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Nomenclature

Na

Ntu

Nttu

Ntu

N,U

I\4;

Mi

\i

X'oi

Xti,u

Xui,,

No

Nto

N,A

N,

Nt

N,,

Pa

Pr

P.

Pr

APr

Tu

Tu

Ts

Tr

Ki

K
€',

üi

§ornenctrature
01. Colonne:

débit molaire d'alimentation.

débit massique d'alimentation.

débit volumique d'alimentation.

débit molaire de liquide d'alimentation.

débit molaire de vapeur d'alimentation.

masse molaire moyenne de I'alimentation.

masse molaire de constituant « i ».

fraction molaire de constituant « i
fraction massique de constituant «

fraction molaire du constituant « i

fraction molaire du constituant « i
débit molaire de distillat.

6

I
lkmol/hl

tks/hl

[*'a]
[kmol/h]

[kmol/h]

[kg/kmol]

lks/kmoll
» dans I'alimentation "a". I

i » dans I'alimentation "a". I
» dans la phase liquide de l'alimentation. I
» dans la phase vapeur de l'alimentation. I

débit molaire de refltrx froid .à l'état liquide".

débit molaire de vapeur de tête.

débit molaire de résidu.

débit molaire de liquide de fond.

débit molaire de reflux chaud "à l'état vapeur".

la pression d'alimentation.

la pression dans le ballon de reflux.

la pression de sommet de la colonne.

la pression de fonde de la colonne.

la perte de charge dans les colonne de condenseur.

la température d' alimentation.

la température dans le ballon de reflux.

la température de sommet de la colonne.

la température de fonde de la colonne.

coefficient d'équilibre de l'élément « i ».

coefficient d'équilibre de l'élément de référence.

taux de vaporisation molaire de la charge.

coefficient de volatilité du constituent « i » par apport au constituent clé lord.

[kmollh]

[kmol/h]

[kmo1/h]

[kmol/h]

[kmoUh]

[kmol/h]

latml

latml

Iatm]

latml

rcl
["c]

['c]
['c]
["c]

1
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Nomenclature

Iÿu,in

Mp,

Rà*in

Râopt

Nr*in

Nr

l"i

h

D

H,1

Huu

HLa

H,

Hr,

HL,

Qa

Q.

cp

cp,r,

Cp,rr

1.

/)

p

Tr,o

Ttr

Trro

Trrt

taux de reflux minimal.

taux de reflux optimal.

taux de rebouillage minimal.

taux de rebouillage optimal.

nombre des plateaux minimum.

nombre des plateaux réel.

el'fi cacité d'un plateau.

haüteur de la colonne.

diamètre de la colonne.

02. Rebouitleur et condenseur

enthalpie de distillat àl'état liquide.

enthalpie cle phase vapeur alimentant le condenseur.

enthalpie de reflux froid à l'état liquide.

enthalpie du résidu.

enthalpie de la phase vapeu provenant du rebouilleur.

enthalpie de la phase liquide alimentant le rebouilleur.

charge thermique du condenseur.

charge thermique du rebouillern.

chaleur spécifique

chàleur spécifique d'huile àoporteur (dans rebouillew).

chaleur spécifique de liquide refroidisseur (dans condenseur).

conductivité thermique.

masse volumique du fluide.

la viscosité absolue.

température d'huile à I'entrer de rebouilleur.

température dhuile à la sortie de rebouilleur.

température de gazrefroidisseur à I'entrer de condenseur.

température de gaz refroidisseur à la sortie de condenseur.

lml

lml

ftcal4<moll

[kcal/kmol]

[kcal/kmol]

[kcal/kmol]

[kcal/kmol]

[kcal&mol]

Ikcal/h]

Ikcal&r]

[kcalrkmol'C]

[kcal/kmol'C]

[kcaVkmol"C]

[w/m'C]

[kg/m']

['c]
["c]

rcI
['c]

I
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Mémoire de lin d'études Introduction

* INTRODUCTION *

L'énergie occupe une place importante dans le développement économique dans le

monde; qui dépend essentiellement de I'exploitation des hydrocarbures (pétrole et gaz).

Le gaznaturel joue un rôle énergétique croissant, l'importance de ses réserves et les

avantages qu'il présente sur le plan de l'environnement favorisent son utilisation. Sa

composition chimique explique qu'il soit considéré coilrme le cü9ustible le plus propre. Il ne

contient prâtiquement pas de soufre et ensuite ne produit pasldioxyde de soufre (responsable

des pluies acides). Les émissions d'oxyde d'azote et de gaz carbonique (responsable de I'effet

de serre), l'énergie produite équivalente, sensiblement plus faibles que celles du pétrole (20 à

25% d'émission de dioxyde de carbone en moins) et du charbon (40 à50% de moins).

Les 
'performances 

techniques et les technologies gazières permettent, aujourd'hui,

d'obtenir un meilleur rendement, des coûts de production plus faibles, ainsi qu'une grande

souplesse d'utilisation par rapport aux énergies concwrentes. Cette supériorité technique est

particulièrement notable dans le domaine de la production d'électicité, le reste étant destiné

au chauffage domestique et à I'industrie.

L'Algérie est le troisième exportateur du gaz naturel à travers le monde, sa politique

d'exploitation consiste à maximiser les revenus, et valoriser tous les dérivés du gaz naturel

pour une libre vente sur le marché international notamment le condensât et le GPL, dont la

demande mondiale est en hausse.

Le champ de Oued Noumer est l'un des champs les plus important en Algérie, depuis sa

découverte, ce champ a connu un important développement aJin d'exploiter le maximum de

ce gisement, et optimiser le rendement en produits finis : pétrole brut, GPL, condensât, et gaz

sec.

Le gaz naturel contient des quantités importantes des composants hydrocarbure plus

lourds que le méthane (principal constituant du gaznaturel). Il nécessaire alors de séparer ces

hydrocarbures lourds; essentiellement réalisons dans des colonnes de distillation; Après

séparation, les produits finis sont distribués aux consommateurs dqmestiques qü I'utilisent

colnme combustible et aux consommateurs industriels comme matière première pour la

pétrochimie qü sert porn la fabrication des matières plastiques, des colorants, des produits

pharmaceutiques. . . etc.

Pour cette raison la distillation prend une place très important dans I'industrie.

ê

I

!
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Chretrrtl _ ,, ere*.

I-l.Introduction : I

Le champ a" oraf/oumer présente un excellent intérêt pétrolier dû à ses réserves

considérables riches en hydrocarbures liquides. Ceci a permis de réaliser l'extension de

I'usine de deux unités de séparation Ait-kheir et Oued Noumer, en un complexe industriel

pour la réôupération des huiles (pétrole), des condensats et du GPL, ainsi qu'une unité de

réinjection de gazdans le gisement à Haut pression à Ait-kheir.

[,a direction de Oued Noumer est située à 140 km au sud-est du champ gazierde Hassi R,mel

et à 220 km à l'Ouest de Nord-Ouest du champ pétrolier de Hassi Messaoud, Son siège

administratif et sa base de vie sont installés à 5 km au Nord de la RN 49, sur l,axe routier

reliant Ghardai:a à ouargla et environ à 45 km de la ville de Ghardaïa.

Le champ de Oued Noumer à été découvert par Sonatach en 1969 et mis en production à

partir de 1972.

Le champ de Oued-Noumer se compose de cinq champs : Oued-Nourler, Ail-Kheir, Djorf
Sidi-Mezghich et Makouda.

Le champ de oued Noumer a été mis en exploitation en 1972, avec le démarrage de la
première unité de séparation de pétrole brut.

En 1983 une nouvelle unité a été construite dans le but de récupérer les gaz associes, son

démarrage"a eu lieu en janvier 1986.

fin 1993, le nouveau centre de production de Oued Noumer a connu une évolution importante

en terme de nouvelle unité de récuiération de GpL et de condensat.

* L'ancien centre de production de oued Noumer se compose d'une :

r Unité de séparation de pétrole brut :

L'unité se compose de :

' Une unité de séparation de brut.rr l tMéhges avec deux fours de stabilisation.

- Quatre (4) bacs de stockage de brut aâàoo ir, 
"nu"r.rn.

- Un bac de dessalage de 480 m3.

- Deux (2) pompes d'expédition.

- Trois (3) trains de traitement de gazet de production de condensât, composé chacun de :

- section de compression

- section de déshydratatiorr

- section de dégazolinage

- section de réinjection de glycol

t

I
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Chapitre I Présentation et historique de la region

€. Le rourru, complexe de production se compose de :

c Unité de récupération de GPL :

L'alimgntation de l'unité de GPL est assurée par du gaz provenant des champs d'Ait-Khir,
tl

Oued$oumer, Makouda et Sidi-mezghich pour être traité avec une capacité totale de I'ordre

de 7000000 N*'/j.
L'unité se compose essentiellement des unités suivantes :

- Section de pré refroidissement et déshydratation.

- Section de récupération des hydrocarbures liquide par le procède Hudson composé de

double détente (la détente joule Thomson et détente a travers le turbo-expander).

- Section de compression

- Section de fractionnement de GPL

- Section d'hüle chaude

e Cenhe de production et de compression de Saz {ait-ktrir:
Le centre se situe à l5km au sud du centre principal Ouedjüumer, il est constitué de deux

unités :

- D'une unité de séparation de pétrole :

La capacité de séparation journalière est de 5000 m3 dhuile et environ de 6.5 millions m3 de

gaz. Actueilement le centre d'ait-khir tavaille en dessous de ses capacités suite à la chute

potentielle des puits et la fermeturç de certain puits pour proyser(
- D'une unité de compression : 'É4"

A pour rôle l'injection de gaz pour le maintient de pression de gisement afin d'assurer une

production stable et atteindre un bon régime de soutirage, elle reçoit les gaz venant de l'unité

de dégazolinage de Oued Noumer à une pression d'environ 68 bars pour comprimer le gaz

avec le turbo-compresseur à une pression finale de 520 bars. Ces gaz seront réinjectés dans le

gisement d'Ait khir.

La production de Oued Noumer se compose de :

l- Du gaz sec, dont la plus grande quantité est réinjecté dans le champ d'Ait-Khir et le débit

excédentaire est expédié vers Hassi R'Mel dans le pipe de 48".

2- Du condensât, qui sera mélangé avec le pétrole prodüt.

3- Du GPL qui sera expédie vers Arzew à travers la ligne 24 pouces reliant Haoud Elhamra à

Arzew.

§

IL
ê
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Présentation et historique de la

ANNEES
HUILE ( Tonnes)
Oued Noumer

MKA. SMZet DJF

SONDENSAT (Tonnes

Ait Khier
et Oued Noumer

GAA
( 103 srM3)

REINJ GAZ

( 103 srM3 )

GPL
( Tonnes )

1972 - 1980 3229 026 4 168 337 7 090 819
1981 248 120 341 582 540 935
1982 241 774 174723 355 007
,983 84 385 81 507 120 555
1984 108 493 45797 111 459
{985 90 191 191 677 217 249
1986 62 601 944 027 794 115
1987 57 756 1 045 149 988 503
1988 101 458 1 115052 1 126 093
1989 123 455 1 106 801 1 240 060
{990 147 775 1 192 490 1 587 721
1991 137 340 1 195312 1 703 545 69 491
1992 202871 1 221 659 1 617 184 731 431
1993 175 202 1 249228 1 637 823 1 262 521
1994 155 033 1232404 1 710748 1 253 911
1995 143 690 1 289 878 1 468 539 1 465 132
1996 142 169 1 035 899 2 133 340 1 264 490
,l997 107 722 994 109 2007 345 1 397 731 132 761
{998 52 480 738 474 1 802 896 991 070 137 529
{999 44 433 733422 1 883 312 1 411 673 't3g 452
2000 41 809 676222 1 690 775 1 200 060 81 577
2001 62 969 678 260 1 792 000 1 452 057 139 544
2002 80 360 598 545 1 871 815 1462334 126 042
2003 71 277 620207 2 121 616 1 576 504 125 908
2004 65 888 578251 1 949 768 1 949 768 1 09 304
2005 58 466 502 598 2 133 910 1 340 876 85 017

TOTAUX 5 996 747 23 751 210 41 697 132 18 829 049 1 077 134

e Historique et éyolution de la producüon :

PRODUCTION ANNUELLE DEPUIS L'ORIGINE ( ARRETEE AU 3111212005

§

(huile + condensal)

l9E1 1982'1983 1984'1985 r966 19871988 1989 l99o 1991 1992 1993 1994 1§95.1996 1997 1998 1999 2oOO 2001 2002 2oO3 2oO4 2oO5

,600,000
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,000,000

800,000
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{00,000
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Chapitre I Présentation et historique de la region
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Production Annuelle du GPL
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e Prévision de la production :

e Spécifications du gaz brut et des produits finis :

* Spécifications du gaz brut:
L'usine de GPL est conçue pour traiter le gazbrut dont les spécifications suivantes :

/ Teneur en eau : à 310 kg lcrr?,90oC : 70 ppm.

{ Température : min 45'C.

{ Pression

i

!

iq,
-,il

t

A
N
N
E

E

PETROLE BRUT

T/M)

GPL

T/M)

INJECTTON GAZ

( lot srDM3 )

2006 545 000 98 000 t 405 ?50
2007 5s1 000 95 500 I 4A5 25c,
2008 483 000 86 800 I 302 000
2049 505 000 90 800 1 388 000
2010 492 500 88 500 1 380 000

U.Ouargla

: max 100 bars.
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Chapitre I Présentation et historique de la region

La composition du gaz brut et donnée dans le tableau suivant :

COMPOSANTS % MOLAIRE
N2

Coz
CI-14

CzHo
C:Hs
CaHro
C.lI lro

CsHu
CsHrz
CoHr+
CzHro
CsHrs
CsHzo

CroHzz
Cr rHz+
C*,2

5,56
0,20
78,63
7,42
2,88
0,62
1,10
0,36
0,48
0,59
0,56
0,45
0,37
4,27
0,21

0.57
TOTAL 100

I

!

I

{' Spécifications des produits finis :

L'usine en exploitation normale permet d'obtenir les prodüts dont les spécifications sont les

suivantes :

Sgrér:iiications du brut :

Cette usine est conçue pour stockage le brut dont les spécifications suivantes :

./ Tension de vapeur Reid (TVR) : 10 Psia (max).

{ La densité : 0,710

- Spécifrcations du GPL :

La composition du GPL et donnée dans le tableau suivant :

COMPOSAIiTS % MOLAIRE
CH4
CzHo

CrHs
n CaHro

i C+Hro
n CsHrz
iCsHrz
Cz-

Cs*
densité

4.79
t.t7

58.13
13.79
26.12,
0.00
0.00
r.96
0.00

0.535
TOTAL 100

) '\ <* 1.

i

^ 
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Chapitre I Présentation et historique de la reÿon

I-2. Description de process :

qr Séparation de pétrole brut :

Cette unité a pour but de séparer le gaz associe de I'huile brute. La séparation s'effectue en

plusieurs étages travaillant à des pression décroissantes, de façon àdégazer le plus possible le

pétrole brut, avant le stocker.

Afin d'améliorer la stabilisation de pétrole, deux fours de stabilisation placer en amont de

deuxième étage de séparation, pour ajuster la tension de vapeur reid (TVR) de lhuile pour

éviter un dégazage dans les bacs de stockage.

Cette séparation de I'huile s'effectue en trois (3) étages de séparation :

/ Le séparateur HP reçoit, à partir du manifold existant du centre de production d'Oued

Noumer,le mélange gaz - huile - eau, effluent des puits d'ONR.

La pression s'effectue sous une pression de 12 bars, dont I'eau de gisement décantée, est

envoyée sous régulation de niveau, vers le bourbier.

Le gaz HP est expédié - sous régulation de pression - vers le ballon 20802 et l'huile est

envoyée - sous régulation de niveau vers le séparateur MP 20803 après être chauffee à une

température de 65 oC dans les fours de stabilisation 20F01 A/8.

r' Le séparateur MP reçoit les effluents chauds des 2 fours de stabilisation. La séparation

s'effectue sous une pression de 3 bars absolus, dont I'eau de gisement est décantée puis

expédiée au bourbier sous régulation de niveau.

L'huile est envoyée -sous régulation de niveau - au séparateur BP.

Le gaz MP est expédié - sous régulation de pression- vers lunité de compression.

{ Le séparateur BP reçoit le pétrole de séparateur MP, installé à une hauteur de l0 mètres.

Le pétrole est expédie vers les bacs de stockage, le gaz BP est expédie vers l'unité de

compression.

Les gaz de séparation des trois étages sont récupérés et comprimés dans I'unité de

compression.

e Unité de compression :

L'installation de compression «les gez venemt de I'unité de séparation (unité 20), est composée

de turbo compresseur dont le compresseur KOl comprenant un étage BP et un étage MP.

Et un Compresseur K02 comprenant un étage MP et un étage tIP.

Entraînés par une turbine à gaz KG 01.

Lc guz iJP alrive à urre Pression d'environ i bar passe à travers le frltre 801 puis se dirige

vers I'aspiration 1"'étage du K01.

U.Ouargla
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Chapitre I Présentation et historique de la region

Le gazMP arrive à une Pression d'enüron 3 bars, passe à travers le filtre 802 puis se dirige

vers I'aspiration 2è" étage du K0l.

Le gaz comprimé issu du KOl et dirigé vers le séparateur HP 20802, après refroidissement

dans l'âéroréfrigérant A0 1.

Le gaz HP arrive à une Pression d'environ 15 bars passe à tavers le filte 803 püs se dirige

vers I'aspiration du 1" étage du K02 .

Le gaz sort du compresseur à une pression de 45 bars absolus, dirigé vers le filtre B04 après

refroidissement dans les aéroréfrigèrants A02 et A01, le gaz est dirigé ensuite vers I'aspiration

2h" étage du K02.

Le gaz HP sort du K02 à une pression de 100 bars, il est dirigé directement vers l'unité de

récupération de GPL.

e Unité de traitement de gaz :

Le gaz brut subit plusieurs taitements pour extraire ses composés lourds afin de I'adapter

aux norrnes de vente et de réinjection dans les gisements. Iæ traitement de gaz est basé en

général sur l'échange thermique et la détente.

Les procédés de traitement de gaz naturel sont multiples, et le choix de procédé de traitement

dépend des critères suivants :

o Coûts de I'investissement.

o Taux de récupération des hydrocarbures liquidès.

o Paramètres et la composition du gaz brut.

o Spécifications des produits obtenues.

Le procédé utilisé à Oued Noumer, est le procédé HUDSON qui se bas sur le refroidissement

du gaz par échange thermique suivi d'une détente au niveau d'une machine dynamique

appelée 'turbo-expander' ou on alra une température de -55"C. Si le turbo-expander est hors

service on utilise la vanne de détente 'JOULE THOMSON' qui permet d'atteindre une

température de -15oC.

Ce procédé est plus performant car il nous permet une meilleure récupération des

hydrocarbures liquides et dispose d'un système de refroidissement autonome que le procédé

de PRITCHARD (basé sur le refroidissement du gaz par échange thermique et par détente,

avec I'utilisation d'une boucle de propane coûrme système de réfrigération afin d'atteindre

des températures voisines à -23"C).

i
è

t
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L'unité de traiæment de gaz se compose essentiellement des unités süvantes :

Unité 100

ürité 200

Unité 300

unité 400

Unité 500

Unité 600

pré refroidissement et déshydratation.

récupération de GPL.

recompressions du gaz trifté.

fractionnement du GPL.

stockage du GPL.

huile diathermique.

rt Unité 100 : pré refroidissement et déshydratation :

l-e gaz provenant de l'r,rnité de compression existante alimente l'udté à 100 bars et 60"C.

