000
0.000000$
1.248-08
0.000019
0.00 tz64
0.3$5234
0.662860
0.000623
0.000000

Totai FIow - kgmole/h $ 222 50 76.78

I

L-



FIG. I I-??

lu, tilllliillr'"'1"-'l -'-- "--"
I I lutrtLl-l\Irua
l l _l l/^n1',r"j I ii I I pARAFFtN HYDnoc^unoi\ vAPüfi ' I

"'i.'i 'i 
jr1.'i'-1 

,ii,i ,i-,-l-,,iI*"::ffi

'ï]î[.l_.,*jl.-...,....*

, i i | ,rnrxnrl.t-o1l']Y^,^ ,,(,., i ' | , I | , | '| i 
i

0 fjl U/Ln. 
^l 

() l lilA; 0('lt.'.r'.iirr".i'"1-'';..i.|l'|.'l.'.,.lllrr|
:IiirI,.,..t i,i,i ,, , ' , i :I riiI :i;

I Ii li jri, i :i 
''t'',;ifuisli,i,lliiI

,,,,I É i i.i.. i,i,',, t' :,,, W



FtG. t7 -21

,l
il

I

I

I

':
ÿ
't::r:

it-'l
t;.

:l
:i

ll

.1 00

I '_MPLtltATUr{1,'}l





T
I

Za ü 
.x, 

o*
I

»ra' ''r.'[

l

L.

\

l

i

I

t-

It
l

L

1,

,i
Ê, i*
I

L-

t
It-

t
rl

t_

L

I

:

'i:
i,.]
rL
I

[_

Calcul du reflux minimurn par la méthode d'Underwood
I{ypothèses de lois supposées cxactes et volatilites relatives supposées
constantes

Bilan zone de rectification

Yip*t = /rx,o* o//*,o

-'f * + x'o

rf+l '' ,f+l
tp

Zÿ, p*t =
I

donc k-
J ÿa .x

- U tp+t
I

a,..xu t p+L - v . ---ax..,.*+*b,t tp+l tp tîa x.
- U tp+t

I

a
multiplions par --= ou O est une constante arbitraire .

ar-a
2axtJ t p+r d ,,'X,^ ü ,'b,-a " '' +------or-û ou-û

' d,..X.
- ^\' 

,J tP

-u/ Taii -û

ab+tTor-A

\ou'xip*r
1

ou - û
2

îa .x
- U tp+L

I

a.x
§a tl Jp+L
1/tt a,. --0tl t

a.,.b.sutposons L , -i ot -o-u t

a.x
1 - s -- -u ---'41-t -L l--i La,ii.xi p*t

I

équation définissant O



I
L

l

l'équation devient donc

I

i

L-

I

L

1

I

I

l
I

i._

i

I
I

I
l

i

I

L-

1

I

i--

w
Iti

\
I
i*:

l
\
I

, -
I
I't_
I

,

I
I

'. ' .-i

l

i1
i. L
I

t

1 (d'x . ) a.x^ ÿl u 'P+t-d,...x..1-a». " 'P
- 

Lll , *ii .*ioa1 | - wLt ,2a,,.x,,*,T\a,,-û ' 'P*') Ta,,-û
T--ij-'-ip+r \--, r ./ -'ii

A .yu,i'x,e*, - a»gr!+
Laii.xi,*tT a.-tù T6xu-û
T tl tp+t u r

ab ax
I--:r/---l-- I"-ii 'tD =l+rfttJ,dr-a ,ür-a

aD x
>, 

*i"i _v . b _ hip

Tor-0 ' t l+rf
L'équation de défrnition de A admet n racines , répondant aux condition

O<û,<&,Iû,<a2,. ,:::,i--: -.;

nrême type de raisonnement pour la rectification

Ta X
: tl tp

,\d,D
nlll\,-Li o( -wut

a X ^ a,R.
. I --u"iR __rb ,LL=_v'

' oii-V i üu-V

L'équation de définition de Y admet n racines

Dans le .u, à. reflux minimum , Underwood a montÉ que lesvaleurs V et $ comprisescntre les

æ des constituantes repartis deviennent égales le nombre de ces racines communes est donc

