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‘, Introduction générale

Introduction geneérale

L’énergie occupe une place prépondérante dans la vie de I’étre humain. Les sciences et les
progrés technique ont permis a I’homme de découvrir de nouvelles ressources énergétiques a savoir
tous les produits a vocation énergétique dont nous citons le pétrole et le gaz naturel ; seuls capables de

répondre a I’accroissement des besoins en énergies.

L’intérét croissant pour le gaz naturel vient du fait que la demande mondiale en énergie ne cesse
de croitre. Pour I’heure, la majorité de cette consommation est assurée par les énergies fossiles, avec
une part grandissante pour le gaz naturel. Celui-ci est choisi pour sa souplesse d’utilisation, sa propreté

et enfin 1’abondance relative des ressources.

Les progres technologiques, les nouvelles approches économiques et commerciales, les
stratégies, la globalisation, les fusions et alliances, se sont combinés pour donner au gaz le dynamisme

nécessaire a la matérialisation de I’espoir qu’il nourrit pour devenir << 1’énergie du 21°™ siécle>>.

Une bonne gestion industrielle de 1’énergie dépend de 1’optimisation de son utilisation lors de

la production, la consommation et le transport.

L’ Algérie et le sixieme exportateur du gaz naturel a travers le monde, sa politique d’exportation
consiste a maximiser les revenus en optimisant la récupération, et la valorisation de tous les dérivés du
gaz naturel notamment le condensat et le GPL. Ces derniers connaissent une hausse des prix et une
libre vente sur le marché internationale, procurent une importance source de devises pour le pays.
C’est dans cette vision que 1’Algérie accorde un intérét particulier a la valorisation du gaz par son
traitement avant sa commercialisation. Elle a lancé les travaux de réalisation de la nouvelle unité de
traitement de gaz 8 GASSI TOUIL fin 2009 et la mise en service au mois de janvier 2014. Cette unité
a permis & I’ Algérie de disposer d’une capacité supplémentaire de traitement de 3,6 milliards standard
de métres cubes (Sm?) par an, soit un volume quotidien de 12 millions standard de métres cubes (Sm®)

de gaz. Il s’agit, en effet de la premiére du genre opérée et exploitée uniquement par SONATRACH.

Le GPL s’est imposé essentiellement grace a ses caractéristiques propres et occupe une place

de grande importance dans la stratégie de commercialisation des hydrocarbures de SONATRACH.

UMAB 1
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‘ Introduction générale

La production de GPL doit répondre aux normes de commercialisation bien spécifique (Teneur
de C2-<3% ; Teneur de C5+<0,4%).

Les procédeés utilisés dans les unités d’extraction de GPL a GASSI TOUIL sont bases sur la
condensation des hydrocarbures lourds (C3). Cette condensation est réalisée par refroidissement du
gaz brut. Dans la section de traitement cryogénique du gaz naturel (la section froide G11), le taux de
récupération actuel des liquides reste faible par rapport aux résultats souhaités.

Dans I’objectif de maximiser du taux de récupération des C3 et C4, NOUS avons procedé a une
optimisation des parameétres opératoires dans 1’unité de récupération. Cette optimisation a été réalisée
sans pour autant toucher aux spécifications du GPL et sans conséquence sur une surconsommation
énergétique. Cela permettra une exploitation a moindre codt et a meilleur profit.

De nos jours, la simulation et 1’optimisation des procédés chimiques nécessitent la
connaissance précise des propriétés d’équilibre des mélanges sur de larges gammes de températures,
des pressions et des compositions. Ces méthodes représentent les modeles thermodynamiques qui ont

connu un développement progressif depuis leurs apparitions.

L’objectif de notre travail est :
1- d’étudier I’influence du changement de la charge sur les conditions opératoires de I’unité
de récupération de GPL et la qualité des produits finaux;
2- de simuler 1’unité cryogénique de G11 a I’aide d’un simulateur ASPEN HYSYS 7.3.
3- de simuler le cas actuel en optimisant les parametres technologiques dans le but de
contribuer a I’amélioration de la quantité et la qualité des produits finaux satisfaisant les

normes commerciales exigées.