Après un refroidissement à 45oC environ, le gaz est envoyé au séparateur 10-8-01 et en suite

vers les déshydrateurs 10-R-01 A/B/C .le liquide sortant du fond de 10-8-01 est envoyé au

bourbier.

La déshydratation de gaz se fait par tamis moléculaires, dont deux en service et l'autre en

régénération. Fonctionnant avec un cycle de 12 h d'adsorption. Pour la régénération des tamis

uroléculaire on utiiise une partie des vapeurs de tête du déethaniseur 40-C-01.

Le gaz de régénération est chauffé à275"C avec I'huile chaude dans les échangeurs 10-E-02

NBIC, est expédie vers la ligne des vapeurs de tête du déethaniselr pour être envoyé vers

I'unité de compression existante. Le gaz de procédés en sortant des deshydrateurs est filtré

pour éliminer les poussières.

En cas de problème au niveau du compresseur du gaz traité ou de la turbine à gu
d'etttraînetnetrt, le gaz est envoyé directement au gazoduc toujours sec, et les déshydrateurs

continuent à fonctionner, leur régénération étant toujours assurée.

t Unité 200 : Récupération de GPL :

Le gaz sec filtré provenant de I'unité 100 est réparti en 2 courants, I'un est refroidi dans

l'échangeur 20-E-01 par le gaz de tête déethaniseur 40-C-01, l'aute est refroidi par échange

de chaleru'avec le gaz traité provenant de l'échangeur 20-E-03.

Les deux courants sont en suite mélangés et envoyés au séparateur 20-8-08 , le gaz sortant

après subit à un échange de chaleur avec le gaz sortant de l'éxpansseur dans l'échangeur

Le liquide sortant de séparateur 20-B-06 mélangé avec celui sortant de 20-8-08 est envoyé

directement au déethaniseur, tandis que le gaz provenant de 20-8-06 est envoyé à léxpansseur

i.

€

I
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ue de la region

20-KE-01 (où I'on obtient une détente) et alimente le séparateur 2O-B-07 à une température de

-55"C et à une pression de 30 bar. Les condensât froids sortant du séparateur 20-8-07 sont

envoyer à la tête de déethaniseur 40-C-01 après échange thermique dans le condenseur de tête

déethaniseur. Le gaz traité sortant du séparateur 20-8-07 est envoyé à la récupération du froid

dans les éôhangeurs 20-E-03 et 20-E-02 AÆ ensuite il est comprimé par le compresseur

20-K-01 entraîné par l'éxpansseur 20-KE-01. Le g à la sortie du compresseur est refroidi à

60"C dans I'aéroréfrigérant 20-A-01 et envoyé au compresseur final 30-K-01 à la pression de

47 bar.

'.:. Unité 300 : Compression du gaz traité :

Dans cette unité le gaz est comprimé à la pression de 80 bar afin de I'envoyer à la réinjection à

Ait Kheir eÿou au gazoduc AlrarÆIassi Rmel.

Le gaz'truté sortant de I'unité 200 est envoyé au séparateur d'aspiration 30-8-01, ensuite il est

comprimé dans le compresseur 30-K-01 (entraîné par la turbine a gu 30-KT-01) refroidi à
60"C dans I'aéroréfrigérant 30-A-0 1.

t Unité 400 : Fractionnement de GpL :

Cette unité" se compose de deux coionnes, le déethaniseur 40-C-01 enlève les produits légers

( méthane et éthane ) des hydrocarbures liquides, elle est munie d'un rebouilleur latéral

10-E-01, d'un rebouilleur de fond à huile chaude (40-E-01) et un condenseur partiel de tête

40-E-03.

Les vapeurs à la sortie de condenseur passent à travers le ballon de reflux ( 40-C-01 ), et après

récupération thermique dans l'échangeur 20-E-01, sont envoyés à l,aspiration des

colnpresseurs existauts (ancienne unité) et une partie est envoyée pour la régénération des

tamis ( à travers les échangeurs l0-E-02 A/B!C).

Le fond de la colonne alimente la colonne de débuthaniseur 40-C-02 que permet de séparer le

GPL des Cs+.

Le reflux chaud de ceffe colonne est assuré par le rebouilleur de fond 4O-E-02à huile chaude.

Le condensât sortant du fond de 40-E-02, après refroidissement à 60oC à travers I'aéro-

réfrigérant 40-A-02 est envoyé vers le ballon 20-B-03 de I'ancienne unité.

Les vapeurS de tête du débuthaniseur après condensation dans I'aéroréfrégérant 40-A-01 sont

recueillies dans le ballon de reflux 40-B-02. Une partie du GPL est utilisée comme refltrx de

tête pour le débutaniseur 40-C-02, I'autre refroidi à 55"C dans I'aéroréfrégérant 40-A-03 et

6
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Chapitre I Présentation et historique de la region

refoulée au moyen de la pompe de reflux 50-P-01 vers les sphères de stockage de GPL

50-T-01 A/8.

* Unité 500 : Stockage et expédition de GPL :

L'unité de stockage du GPL à pour but d'accumuier le GPL produit et de I'expédier à travers

le pipe de GPL reliant Hassi Massaoud à Arzew via Hassi R'mel

Les sphères 50-T-01 A/B accumulent le GPL et les pompes 50-P-01 A/BIC (deux en fonction,

une étant de réserve) refoulent le GPL. Ces pompes ont la capacité de refouler en 15 heures

la quantité de GPL produite en24 heures.

Les porllpes 50-P-02 AÆ (l'une est de réserve) renvoient au procédé le GPL hors

spécification.

* Unité 600 : Circulation de l'huile chaude 'DIATHERMIQUE' :

Un système d'huile est prévu coûlme source de chauffage de gaz de régénération des üamis

moléculaires (dans 10-E-02 AIBIC), et pour les besoins des rebouilleur des colonne 40-C:01

déethaniseur et 40-C-02 débuthaniseur.

Les fumées d'échappement de la turbine 30-KT-01 permettent de chauffer i'huile grâce au

récupération de chaleur 30-E-01. L'aéro-rechauffeur 60-A-01 à le but de reiroieiir i'huiie

thermique,,en cas de nécessité. Les filtes 60-S-01 AIB enlèvent les particules solides de

I'huiie,

!

iq,
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s
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Chapitre II Généralités sur le GpL

TI- GENERALITES SUR LES GPL :

II-l- Définition des GPL :

Le gaz du pétole liquéfié GPL est un mélange gazeux constitue essentiellement de propane (C:Hs),

et de butane (CaHro), et des taces de méthane (CH+), d'éthane (CzHo) et de pentane (Cs Hrz).

Le GPL est un produit gazeux à la température ambiante et pression atrnosphérique.

Il est liqué.fié à faible pression (4 à 5 bar) et une température très basse pour faciliter son transport,

ct son stockage.

Le GPL est facile à commercialiser dans des bouteilles en aciers, il se gazéifie au moment de son

utilisation.

La composition chimique du GPL est variable selon les nornes et ses utilisations dans diffirents
pays (5Ç%, 507o el France et95oÂ,05Yoà l'état unis).'l | ,'' - "'- -'----r' 

,_-/'1 c-i4 ,/
ll-2- Lés sources de GPL i "'
Le GPL est obtenu principalement :

{ Dans les rafEneries, soit au cours de disüllation du petole brut ou lors de cracking ou de

Reforming des produits en vue de la production des essences.

'/ Au cours des séparation du gaz naturel (GN) qui à pour but de séparer et de récupérer les

condensât et GPL (propane, butane, et de condensat).

'/ Par récupération directe des gaz séparés du brut dans les champs producteurs de pétrole comme

le cas de Hassi Messaoud, Oued N«iumer et Haoud Berkaoui.

II-3- Caractéristiques physico-chimiques de GpL :

e Odeur : le GPL est incolore, soit en phase vapeur ou en phase liquide, inodore à l,état naturel,
c Tension de vapeur : la TVR du GPL est de 8 et2 bars pour le propane et le butane

respectivement à 20oC.

q Dilatation : à I 'état liquide, le GPL a un haut coefficient de dilatation dont il faut tenir compte

lors de leur stockage.

c Densité : À l'état gazeux, il est plus lourd que l'air la densité de propane est 0.51 et celle du
butane est de 0.58.

De petites quantités de GPL dans l'eau peuvent former un mélange, c'est pour cela qu,il n'est pas

toléré de négliger la moindre consigne de sécurité dans l'industrie du gaz.

e Température d'ébullition : a la pression atmosphérique la température d'ébullition de propane

est de 42.C, celle de butane est de -6"C.
<r Pouvoir calorifique : c'est la propriété qui exprime la quantité de chaleur dégagée lorsque on

2005 I 2006
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Chapitre II Généralités sur le GPL

brûle lkg de GPL dans les conditions normales de température et de pression.

s Impuretés : le plus important est le soufre , la teneur en soufre est inférieure ou égale à 0,005

oÂ en masse, ainsi l'eau l'un des impuretés a ne pas négligé. [4]
6 Explosibilité et inflammabilité : Le GPL est ùî gaz explosif lorsqu'il est mélange avec l'air

, la limite d'inflammabilité inferieure du GPL est très basse, par exemple les limites

d'inflammabilités du propane de 2.4 à 93.5 o/o du volume de gaz dans I'air et celle du n-butane de

1.9 à 8.4 o/o du volume de gaz dans I'air

Une petite proportion de gaz dans l'air peut donner un mélange inflammable qui peut être allumé

par un élément chaud ou une étincelle à une distance d'un point de fuite.

Vu le GPL est plus lourds que I'air il peut se déplacer à des niveaux plus bas dans leur entourage, et

former un mélange de gaz explosif Même dans les milieux aérés.

II4- Le GPL dans le monde et en Algérie :

{. La production mondiale du GPL :

Les deux tiers environ des GPL dans le monde sont produits à partir des usines de kaitement de gaz

naturel, et un tiers est issu des raffineries de pétrole brut.

Le propane et le butane commercial ne sont pas des

séparation complète des molécules serait aussi coûteuse

acceptent des mélanges.

La production mondiale du GPL rèprésentait 162 MT en

an et atteindra probablement 336.78 MTen 2010.[3].

trArnérique du nord 35%

ElAmérique Latine 12%

trEurope'14%

trAsie 12%

6Aube 9%

tr Moyen orient 18%

t La consommation mondiale en GPL :

Actuellement, les GPL représentent 2% de la consommation énergétique mondiale. La demande

mondiale en GPL a augmenté à un rythme bien supérieur à celui de la demande énergétique totale

produits purs mais des mélanges, une

qu'inutile car la plupart des utilisations

1995, elle croîtra à un ry.thme de 5%o par

!

Fi§ure O1: I'offre mondiale des

U.Ouargla Page 13 2005 I 2006



Chapitre II Généralités sur le GPL

en atteignant 170 MT en 2000. Cette demande est dominée par le secteur résidentiel dans le marché

asiatique et par leur secteur de raffinage (18%o) et de la petochimie (43%) aux Etats-Unis. La

demande en Europe est équilibrée entre ces trois secteurs.

Le secteur résidentiel et commercial constitue la plus grande part du marché des principaux

consommateurs, soit 42Yo de la demande totale en 1995 .En raison de la pénétration du gaz naturel,

ce secteur se stabilise dans les pays occidentaux : Amérique, Europe de l'ouest.

Le tableau ce dessous représenter la production et la consommation mondiale du GPL et 1997.

Pays Production (MT) Consommation
Amérique duNord
Amérique du Sud
Europe
CEI
Moyen-Orient
Afrique
Asie
Océanie

64,6
13,7
24,4
5,8
34,1
9)

24,7
J,Z

66,6
15,4
27,9
4,7
9,4
5,4
46,2
))

Total 179,7 177,8

Tableau I : Production et consommation mondiale de GPL

* Le GPL enAlgérie :

{ La production nationale du GPL :

Puisque l'Algérie est un pays pétrolier et gazier, I'industrie du GPL est très importante, sa

production suive une croissance soutenue en raison de l'intérêt chez les pays industrialisés par cette

forme d'énergie idéale pour la protection de l'environnement.

Durant les dernières années, l'industrie Algérienne du GPL a connue des changements profonds,

notamment en matière de production, d'exploitation et dans les activités de transport maritime. Le

prograûrme de valorisation des ressources gazières lancé au début des années 1990 faît bénéficier

aujourd'hui des disponibilités importantes du GPL.

Depuis la mise en exploitation des champs gaziers de Oued Noumero Hamr4 et d'autres champs la

production du GPL en Algérie a cormue un développement très rapide. [5]

Le niveau de l'offie national du GPL est de l'ordre de 5,5 millions de tonnes en 1996, et plus de 7,3

millions de tonnes en 1998, et enüron 9 millions de tonnes en 2001, un pic de 12,5 millions de

tonnes sera atteint en 2006 lorsque les projets développés auront été mise en service. Cette offie

provenant de trois sources différentes :

/ 107o obtenus à la suite du raffinage du pétrole brut aux raffineries de Skikda, Arzew,Alger. La

6
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Chapitre II Généralités sur le GPL

production moyenne annuelle de ces raffineries est de l'ordre de 530000 tonnes.

r' 11% sont obtenus à l'issue de la liquéfaction du gaz naturel aux complexes de liquéfaction de

Sonatrach GLZZ, GL1K et reparti comme suit :

GL2Z: 405.000 tonnes dont 50% en butâne.

GL1K : 170.000 tonnes dont40oÂ en butane.

'/ 79Yo sontproduits à partir des gisements d'hydrocarbures, suite à la séparation du gaz et le

traitement du pétrole brut ; soit 4,35 millions de tonnes.

L'offie du GPL est localisée essentiellement dans la région Ouest à Anew avec 87Yo,9Yo dans la

région Est (Skikda),2Yo au Centre et2o/o dans le Sud au niveau des champs de Hassi R'mel, Oued

Noumer, Berkaoui et Hamra [6].

fltûün
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Figure 03: ûffre prÉrfsionnÊIlÊ naËfonaI de GFL (en lllT)

[-5- Utilisation du GPL :

L'application du gaz naturel, et le développement mondial de son emploi conjugué avec celui du

gaz manufacturé ont imposé une profonde mutation de f industrie du gaz.

Les GPL sont utilisés dans plusieurs domaines d'application tel que :

A GPL source de chauffage :

Actuellement de nombreux appareils domestiques, de cüsine et de chauffage sont conçues de

manières à s'adapter à l'utilisation des GPL, l'amélioration du service rend les aspirations de la

clientèles et la recherche du meilleur apports prix / qualité sont les facteurs principaux de

l'évolution de ces appareils.
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Chapitre II Généralités sur le GPL

t?. GPL dans la climatisation :

Il est uiilisé pour la construction des réfrigérateurs et des climatiseurs gras à sa détente d'absorption

de la chaleur et de créer le froid.

{. GPL/C (carburant) :

Le GPL/C, en plus de son utilisation domestique, il est utitisé coûrme carburant dans les véhicules

qui représentent les caractéristiques suivants :

coffie. Toute fois les constructeurs proposent dès la conception de leurs modèles une version

avec réservoir intégré.

traditionnels.

Le GPL en tant qu'énergie permet le fonctionnement parfait d'un moteur, il peut être injecté dans

les cylindres sous forme d'un gaz ou d'un liquide.

Les moteurs de GPL sont semblables aux moteurs à essence, et on conçoit des moteurs

biénergie « GPL - Essence » où le choix du carburant est fait par les conducteurs de véhicules.

La demande mondiale en GPL/C atteint 9,6 MT en 1994, 12,3 MT en 2000, le scénario fort table

sur 20 MT en 2010.

* Utilisation du GPL pour laproduction d'électricité :

La croissance de la demande mondiale en électricité dépasse largement celle des autres formes

d'énergie finales, elle atteindra 2loÂ en 2010. Le GPL est favorisé dans la production de

l'électricité, car il nous peilnet d'atteindre des rendements très élevés. Il est économique,

écologique parce qu'il est un combustible propre.

La production d'élechicité en Algérie est s'effectué uniquement par le gaznaturel, le GpL i'ont pas

introduit jusqu'à ici dans la génération d'électricité ou dans la combustion.

.i" Le GPL dans les ménages :

Le butane et le propane qui sont obtenu par la séparation du GPL ont une grande importance dans

les ménages ;

6
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Gënérolités sur le GPL

Le butane est utilisé principalement dans le secteur domestique pour la cüsine et le chauffage, la

consommation nationale représentée l'équivalent de l lmillions de bouteilles de l3kg en 1996.

l,e propane représenté 4,8Yo de la consommation national du GPL, il est utilisé comme combustible

dans les uni e, industrielles et artisanales en substitution domestique dans les régions non reliées au

gaz naturel.

* Le GPL dans la pétrochimie :

La demande pétochimique globale du GPL enregistre un taux de croissance de l'ordre de l0 %.Il
est utilisé dans ce domaine comme charge de vapocraqueur à fin d'obtenir des oléfines.

Utilisation Amérique du nord
(oÂl

Japon (%) Europe OCDE
(%)

Monde
(o/ol

Domestique
Agriculture
Indushie
Automobile
Raffinage
Chimie

31,0
4,4
8,8
417

15,9

35,2

44,9

0
34,5
8,7
0
12,0

39,6
3,7
21,2
8,7
4,0
22,8

49,1

2,2
13,4
6,2
7,2
21,9

Totat (MT) 66,6 19,8 26,0 177.9

Tableau 2 : Demande de GPL pour les différents marchés en 2000.

II-6- Domaine d'utilisation de propane et de butane :

q Principales transformations de propane :

* Le propane dans l'industrie pétrochimique

{. Propane dans la réfrigération :

Le propane est utilisé dans des circuits fermés comme agent réfrigérant (boucle de propane).

Il échange ses frigories avec les produits chauds dans des appareils appelés « Chillers >>, selon le

procédé Prichard, il permet d'atteindre en fin de cycle des températures voisines de -23oC.

e- Principales transformations de butane :

{ Dans l'industrie de raffinage pour la production des essences

r' Utilisation domestique et industrielle.

t.

{

I
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III- Distillation et rectification I

UI-l- Introduction :

La distillation permet la séparation ou le fractionnement des constituants en fonction de leurs

températures d' ébullition.

Travaillani coûlme une machine thermique, entre une source chaude (four, rebouilleur), et une

source froide (condenseur de tête). La distillation met en æuwe en circulation contre courant le

liquide et la vapeur. Le contact des deux phases conduit à un échange des constituants, les plus

volatils s'accumulent dans la vapeur et sont élimines au soülmet de la colonne, alors que les

éléments lourds passent en phase liquide et ils sont soutirés au fond de la colonne, cette répartition

des constituants entre les deux phases se traduit entre la tête et le fond de la colonne par un gradient

de température qui dérive directement du gradient de concentration.

Si on répète les mêmes opérations plusieurs fois pour obtenir une séparation totale avec un

rendement élevé, on trouve que ce ÿpe d'appareillage n'est pas adapté pour cette séparation. Par

contre ce principe est à I'origine du procédé de rectification.

III-2- Théorie de la rectilication :

La rectification est un procède physique de séparation d'un mélange d'hydrocarbures et cela par des

échanges de matière et d'énergie entre deux phases circulant à contre courant dans un appareil

appeler colonne de rectification.

La colonne de rectification est uhe appareille cylindrique vertical, qui peut être constitué de

plateaux successifs ou de garnissages, dont le rôle consiste à assurer un contact intime ente les

deux phases.

Dans chaqire plateau il y'à barbotage de la vapeur dans la phase liquide et ceci permettra le transfert

cle rnatière et d'énergie entre les deux phases, pour cela les plateaux seront munies d'éléments

spéciaux corlme les calottes, clapets...etc. Le liquide se déplace par gravité de haut en bas, et la

vapeurde bas en haut, grâce à l'énergie de pression utilisée pour qu'il y'est un bon barbotage.