égale au nombre de constituants repartis moins I .
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"r" $ I e r r i " g r ?1 r,i'ei lii tll UlUti o lt EnV ifOnm ent

ii,.'r-'{l riul}'i.l,,illi;p ii sirigic proçpss moclel that c,zur be rmed

i!tt-lut.'::1r1rl1çi11i1111rr io in4lrov1, clesigtts, olriimiZe prOdgction

il', )i\ li i' tit.' orrl\, corrtrucl'ciitlh, nr,uiluble iuteglutctl

*,. i i iir,; t) ii iË I i."Ii- u*+t' cu*ti:riti rafiotf-

'i'llir.'iii.irlr--: ilis;:.i:iiiii1.;b itiir,î;ii.iir ii1'p.ipp,r"itt+1:-.Unit.."*pu:ntictts,.rtâûiiûns-ffld

1-t; 
,rF,)I1\ [-]iir-i,:.:.*,.,.-:. i:i!rl ',,,*,:,'rr,'l, t+itlt uihrt ir1-r1tlir..!1i,Js1* t.; Ci--'iürr i;uuivriur lr],urlu

:]r rrrliriii:r. irii,,,niii.,i iro:r)li:iii;.. , i,, ii,ii.r'i,'r'+i'ltgv r'rtgittt+t'ittg $üftWflfC ittVe*-tntç'tttS.

it Ls I l_41..:rrSS-[r;

i).'siiit :ttirl ',1',.'.':i li:. trtrr:rl r'.'()n()llticirl sr'11:ir':rlitlrt sylrl.'lu$ ItYSYS.t--i)tlCr,'pt

t:t.ttiirirt,ts i'tirr!!.,t',.,1t,.Ir:,i,.t,irrt,,::'t,rùr:rlrttr. lti*rlttoilyttatttic databa*e ?tccesi§ (TRC, DIPPR,

iii-;ii.,,lilil. iril;'i) iurti iLc ïii.riii,'11ç'çf iiiltrllrili.rrt tuclirroloqy to eirralilc thç concelttual clcsig,ii

.il ;:ririù ufrilrl s,,,r,;[.,r]t:. rrtcirrrllrl( :izr:otr'oïJitr allil r.'\ü'irr;ti\rrr distillrUion rurd non-idÈal,

llr'rr'r ùl'r'I!r'ùtls irttrl itrttlttlr{r' itttlt ri ltlllr::r' sirltr.'lIlrl.

li ",'§ I §. P rriar :l r :

i'iiic,.,,:i ilutisircüiii,1i i-, irrzi.,"iiinr,,:c. piriiitabili§' ai uelv desig,uo ancl existiug process

ilirr,r:itiiiri: i'i \ li Y§ j'l"orjr:s:i irr :r Tlo",vsh*r'ting t,.lol ro *nsu'e that optinral .lv*igr; ir]'u

r.i.rriiiic.l. Ir i,. iri:,.i risi.'ri [iJ rirr-}rit:i r'rrbulrt lrlixtts to ÈrIsu'Ê equiprttrrit iS peffof:ffing pef

:rp,:r.'!li.;:ili.;:r :. 1:tli;iiii' r-.'tt',.,îlt :l:tC inip{'rtr,,' ihe pr':crr::. F,ngin*ers etrgaged in process

' il;rrsi:i;,,'rirr* ticsiilrr ii;r.'ri-i'li'ii'li, i'r'i,)i.:,t:rr; ir rupiciiv scrL:'()n rll.'tntlive dcsigns using efl-icient

li,,,tl. liric iürtl *rliiir,ii,.iilr{ri; ;.'.l,r,.,1iit'; \ir.r.l.'ls tll'tttcr,ritsiirt, liLl..lit} C;ttt [rr.'crcirl*d by usi0g

,riiililir,rr:,rl l-,irrl irr,,): ,Li(]:t) -rti!i ..-"!',\l>r. itlr;:l Ï!.llil-li!'S.'['ltl':s..rnodr:l*- cari âlso be lev*rr4ied

ii,r Ll:,;,;: irit.ilii,.'i l.tl'ti{irrri:: ,rrrirrii:,r',' jj'il:; 'i,'i i'iiitrl ;urti Il\l;'il:;.lt'l'()1.

lJ r-i L),i1I*.1*.,
- r..- - - I .-.r'()i*ir,l'rii,,ilsil'., .l'l':trri lniuil.,iilr.'4 t,il .:','lillrttts clr,.igns llrr prolitahility, tiperability, zurd

+;rj,,1, anil tii in,t:ri',r,,. piitilr ,rrrt"r';riititu llY:";\.::l,Planl itllr;u,s r:ngineËr)r to irtcotporale steady

siirlr. i,irrJ ,i,,,i.*iri: ,iitirl,:liiri i,,'iliriiilrir.: {i, r't ïilutii' rl*slgtts illd t'â1e existing plants.