Le liquide arrivant au fond de la colonne est partiellement vaporisé dans le rebouilleur qui crée la

phase vapeur nécessaire à la distillation, le liquide non évaporé est extait du fond de la colonne est

constitue le résidu.

[,a vapeur arrivant en tête de la colonne est condensée, une partie du produit condensée est envoyée

en tête de là colonne selon qualité de reflux, le reste est soutiré en tant que distillat (produit de tête)

La colonne est devisée en trois zones (voir Fig.III-l)
r' Zone d'alimentation : c'est l'entrée du mélange à fractionner.

r' Zone de rectification : se situe au-dessus de la zone d'alimentation.

I

I

,iq,

ù
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r' Zone d'épuisement : se sifue au-dessous de la zone d'alimentation.

I
I
I

Fig.III-l- Schéma général de la colonne de rectilication

rrl-3- Principe de fonctionnement d'une colonne de rectification :

Le principe de fonctionnement d'une colonne de distillation est simple, toute en travaillant à une

pression constante, il consiste à déplacer les équilibres de phases à l'aide d'un gradient de

température crée par une source froide (condenseur), qui crée un flux de liquide froid descendant

dans la colonne, une source chaude (rebouilleur), générant un flux de vapeur chaude montant.

Pour assurer les transferts de matière et de chaleur entre ses deux flux, des é1éments de contact sont

placés à I'intérieur de chaque plateau comme les clapets.

Ils sont constitués soit par des plateaux, dont le principe de base est de faire barboter la vapeur dans

une rétention liquide provoquée par un barrage coupant la phase liquide, soit par des garnissages

!

&
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Chapitre III Théorie de procéde

constittrés le plus souvent par un treillis métallique dispersant les deux phases et assurant une bonne

surface d'échange entre les fluides circulant à contre courant.

Lorsque la colonne fonctionne en continu, la charge est i4iectée en un point de la virole de la

colonne dépendant des caractéristiques de la charge, celle-ci est alors séparée en résidu au fond de

la colonne et en distillat en tête.

La zone d'épuisement a pour objectif d'appauvrir le résidu en produits légers, la zone de tête ou

zone de rectification, a pour objectif d'éliminer les produits lourds du distilla! cette définition

révèle que la zone d'épuisement sera être moins effrcace que la zone de rectification si les exigences

de qualité sont plus faibles pour le résidu que pour le distillat.

III-4- Classification des colonnes de rectification :

On distingue deux types de colonnes selon leurs éléments de contact :

<e- Les colonnes à plateaux :

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

liquide de façon à amener celles-ci le plus près possible de l'état d'équilibre. Les transferts de

matière et de chaleur entre les phases sont d'autant plus importants que la surface de contact et la

turbulence des phases sont plus grandes. Les colonnes à plateaux ont été mises au point pour la

distillation, opération dans laquelle la résistance au transfert de matière est plus importante dans la

phase vapepr 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. Dans l'immense majorité des cas, on utilise directement l'énergie de

pression de la vapeur pour disperser les phases l'une dans I'autre. Dans tous les cas, on profite de la

gravité pour le mouvement de la phase liquide qui a toujours lieu de haut en bas.

A. Types de plateaux :

r' Plateau à calottes :

C'est le model le plus répondu encore dans I'industie péüolière ou chimique. Il est constitué d'une

plaque perforée, chaque trou étant muni d'une cheminée ; celle-ci sert à guider une calotte dont la

fixation est assurée par une tige et un confie écrou. Une centaine de formes différentes de calottes

ont été imaginées et conduisent à des efficacités de contact plus ou moins bonnes. Une certaine

quantité de liquide est maintenue sur le plateau grâce à un déversoir qui assure l'écoulement du

liquide ver§ le plateau inférieur.

ô

i
I

!

rq
,i,

t

U.Ouargla Page 20 2005 I 2006



Chapitre III . Théorie de procéde

La qualité prédominante d'un plateau à calottes est sa faculté d'adaptation à une large gamme de

débits liquide et vapeur, son utilisation est toute fois limitée en raison de son coût élevé et des fortes

pertes de charge qu'il crée dans la colonne.

/ Plateau perforé à déversoir :

Ces plateaux gèrent le flux liquide de manière tout à fait classique à I'aide de déversoirs; par

contre, le passage de la vapeur est assuré par des simples perforations dans les plaques formant les

aires activçs.

Les plateaux perforés sont peu utilisés dans l'industrie pétrolière. S'ils ont I'avantage d'être moins

chers que les autres technologies, leur défaut majeur est leur manque de flexibilité. En effet,

l'absence de clapets, qui permettent de réguler la section de passage pour la phase vapegr, restreint

leur domaine de fonctionnement : un débit de vapeur trop faible laisse se développer un phénomène

de pleurage important, alors qu'une élévation de débits provoque rapidement des phénomènes

d'entraînement favorisés par le fait que les jets de vapeur ne sont pas brisés comme dans les autres

technologies.

{ Plateau à clapets :

Il constitue un arrangement entre les deux ÿpes précédents. C'est un plateau perforé, dont les

orifices sont éqüpés de clapets. La hauteur de soulèvement de ces derniers est fonction du débit de

vapeur, qui s'échappe horizontalement dans le liquide, exactement comme aux fentes des calottes.

Les plateaux à clapets se sont progressivement substitués aux plateaux à calottes, car leurs

performances sont largement supérieures, poü un prix de revient plus faible.

r' Plateau sans déversoirs :

Ces plateaux ne sont constitués que de simples plaques perforées et donc de construction peu

coûteuse. Liquide et vapeur s'écoule à contre courant par les mêmes orifices, qui peuvent ête de

simples trous ou des clapets fixes. La rétention liquide sur le plateau et due à la balance des

écoulement liquide et vapeur à travers les trous. Ces plateaux ont une efficacité acceptatle.

r', Plateau àjet directionnel :

La construction de ce plateau est inspirée du souci de simplicité, efficacité, et stytout faible cott de

revient par rapport aux autres technologies

.d' Les colonnes à garnissages :

Dans une colonne à plateaux, le transfert de matière est assuré par le barbotage de la vapeur au sein

du liquide de chaque plateau pour former une véritable émulsion. Par contre dans les colonnes

i.

t
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garnies, le transfert s'effectue à la surface du liquide sans occlusion appréciable de bulles gazeusis.

L'eflicacité d'un tel dispositif est donc directement liée à la surface offerte par le film liquide. ;

Avec des gamissages, le contact entre les phases devient continu tout le long de la colonne. Les

performances de cette technologie dépendent de sa capacité à disperser les flux liquide et vapeur

afin de maximiser la surface de contact.

Ces colonnes ont I'inconvénient d'une faible flexibilité, mais présentent les avantages suivants :

{ Prix de revient moins cher.

r' Faibles pertes de charges ;

{ R{ention peu importante.

Au fil des années, les ÿpes de gamissage proposés par les fabricants ont fortement évolué et

actuellement on trouve une grande variété. On distingue tois grandes classes :

{ Les garnissages disposé en wac ;
/ Les garnissage ordonnés ou structurés;

/ Les grilles superposées, qui se rapprochent des précédents.

En ce qui conceme les matériaux utilisés, on à le choix entre la céramique ou porcelaine (bon

marché et résistants à la corrosion, mais fragile), I'acier (moins épais, donc offiant une plus grande

fraction du vide, mais plus cher) ou (le plastique peu cotteux, léger, mais limité en température

comme le polypropylène).

UI-s- Bilan matière de la colonne :

e Bilan matière Sur la colonne :

Le bilan mâtière ou bilan massique est un calcul qui consiste à évaluer les quantités de produits de

mises en æuvre dans les transformations chimiques et/ou physiques d'un procédé .ce calcul permet

de faire l'état des produits qui entrent, et sortent, sont extraits ou sont accumulés dans un système

chimique etlou physique, continu ou discontinu, pendant une certaine période de temps et d'en

déduire leur composition [12].

Le bilan matière a peur but de déterminer eÿou de vérifier les conditions de marche optimales d,Wr"

unité .ce bilan est fondé sur le principe de conservation de la maüère et le principe de, conservation

de l'énergie dans un système réel isolé.

r' Bilan global :

Ns = N6 * §' Eq *III-I

Avec:

N. : Débit molaire de I'alimentation I kmol / h],

i.
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Chapitre III Théorie de procétle: 

-

N6 : Débit molaire de distilla I kmol / h],

N, : Débit molaire de résidu I kmol / h].

,/ Bilan matière partiel :

Nu Xai : Na )fu,i * Nr Xr,r Eq -III-2
Avec:

Xqi : fraction molaire de l'élément « i » dans I'alimentation,

X6,; : fraction molaire de l'élément « i » dans le distilla,

&,i : fraction molaire de l'élément « i » dans le résidu.

A partir des équations Eq -III-1 &.2 on pourra calculer N6 et N1, si la concentration du constituant

« i » dans le distillat et dans le résidu est connue.

Dans chaque zone de colonne on a:
- Pour la zone de rectification : (voir Fig.III-2)

r' Bilan matière global :

Nvo=NL6+N,1

,/ Bilan matière partiel :

N'o Xua,i = NLd.i XLa.i + Na )fo.r

Eq -III-3

Eq -III-4

Le taux de reflux ÿest défini comme étant la quantité du reflux froid "N16" renvoyée à la colonne

sur la quantité de distillat "Nd" :

R/'= NLo /N.r Eq -III-5

Fig.III-2- descriptif du fonctionnement de la zone de rectification.

I

&
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Chapitre III _ Théorie de procéde

- pour lazone d'épuisement : (voir Fig.III-3)

r' Büan matière global :

NL,: NV, * N,

r' Bilan matière partiel :

NIi XLr,i= Nv. Xvr,i * N, X,,t

Eq -III-6

Eq -III-7

étant la quantité du reflux chaud "Nvr" renvoyée à laLe taux de rebouillage Rà est défini coûrme

colonne sur la quantité de résidu "Nr" :

Râ =NV, /N.

Fig.III-3- descriptif du fonctionnement de la zone d'épuisement

- Pour la zône d'alimentation : (voir Fig.III-4)

r' Bilan matière :

Nu: NLu + Nvu

,/ Bilan matière partiel :

N3 Xai= NLu XLai*Nv" Xvu,r

Soit le taux de vaporisation de la charge :

I'o= Nv, / Nu

Eq -III-9

Eq -III-10

Eq -III-11

!

/t,
dl

Eq -III-8
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Chapitre III Théorie de procéde

XL.,i

Xv^,i

ê'o

Nu

Ntu

Nv"

Concentration du constituant « i » dans la phase liquide,

Concentration du constituant « i » dans la phase vapeur,

Taux de vaporisation de la charge,

Débit molaire de I'alimentation I kmol / h],

Débit molaire de la phase liqüde de I'alimentation I kmol / h],

Débit molaire de la phase vapeur de I'alimentation I kmol / h].

§

A pression et température données le taux de vaporisation ainsi que la composiüon des phases

vapeur et liquide de la charge sont déterminées par approximation successive d'après l'équation

connue de TREGOUBOV.

x a,i
Eq -III-12i t + 

"'o(ki -1)

Fig.III-4- descriptif de fonctionnement de la zone d'alimentation

III-6- Utilisation de la votatilité relative :

Dans les cF^lculs de la rectification des mélanges complexes, on sera amener à effectuer des séries

de calcul d'éqülibre pour chaque zone. Pour éviter le tavail lent et fastidieux des approximations
successives, on peut utiliser une méthode simplifiée et rapide donnant une précision assez

suffisante.

Cette méthode fait intervenir la notion de la volatilité relative e étant le rapport des copfficients
d'équilibre du constituant «< i » à celui d'un constituant de réference « r )» choisit généralement

cornme étant l'élément le plus lourd (le moins volatile du mélange).

Tÿ,*1,, =
i

?

Zone d'épuisement
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Chapitre III Théorie de procéde

&.

u.;: K;/ K1

Ki=Yi/Xi

Yi=Ki .Xi=oi.KXi
Xi= Yt /oi.K

l)our I'ense,rnble des constifuants on a :

K=l lZoiXi:IYilai

Yi=ôiXi/IoiXi
Xi : ( Yr/ o i) lLYil ai

Eq -III-13

Eq -III-14

Eq -III-15

Eq -III-16

Eq -III-17

Eq -III-18
Eq -III-19

Les courbes de tension de vapeur et les coeffrcients d'éqülibres des corps de même nature

chimiclue manifestent une similitude dans un intervalle de température relativement limité, c'est la

raison pour laquelle la volatilité relative du même corps peut être considéré corlme constante.

La résolution des équations Eq -III-13 et Eq -lII-14 est :

-,) Choix du taux de reilux :

Le taux de reflux détermine les dimensions de l'équipement et les dépenses énergétiques au sommet

et au fond de la colonne.

.t Fonctionnement à.rR* rorA t

Dans la théorie de rectification, on utilise deux méthodes du procédé permettant d'établir les cas

linrités de fonctionnement de la colonne.

L'un des cas limités est le fonctionnement à reflux total correspondant à un nombre minimal de

plateaux théoriques et l'autre le fonctionnement à reflux minimal demandant pour la séparation

specifiée un nombre infini des plateaux.

A reflux total, quand les volatilité relatives des constituant peuvent être considérés comme constant

dans la colonne .la relation entre les concentration des deux constituants (i et r) dans les produits

obtenus (distillat et résidu), les volatilité relatives des constituant

Et le nombre minimal des plateaux est donné par la formule de FENSI(E-I-INDERV/OOD.

Donc, le nombre minimale de plateaux (Nr.in) peut ête calculé, par la méthode de FENSKE-

LINDERV/OOD quel que soit la complexité du mélange.

!
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Chapitre II'I . _ Théorie de procéde

En effet , les équations de bilan de matière et d'équilibre appliquées à chaque étage à partir du

sommet, s'écrivent dans le cas de reflux total pour un constituant quelconque :

Xa,i/ Xr,i - oNrmin )fu; / X.; Eq -III-20

En adoptant une valeur moyenne crro, de la volatilité relative de « i » par rapport à « I »entre le

sommet, alimentation et le fond de la colonne, donc :

a3^, ='fÏ'[r,t),

On aura finalement l'équation de FENSKE-UNDERV/OOD, Pour tiré le nombre minimal d,étages :

Eq -III-21

Eq*Irl-22

.,1. Fonctionnement à reflux minimal :

C'est un autre cas limite de fonctionnement de la colonne coûespondant à un nombre infini de

plateaux théoriques ; pour calculer le reflux minimal on a proposé plusieurs formules, parmi-elles

celle d'UNDER WOOD [10] :

N'r,n --

_\a 0xXo,,
- Zr---- ^üo,t - U

Eq *III-23

Avec:

oqi: Coefficient de volatilité du constituant << i »> dans la charge.

Pour calculer le reflux minimum. On détermine la valeur de 0, est cette détermination doit être par

itération successive à I'aide de l'équation d'UNDER v/ooD suivant :

!
iÊ"

*[[*)"(#)
log(a,*)

U'*n

#=*e3)"#=,, Eq4ll-24

Avec;

e, : Taux de vaporisation molaire de la charge.

D'une manière générale la valeur de d se trouve dans I'intervalle, o1< 0 <cr;

crr of cti : Etant respectivement les volatilités des constituants clés lourd et volatil.
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III-7- Dimensionnement de la colonne :

c Paramètres de tempérafure et pression de la colonne:

Généralement les paramètres de fonctionnement de la colonne sont la pression de tête, la
température de tête et fond.

Ccs paranrctre sont détermines par les calcules des équilibres liquide vapeur.

- La pression de tête : est définie comme étant la pression des vapeurs de tête de la colonne.

- La température de tête de la colonne : est définie comme étant la température de rosée des vapeurs

de tête.a la pression de tête de la colonne.

- La température de fond de la colonne : est définie corlme étant la tempérahpe de bulle de résidu

produit a la pression de fond de la colonne.

e Diamètre de Ia colonne :

Si la vitesse des vapeurs dans la tour est trop grand (diamètre top petit) des gouttelettes de liquide
peuvent être entraînées d'un plateaux à l'autre.

Il y a alors by-pass partiel des plateaux, l'équilibre n'est pas atteint, il y a une baisse d'ef{icacité de

plateaux.

soit « N'va >» la masse des vapeurs présentées en tête de tour, en kgÆr.

on a une section limitée égale Nva /G et le diamètre limite sera :

D_ Eq -III-25

Le calcul est fait en prenant le débit de vapeur de tête (distillat * reflux interne) ; car c,est la zone

lu plus changée.

NI =wr x s =w *D\o Eq -III-264

* D2 =Y=)D= ,P Eq*ttt-27ÿT'r \I't/'n
0[r:

W: Lavitesse du fluide I m / s ].
,S: Section du passage [ ,rr' ].

Nv6: Débit des vapeurs à la tête 1m3/s1.

!
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Chapitre III Théorie de procéde

c Hauteur de la colonne:

Cette hauteur est liée au nombre de plateaux que I'on doit installer

t Nombre de plateaux :

Le nombre d'étages. est fonction du taux de reflux, ces étages sont également appelés « plateau

théorique ».

GILLILAND a proposé une corrélation empirique le taux de reflux et le nombre de plateaux

théorique. Si Nr est le nombres des plateaux théoriques correspond à rm taux de reflux opératoire

(&/"p,) les deux fonctions sont reliées entre elles pilr une courbe de corrélation.

Nr - Nr.,o o_(},
Nr +l

D'après la valeur de :

nous permettre de calculé Nr.

En pratiqüb, on doit intervenir la notion d'efficacité, qui indique le rapport entre le nombre de

plateaux théoriques et le nombre de plateaux réels

.!. Efficacité (%) |

Nrpp:Nr / E

Avec:

Nrpp I le nombre réel des plateaux.

Eq -III-29

On peut donc lier le nombre d'étages au nombre de plateaux réel pour réaliser cette séparation. Il
faut obtenir des plateaux d'une bonne efficacité pour la qu'elle le nombre de plateaux ne soit pas

gand. ces calcules seront basés sur l'étude économique de I'installation.

+ Espacement entre les plateaux :

les critères sont simples, il faut que la construction soit possible et que I'on puisse penéter entre les

plateaux pour en assurer l'entretien, la hauteur de la tour sera égal au produit du nombre de plateaux

par I'espacpmen! plus I'espace libre en tête et au fond du tour.

{. Calcul de la hauteur de la colonne :

La hauteur totale de la colonne est donnée par l'équation suivante :

h1= h1*h2*h3+h+hs Eq -III-30
0ù:

o hr : la hauteur totale de la colonne.

o hr i la hauteur de l'espace libre au-dessus du plateau supérieur.

Rf +l

M - Rf,N
Rf+1

Eq -III-28

On tire du diagramme de GILLIAND la valeur O" 
Nr-l/r*

lfr +l
,]

qul
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Chupitre III Théorie de procéde

o hz : la hauteur de la zone de rectification.

o hr i la hauteur de la zone d'expansion.

o h : la hauteur de la zone d'épuisement.

o hs r lahauteurde I'espace libre au-dessous duplateau inférieur.

- La hauteur de I'espace libre situé en tête de la colonne :

Elle est égale au l/2 du diamètre de la colonne.

hr:Dl2 Eq -III-31

- La hauteur de la zone de rectification :

Elle est déterminée par le produit du nombre d'espaces entre plateaux par I'espacement.

hz=(Nr»-l)hp Eq -III-32
où:

Nrp: nombre des plateaux dans la zone de rectification.

hp :l'espace entre plateaux «0.600 - 0.900 m».

- La hauteur de la zone d'alimentation :

La hauteur,'de la zone d'alimentation déterminée en tant qu'espacement entre 4 plateaux.

hr=3xhp Eq -III-33
- La hauteur de la zone d'épuisement :

Elle est déterminée comme le cas de la zone de rectification.

h: (Nr, -1) hp

où:
Eq -III-34

Nrr: nombre des plateaux dans la zone d'épuisement.

- La hauteur de l'espace libre au-dessous du plateau inférieur :

Onadmiths:(1-3)m.

UI-& Bilan thermique de la colonne :

Le bilan thermique est un calcule qui consiste à évaluer les diverses quantités d'énergies mises en

ceuvre dans les transformation physiques etlou chimiques d'un procédé. Ils sont moins importants

que les bilans matières mais sont cependant nécessaires pour déterminer les besoins en chauffage et

en refroidissement, d'une part, et en énergie mécanique de compression et de circulation, d'autre

part.

Le bilan énergique a pour but de déterminer, les quantités d'énergie et en particulier les quantités de

chaleur, afin de choisir I'appareillage le mieux adapté aux évaluations énergétiques (échange

thermique) [12].

!

&
,il
a
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Chopitre III Théorie de procéde

La connaissance des énergies mises en æuwe dans un procédé est aussi importante, pow estimer le

coût de fabrication, que celle des quantités de produit et contribue au bon dimensionnement de

I'appareil.

L'équation,du bilan thermique de la colonne totale s'écrit :

NuHu+Qs =NaHo + NrH.+ Qc Eq -III-35

Technologie d'échange de chaleur (Appareillages) :

Les procèdes utilisés dans I'industrie du raflinage des produits pétroliers demandent souvent que les

f'luides traites soient réchauffés ou refroidis, avec ou sans changement de phase, au cours des divers

opération aux quelles il sont soumis.

Cette demande peut être assuré par des appareils dans lesquels s'effectue l'échange de chaleurs qui

sont appelés les échangeurs de chaleurs.

D'après le contact enhe les deux fluides on distingue deux ÿpes d'échangeurs de chaleur :
I

ilt-q- Description des échangeurs de chaleur faisceau et calandre :

L'échangeqr est constitué par un faisceau de tubes montés sur deux plaques tubulaires et portant un

certain nombre de chicanes. A chaque extrémité, sont fixées les boites de distibution qui assurent la
circulation du fluide à I'intérieur du faisceau en une seule ou plusieurs passes. Le faisceau est logé

dans une calandre, munie de tubulures d'entrée et de sortie pour le second fluide qü circule à

I'extérieur des tubes suivant le cheririn imposé par les chicanes.

Tous les éléments entrant dans la construction de ces échangeurs ont fait I'objet d'une normalisation

publiée par la T.E.M.A (Standards of Tubular Exchanger Manufacturers Association) qui spécîfie

les caractéristiques mécaniques et thermiques correspondant aux diverses conditions de

fonctionnement. Cette normalisation est complétée par d'autres codes tels que ceux de I'A.p.I. et de

I'ASMEtsl.

t

t

&.
,4

U.Ouargla Page 3 I 200s I 2006



Chapitre III Théorie de procéde

t Faisceau
Chicane

I
I
t

BsitÈ de
distribution

1,

t
t

Flaque tubùlaire

Plaque tuhulaire

l"a calandre

Fig. III.5 Echangeur à tubes et calandre [7]

Les tubes sont fixés à chacune de leurs extrémités dans deux plaques tubulaires. La perforation des

trous dans ces plaques est normalisée; elle s'ef[ectue selon une disposition soit au pas carré, soit au

pas triangulaire comme montre la figure ci dessous. Le pas triangulaire permet de placer environ

10oÂ de tubes de plus que le pas carré sur une plaque tubulaire de diamètre donné, mais en contre

partie, la disposition des tubes rend impossible leur nettoyage extérieur par insertion de grattoirs ou

de racloirs à travers le faisceau. Pour ces appareils, il faut avoir recours au nettoyage chimique et

réserver leur emploi pour des fluides propres.

Fig. III.6 Le pas carré et le pas triangulaire

Le faisceau de tubes porte également des chicanes transversales qui ont pour but d'allonger le

chemin du fluide circulant dans la calandre et d'améliorer ainsi le transfert à I'extérieur des tubes.

Ces chicanes assurent en outre la rigidité du faisceau et sont solidaires de la plaque tubulaire fixe au

moyen de tirants et entretoises. Elles sont généralement constifuées par un disque ayant un diamètre

légèrement inferieur à celui de la calandre et comportant un segment libre.

I

U.Ouargla Page 32 2005 I 2006



Chapitre III Théorie de procéde

Dans ce chapitre, nous allons présenter les équations générales qui régissent les phénomènes de

transfert de chaleur et de pertes de charge dans les échangeurs à tubes et calandre, en vue de les

appliquer dans le calcul de dimensionnement du régénérateur.

ilI-10- Étude du transfert de chaleur dans les échangeum à tubes et calandre :

ill-l0-1- Équations fondamentales :

Quel que soit le type d'échangeur utilisé, si I'on ne prend en considération que les conditions

d'entrée et de sortie des deux fluides, il est possible d'établir le bilan thermique global de I'appareil

en écrivant que la quantité de chaletn Q perdue par le flüde chaud est égale à celle prise par le

fluide froid, si I'on néglige les pertes thermiques :

Q=m(h,*tr)=M(H,-Hr) Eq - III.36

[-es lettres majusoules sont réservées pour le fluide chaud, les minuscules pour le fluide froid, alors

que les indlces I et 2 correspondent respectivement aux conditions d'entrée et de sortie . M et m

désignent les débits massiques des fluides; H et h, les enthalpies des fluides en fonction de leurs

températures T et t.

Par ailleurs, on peut appliquer l'équation de Fourier à I'ensemble de l'appareil

O=nF*=(IAFL1,, Eq - III.37

avec,

A

U

ÀT*

F

surface totale d'échange offerte par I'appareil;

coefiicient de transfert global;

différence de température moyenne entre les deux fluides.

facteur de confïguration qui est fonction de la disposition des fluides l'un par rapport à

l'autre (contre courant, parallèle, etc...) et du nombre de passes; la valeur de F est lue sur un

abaque avec les températures d'entrée et de sortie des fluides coûlme paramètes.
I

[I-10-2- Coellicient de transfert globat U :

[I-10-2-lî Expression générale :

Pour un élément de tube de longueur dL, le flux de chaleur correspondant dQ traversera cinq
résistances :

Ro: lÆro : résistance dans le fluide à I'extérieur du tube, égale à I'inverse du coefficient du film
externe.

Rro: résistance due au film d'encrassement déposé sur I'extérieur du fube

U.Ouargla Page 33 2005 I 2006



R*: résistance due à la paroi métallique du tube (cette résistance peut être négligée dans les calculs)

R i : résistance due au film d'encrassement déposé à I'intérieur du tube;

Ri = l/tri : résistance dans le fluide à I'intérieur du tube, égale à I'inverse du coefficient du film
inteme.

mÉriar des Lubcs

€ûctË§sëmml : srràce de réffuence

Fig. III.7 Les résistances thermiques

Comme ces résistances s'expriment en h m2oC/kcal, il est nécessaire de rapporter tous ces terrnes à

la même surface. On convient de choisir, en réference, la surface extérieure du tube, ce qui amène à

corriger les résistances intérieures Rsi et & en les multipliant par |e rapport ds/4 des diamètres

extérieur et intérieur du tube. ces résistances corrigées s'écriront :

&io: R'i(d/dù

hro : hi(d/do)

I)ans ces conditions, la résistance globale au

précédentes :

n, =l+R,o +R,,0 r+=+
no

Eq - III.38

Eq - III.39

hansfert, égale à la somme des quatre résistances

Eq - III.40

U, est le coefficient de transfert sale relatif à llélément de tube dL. Lorsque cet élément est neuf, les

résistances,,Rro et Rsi Soflt nulles.

La détermination des coefficients de transfert locaux U, nécessite I'estimation des coefficients de

film hi et ho ainsi que des résistances d'encrassement R i et R o.

ill-rcA-z- Calcul du coellÏcient du {ilm inteme h1:

Le calcul du coeffrcient de film cn convection forcée à I'intérieur d'un tube pour les gaz se fait par

I'expression [5]:

!

iq,
,il
a
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Chapitre III Théorie de procéde

h,=i.*w)'(i)"^

Dans le cas d'un régime laminaire (&<2100) '

Eq - IIL41

,; =,.tU( Eq - III.42

Eq - III.43

Eq -III.44

6

I

Tandis que pourur régime turbulent (Rà10000) '

le nombre de Reynolds étant défini ici par: R" -d'G

in =0.02

p

Où G =up représente la vitesse massique. p est la viscosité dynamique et plamasse volumique

[I-10-2-3- Calcul du coeflicient du lilm externe h6:

Quels que soit la géométrie de I'enceinte autour du fube, tous les auteurs et expérimentateurs sont

d'accord pour présenter I'expression du coefficient de film externe sous une forme analogue à celle

de l'équation (III.41) en régime turbulent. La difficulté réside dans le fait qu'il faut déterminer un

débit massique moyen.

L'écoulement dans la calandre s'effecfue selon la disposition des chicanes et I'on peut distinguer

grossièrement deux types de courant :

. un courant principal qui évolue, tantôt perpendiculairement au faisceau entre les chicanes,

tantôt parallèlement au faisceau à I'aplomb des chicanes;

o de nombreux courants secondaires de fuite, dus aux tolérances de construction entre

chicanes et calandre, et entre fubes et chicanes.

Fig. III. 8 Ecoulement du fluide à travers la calandre

Cependant, compte tenu de I'effort de normalisation réalisé dans la construction de ces appareils, il
a été possible d'établir des corrélations convenables permettant d'utiliser une forme d'équation

analogue à l'équation (III.6). Kern définit un seul débit moyen pour I'ensemble de I'appareil, il
utilise à cet effet un diamètre équivalent qu'il définit par les équations (III.45 et 46) selon la

disposition des tubes :

I

rq
t,
ù
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4P2
Pas carré :

Pas triangulaire :

Dn= do Eq - III.45

Eq - III.47

Eq - III.48

Eq - III.49

Eq - III.50

Eq - III.5l

7T do

o" =''ouol' - do Eq - III.46
7t clo

où:

P : est le pas des tubes,

do : le diamètre extérieur des tubes.

Pour des chicanes normalisées dont la hauteur du segment libre représente 25Yo du diamètre

intérieur dè la calandre, Kern calcule la vitesse massique transversale Gct, quil utilise en association

avec le diamètre équivalent D. dans la formule suivante pour la détermination du coeffrcient du film

externe, formule valable uniquement en régime turbulent (Rà 2 100) :

,- : t(L'ntt)ifr.1'''ho=rnal 
^ )l;)

Avec :.lo = 0.36ût,)0"

Où le nombre de Reynolds modifié, ,R,

M
U.t:-

ar,

M: étart le débit massique

o,,=L1p-d)n" P'
fut r aire de passage.

1l : l'espace entre les chicanes.

D. : le diamètre intérieur de la calandre.

D"Gn=- p

UI-10-2-4- Les températures caloriques des deux fluides :

Les équations précédentes permettent le calcul des coeffrcients de film locaux tro et hio pour un

élément d'échange dL. Il ressort de ces équations que les coefficients de film sont fonction des

propriétés physiques des fluides, donc de leurs températures T et t. Il est donc nécessaire de définir

pour les deux fluides des températures moyennes T, et t , appelées généralement températures

caloriques [5], qü servirons de réference pour le calcul des propriétés physiques qui interviennent

dans les expressions des coeffrcients de film he et h;s.

t

I

*^
,i,
a
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t" =tr+ F,(tz-t)

T" =Tr+ F"(Tt-Tz)

DTLM - Lt y,oùE--'c Lta,-Lt1, )

La difference des températures (TrL), calculée en admettant une variation linéaire de U en fonction

de la température, est toujours sensiblement très voisine de la différence de température moyenne

logarithmique (DTLM), calculée en supposant U constant. Par conséquent, la DTLM permet le

calcul direct du facteur F., puis des températures caloriques par les expressions suivantes :

Eq - III.52

Eq - III.53

(Nec i Nrh =7, * t, et Nî =Tr-t, Eq - III.54

ilt-10-2-5- Les résistances d'encrassement :

Après un certain temps d'utilisation, il se produit des dépôts à I'intérieur et à I'extérieur des tubes,

dépôts qui introduisent des résistances &t et R o au transfert de chaleur, de sorte que le coefficient

de transfert global U diminue. Il est donc indispensable de calculer la surface d'échange de

l'échangeur pour la valeur minimale admissible du coefficient de transfert quand l'échangeur est

sale. On a I'habitude de considérer qu'un appareil tubulaire doit pouvoir fonctionner pendant une

année sans nettoyage. Les valeurs des résistances R i et R o des films après un an de service ont été

établies empiriquement, grâce à I'expérience indushielle des utilisateurs, en fonction de la nature

des fluides, utilisés. On trouvera dans la T.E.M.A. une liste de valeurs R, correspondant aux divers

produits [5].

III-I0-3- F.tude de la perte de charge dans les échangeuru à tubes et calandre :

l,es deux fluides qui traversent l'échangeur s'écoulent sous I'effet d'un potentiel mesuré par la
difference de pression ÀP entre I'entrée et la sortie et que I'on appelle la perte de charge. La valeur

de cette perte de charge est fonction de la vitesse de circulation des fluides et de leurs caractérisfiq-

ues physiques : masse volumique et viscosité, ainsi que de la géométrie de l'échangeur.

D'après Kern, la perte de charge totale due à la circulation du fluide à I'intérieur des tubes est :

61t, - l?,xn,xG,2 ,l f,"' *r1' 1.271x10''xd ld,*d, _]

Eq - III.55

i
?

i

';

!

,iq,
Êl

ù

avec : n. : nombre de passes côté calandre,

nt : nombre de passes côté tube,

G1 : vitesse massique côté tube,

d : densité du fluide côté tube,

di : diamètre intérieur des tubes,

I : longueur des tubes.
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,rr,:Ill I = r: termecorrectif
\t\ )

En ce qt.ri 
"or""*" le coefficient de frottement, on a

Dans le cas d'un régime laminaire (R"<2100) :

Tandis que pour un régime turbulent (R">2100) :

^32,r-Ra Eq - III.56

Eq - III.57

Pour la perte de charge à I'extérieur des tubes, Kem simplifie le problème en ne prenant en

cortsiclération que les échangeurs pour lesquels la hauteur du segment libre de la chicane est égale

au quart du diamètre intérieur de la calandre et emploie le diamètre équivalent D. pour établir la

valeur du nombre de Reynolds :

R€r, = 
o'*9"

lt
La perte de charge est calculée par l'équation de Fanning modifiée :

A D _ fi,x J'n *G,,,*(N. + l)x D.
' l.27lxl0r5 x d' x D,xQ,

Le coeffrcient de frottement fa est donné en fonction de Re.1 (voir annexe ) et la distance parcourue

par le fluide est égale à (Nc + l) D,.

Avec : G6 : la vitesse massique côté calandre.

N. : nombre de chicanes.

D" : diamètre intérieur de la.calandre.

d': densité du fluide côté calandre.

t

I = 0.00280 + 0.2s0(n,[3'z
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Chapitre III Théorie de procéde

Le calcul de dimensionnement de l'échangeur se fait selon la méthode de Kern qui se résume dans

I'organigramme suivant :

L'Éclungew

est borr
,--_-----

APIS ÀPr.ulrrm*

ÂFr ( Æca,missttr

Données du Probhme

ütnnger les caruterishques de

l'échangeur à prwoir

Choix des carætenshque de l'ætnngzur à gevor :

L ü, ü, p, B, Nature de tubes etla calandre

Estimation de U,

Calcul du (h[), (h), (DJ, (ho) et(U,)

talculdeAP e[âP,

I

&
dl
a
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tlt. -10-3-1. Mode de circulation dans les échangeurs de chaleurs :

Suivant le sens d'écoulement des fluides chaud et froid, les échangeurs de chaleurs peuvent

fonctionner :

'a. 
A courant parallèle « circulation à co-courant » : les fluides circulent dans le même sens.

b. A contre courant : les fluides circulent en sens contraire.

o. Circulation à courant croisés : la circulation des deux fluides se fait dans deux direction

perpendiculaires.

d. A courant mixte : altemativement à courants parallèle et à contre courant.

III. -10-4. Type des échangeurs de chaleurs :

a. Les échangeurs à surface :

l,'échange de chaleur entre deux fluides séparés par une parois est caractérisé par :

r Le potentiel thermique local ; difference température entre deux fluides.
. L'élément de surface d'échange mis en ouvre.

t Larésistance au transfert résultante de diverses résistances en série est correspondante :

au fiansfert pax convection entre fluide chaud et la paroi.

r' au transfert par conduction a travers la paroi.

,/ au transfert par convection entre la paroi et le fluide froid.
,/ au salissement éventuel de chaque coté de la paroi.

Fluide froid

Fluide chaud

Résistance de

-*eonvee+ion du fluide

Résistance de paroi

t

!

iq,
îl

a
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Chopitre III Théorie de procéde

b. les échangeurs a contact directe : (échangeur à mélange)

Àucune paroi ne sépare les deux fluides qui sont alors mélanges, les applications dans le domaine

du raffinage s'en trouvant en conséquence limitées.

IÆ débit de chaleur transfére est conditionné localement par :

r Le potentiel thermique local, différence de température enhe les deux phases.

r Elément de volume de contact enlre les deux phases.

. La résistance au transfert, résultant de :

. ,/ la résistance due à la phase liquide, généralement très faible.

{ La résistance due à la phase vapeur.

Dans l'industie chimique et péüochimique les échangeurs à surface sont les plus rependus.

D'après la configuration de la surface d'échange on distingue :

1. Echangeurs tubulaires rectilignes ou à tubes en « U ».

2. Echangeurs tubulaires à tubes à ailettes.

3. Echangeurs à hélices.

4. .Echangeurs à plaques.

Les échangeurs tubulaires peuvent ête subdivisées également en groupes :

D'après la destination on distiirgue trois types d'échangeurs correspondant aux fonctions

spécifiques :

1. Les échangeurs et réfrigérants dans les quels ne se produit aucun changement dlétat

physique des fluides.

2. Les condenseurs qui permettent de condenser une vapeur soit à l'aide d'un auxiliaire

(eau, air, fluide frigorifique. . ..etc.).

3. Les rebouilleurs qui assurant une vaporisation partielle d'un liquide grâce à la
circulation d'un prodüt chaud ou d'un fluide auxiliaire ( vapeur d'eau ).

On utilise dans la rétification les appareille suivant :

Condenseurs :

Les condenseurs sont en général des appareils à faisceaux tubulaires et calandres construites selon

les mêmes plans que les échangeurs, mais il faut noter la tendance actuelle à I'emploi de plus en

plus fréquent des aérocondenseurs, où on utilise l'air comme fluide de refroidissement circulant

autour des.tubes à ailettes à I'intérieur des quels se produit la condensation.

200s I 2006
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Chapitre III Théorie de procéde

Généralement, le condenseur est déposé horizontalement, dans ce cas les segments libres des

chicanes transversales sont disposés verticalement et à la partie inférietre de la chicanes est prévu

une encoche circulaire ou bien angulaire pour permetfre I 'évacuation du condensât.

D'habitude dans les condenseurs, les tubes sont disposés selon le pas triangulaire.

Si la difference de température enüe les fluides chaud et froid est assez élevée supérieur à 50' K;
pour que la dilatation ou la concentration du faisceau sont possibles on utilise les appareils à

compensation de dilatation ou bien les condenseurs à tubes en « U » et à tête flottante .

Aéroréfrègirants ;

Utiliser l'air atnosphérique pour la réfrigération ou pour la condensation des fluides et

conséquent, économiser I'eau.

lls sont de plus en plus employés et de plus grands, ils constituent avec les fours la seconde gresse

masse d'équipements dans les raffineries.