*-



f i:'"1-11 ;"i,.Lr:: :,r!ll:irl:,.i i:i!!), ,i] ii.-:i.(i IL.] (!i"\,rlJp high lirirlitt, üp*l.atof tfaining SimulatOrs,
rri;;1i;liiiti ij*li;ri' ri ,,riif lrliii lriilli-ii'iiiv irr'i-iur-niirlrcÿ. altci siniulate dangerous and non-proiitable

"i; i':riii,' '..'; 'li:ii;i.i:,; i;,;i':'" 'iil:itii ,;i ,r[iiitliility aliil [irtsittr".ss pert'omlilnce. EquipmÊnt and
ii:':{t lltiti'lilrrl ir}ri iir'!.ri! i*: :,iri,i r,,! 1.ii,., iüi i!r'tiitluti plà}l SlittUlatiOlfS that sUppOft high-eUfl
i ij'-'i'iiiil il jtliirriü- -r-ir'i .i--i.i,i,-',,:r.t.'iv liirrl i'iriiitcir\ sluilirs- I{1'SYS.Plarrr itcludes all of thrr

sfr'iiil,ri :ilti!r'i:ir|:ii,rliii..s rri'il ; ..') :; lr!-r);\1ii(.. irr aililif ii:U lrJ thd high-eltl dynamiCS.

i..-rjlil[.:r .

'lï'tili :uiii 11'1111iri,'1;,,1,,' ç rrr;:tirrriz.r *ss\rili jJYSY;j.ül',5+ enables operators to
j;i ;;,iiCr: r.iia1-ii1 ,>-. iiiiii-iJr;ir'ri,.r;iit{l rrf!r.i,i irf *IltfrgrirlC},Cüt-rilitiOns ifi a fillk-free mOdCliffg
:'ii'r'llt)lll!lt'ltl lr;' tttllt:rr*,.' Pllrrtt ,i).'! irlir)rl:i :uril luorluel tluidrty As ir sr..ulltrle tr.ailifrg sysfeIIt,
il.,I .'irr;,rii;i l':,.rrirt.rr L'{!iririji ir,;. - i..,,1 1.,. l,ii,L,tl tO ni\,al ühttngiffg tf-aifring t.eqUifCmetttS.

J l)')l'l :: ( ]} l':; ' in,,(1 .i,: r'ii;,., 1,1 ; ;..' ïirJ:.,ii i)il-iin.' aucl rrs,,.rl li:r-rngineer.itrg stuclies.

l.1fi:-L:lr:_f .1 .
i ii1{iirrr. i: i}ii,rii i!1,.'i-;r,rf ,,.i [{_r lui-'l-(,its::, fOI]}flfAl:: i)IOtit§ 11}.:jy§.R1'tl+ pfOViClfs feAl_

titii* t',i l,tr"' ri,iiriir.riirii.,l; ',1,,.iiii .iii ri-'i, firi)tibilitir.r, l* ura>,irrti;re ü[iüI'ilrillg ut1icierrcy ard
r: ''lll t lli-! l:.' Ilt'1ii 'l:i rtlx\ l,- ,':.',i r:llliirr,.. to :uü lll irt:rrllli.r!irllr.-'. oclri+duling attd ollerations

ri;r li,.i(,ii-irl:ri.iiri.: i t ,.' ... i,;.: , ,- ,.,,riii,iij,.s li_r1lrOt,.c.h'ù (,:tl)t'ftisL- in fi.gofOUs [)fOCeSS

:1. ,l li;i : .l .il. ',,llr.' 1..1,,r.,1 . ,..., .,.l ,riiir.i irr t.. l:.1 _lilrre r-rPlitttiilrliiitt tuchnology arrcl