L'air ambiant est soit forcé, soit induit, par une ventilation à travers un faisceau tubulairc parcouru

par le fluide à refroidir.

Les rebouilleurr :

Les rebouilleurs sont des appareils tubulaires dont le but d'effectuer une vaporisation partielle au

tbnd de la colonne de distillation afin d'engendrer la phase vapeur qui assura le fractionnement dans

la section d'épuisement.

Rappelons que le rebouilleur représente un contacte liquide vapqlr supplémentaire, et que le rapport

de la quantité vaporisée à la quaotité soutirée s'appelle le taux de rebouillage.

Ces appareils sont construits selon le même principe que les échangeurs à faisceaux et à calandre,

mais avec des variantes imposées par le système de séparation liquide vapeur adopté.

par 
:

t

i.

!

,rq,

U.Ouargla Page 42 2005 I 2406

r-



t

TIE

{. Itimensionnemenl fle la colonne
* Ilimensionnemenl ilu re[ouilleur el condenseur* Ilimensionnemenl du [allon de rellux* Ilimensionnemenl de Ia pompe

I

,.

),{
ù
I



C



Chapitre IV Dimensionnement de la colonne

IV- Introduction :

A fin de satisfaire la demande croissante de propane pour les besoins de la ville de

GHARDAIA et leur environ, et devant les problèmes rencontrés par la liwaison p&r

NAFTAL, le service exploitation de Oued Noumer a décidée de faire une étude pour la

production de propane sur site.

L'objectif de cette étude est de dimensionner un dépropaniseur avec ces accessoires

(ballon de reflux, condenseur et rebouilleur).

ry-l- Modification proposée

La charge de notre dépropaniseur sera prise du GPL en avale de la pompe avant d'être

envoyé vers la sphère pour stockage.

Le débit extrait qui alimente la colonne est de 20% de débit de GPL envoyé vers

stockage (% massique).

Ce débit est déterminé en fonction de la capacité d'accueil de la station de Naftal du centre

d'approvisionnement en propane et butane commerciale de la ville de Ghardai'a.

IV-2- Les données de départ :

l. Le débit moyenne vers stockage Nr = I I T/tr (1 1000Ke/h) .

2. la pression de refoulement des pompes de reflux est 16 bars.

3. la température de GPL au niveau du ballon de reflux est 54.34oC

4. le débit,qui alimente la colonne de dépropaniseur est de2200 kg/h (20 Yo de 11000 kg/h)

5. la composition moyenne de GPL est comme suit :

composant 7o molaire

CrHn 0.79

CzHo r.17

C:Ha 58.13

f-C+Hro 13.79

n-C+Hro 26.t2

ËCsHrz I

n-CsHrz I

Total 100

Densité 0.535

Cz' 1.96

Cs I

Tableau-IV-l z La composition moyenne de GPL produit.
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Câapilre 1Z . Dimensiorulement de la colome

IV-3- Approximations effectuées :

.i. Teneur des constituants légers dans le résidu :

Les composent légers CrFIa et CzHo sont pratiquement absents dans le résidu, C'est-à-dire :

Xr, ClH4 : Xr, C2H6 
: 0.

Et le débit de CgHs dans le résidu est 0.5% de débit globale de propane dans la charge

t Teneur des constituants lourds dans le distillat :

La teneur elr n-CaH1s est pratiquement nulle dans le distillat, C'est-à-dire : )e, ncrnro = 0

Et ËC+Hro présent dans le distillat avec une teneur maximale de lo/ode i-CaHro de la charge.

Nous déduisons les compositions de distillat et de résidu qui sont consignées dans le tableau

suivant:

Constituant DistillatNT; RésiduN".;

CrH+ (100% de CrFIa de la charge) 0.0000

CzHo (100 o/o de CzHo de la charge) 0.0000

C:Hr (99.5 % de C:Hs de la charge) (0.5 % de la charge)

i-C+Hro (01% de débit de i-CaHrode la charge) 2

n-C+Hro 0.0000 (100 % de n-CaH16 de la charge)

Total r.0000 1.0000

Tableau-[V-2 : Composition du distillat et résidu.

I

!

ù_
âl

t
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Chapitre IV Dimensionnement de la colonne

IV-4- Ordre de calcule :

l. À partir de la composition de la charge, on détermine les fractions massiques et

molaires de chaque constituant dans la charge.

2. Calcul les quantités massique et molaires des résidu, distillat et alimentation.

3. Calcul la pression et les températures aux diftrentes zones de la colonne.

4. Calcul la volatilité relative et taux de vaporisation.

5. Calcul du taux de reflux et de rebouillage minimales et optimales.

6. Calcul du nombre de plateaux théoriques et réels de la colonne.

7. Calcul des débits alimentant et provenant de la colonne.

8. Les débits alimentant et provenant du rebouilleur.

IV-4-1- Composition, débit massique et molaire de la charge:

onstituants ( i ) Mi Xqi Xuj*M X'qi

rHl 16,04303 0,00790 0,12674 0,00257

lzHe 30,070t2 0,01170 , 0,35182 0,00713

lrHs 44,09721 0,58130 25,63371 0,51995

-C+Hro 58,12430 0,13790 8,01534 0,16255

r-CaH16 58,12430 0,26120 15,18207 0,30799

total 1,00000 49,30969 1,00000

Tableau-IV-3 : fraction molaire et massique de I'alimentation.

Avec : X'r,fMi*Xo,/ W
La masse moleculaire de la Charge est : I\,Io: X (M, x &i) = 49.30968 g / mol

D'où : Les débits molaires et massiques de la charge sont donnés dans le tableau suivant :

{

ë

t

Constituants ( i )
Massique Molaire

X'u,, N'ci Xai Nci

rFIr 0,00257 5,65463 0,00790 0,35247

lzHo 0,00713 15,69682 0,01170 0,52201

lrHr 0,51985 t143,67325 0,58130 25,9352t

LC+Hro 0,16255 357,61237 0,13790 6,15254

z-CaH1e 0,30789 677,36294 0,26120 11,65370

Iotal 1,00000 2200,00000 1,00000 44,61599

Tableau-IV-4 : débit molaire et massique de l'alimentation.
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Chapitre IV Dimensionnement de la colonne

lY-4-2- La composition du distillat et résidu :

D'après le bilan matière au tour de la colonne on trouve les compositions suivantes :

/ La composition massique et molaire de distillat est représentée dans le tableau suivant :

Constituants ( i )
Massique Molaire

X'd,i N'd,i )to,i No,i

lrH+ 0,00496 5,65463 0,01318 0,35247

zHe 0,01350 15,69682 0,01952 0,52201

lrHs 0,97856 1137,95488 0,96500 25,80560

i-C+Hro 0,00308 3,57612 0,00230 0,06153

n-C+Hro 0,00000 0,00000 0,00000 0,00000

total 1,00000 t162,88245 1,00000 26,74160

Tableau-IV-S : fraction.molaire et massique de Distillat.

D'après le tableau on trouve : Mdn,oy = 43,4859013 ÿmol
{ La composition massique et molaire de résidu est représentée dans le tableau suivant :

lonstituants ( i )
Massique Molaire

Xtrri Ntr,i Xr,i Nr,i

rFIr 0,00000 0,00000 0,00000 0,00000

3zHo 0,00000 . 0,00000 0,00000 0,00000

rHr 0,00551 5,7t837 0,00725 0,12969

LC+Hro 0,34137 354,03624 0,34077 6,09102

e-C+Hro 0,65312 677,36294 0,65199 11,65370

Iotal 1,00000 1037,11755 1,00000 17,87439

Tableau-IV-6 : fraction molaire et massique de Résidu.

D'après le tableau on trouve : M.*oy = 58,0225353 ÿmol
IV-4-3' Calcule les pressions et les températures aux différentes zones de la colonne :

A - Pression de fonctionnement de lo colonne :

* Pression de fonctionnement de la tête de colonne :

Généralement la pression dans la colonne est définie par la relation suivant :

P' = P6 *ÀP

Avec:

Pr: la pression de tête de la colonne,

)

&.
rE, *
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Chapitre IV Dimensionnement de la colonne

P6: la pression dans le ballon de reflux,

ÀP: la pertes de charges à travers le condenseur (égale à 0.5 bar).

Le liquide produit dans le ballon de reflux est entièrement liqüde,la pression dans le ballon

de reflux est la pression de bulle des constituants présents dans le distillat à la température de

30 0c.

Pb: Po" bulle du distillat.

Le calcul de la pression de bulle de distillat se fait par itérations successives selon

l'organigramme suivant :

llypothèse sur la pression : généralement pour la 1" itération on fixe comme hypothèse la

pression d'ébullition du corps majoritaire dans le distilla! dans notre cas c'est le C3H3 qui

présente 96.500 % de distillat.

La pression d'ébullition est déterminée par les courbes d'équilibre (Annexes) de façon

suivant:

Kc3Ht =: I

Tu:30oC

Pébullitiondec:nr : 10.50 atm.

Pour P: 10.50 atm, on détermine les Ki des autres constituants du distillat :

i

4

!

}lt,
at

Hypothèse sur la
pression Pn

X (Xdi Ki): I
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Cftapltre.I/ Dimensionnement de la colonne

Pn [atm] 10,50000 13,06262

T ["C] 30,00000 30,00000

lonstituants ( i ) Xi,; Ki Xa,i*Ki K )fo,i+Ki

rH4 0,01318 16,50000 , 0,21748 12,75A00 0,16905

)zH6 0,01952 3,10000 0,06051 2,55000 0,04979

lgHB 0,96500 1,00000 0,96500 0,82000 0,79130

-c4H10 0,00230 0,46500 0,00107 0,38000 0,00097

t-CnHro 0,00000 0,00000 0,00000

total 1,00000 1,24406 1,01000

Tableau-fV-7 : Les itérations de pression dans le ballon de reflux.

Pour une pression de 13.06262 atr. le conditio4 E (&,i Ki) = I est vérifiée

D'oir la pression dans le ballon de reflux est de :

Pu: 13.06262 atrn

Et la pression de fonctionnement de tête de la colonne est :

P. = 13.56262 affi.

B - Températures de fonctionnement de la colonne :

* "Détermination la température de tête de la colonne :

Pour la détermination de la

température au sommet de la colonne

on utilise l'équation d'isotherme de

la phase vapeur, C'est à dir. c'est la

température de rossée du distillat à la

pression de tête qui est égale à

13.56262 atm.

Le calcul de la température de rosée

du distillat est déterminé par itération

successive selon I'organigramme

suivant:

6

f

Hypothèse sur la
tempérafure Tn

XXas/K1= I
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Chapitre IV Dimensionnement de la colonne

Hypothèse sur la température : Pour la premier itération c'est la température de rosee à la

pression de tête P, du corps majoritaire dans le distillat.

La température d'équilibre est déterminée par les courbes d'équilibre (Annexes) de façon

suivant :

K1:3113 = 1

P.: 13.56262 ain
\ t T rosée c:Hs:40.0 "c
)

f

Tableau-IV-8 : les itérations de température de tête de la colonne.

Pour une température de 37 oC, le conditio4 X (Xuu,i /Kt) : I est vérifiée

D'où la température en tête de la colonne est de :

T tet = 37 "C et P ûs = 1.3.56252 atm.

* Détermination la température aufond de la colonne :

La température de fond de la colonne est la température de bulle du résidu à la pression de

fond qui eit égale à 13.56262 atm.

Le calcul de la température de bulle du résidu est déterminé par itérations successives selon

I'organlgramme suivant :

i

!

,q,
,il
t

Les résultats de calcul sont donnés dans le tableau suivant :

P [aun] 13.56262 13.56262

T ['C] 40.00000 Nouvelle

T

37.00000

onstituants ( i Xo.i Ki X'o,i / Ki Kt X"41/ Kg

CrH+ 0,01318 13.s0000 0,00098 XI:
0,98697

r3.40000 0,00098

CzHr 0,01952 2.80000 0,00697 2.75000 0,00710

e:He 0,96500 1.00000 0,96500
Kt=

0,97794

0.82338 0,98687

ËC+Hro 0,00230 0.47000 0,00490 0.46000 0,00500

Total 1.00000 0,97784 0,99995
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Chapitre IY Dimensionnement de la colonne

EXr.i*K;=01

@,,, " K,)

I(x,,,'Ki)

On prend Kic+uro = 0l et à I'aide des courbes d'équilibre (Annexes) :

La température d'équilibre est déterminée de façon suivant:

Kicturo:01 
)

I T ebulition ic4Hlo: 82.5"C.

Pr= 13.562A2 atrn. J

Les résultats de l'itération finale son présenter dans le tableau suivant :

Tableau-IY-9 : les itérations de température de fond de la colonne.
;q
ù

)onstituants ( i )

P [atm] 13,56262 13,56262

r rcl 82,50000 Nouvelle

T

90,00000

Xr,i K, Xr,i x Ki Kt X1,;x K1

rHr 0,00000 I I Xl=
0,40151

I 0,00000

JzHo 0,00000 I I 0,00000

:Hs 0,00125 2,10000 0,01523 KI:
l,l7g24

2,15000 0,01560

-CaHro 0,34077 1,00000 0,34077 1,17824 0,40151

r-CdIro 0,65198 0,82000 0,53462 Tlrcl=
90,00000

0,91500 0,59656

Iotal 1,00000 0,89062 1,01366
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Chapitre IV Dimensionnement de la colonne

Donc les conditions de service au fond de la colonne :

T fond = 90 oC

P rond : 13'.56262 atm.

IV-44- Taux de vaporisation et volatilité relative :

* Taux de vaporisation et composition des phases vapeur et liquide del'alimentation :

Lors du calcul de la zone d'alimentation, il est nécessaire de disposer du débit et de la

composition des phases liquides et vapeurs de la charge.

D'après la definition de taux de vaporisation et de condensation de la charge, est: eg = 
X

A la pression et à la température donnée, le taux de vaporisation ainsi que la composition

des phases de la charge sont déterminés par approximations successives d'après l'équation

connue de TREGOUBOV.

On résoudre l'équation de TREGOUBOV de notre système à P.=16 bar et Ta:54.34oC

D'parée les calculs on trouve les résultats représentés dans le tableau suivant :

Pour e'o:0.00640 :

)onstituants ( i ) Knt (Lu Kro fio

rHq ),00790 3,50000 ),00731 ),09875

lzHo ),01170 t,05000 ),01155 ),03522

lrHs ),58130 ,15000 ),58074 ),66795

-CdIro ),13790 ),58000 1,13827 ),08020

t-ClHro 1,26120 ),45000 1,26212 ),ll796
fotal ,00000 ,00000 ),99ggg

Tableau-IV-I0 : composition des phases vapeur et liquide de l'alimentation.

Pour un taux de vaporisation ê'o = 0.00640I'équation de TREGOUBOV est vérifiée

Donc : on trouve le débit liquide et vapeur de la charge

Nu = 44,61599 kmol /h

Nvo = 0.00640 * 44,61599: 0,28554 kmol / h.

NLu: 44,61599 - 0,28554: 44,33045 kmol lh.

j

?

*.
,Ë,

ù
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* Volatilités relatives :

Pour le calcul des volatilités relatives (o) des constituants aux différentes zones de la colonne

on utilise l'équation suivante [0] :

K
a - __:-

K,

D'où:

Ki : Coeflicient d'équilibre de l'élément ( i ),

K: Coefficient d'équilibre de l'élément de référence.

- L'élément de réference est l'élément lourd fictif i-ClHro

' Les valeurs moyennes des volatilités relatives sont déterminées par les formules suivantes :

/ Pour la zone de rectification :
,1

oi,m:0.5( oa1+ oa,i )
r' Pour la zone d'épuisement :

oi,m = 0.5( oq1 .t- or,t )

Le calcule des volatilités relatives est présenté dans le tableau suivant :

Tableau-IV-l I : Volatilité relative dans diverses zones de la colonne

Pour les volatilités moyennes sont déduites et présentés dans le tableau suivant :

Tableau-IV-l2 : Volatilité relative moyenne dans diverse zone de la colonne

6
:

î

onstituants ( i )
Alimentation Rectification Epuisement

Ki oci rÇ,i Oa,i K", ([r,i

lrlln 13,50000 23,27586 13,40000 29,13043 21,00000 17,82319

zHe 3,05000 5,25862 2,75000 5,97826 5,40000 4,58311

rHa 1,15000 1,98276 0,97794 2,12574 2,15000 1,82+76

-CaHro 0,58000 1,00000 0,46000 1,00000 1,17924 1,00000

t-CaHro 0,45000 0,77586 0,35000 0,76097 0,91500 0,77658

Sonstituants ( i )
Alimentation Rectification Epüsement

0ci OO,i oi,d moy Or,i 0r,i moy

1H4 23,27596 29,13043 26,20315 17,82319 20,54953

)zHo 5,25862 5,97826 5,61844 4,59311 4,92086

l3H8 1,98276 2,12574 2,05425 1,82476 1,90376

-ClHro 1,00000 1,00000 1,00000 1,00000 1,00000

r-C4H r0 0,77586 0,76087 0,76837 0,77658 0,77622
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IV-s- Fonctionnement à reflux total :

* Calcul de nombre de plateaw théoriques minimal :

On utilise la relation de FENSK (Eq-lll-z2), et on prend les constituants clé léger C3Hg

Et la clé lourde i-ClHro , avec :

oa,crHr 
' 
volatilité de l'élément clé léger <<C3H6»» dans la zone de rectification.

crr,gus. volatilité de l'élément clé léger <<C3Hs» dans la zone d'épuisement

On trouve le nombre de plateau minimale Nr,nin= 14,52699

Donc le nombre des plateaux théoriques dans la colonne est :

Nr,nin = 15 plateaux.

* Calcul des taux de reflw minimal et optimal :

t Taux de reflux minimol :

Pour calculer le reflux minimal on utilise la formule d'UNDER V/OOD dont on détermine la

valeur de 0, à I'aide de l'équation d'LINDER WOOD (Eq-III-23), (Eq-III-24) :

D'une manière générale la valeur de 0 se trouve dans l'intervalle, a1( 0 <cr"

cr1 et cru : Etant respectivement les volatilités des constituants clés lourd et léger.

Les résultats de la détermination de 0 sont donnés dans le tableau suivant, pour

0 = 1.15670 l'équation d'UNDER WOOD est vérifiée

lonstituants ( i ) Ku,i Iai oq; * Xa,i) l (ani- 0)

lrHr ),00790 ,,3,27586 ),00931

zFIo ),01170 ;,25862 ),01500

:He ),59130 ,98276 ,39527

LC+[{ro ,13790 ,00000 0,88005

r -CaH1e ),26t20 ),77586 0,53213

lotal ,00000 t,00640

Tableau-IV-13: détermination de la valeur de 0

!

3\-
n
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Les resultats sont consignés dans le tableau suivant :

onstituants ( i ) Xo,i Iai (oui* &,i) / (aa-A

CrH+ 0,01318 23,27586 0,01387

zHo 0,01952 5,25862 0,02502

lHs 0,96500 1,98276 2,31624

i-C+Hro 0,00230 1,00000 -0,01468

n-C+Hro 0,00000 0,77586 0,00000

Iotal 1,00000 2,34045

Tableau-IV-l4 : détermination de la valeur de l+ B/*in.

D'où le taux de reflux minimum est Rfrin =2.34045 - I = I .34045

t Taux de reJlux optimal :

En suite, on détennine le taux de reflux opératoire ou optimal qui correspond à un nombre de

plateaux théoriques (chaque taux de reflux correspond un nombre fini de plateau théorique et

que ce nombre diminue quand le taux de reflux s'augmente).