I tr t:.1i.- r!1,' t!iii{ I i}ri

rl r \J '\]-Sri:: ill it.rlr: lrirrr',, l!. .,'L ii,Ërr!.rltr*r :

ii', ltiir'i. ùiir' t.ri iilt"- ir,rlrir,r.r \ : i,iti: I I \,iitr-cL,;,rl :;ti:ilJ\ sitit." sitttttiiuùt.S. Wil.s bOtlf tlrrr lifst
.:i;;.t1-r|;"{,;:11 ijil,-r,:.i(:ïi:'r: r.iil,i:i;;ir,; ,itril i}i,-: ilt-st Httilrtl}jt*t.CfSâtÈil tiif thg pC- HySIN{
iir*'ot't,t,r;lrùr iir,. 1i:litiir iirE, :'ti.r,; illi:, iii;-.i-ilri){[Vtrartic tuicl ptry,sical prop;rty models, extensive

'-'i;,rii,.rti...iii iii.ri.ir;r. itt,.iür::ii _r.1,rii:..i,ii ür: Cir;.:iiiCtet.i:lidiuu. a t!,rdt l.iuifrr ùf UUit OpefàtiOffS And

t:i:i,i!,.". i:ll,-':ti,iutt-, iii,.r,,]t furtri i.-:l '.^..Clrilr,-,,.,r iiSigri irfid f.üifrg). lttt*t.tirC+S ar.e aVailAbie tO

iir.rl',,(c'üi,', iiii:'.. liti,l j.i'l-,:, ,,,.. l, r"rr +(ltri.tr.:. ir:.I 1,r,:çll [rs $\.vstiü Jl.il.tr.anl pilCk.dges suüh as

li.l \:' ))i:1;'lrl':tr'.:..1 irir;ir!)tl.ii .:::lij r,l ij:,.:

:l; tr :

: )t,ll!lt:,i!r.; i ''ror; li.': i . r., rr:rrti]-,r'r rr-i irlitijtrrizr i'a1,itlrl iuld CIl)ctâting cost§"I'hg HTIS
rlrir' ,;l''uii.,i,,ir, iu(;i:. ;lir,r,r.i,- i.tri ittt,'iri;rti*tra!15, t.r.r,uqlti;rstl tottte to lowgr- co§ts uld

l



!;rcr'i,àrrr(l ilr*iir:,"'lrvrl],r rn tire liiirr'li:el d+sigpr rutd situulntiorr of heat exchangÈr§. Thrüugh the

al.rl.riiclrtion ül'thÇ,§rÈ res*ru'eh-ç:riiritrted solurtiorrs, cxchangers can bs corrfidently designed wittr

li*.ri'l-itclrl trlriistir nras, l.:ailing t<i saviugs in nraterial and manufacturing costs. h,lorE

r:rt:r'ürid'ü.. le;s corrselvalivc ri,:sigu dsu lias the aclvaltage of reclucing the pressure drop

irrr-utlr(i i.rV tli.' r'rxüiiiulÊ,(:l'. llri'r',.:b\r Liti\'ing üri ütllldcrissuy cquipuILltlt ûpÈrâüirrg cost STX /
,\t l.\ I{ate a.nd l)trxign slull lù tulrs / air-coolecllt+at exchturgurs S'[X / ACX are fwo goneral-

purpr)se pro*r'urls tir:rt ale usur.l ti: r'tlte arrd tlesign shell &. luthr (STX) i air-cooled (ACX) heat

i,:.ich*ngers. l3*se.l on publish.'il riiethoris ànd correlations ürd incoqrorale iive decadss ôf

heat exchanger drriign ÈxTr?riÇinee" §'l'X i A(-:X are used extensively by manufacturer§,

c*nirii"crtorii, uu,.l i:rocvssirrg cour,;rurieli iil ihe relining, chesrical and porver indushies.

jtiJhjs Yl; :

I)*sign. C;'br-rttlenrck;rnil ogrtiuu:,ri: rnore *fficient and effective pipelines PIPE§YS is

irüitrr,lius tirrirual urd hyihauiirii t;'rtr.:usion 11i6 iltc':{irtücs powertùl capabilities for single and

irrultipir"tr;r'1,i1i.,1iu,"'llr,"vv rloJLirri.q imlu lt\liY§, \,!itli tr[t)ISr''S rrugiuLrL]l's eall propedy size

piprlirr',rs during; r.l*,:rign. ar rveil a,s clc,tiottlerec,king ancl optimizing exieiiug pipeliners, thus

rrr,uirlinp, tirr upt'r'rrtiorrirl 1rr,,t,1,.'urs irs:iûci?rtctl tviür ovct'r,i:liuÉ] attcl utitxitni;ing tlu'oughput

'.rhil* giinirrri:,:irrg pressulr it*r:. PiPElSl'S was developed in clô§* cooperatioû wittl

i§e otcc luroi **.r* i-orr"'r uItani s l.til"

t&iRl§}*L
t .l-,- -auuprv*tuur ra{er :urc! rniire eosl-efll'c{ive llare systt,m.q }rLÂI{}i}{ET facilitates the

ilr:rigl, rilîinc lild ilelroi;îi*n*r'LlnË1 ot',iirrglv atril nrultillle iliu-e iurtl vent sy§tern§. Sizing

c.iiuuir{iuris ijrirritrirrc cith,:i tiic rrririirrrurl si,'-:e tirr a nr,rw 1]ff'e systerrr or the new size

i'r'iiiiit'ui.l ti; i',:liriri; trottliri:i:i,l-.r; iii :itt r:)itiitirrg tlale iiys;tdtll. Fof bOtlf nelv And feVarrçt:d

!il'i)Ç'ù:r:,i';,s.. i'ï.,iltilNfil' ilroritrl,.'r,r Ilowr'rtlitl c:ttraliiliri'-'= :'J lr[;ÈBiiilri agaiust costly tlowtttifne,

,rtiiiil iir"rl.rltifi, ri.iu ttt Ç.rr'!'iri)ilriiL'rital t'ui,,'iti,r's, o1:tintiz., t]ar'e netwot"ks rutd protect p$t'sotuel

& ,"'(lull)!llt'llt.
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{!$rr:§}.1!r:

i)esisrr. corrrrnercrali:r., rurci optintizrr lJol!'lner pt'ocessÈs POLYSIM is a

ciiurpreher*rr,r urcadv state a:rd dyrrrurric sinulatiort euvil'onûrent for tralctq semi-batch and

contiuuorrs polymcr procpss uralyses rurd design. TVith PC)LYSIM, resuarchÊrs, enginegrs and

rrtiurrt tLctu'ùr s ürul

sÊrrriirr p*l1,incr d..v.:lopureut opporlunities, design polymr..r prûce§se§ tbr commercialization

r,urd optirri;,re existing polyrner assets to remaitt courpetitive in the markeÇlace. Building on

tliu solid linmdatiot ofFi-)LYIUlD, P()LYSIfuI is a cooperative effort between Hyprotech and

rh* tlrriversi4, oi'Wrscorrsirr's Polvrrierization Reaction Engineering Lat,oratory (U\üPREL).
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Àl §i,J,1lclL 4:i-o iut2s.lt l*ar drri *li;i

rk u*r J*+tl. &r1a: ..r:J qJÂ) J_*ir L13i dl Jrlt 1la ii-L.1sl[ r,La üa

. trl-.rlt ,al Ui *tiL* 'ilu çp çrpsii,ua d 6l.,ydt -'*iÂ+ltr &Âdjt Jf»tlt
cll.rL ç1;Jt iiu2L;rlt ,,*I,\lt &"*-l +L"il l+*o i*,1l *üh Ok liLri silf

lcÉr L.â 6p'J,!. ,1L*ll ttir|t sr** of,t

'i'his project is intended rnainly to carry out cornpututiott procedure as far

as the thernrodyttamir: proper-ties of tlre deet»taniser colttnrn are

cCIncernecl.

Ilr otlrer rvr-rrds u,e lttve opteil tbr the simtrlation olthe different

paratneters so as to Itnprcivc the qrrality ittrcl tlie alnount ol'the -CPL-

procluction arrcl as rvell rnininrise tlre leiiltage ol'thc gas through the

slream ofcondensat.

'l he results given ofï are quite actequate.

Cetle étucle à été l'aite ii I'tlsine <le traitetnettt" 'du gaz -GLA/C-

région de l{aoud Berkaoui, pour l'olltirnisaticlt des paralnètres de marche

cle la secrion ii'actionnerrrent pour rninirniser la frritc cltr gaz vers le

condensât

I-ors cle la séparation, fi!,ec l'arnélioration clc la procltrclion dtr « GPL »ert

quantité et qualité.

Les résultats trouver sont acléquats et satisfaits.

F,,