Pour les calculs on utilise la formule de GILLILAND :

Mpt= 1,3 ffiin + Q,l

Mpt: 1,3 (1.34045) + 0,3

D'où le taux de reflux opératoire B/opt: 2.04259

* Calcul des tatn de rebouillage minimal et optimal :

t Taux de rebouillage minimal :

Pour calculer le taux reboüllage minimal on utilise la formule d'UNDER V/OOD dont on

détermine la valeur de 0, àl'aide de l'équation d'UNDER IWOOD 
:

_Rb^n=+(ffi)
!

;&"
ôl

ù
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Les résultats de la détermination de d sont donnés dans le tableau suivant :

Constituants ( i ) Xr,i oai (oui* Xr.i) l(a"r0
CrH+ 0,00000 23,27586 0,00000

CzHc 0,00000 5,25862 0,00000

ClHr 0,00725 1,98276 0,01741

i-C+Hro 0,34077 1,00000 -2,17470

n-C,rHro 0,65198 0,77586 -1,32825

Total 1,00000 -3,48554

Tableau-IV-l5 : détermination du taux de rebouillage minimal Rô 6n

D'où le taux de rebouillage minimal est R^ô min = 3.48554

t Taux de rebouillage optimal :

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

Rb op, = 
N o x Rlot, + Q - eoh o - N,

N,

D'où le taux de rebouillage opératoire est Ràop1 = 4,53599

IV-6- Calcul du nombre des plateaux théoriques dans la colonne;

Le calcul de nombre de plateaux théorique se fait par la méthode de GILLILAND qui propose

une corrélation empirique entre le taux de reflux et le nombre d'étage théorique pour les

colonnes distillant des mélanges d'hydrocarbure légers.

En calculons la valeur de la fonction suivante :

R.fup, - Rf*in 
-2.04259' 

1.34045 
=0.2j077

$f,pt * I 2.04259 + I

Et à partir de diagramme de GILLIAND on détermine la valeur de :

Nrd - Nra,^i, _o.3gt
Nra+l ,

Pour Nr ,in = 15 plateaux. /

Donc : Nrplut.u* théorique 
:25,27258 '/

En tenant compte de l'efficacité des plateaux à clapets : E:0,75, le nombre réel de plateaux à

cette zone sera : Nr pluLaux réels = Nr / E

I

*\"
ô,
t
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Chapite IV Dimensionnement de la colonne

Nr plut ur* réels 
: 33,69677

On admet que la valeur réelle de nombre des plateaux Nr plu.ur* reeb = 34 plateaux.

IV-7- Les débits alimentant et provenant de la colonne :

* !.t bilan de la zone de rectification :

Pour un taux de reflux opératoire de2.04259 on'a :

- le débit molaire de liquide alimentant la colonne provenant de ballon de reflux

NaL = No * Mp, = 54.62208 kmol / h, et en suite on calcul

Nd'= Not + No: 81.36368 kmol / h

* Le bilan de la zone d'épuisement :

Pour un taux de rebouillage opératoire de 4,53599 on 'a :

- le débit molaire de vapeur alimentant la colonne provenant de rebouilleur

Nr'= Rôopt * Nr: 81,07814 kmol / h.

En suite, On calcul la valeurs de N.L suivant :

N,L =98,95253 kmol/ h

tV-8- La cpmposition de liquide alimentant le rebouilleur:

Pour connaître la composition des vapeurs provenant du rebouilleur et le liquide alimentant le

rebouilleur, la composition du liquide descendant du premier plateau sont déterminés par la

relation suivant :

Nt; x X!., = (r,r" " 
x,,)* (rui " xir)

x!,, -M
N:

Avec:

Nrz : Débit molaire de la phase liquide de résidu,

X !,irFraction molaire de constituants ..i " dans la phase liquide de résidu,

Nf, : Débit molaire de la phase vapeur de résidu,

Xl,,,Fraction molaire de constituants .. i ,rdans la phase vapeur de résidu.

On calcul la valeur de X!,; à partir de cette équation :

i.

I

!

a
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yv - 
at,r,moyxXr,i

"r,, n

Zdi,r,^oy x x r,i
i

x!,, _ (rv, * x,,,)+ (ivl * xI,)

or,i,moy : volatilité relative moyenne de constituant.< i » dans le

Les résultats de calcul sont consignés dans le übleau suivant :

N:

résidu.

Jonstituants ( i ) xr,i Crr,moy -*rr,nroy Xr,i Xr,i', Xr,i'

rH+ 0,00000 20,54953 0,00000 0,00000 0,00000

:2H6 0,00000 4,92086 0,00000 0,00000 0,00000

l:Hr 0,00725 1,90376 0,01381 0,0'1605 0,01446

-C+Hro 0,34077 1,00000 0,34077 0,39594 0,38597

e-ClHro 0,65198 o,77622 0,50608 0,59901 0,59957

total 1,00000 0,86066 1,00000 1,00000

Tableau-IV-16 : calcul des fractions molaire X.;L & Xr,iv

Les résultats de calcul des masses molaires moyennes de liquide et de vapeur de fond de la

colonne sont donnés dans le tableau suivant :

6

Sonstituants ( i ) vIi Kr,i ÿIi * X"i' Kr,i Mi t X;'
rH+ 16,04303 ),00000 ),00000 ),00000 ),00000

zHo t0,07012 ),00000 ),00000 ),00000 ),00000

:Hs 14,09721 ),01605 ),70765 ),01446 ),63762

i-CaHro i8,12430 ),39594 13,01365 ),38597 2213É40

e-CqHro i8,12430 ),58801 A,17789 ,,59957 )4,84946

fotal t,00000 i7,89920 t,00000 i7,92148

Tableau-IV-I7 : calcul des masses molaires moyennes

D'ou les masses moleculaires des deux phases sont :

M'rona = 57,89920 g / mol.

Mlrond = 57,921489 / mol.
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Chapitre IV Dimensionnement de la colonne

IV-9- Dimensionnement de la colonne :

a. Diamètre de la colonne :

Pour calculer le diamèhe de la colonne, il est nécessaire de connaîte le débit volumique et la

vitesse admissible des vapeurs dans la colonne (au sommet).

Le diamètre de la colonne est calculé par formule suivant :

p=

t Calcul du débit volumique de la phase ÿapeur (N"ra) t

Le débit volumique des vapeurs qui quittant le sommet de la colonne aux conditions de service

(Pr: 13.56262 atmet T, = 37 "C ), est donne parlaformule suivante :

N,! = ,r.n( r'{, \*(rs + 273. t s), (,1).,- u -- 
1uil," ) ( 273.15 ) \Pr /

Le calcul est fait en prenant le débit de vapeur de tête (distillat + reflux interne) ; Car c'est la

zone la plus changée.

* Facteur de compressibilité "2" :

Ce fàcteur est déterminé d'après les paramètres réduits (Tr, P, ), pour connaissant ces

dernières. On calcule les paramètres critique (Pression et Température critique P., T.) d'après

les formules :

T,
rc,..o, =ÿ(xi,,rrc,,)

i

Pc,*oy =ÿ(*1,,* P",,)
i

Tr= ,
I c,^oy

P,
D,t C,moy

Pr=

Tableau IV.18 : calcul des Pr,,no, , T.,.oy

Le calcul détaillé est donné dans le tableau suivant I l] :

Constituants ( i ) )to,i' P. [atn] T. K] T.,'nov [K] P.,.o, [atm]

CrFIr 0.01318 45.68328 190.70000 2.51351 0.60213

CzHo 0.01952 48.14998 305.40000 5.96153 0.93991

C:Hs 0.96500 4r.93389 369.70000 356.75991 40.466t4

i-CrHro 0.00230 36.30982 407.70000 0.93801 0.08354

z-C+Hro 0.00000 37.09916 425.60000 0.00000 0.00000

Total 1.00000 366.17296 42.09t71
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Chapitre IV Dimensionnement de la colonne

Donc:

P..,,ury : 42.09171 atm.

Tc,moy :366.17296K.

P, : 13.56262 I 42.0917 | :0.322222

T' = 310.15 I 366.17296 :0.84700

On déterminer le facteur de compressibilité Z d'après le diagramme on trouve :

2=0.85 ,1

Donc le débit volumique de la phase vapeur ( N"va ) peut être calculer suivant :

On à:

Nva : 81.36368 kmol / h.

Z = 0.85

N"vd = 129.69539 m3 / h.

= 0.03603 m3 / s.

t La vitesse des vapeurs est donnée par la formule suivant :

w =B.47xlo-sc W-Ï Pi

D'où:

C : coefficient qui dépend de la distance entre les plateaux et de la tension superficielle

du liquide i C:/(H, et ô). , 
,,/

Pour l'inter plateau de 600 film, on a C : 5001/h *,,/ 
.

pv6 : masse volumique de vapeur dans les condition de service. [Kg / m3J,

pL6 : masse volumique de liquide dans les condition de service. [Kg / m3].

r' La masse volumique des vapeurs:

pdY - 27.28064 kg /m3.

{ La masse volumique de la phase liquide sera calculer par l'équation suivante :

La masse volumique de liquide (à 37'C) ,t : d' .

p,:loo-cr (t-20)

où:
oa: la masse volumique à 20"C.

u :0,001828 - 0,00l32p2oa .

Avec:

I I lo +,^ov =I (X''0,, doo,)

X'Ld,i= Xtai * Mi / I (XLo.i * Mi)

I
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Chapitre lV Dimensionnement de la colonne

Constituants ( i X'a,i /uoi X'6,rlf'ai

CrFIr 0.00486 192.79000 0.00003

CzHe 0.01350 370.40000 0.00004

C:Ha 0.97856 501.80000 0.00195

ËCaHro 0.00308 557.60000 0.0000r

n-C+Hro 0.00000 579.08000 0.00000

Total 1.00000 0.00202

Tableau IV.f9 : calcul de la masse volumique moyenne.

Le calcul d" Êo4^o, sera présenté dans le tableau suivant :

Donc:

fno,,,.,or=l i (0.002 02): 4g5.7T525 kg / m3.

On calcul la masse volumique pour T :37 "C ( par Eq(48.VI) )

p437=p420-cr(T-20)

Avec:

cr = 0.001828 - 0.Aü32 p2oa

po" :495.69530 kdrn'

Donc pour la vitesse des vapeurs

ïV:0.17549 m / s.

En fin le diamètre de la colonne :

O : O.St 126 m.

b. Hauteur de la colonne :

La hauteur totale de la colonne est donnée par l'équation suivante :

h1: h1*h2th3+tr4+h5

où:

hr

h1

hz

h:

h4

hs

t

!

&
ù

o

I

a

o

a

: la hauteur totale de la colonne.

Ia hauteur de l'espace libre au-dessus du plateau supérieur.

la hauteur de la zone de rectification.

la hauteur de la zone d'expansion.

la hauteur de la zone d'épuisement.

la hauteur de l'espace libre au-dessous du plateau inférieur.
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rC IV Dimensionnement de la colonne

* La hauteur de l'espace libre situé en tête de la colonne :

Elle est égale au 1/2 tlu diamètre de la colonne.

hr Dl2

e h1:9.51 126 I 2: 0.25563 m.

* La hauteur de la zone de rectification :

Elle est déterminée par le produit du nombre d'espaces entre plateaux par l'espacement.

hz:0{ro-l)hp
Où: 

,l

Nrp: nombre des plateaux dans la zone de rectification. Nrp: 15 
.

hp :l'espace entre plateaux «0.600 m». \*'

Donc:

h2= (15 * 1) 0.600

hz =8.400m

* La hauteur de la zone d'alimentation :

La hauteur de la zone d'alimentation déterminée en tant qu'espacement entre 4 plateaux.

h3:3*hp

=à h3 = 3*0.600 = 1.800 m

* La hauteur de la zone d'épuirr*rrt ,

Elle est déterminée comme le cas de la zone de rectification.

h: (Nr, -l) hp

où:

Nrr: nombre des plateaux dans la zone d'épuisement Nrp: 18.

hq: (15- 1) 0.600

: 8.400 m

* La hauteur de I'espace libre au-dessous du ploteau inJërieur :

On admit h5:3.400 m

Alors la hauteur totale de la colonne est

hr- 0.25563+8.400+1.800 + 8.400 + 3.400

lry:22,25563m.

i

!

,iq,
a*
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Chapitre V Dimensionnement du rebouilleur et condenseur

V- Introduction

Le calcul de tout appareil comportera donc toujours deux études parallèles : transfert

de chaleur et perte de charge.

.Quel que soit le type d'appareil utilisé, le transfert de chaleur est la quantité de chaleur

perdue par le fluide chaud est égale à celle prise par le fluide froid, si I'on néglige les pertes

thermiques.

Les deux fluides qui traversent l'appareil s'écoulent sous I'effet d'un potentiel mesuré

par la différentielle de pression ÀP entre I'entré et la sortie et que I'on appelle la perte de

charge.

Pour simplif,re le problème en utilise la méthode de KERN.[OI]

Bilan thermique de la colonne :

L'établissement du bilan thermique de la colonne est nécessaire pour vérifier le débit

de reflux liquide provenant du condenseur et pour déterminer les charges thermiques du

condenseur et du rebouilleur.

L'équation du bilan thermique de la colonne entière s'écrit d'apres la formule suivante :

N, llo't'Qr: Na FIa'1- N, H, * Q,

Avec: .

Hu = e'o Hvu * (l - e'o) HLu ..- 
:

Qr=Nv,(Hvr-HL,)+Nr(H,*HL,)+Nl,cpar Lr,---t
e. = No (Hua - Ho ); N', «H". - ui I 

' 
Ï )\'i"

où:

No, N,l et N, sont débits molaires respectivement de la charge, du distillat et du résidu

[Kmol/h].

Q'

Q.

Ha

LO

H,U

Htu

Ho

HLo

H,O

N,,U

charge thermique du rebouilleur [KcaVh].

charge thermique du condenseur [Kcal/h].

enthalpie de la charge biphasique [Kcallh].

taux de vaporisation molaire de la charge.

enthalpie de la phase vapeur de la charge [Kcal/Kmol].

enthalpie de la phase liquide de la charge [Kcal/Kmol].

enthalpie du distillat en état liquide [Kcal/I(mol].

enthalpie du liquide qui alimentant la colonne (reflux froid) [Kcal/Kmol].

enthalpie des vapeurs qui alimentant le condenseur [KcaVKmol].

débit de reflux froid en [Kmol/h].

I

I

,§,
il

f
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Chapitre V Dimensionnement du rebouilleur et condenseur

Hr

HI,,'

H,,

N,,

enthalpie du residu [KcalÆ(mol].

enthalpie du liquide alimentant le rebouilleur [Kcal/Kmol].

enthalpie de la vapeur provenant du rebouilleur [Kcal/I(mol].

débit de la vapeur (reflux chaud) provenant du rebouilleur [Kmol/h].

V-1- Dimensionnement d'un rebouilleur a faisceau - calandre :

V-1-1- Les données de départ :

+ Les caractéristiques du rebouilleur :

./ Côte tubes :

On utilise les tube spéciaux répondant aux spécifications, déterminée selon calibre

BWG (Briqham Wire Gage) présenter dans le tableau suivant :

BV/G 14

Diamètre extérieur [mm] 19.0s000

Diamètre intérieur [mm] 14.83000

Longueur [m] 2.43840

Surface extérieur [m'?lm] 0.05980

Surface intérieur [m'zlm] 0.04660

Section [mm'z] 172.70000

Poids'[kÿm] 0.96300

Conductivité thermique [kcal1m h "C] 0.11700

Epaisseur [mm] 2.10000

Tableau-V-20 : caractéristiques des tubes du teboülleur

/ Côte calandre :

i

I

*,

Iypc de métal Acier au carbone

ÿpe de pas Carre normale

Pas (P) 25.40000 [mm]

Tableau-V-2l : caractéristiques de la calandre du rebouilleur
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Chupitre I/ Dimensionnement du rebouilleur et condenseur

{ Côte tube :

Fluide utilise Huile diathermique

Température d'entrée Tr,o ["C] 220.00000

Température de sortie Tr,r ['C] 165.00000

Masse volumiquep [kg / m'] 704.00000

Chaleur spécifique C, [kcal /kg "C] 0.63000

Conductivité Thermique ), [kcal /h m'C] 0.10200

Pression d'entrée Phs [bar] 6.00000

Viscositép lke/mh] 0.55000

* Les caractéristiques des dew Jluides :

La circulation des deux fluides dans rebouilleur est à contre courant.

Tableau-V-Z2: caractéristiques de fluide côte tube

r' Côte calandre :

Tableau-V-23 : caractéristiques de fluide côte calandre du rebouilleur.

Y-l-z- Calcul de rebouilleur à faisceau - calandre :

L'alimentation du rebouilleur est boucle de huile diathermique de I'unité 600.

Nt'

i.

*Nl
T,"

H:

H"o

I

!

t+

ù

Fig.V-l-: Schéma principal de circulation des fluides dans un rebouilleur

Fluide utilise résidu de la colonne

Température d'entrée T", [oC] 81.11111

Température de sortie T, ["C] 90.00000

Débit d'entre N"', [kg /h] 5731.46766

masse volumique p lkg I m') 569.54s48

Chaleur spécifique Cp [kcal / kg'C] 0.35826

Conductivité Thermique X. [kcal / m h 'C] 0.10500

Pression d'entrée Pr [atm] t3.56262

Viscositép[kg/mhl 0.31320
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Chapitre Y Dimensionnement du rebouilleur et condenseur

* Bilan thermique du condenseur :

Pour les enthalpies des differents flux, on utilisant les graphes (Annexes) [13], les résultats

sont présenté dans le tableaux suivant :

Donc à partir de l'équation. la quantité de chaleur transférer dans le rebouilleur est égale :

Q, = Nv, (H'.- HL, ) + N, (H. - Ht, ) + Nt, ce ar
Donc:

Q.: 4694.3s010 (98.95507 *27.79637) + 1037.1 tTss (32.2439 -27.79637) +5731.46766 *

0.35826 * 8.88889

Q.: 356908.39566 Kcal / h.

4 Calpul de la (DTLM) :

ÀTr :220.00000 - 90.00000

: 130.0000'C

ÀTz: 165.00000 - 81.111l1

:83.88889'C

ATr/ATz:0,17143 < 1.8

DTLM = 
LTt - LTz 

=r06.94444oC
2

* Colcul du coefficient correcttf "f' :

Le coeffrcient de correction, est déterminé à partir graphes f : f (& E), voir annexe :

p = (220.000 -165.000) / (90.000 - 81.1I l1) = 6.18750

E : (90.000 - 81.1 1 I 1) / (220 *81.1111) : 0.06400

D'après le graphe (Annexe) on trouve :

f : 0.99 avec un nombre de passes côte calandre = l.
V-1-2-1- Choix de l'appareil :

a. Estimation du coefficient de transfert sale U's :

D'après le tableau (Annexe) : On a: U', entre [50-200] kcaVh.m2.oC pour les flüdes gazeux

Supposons pour la première itération un : LJ'r:200 kcal/h.m2.oC

Flux M'no, [ÿmol] P [atm ] T ["C] H [Btu/Lb] H [KcaUKg]

N, 58.02254 13.56262 90.00000 58.00000 32.24379

N." 57.92139 t3.56262 81.11111 50.00000 27.79637

Nr' 57.89909 13.56262 90.00000 178.00000 98.95507

Tableau-V-24 :les enthalpies des différents flux de rebouilleur (calandre)
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Chapitre V Dimensionnement du rebouilleur et condenseur

b. Estimation de la surface :

Appliquons l'équation donnée au chapitre III

A= 356908.39566 I (200 * 0.99 *106.94444): 16.85518

c. Calcul de la surface d'échange d'un tube a
àt: 'tT. dO . L

do:0.01905 m, L=2.43840m + donca=0.14593 m,

d. Estimation du nombre des tubes par calandre Nrt' :

Le nornbre de tubes est donné par la relation suivante :

Nr1':A'l(a1.Nr.)

Donc le nombre des fubes par calandre sera :

N1' : 16.85518(0.14593*1) : 1 15.50041

D'après le tableau (annexe 22) onà:
Pour une disposition triangulaire de pas P : 1" : 25.40000 mm.

nt : nombre de passes côte tube = 2

Nr1 : nornbre des tubes réel (le plus voisin possible de N1').

Nrt: 124

Qui correspond à un diamètre de calandre de D": 0.38700 m

V-L-2-2- Détermination du coeficient global de transfert sale " (Js "de l'appareil corrigé :

Le coeffrcient global de transfert sale sera donné par la relation suivante :

tJ"=tjtrx§'t/Nt)
U' : 1 86.29099 kcallh.m2.oC

V-[-2-3- Calcul de la température calorique :

D'après les formules suivantes :

Pour:

D'I'LM = 106.94444."C

Tvu -Ta: 55.00000 'C
Tr.r - Tnro: 8.88889 "C

Donc Fc:0.36

T6ç: 184.80000 "C

T,.:84.31111"C.

m2

i.

ë

I

!

iq,
1l
t

U.Ouargla Page 67 200s I 2006



Chapitre V Dimensionnement du rebouilleur et condenseur

I/-l-2-4- Calcul du coeficient de transfert propre Up :

a. Côtefaisceau :

a.1. Section de passage :

_ _Nr,nTxd?n,rr4

din:0.01483 m, Nr1: 124, ît:2
On aura a1.: 0.01071 m2

a.2. Vitesse massique :

G:N'1,/at
Avec :

N'6 : débit massique du fluide interne Qruile) [kg / h].

at: section.de passage [m2].

a.2.1. Calcul débit massique de huile :

On à:

N'h=-e,/Ce(\-ro)

Avec:

Q. : quantité de chaleur transferer dans le rebouilleur [Kcal / h].

Cp : chaleur spécifique de huile diathermique [kcal /kg'C].
C, = 0.6800 kcal / kg oC 

, Q.: 356908.39566 Kcal / h

N'6: 10300.38660 kg / h

Donc pour G1égale :

G1: 961810.80622 kg / h.m2

a.3. Calcul de nombre de Reynolds :

Le nombre de Reynolds est défini par :

Re, =d'',xG'
It gr

d1n = 14,83000 mm, G1= 961810.50622 kg/h.m2,p = 0,55000 kg/mh.
Re1:25933.91683

Rq > 10000 :> régime est Turbulent

/ Le coefficient de transfert de chaleurjs sem l

Puisqu'on a Re1: 25933.91683 > 10 000

D'après le,graphe (Voir annexe), on a :

i.

t

I

/t,
,il

û
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Chapitre V Dimensionnement du rebouilleur et condenseur

ji1:90.00, f :0.01500

Avec:

f : coeffrciênt de friction

{ Calcul de coefficient de film extérieur hio :

hio=hit(dildo)

Avec :

hi : coeffrcient de film interne.

Donc on calculer le coefficient de film inteme qui est donné par l'équation suivante :

hi l(Co"P\%
*,='n ql r )
js :90.00, l, = 0,1020 kcalrh m oC 

,di :0.14830 rr, Cp: 0.6800 kcal/kg.oC,

p :0.55000 kg / m h

Donc hi I (D1:930.54180 kcal/h.m2.oC

Le coefficient de film extérieur hio serâ i

his I (h:724.40603 kcal/h.m2.oC

b. Coté calandre :

b.l. Section de passage:

Pour un pas carré , on a la relation suivante :

,ct=|tr-dùB
Avec:

B : espacement entre chicanes, (B entre D. / 5 et D" ). On prend B = 0.09 m.

D.:0,38700 m, B = 0.090 ft, do = 0.01905 û1, P = 0.0254 m

Donc tut:0.01935 m2

b.2. Vitesse massique

Gr= N'vo / a"t

N'vd : 5731.46766kg / h, âot = 5731.46766 m2.

Donc : G. = 296199.87889 kg/h.m'

b.3. I-e diamètre équivalent :

Pour un pas carré on à :

4x P2,l _ )rre -------;- u0
îxCl7

P : 0.0254 rrr, d{ : 0.01905 m

I

/t,
6l
t
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Chapitre V Dimensionnement du rebouilleur et condenseur

On aura Dcrl 0.02407 m.

b.4. Nombre de Reynolds :

,) Gt x Duq
IlCc: -.. . - --

' lta

Donc:

G":296199.87889 kg/h.m' et p:0.31320 kg / h.m, D.q = 0,02407 m.

Re. = 22763.86787

D'après le graphe (Voir annexe 25), on a:

j'rr : 85.000, f : 0,13000

{ Calcul de coefficient de film extérieur tro :

Donc on calculer le coefficient de film extérieur qui est donné par l'équation suivante :

hotû"=r,i(ry),

J'u = 85.0, ), = 0,1050 kcal/tr m oC 
,D.o :0.02407 m, Cp:0.35826 kcal/kg.oC,

p=0.31320kglmh

Donc h0 I @": 379.08408 kcal/h.m2.oC

c. Calcul de la température du tube :

On à l'équation suivant :

T, = Ta"
h,o / û,

Vo, -r*)ho/û,+hio/ût
hiç I Q1:724.40603 kcallh.m2."C , To" : 184.80000 'C
bo I @":379.08408 kcaVh.m2.oC, TEr, = 84.3llll 'C
Donc:

Tt = 118.83225 'C

d. Détermination de p à Tt :

d.l. Faisceau:

D' après les données (diagramme de caractéristique de lhuile Torada TC 32) on à :

A Tt : 118.83225 oC on d i p,= 1.65365 kg / m h.

Et 01: (p'l p,)0'r4 -> @t = (0.55/1.65365)0 ta :0.g5717

Ensuite on calcul h1s

hio I Qt= 724.40603 kcal/h.m2.oC

hiç : 724.40603 * 0.857 17 : 620.94166 kcallh.m2.oC

I

/t,
À
û
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d.2. Calandre :

D' après le diagramme de viscosité de hydrocarbure (Annexe) on à :

ATt:118.83225 "C on àÿ'":0.23400 kg/mh
Et o, = (p' I p',)0'r4 -> @ = (0.3 132010.23400)0'ta : 1.04166

Ensuite on'ôalcul ho

ho I tD"=379.08408 kcal,/h.m2.oC

ho : 379.08408 * 1.04166 : 394.87567 kcal/h.m'z.oC

Donc : le coeffrcient global de transfert propre : « U, » sera :

rr -lh*h,oLtP- 
h+hto

U o 
: 241.37 682 kcallh.m2.oC

V-l-2-5- Calcul des pertes de charge :

a. Pertes de charge cotée tube :

AP, - n,'n,'G]i! 
| ll+ zf Wg / cm,)4t - 

1,271. tots .al-d,.A, I
nc= I ,n11, G,:961810.80622kg1h.m2, f =0,01500, d= 704.00,

@' : 0.85717,L= 2.43840 rr, din : 0.01483m.

On trouve :

ÂPt:0.00001 kg lcm2.

b. Pertes de charge cotée calandre :

Ap" = n,'f''G!!N" + t)o", 
lxg t cmrl" 1,27 t . tots .d,.D"n .Q"

n" = I, Gr:296199.87889 kglh.m', f :0.13000, d' = 569.44797,

@. = 1.04166 , D"q : A.02407 m.

On trouve: ÀP.: 2.67507 1006 kg /cm'.
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Dimensionnement du rebouilleur et condenseur

d.2. Calandre:

D'après le diagramme de viscosité de hydrocarbure (Annexe) on à :

A'I', = I18.83225 "C on d ÿ'r:0.23400 kg I m h

Et o,: (p, I p,")0'14 -> @r: (0.313201 0.z34o0yo.t+ - 1.04166

Ensuite on calcul hs

ho I O"= 379.08408 kcalh.m2.oC

ho = 379.08408 * 1.04166 :394.87567 kcal{h.m2.oC

Donc : le coefficient global de transfert propre : « U, » sera :

rt -hoxh,ol)D-' lro + h,o

U o 
: 241 .37 682 kcallh.m2.oC

V-1-2-5- Calcul des pertes de charge :

a. Pertes de charge cotée tube :

Ap, = -L!Lg-l tL * z] Wg / cm,f
1,271-tots .ald,.û, l

nc : 1, nt2, G, : 961 I I 0.80622 kg I h.m2, f : 0,01500, d : 704.00,

@t = 0.85717 ,L= 2.43840 m, di, = 0.01483m.

On trouve :

ÀPr = 0.00001 kg /cm2.

b. Pertes de charge cotée calandre :

APc -
n,.f'.G:(u" + t)o"

lxg t cmr)
1.271. 1ot5 .d'.D", .û"

ro = l, G":296199.87889 kgÆr.m,, f :0.13000, d' = 569.44797,

@. = 1.04166 , D.q :0.02407 m.

Oti trouve: AI'.: 2.67507 1006 kg /cm'.

I

Jq,
6l
û
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Chupitra V Dimensionnement du rebouilleur et condenseur

V-2-Dimonsionnement d'un condenseur :

Les condenseurs sont toujours des appareils à calandre et faisceau tubulaire, construits selon

les mêmes plans que les échangeurs, de sorte que toutes les caractéristiques géométriques de

ces dernières resteront valables.

V-2-l- Les données de départ :

* Les caractéristiques du condenseur:

{ Côte tubes :

On utilise les tube spéciaux répondant aux spécifications, déterminée selon calibre BWG

(Briqham Wire Gage) présenter dans le tableau suivant :

BWG 14.00000

Diamètre extérieur [mm] 19.0s000

Diamètre intérieur [mm] 14.83000

Longueur [m] 4.87680

Surface extérieur [m'zlm] 0.05980

Surface intérieur [m'zlm] 0.04660

Section [mm'?] 172.70000

Poids [kÿm] 0.96300

Conductivité thermique ftcal / m h "Cl 0.11700

Epaisseur [rnm] 2.10000

Tableau-V-25 : caractéristiques des tubes du condenseur

Tableau-V-26 z caractéristiques de la calandre du condenseur

!i

.

i.

I

I

't,ilû

./ Côte calandre :

Type de métal Acier au carbone

ÿpe de pas Triangulaire normale

Pas (P) 25.40000 [mm]
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Chapitre V Dimensionnement du rebouilleur et condenseur

./ Côte tube :

Fluide utilise les gaz de ballon de reflux de deéthaniseur

Température d'entrée TEo ["C] -05.00000

Température de sortie Trrr ['C] 31.00000

Masse volumiquep [kg / m'] 22.02089

Chaleur spécifique C, [kcal /kg "C] 0.42301

Conductivité Thermique ). [kcal /h m oC] 0.0t774

Pression d'entrée Pr, [bar] 20.00000

Viscositép lkg/mh] 0.03384

* Les caractéristiques des deux fluides :

La circulation des deux fluides dans le condenseur est à contre courant

Tableau-Y-27 z caructéristiques de fluide côte tube

'/ Côte calandre :

Fluide utilise Vapeur de la tête colonne

Température d'entrée T"o ['C] 37.00000

Température de sortie Ta ["C] 30.00000

Débit d'entre N''6 [kg /h] 3538.r7293

masse volumiquep [kg / m'] 27.28064

Chalcur spécifique C, [kcal / kg "C] 0.41319

Conductivité Thermique l" [kcal / m h "C] 0.01598

Pression d'entrée P, [bar] 13.56262

Viscosité ptke/mhl 0.02952

Tableau-V-28 : caractéristiques de fluide côte calandre du condenseur.

V -2-2- Calcul de condenser à faisceau - calandre :

L'alimentation du condenseur par les gaz de ballon de reflux de deéthaniseur (40-C-01) de

I'unité 400 existante. Et la circulation des deux fluides se fait comme selon le schéma indiqué

dans la figure suivante :

i

I

,q,
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Chapitre V Dimensionnement du rebouilleur et condenseur

------ 
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Fig.IV-l-: Schéma principal de circulation des fluides dans un condenseur

* Bilan thermique du.condenseur :

Pour les enthalpies des différents flux, on utilise les graphes (Annexes) [13], les valeurs

déterminés sont présenté dans le tableaux suivant :

Tableau-V-29 : les enthalpies des différents flux ae ôô@

La quantité de chaieur transférer dans le condenseur est : e. : Nvd (Hvo - Ha )
Donc:

Q. : 3538, 17293 (72.27 055-2.7794)

Q. = 245870,8841 Kcal / h

+ Calcul de la (DTLM) :

ATr =37.0000-31.0000

= 6,00000 oC

ATz: 30.0000 - (-5.00000)

:35.0000'C

LTt/LTz:0,17143 < 1.8

+ Calcul du coefficient correctif "f' :

[,e coefficient de correction, est déterminé à partir graphes f : -f (R, E), voir annexe :

R : (37.00000 -30.0000) / (31.0000 - (-5.00000)) : 0,19444

E : (31.000 - (-5.00000)) / (37.00000 - (-5.00000)) : 0.85714

D'après le graphe (Annexe) on trouve :f :0.78 pour un nombre de passes côte calandre = I

} 

DTLM= LT, + LT^__* = 20.50000 oc
)

Flux M*o, [ÿmol] P [atm ] T ['C] Hd [Brullb] H6 [Kcal/IQ]
No 43.48s90 13.06262 30.00000 5.00000 2.77964

N"a 43.48590 13.56262 37.00000 133.00000 72.270s5
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Ohupitre V Dimensionnement du rebouilleur et condenseur

V-2-2-1- Choix de I'appareil :

a. Estimation du coefficient de transfert sale U's :

D'après le tableau (Annexe) : on a: U', entre [200 - 370] kcal/h.m2.oc pour les fluides

gazeux

Supposons pour la première itération un : LJ', :240 kcal/h.m2."C

b. Estimation de la surface :

Appliquons l'équation donnée au chapitre III

A :2458i0.8841 / (240 * 0.78 *20.5000) : 64,06892 m2

c. Calcul de la surface d'échange d'un tube a1 :

At= Tt. do.L

do = 0.01905 m, L :4.87680 m =+ donc at = 0.29186 m2

d. Estimation du nombre des tubes par calandre Nrt' :

Le nombre de tubes est donné par la relation suivante :

Nr1':A'l(a1.Nr.)

Donc le nombre des tubes par calandre sera :

Nr1'= 64.068921(0.29186 t' l) = 219,51672

I)'après le tableau (armexe 22) on à:

Pour une disposition triangulaire de pas P : 1" = 25.40000 mm.

r\ : norlbro de passes côte fube:2
Nr1 : nombre des tubes réel (le plus'voisin possible de N1').

N1= 250

Qui correspond à un diamètre de calandre de Dr: 0.48900 m

V-2-2-2-Détermination du coefficient global de transfert sale " Us "de l'appareil corrigé:

Le coefficient global de transfert sale sera donné par la relation suivante :

[J, : IJ'rx (N't / Nt)

U, = 210,73605 kcal/h.m2.oC

Y-2-2-3- Calcul de la température calorique :

D'après les formules suivantes :

Pour:

DTLM:20.5000 oC < 33oC

Tva -To = 7,00000 oC < 66oC

Trrr * Tro î 36,00000 oC < 60oC

On remarque que les écarts de température sont faibles ; donc on prend F.:0.5

t

I

/t,
Èi

û

U.Ouargla Page75 200s / 2006



Dimensionnement du rebouilleur et contlenseur

D'ou:

T'.r. = 33.50000 "C

Tr.r" = 13,00000 "C.

V-2-2-4- Calcul du coefficient de transfert propre Up :

o. Côte faisceau :

a.1. Section de passage :

Nr, Exd?
Ar =-;L 

- 
-:-l!!-nt4

din : 0.01483 m, Nrt : 250, ît:2
On aura at :0,02159 m2

a.2. Vitesse massique :

G1= N'1/ a1

Avec :

N'r, : débit massique du fluide interne (gaz froid) [kg I h].
a1: section de passage [mr].

a.2.L Calcul débit massique de gaz froid :

On à:

N'sr = *e. / C obrr, : rr1,o)

Avec:

Q. : quantité de chaleur transferer dans le condenseur [Kcar / h].
Cp : chaleur spécifique de gazfroid [kcal lkg.C].
Cr:0,42301 kcal / kg "C , ea: 245g70,gg41 Kcal / h
N'r,=16145,73183 kg/h
Donc pour G1égale :

Gt= 747782,91524 kg / h.m,

a.3. Calcul de nombre de Reynolds :
Le nombre de Reynolds est défini par :

Re, - d'' xG'

Hsr

d1n = 14,83000 mm, Gt: 7477l2.gll24kg I h.mr, p : 0,033g4kg / mh.
Ret: 327707,46551

Ret > 10000 :> régime est Turbulent
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Chapître V Dimensionnement du rebouilleur et condenseur

/ I,e coefficient de transfert de chaleurjs sêrâ I

Puisqu'on a Re1= 321707,46551 > 10 000

D'après le graphe (Voir annexe ), on a :

ju=650.00,f=0.00820

Avec:

l; coeflicient de friction

./ Calcul de coefiicient de film extérieur h;e :

hio=hi *(di/do)

Avec:

h; : coeffrcient de film interne.

Donc on calculer le coefficient de film inteme qui est donné par l'équation suivante :

. .t/hi , 1(C ox p\ts
o,-'o4l x )

jH : 650, )u= 0,01774 kcallh m "C ,dt : 0.14830 rn, Cp :0.42301kcal/kg.oC,

p:0.03384kg/mh

Donc hi I At: 723,82180kca1/h.m2.oC

'/ Le coefficient de fîlm extérieur h;6 sera :

hio I @t:563,47912 kcal/h.m2.oC

b. Coté calandre :

b.l. Section de pas§age :

Pour un pas triangulaire, on a la relation suivante :

act =';tr-d)B
Avec:

B : espacement entre chicanes, (B entre D. / 5 et D, ). On prend B:0.120m.
D. = 0,48900 m, B:0.120 ût, do:0.01905 rl, P = 0.0254 m

Donc a"1 = 0,01467 m2

b.2. Vitesse massique

G.= N'v4 / ao1

N'vd = 3538,172g3kg / h, dct: 0,01467 m2.

Donc : Gc': 241184,24869 kÿh.m'

b.3. Le diamètre équivalent :

Pour un pas triangulaire on à :

I

I

,q,
îl

t
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Dimensionnement du rebouilleur et condenseur

i.464x P2D"=
1î x Clg

P - 0.0254 m, do:0.01905 m

On aura Deq:0,01829 m.

b.4. Nombre de Reynolds :

Gs x D",
KP

lta

Donc:

G 
" 
: 24I 184,24869 kg/h.m' et p : 0,02952 kg / h.m, D"q : 0,0 I 829 m.

Re": 149451,29384

D'après le graphe (Voir annexe), on a :

j'H : 68.0000, f : 0,15000

r' Calcul de coefficient de film extérieur trs :

Donc on calculer le coefficient de film extérieur qui est donné par l'équation suivante :

hotQ"= j,,#:(9w)%

J'u:68.00 1,:0,01597 kcallhm oC ,D.o:0,01829 fi, Cp:0,41319 kcal&g.oC,

p= 0,02952 kg / m h

Donc ho I @r= 54,29254kcalA.m2.oC

c. Calcul de la tempé.u*r" du tube :

On à l'équation suivant :

Tt =Ta, ?0" -r*)
hio / @t= 563,47912 kcaVh.m2.oC', To, = 33,50000 oC

ho I @c= 54,29254 kcalÆt.m2,oC , Trr. = 13.00000'C

Donc:

T1: 14,80163 "C

d. Détermination de p à Tt :

d.l. Faisceau:

D'après les données (les tableaux de hand book) [10]on à :

i't T1 : I4,80163 oC on à '. p1:0,036kg / m h

Et @t: (p I p,)''" :, @1:(0,0338410,036)0'1a:0,99137

Ensuite on calcul h1s

I

,q,
îl

û
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çarpttrr V Ot*r^t

hio I Qt: 563,47912 kcallh.m2.oC

hio = 563.4q912 * 0.99137 : 558,61903 kcallh.m2.oC

d.2. Calandre:

D'après le diagramme de viscosité de hydrocarbure [10] on à :

ATt: 14,80163 oC onap',:0,03096kg/mh

Et @, = (p' I lt'")o'o :, @": (0.029521 0.03096)0'14 - 0.99335

Ensüte on calcul h6

fu I Qr= 54.29254 kcal/tr.m2.oC

tto : 54.29254 * 099335 : 53.93172 kcaÿh.m2."C

Donc :'le coefïicient global de transfert propre : « Uo » sera :

rt -h*h,o\)D-' h+h,o
Uo : 49,1 8333 kcal/h.m,.oC

V-2-2-5- Cplcul des pertes de charge :

a. Pertes de charge cotée tube :

AP,-##rlm.z)ws/cm'f
AN:

n" = 1 ,n5z, G, = 747782,9152akg lh.m2, f :0,00820 , d: 2Z,OZ0gg,

qh= 0,99137 ,L= 4,87680 rl, dir:0.01483m.

On trouve :

Al', = 0,00019 kg /crn'.

b. Pertes de charge cotée calandre :

AP, =
n,.f'.G:(w" + t)o"

lxg t cmrl
1.271. l015 .d,.D"r.0"

n" = l, G. T 241184,24869 kg/h.m,, f :0.1500 , d':28,98568,

Ç>"= 0.99335 , D.q = 0.01829 m.

On trouve:

ÂP.:0.00026 kg /cm2.
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ChapitreVl Dimensionnement du ballon de reflux

W- Dimensionnement du ballon de retlux 40-8-04 :

VI-l- Introduction :

Le rôle du ballon de reflux est de recevoir I'effluent du condenseur de tête, de réaliser la

séparation des phases qu'il collecte et de constituer une réserve de produits liquides pour

assurer un débit régulier de reflux et de soutirage.

VI-2- Donnée de départ :

Débit de la charge [kmol/tt] 81,36369

Débit de distillat [kmol/h] 26.74t60

Débit de reflux froid ftmol/hl 54"62208

Température dans le ballon ['C] 30.00000

Pression dans le ballon [atm] 13.06262

La nature de la charge liquide

Taux de reflux optimale 2,04259

Tableau yI.30 : Les données de ballon de reflux

VI-3- Ordre de calcule :

Pour le cas d'une condensation totale du produit de tête de la colonne, la méthode proposée ci

après : [1].

a. Calcul de la masse volumique de distillat à Tr :30 oC

En utilisant l'équation suivante :

p,:loo-a (t-20)

!l

.

i.

I

Fig (01,YI) : ballon de reflux
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ChapitreVl Dimensionnement du ballon de reflwc

où:

foa:lamasse volumique à 20'C.

cr = 0,001828 - 0,00132100 .

Avec:

ll lo +,*ov:I (X'0,, I io o r)

Donc:

pq30 :0.48397 8691 ÿ cm3 : 483.9 7 86907kÿm3

N'o =26.74160* 43.48590 : 1 162,88245 kglh

N"d =N'd/p430

N".r : 1 16?.882447 I 483.97869 :2.4027554 m3/h

b. réserve correspondante à 5 min de soutirage :

V1 =§"6*5)/60
Vr : 0.20023 m3

c. réserve correspondante à 3min de reflux de tête :

Vz: (3 R,f * N"d ) /60

Yz:0,24539 m3

Donc le volume totale entre le point haut et bas est égale :

Vr =2*(V1+V2)= 0.891243 m3

d. Calcule de diamètre :

Llhypothèse Lb : 3 D6, donne une première approximation sur le diamètre du ballon.

D 6: 0.75 (Vr) "'
Dt=0,72176m

Le diamètre réel du ballon est Da: 0,72176 + 0.09 = 0,81 176 m

e. Longueur du ballon

{' Calcule de rapport llR

R = D5/2

R= 0.8117612

R = 0.40588 m

h = 0.2 m : hauteur des segments circulaires supérieur et inférieur

h/R : 0.2 10.40588: 0.49275

i:

i.
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ChapitreVl Dimensionnement du ballon de rellw

Pour cette valeur de h/R Le tableau d'évaluation (annexe ÿ) [1] donne pour la valeur de I'air

du segment.

S : 0,60116 R2

/ L'aire de deux segment .

S':S*2
S':0,19806 m2

{ l'aire entre le NB et NH :

F= æR2-S'

F: n *0,405882- 0,19806 : 0,319 47 m2.

Donc on déduit la longueur du ballon:

L5= V1/ F

Lu: 0.89124 I 0.31947 :2.78972 m

{ véri/icotion de rapport Lb/Db

L/Db = 2,78972 / 0,81 176 = 3,43663 m.

f. L'épaisseur de ballon :

L'épaisseur de ballon se détermine par la formule classique des

pression

e : P*R / ((a* t) - (0.6 * P»

où:

S : 0,60116 * (0,40588;2 = 0,099034 m2

e

P

R

T

o

réservoirs cylindrique sous

i1

.

i.

en [mm]

pression de service (kÿmm2) :13.06262 atm: O,l34g7 kÿmm2

rayon du ballon:405,88050 mm

taux de fatigue de métal :12.3 kÿmm2

coeffrcient de soudure = 1.00 : si radiographie intégrale.

: 085 : si radiographie par points.

= 0.70 : sans radiographie.

e : 0.13497 * 405,88050 / «0.85* 12.3) - (0.6*0.13497))

:5.28069 mm

On admettra une surépaisseur de 3 mm pour la corrosion

Donc : e = 5.28069 * 3 = 8.28069 mm.

lJ.Ouargla Page 82 2005 I 2006



UI

&A P@MP@



ChapitreVII Dimensionnement de la pompe

Introduction:

Dans toutes les branches de l'industrie pétrolière on utilise des pompes. Les pompes sont des

machines hydrauliques qui servent à déplacer des liqüdes d'une pression faible à une autre

pression plus élevée. Au de leur moteur point de vue du fonctionnement, les pompes

transforment l'énergie mécanique de leur moteur d'entraînement d'une pompe consiste à

produire une différence de pression entre l'entrée et la sortie du liquide (entre I'aspiration et le

refoulement).les organe actif. . .

tout les pompe sont divisées en deux catégories

fonctionnement[0l]:

o Les pompes volumétiques.

o Les pompes centrifuges.

principales selon le mode de leur

ô
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ChapitreVll Dimensionnement de la pompe

VII- Calcul de la pompe (40-PM-07) :

Le chois de qu'elle pompe centrifuge se fait, en basant sur les calcule de la puissance

hydraulique.

VII-I- Les données de départ:

Débit de distillât N6 * N"6 tkg/hl 3538.t7293

Pression de tête de la colonne P, [atm] 13.56262

Pression de ballon de reflux Ps [atm] 13.06262

Pression de ballon de stockage Prt [atm] 13.50000

Hauteur de refoulement h, [m] 23.04000

Hauteur de I'aspiration h* [m] 19.20000

Hauteur de ballon de stockage hrt [m] 01.00000

Masse volumique de distillâtp [kg/m'] 495.70351

Diamètre itrtérieur [m] 0.08000

Diamètre pipe [m] 0.08500

Longer des tubes vers stockage [m] 250

Tableau 3r.vII : Les données de départ pour dimensionnement de la pompe.

VII-2- Déiermination des longueurs équivalent :

a. Calcul de la vitesse dufluide

N'\x4u

pi<trxd,,

v: 1419.99627 m lh
= 0,39444 m ls.

Longueur équivalente a l'aspiration de la pompe.

c Longueur équivalente linière [17]:

f-f(Re):64lRe
t' : 1.32565.

Kr : f/ D : I .32565 / 0.0800 : 16.57060

I

,t,
à
û
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ChapitreVll Dimensionnement de la pompe

'c" Longueur équivalente singulier :

* Exemple pour le Filue (m)

2

l. = kv" )o

k = 0.65

Les résultats des divers composant sont présentés dans le tableau suivant :

K l"cfml

Filtre 0.6500 0.00515

Coude 90o 2.41459 0.01915

Vanne 0.05000 0.00040

Linier 16.57060 2.52296

Longueur équivalente totale a I'aspiration L*
I /.q.p.'tr ='0.00515+0.01915+0 .0004+2.52296 = 2.54766 m.

Læp : (Pa I p * g ) + hu: 79.20272 m.

L.o.*o : 19.200272 -2.54766
L.q.*p: 16.65507 m

c. Longueur équivalente au refoulement de la pompe :

On chois le refoulement le plus grand entre le refoulement vers stockage (dans les sphère) et

le refoulement vers colonne comme suite :

K Not lec lml
longueur equi Vanne 0.05000 2 0.00079

longueur equi coude 90" 2.41459 2 0.03830

longueur equi clapet 1.70000 1 0.01348

longueur equi Tees 0.10000 I 0.00079

Vanne automatique 3.90000 2 0.06185

L l"q.p"a=0.11522 m.

q Pour le refoulement vers les sphère :

/eq.rin.sp : 32.85101 m

1

iq,

û
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ChapitreYII Dimensionnement de la pompe

I /.q..r = I /.q.p".tz * /eq.tin.sp :0.11522 + 32.85101 :32.96623

/reirsp : (Prpl p * g ) + hr, = i.00281

L"q.rp: Lr.flsp * I/"q.rr
:32.96623 + 1.00291 :33.96904m.

* pour le refoulement vers la colonne :

/eq.tin.c = 3.02755 m

L l"q.,z:0.11522 ) 3.02755 :3J4276 m

/rer.c : (Prl p * g ) + h.: 23.04283

/.q.": Lref.c * Zl"c.r,

= 3.14276 + 23,04283: 26,18559 m.

Alors on chois le refoulement le plus grand

L.q., = L.q,rp: 33,96904 m.

YII-3- Puissance hydraulique

P, = (L.q,r.l -L.q,*p)*N'd' * g

Pu = (33.96904 - 16.65507 ) 0.98283*9.81

Pu: 166.93303 w:0.16693 Kw.

VII4- Puîssance consomme :

Pr=Pulq

P,:0.16693 / 0.85 = 0.19639 Kw

i6
Ë,
t
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Mémoire de in d'études

Résume :

Pour la colonne i[^; --r'ty,
Clette dimensionnement de la.otorrr.X O.**ae plusieursfis calcules pour obtenir les
paramètres de distillat, résidu et les di{nensions de la colonrfe. Onæon-clu tout ça dans le
tableau suivant , i,,Lyil,- -L

6

LA ZONE
ALIMEN.
TATION

RECTIFICATION EPUISEMENT

Constituants xa }Q xdv Xot x, X,, &t
CrHa 0.00790 0.01318 0.01318 0.01318 0.00000 0.00000 0.00000

CzHo 0.01170 0.0t952 0.01952 0.01952 0.00000 0.00000 0.00000

C:Ha 0.58130 0.96500 0.96s00 0.96500 0.00725 0.01606 Q.01447

ËCtHro 0.13790 0.00230 0.00230 0.00230 0.34077 0.39560 0.38570

n-CaHro o.zàrzo 0.00000 0.00000 0.00000 0.6s198 0.58834 0.59984

Débit ,

l-Ks/hl
2200 1r62.882 3538.172 2375.290 1037.117 4694,350 5731,467

Pression
latrn'l

16.0000 13.06262 t3.56262 13.06262 13.56262 13.56262 t3.s6262

Tempérafure
Iocl 54.34 30.00 37.00 30.00 90.00 90.00 81.1 I l1

Diamètre
[ml 0.51126

I{auteur

lml
22.25563

Nott de
plateaux 34
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Mémoire de Jïn d'études Résume

Les résultats de calcule de rebouilleur sont illustrés dans le tableau suivant :

Côté tubes al
\\ Côté calandre

Secticin passage at: 0.01071 m2 § Section passage a.t = 0.01935 m2

Vitesse massique
Gt : 961810.80622'»,,..

kg lhm" - 
T)-Yitesse massique

G"=296199.87889
ks /h m2

Rynolds Ret=25rrr.91683 
*.

Rynolds Re":22763.86787

Coeffrcient global de
transfert propre U"

Ur:241.37682
kcalÀ.m2.oC

Diamètre calandre D.:0.38700 m

Coeffrcient global de
transfert sale U,

U.: 186.29099 t
kcal/tr.m2.oC ,f Diamètre équivalent D.c = 0.02407 m

Perte de charge ÀPt:0.00001 kÿcm'z§ Perte de charge
ÀP. = 2.67507 l0*

ke/cm2

Surface d'échange [m2] 16,85521 m'

Pour le rebouillear

Pour le condenseur

Les résultats de calcul de condenseur sont illustrés dans le tableau suivant :

I
i6
rl
t

Côté tubes Côté calandre

Section passage q:0.29186 m2
))
1a

tt Section passage a.'-:0.01467 m2

Vitesse massique wtl-
kg / h mz .l vttessemassrque G":241184.24869

ks/hm'
Rynolds Ret:327707.46551 ',5 Rynolds Re,= 149451.29384

Coeffrcient global de
transfert propre U"

qp =-19'1!113 ll oiurnco. calandrekcal/ir.m2.oC 3
D.:0.48900 m

Coefficient global de
transfert sale U.

U,:210.73605
kcal/h.m2.oC

è
f) Diamèhe équivalent
à

D.* = 0.01829 m

Perte de charge
zl -_-_-

APt = 0.00019 kg/.",'ll Perte de charge ÀP. = 0.0026 kÿcnr

Surface d'échange [m2] 64,06892m2
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Mémoire defin d'études Résume

Pour le ballon de retlux:

Les résultats de calcul de ballon de reflux sont illustés dans le tableau suivant :

Diamètre Longueur Epaisseur

0.81176 m 2.78972m 8.28069 10-3 m

6
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Conclusion générale

Conclusion générale..

Le présent travail a été développé à I'université

département de SONATRACH région de Oue{ Noumer.

Kasdi Merbatr - Ouargla avec

La théorie de procédé joue un rôle très important dans l'industrie de traitement des

hydrocarbures, ces procédés basées sur le transfert de matière et de chaleur.

La maîtrise dans l'industrie est mette des connaissances pratiques qui donnée la

possibilité de vue comment il fait construire et fonctionne les équipements.

, Pour répondre aux besoins constamment croissants de propane, à cause de retard de

§ation, il exige de prévoir d'installation une unité de dépropanisation pour satisfaire sa
,/.\
bonsommation de propane.

La section de dépropanisation est proposé au niveau de I'unité de GPL et composé

doune colonne à plateaux, d'un rebouilleur, d'un condenseur, d'un b4llonte peflux et d'une

pornpes, les calcule de dimensionnement effectuées manuellemenlii!à'léquipements, nous

donnent des bonnes résultats permqttent d'obtenir une production de distillat contient 99% de

propane est qui conformé aux nonnes demandées.

A la lumière des résultats de calcules obtenues, on peut conclu que ce travail c'est un

avant projet nécessaire pour réalisation de cette modification au niveau de I'unité de GpL de

OucclNoumer pour éviter le manque de propane au niveau de la région de Ghardaia.

i.

I

/t,
i,
û
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Recommandations

Recommandations ;

{ Créer une banque de données englobant toutes les données des installations.

'/ Etudier les méthodes de calcul pour la résolution de ce ÿpe des problèmes dans I'université.

r' Procéder à une autre étude est dimensionner les Cigarettes de stockage de propane obtenu.

r' Fait une étude économique pour obtenir les coûts des installations.
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OISPOSITION OES TUBES EN CARRË

O. calsndro Tubot:3/4"P-1" Tubo3:1"P-11/4" Tuber:11/4"P-10/16"

nombro do pÛ3108 : n. nombro dÔ pôttot i nr nonlbro do ptrret : nl '

(ln) (cm) '2 4 6 I 42 6 I 2 4 E6

I

12
13 1i4
15{/4
17 1//t
19 1/4
21 114
21 1t4
26
27
29
ilt
33
35
37
39

20.3 I 20
25.4 I s2
3o.sl uo
33.? i so
38.7 I 124
rs,s I 1 66
48.e I zzo
64.0 I zto
?ro.r I rza
o3.o I 304
68.0 I 4oo
nJ | 526
zn,o | 040
03,8 I 710
88,e I azr
s4,o I 914
ss.o I rozl

20
40
88
82

11G
158
204
?44
:l()lt
it lo
432
480
000
üülr
780
880
982

20 1

38I
68 I

76 I
108 I

iso I

1s2 I

2io 
I

:r02
:1t,0
420
/168
trB0
o?0
760
866
968

60
70

108
142
188
234
7!l2
ï40
il08
456
600
0rlU
7it8
838
9it8

66
76

112
132
166
200
2ioz
288
326
390
400
618
674
644

14
26
40
52
68
96

128
158

, 102
' 23(t

214
300
380
/t32
tl88
662
624

10
32
45

24 I

38 I48 I
68 I

eol
122 I

rs2 
I

184
22î
208
294
308
420
484
54tl
612

36 I
rL4 I

64 I

82 I

116 I148 
IrB4 |

,22
200
286
368
ttl i
472
632
600

12
24
30
40
53
73
90

ll2
I ito
160
188
220
2ti2
2t!7
322
362

10
22
30
37
51

BO

106
t2'l
16r
178
209.
2^tt
275
3rr
348

18 I 16z2lzz351 sr
4810a
64lso
a2 I zs

102 I os
12r I tto
rio I tlo
i?4 I too
?o2 I tss
238 I zzo
208 I 2§8
30{ I zss,,
342 I rgo

OISPOSITION OES TUBES EN TRIANGLE

O. c!londro Tubos:3/4"P-15/16" Tubos:3/4"P-1" ,Tubos t1"P-1114','

nombrc de pss3o3 : nl nombre dc Prt3ol: n. nombto de Plsto3: nl

(in) (cm1 2 I6'{ ;l-;-[t I ' z tl 0 I

8
l0
12
131/4
15 1/4
17 114
191/4
21 114
23 111
26
27
29
3l
33
36
3'
30

20.3
25,{
30,5
33,7
38.7
43.0
48,9
54,0
59.1
03,5
68,6
73.7
78,8
83.8
llR,9
0,1.0
09.0

t2
li0
98

114
100
224
282
342
420
506
302
c92
822
938

to0tl
1 200
t 330

26 I 24 l. 18
47l| 42|| 3G

B0l s2l ?8
e6l eol 86

14011361r28
rsallasll78
zstl zqtl 234
3141 3ool 290
38613781364
4681 4161 434
ssol 6361 624
610l 620l 694
zeel 72zl72o
s7818521828

roo,rlgool068
rr,rr I rro,t I tolz
r25olt24oll2t2

30
62
t)2

106
138
r96
250
302
376
462
534
004
728
830
e3d

I 044
I 170

24
40
76
86

122
178
224
278
352

1 422
I ô88
I sso
I 678
lneI sezI rotzI rrzB

24
30
74
82

118
172
216
272
342
394
174
538
668
700
804
000

I t00

70
74

'Ir0
166
210
260
328
382
404
508
640
732
848
070

1 0?0

16 I
32 I

ozl
66 I

.86 I

11s 
I

162
188
232
282
334
376 i

tt6tt
ô22
592
004
730

1ô
26
48
68
80

106
i 140' 170

212
2s6
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338

I 130
I tt86I sszI orz
luoo

14 t,
24 1

4ôl 4.
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