UMAB 2




‘ Chapitre | PARTIE THEORIQUE

I.1 Présentation de la région de Gassi Touil
1.1.1 Introduction

La region de GASSI TOUIL est a vocation pétroliere et gaziere. Elle est avec In—
Amenas I’une des plus anciennes régions ou ont été réalisées des découvertes d’hydrocarbures.
Les équipements et les installations datent des années 60. C’est pour permettre le
développement de cette région qu’il a été fait appel aux nouvelles structures dans le projet

intégré de production de gaz de Gassi Touil.

1.1.2 Description de la région de Gassi Touil

La région de Gassi Touil se situe a 150 km au sud de Hassi Messaoud wilaya d’Ouargla,
vue par satellite (figure 1.1 et 1.2).
Il existe plusieurs champs de collecte qui s'étendent sur une superficie a caractere désertique
sujette aux tempétes de sable d'environ 170 km de long et 105 km de large qui produit du gaz,

GPL et condensat ainsi que du pétrole brut.

Gibraltar

Figure 11.1 : Situation geographique de la région de Gassi Touil (vue satellite).

LES CHAMPS DE GASSI TOUIL

GASSIEL ADER =
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Figure 1.2 : les champs de Gassi Touil
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111.1.3 Description de la nouvelle unité de traitement du gaz

La nouvelle unité de traitement de gaz CPF (centre production facilites) de Gassi Touil
a été inaugurée lundi 24 Février 2014 par le ministre de I'Energie et des Mines, a 1’occasion
de la célébration du 43°™ anniversaire de la nationalisation des hydrocarbures.

Les travaux de construction et des équipements de cette usine ont été assurés par la firme
japonaise JGC (JAPENESE GAS COMPANY) en partenariat avec des sociétés algériennes
filiales de Sonatrach et Sonelgaz. Il s’agit, en effet de la premicre du genre opérée et exploitée
uniquement par Sonatrach. Le gaz a traiter provient des champs de : Hassi Touareg, Gassi
Touil, Roud El khalef, Nezla, Toual et Bridesse.

L’usine CPF est un ensemble d’installations qui permettent de récupérer les hydrocarbures
lourds (GPL et Condensat) des gaz bruts recueillis a partir de nombreux puits et de produire des
gaz traite (gaz de vente). Le CPF se compose d’un train, comporte les appareillages de process.

Ce train assure une production journaliere de :
> 11.10° Sm¥/jour de gaz traité.
» 1047,144 - 1113,1 tonnes /jour de GPL.
> 1644,89 - 1644 ,26 tonnes /jour de condensats.

- Les hydrocarbures liquides récupérés en GPL et Condensats s’écoulent vers les
installations de stockage.
Cette nouvelle usine est composee essentiellement des zones suivantes :
» La zone d’admission (GO1).
La zone boosting "compresseur booster” (G05).
La zone de récupération de GPL (G11).
La zone de compression de gaz résiduel (G50).
La zone de stabilisation de condensat / débutanisation (P10).

La zone de stockage GPL et de condensat (310).

vV V. V V V V

La zone de comptage de gaz et canalisation d’expédition (360).

1.1.5 Description du procédé

Nous allons dans ce qui suit vous présenter une description du procédé de traitement du gaz :

1.1.5.1. Zone d’admission (G01)
Le systeme d’admission des installations centrales de traitement (CPF) recoit le fluide de

production (BP et HP) suivant la pression des puits. Cette zone est congue pour séparer le gaz

4
UMAB ;



‘ Chapitre | PARTIE THEORIQUE

brut arrivant des différents champs. Le gaz brut a haute pression (70bar) des champs de
NEZLA, TOUAL et RHOUD EL KHLEF, arrive a travers 03 lignes. Il subit une séparation
primaire dans le séparateur HP. Le gaz brut a basse pression (28bar) des champs de HASSI
TOUARG et GASSI TOUIL, arrive a travers 02 lignes. Il subit une séparation primaire dans le
séparateur BP. Le gaz sortant du séparateur BP (28bar) est acheminé vers la zone boosting
(G05).

Le gaz sortant du séparateur HP (70bar) collecté avec le gaz sortant de la zone boosting pour
I’acheminer vers la zone de traitement de gaz brut (G11).

Le liquide brut récupéré des séparateur HP et BP, est collecté dans le ballon de détente de
condensat HP. 1l est envoyé vers la zone (P10) pour le traitement. L’eau huileuse récupérée est
collectée dans le ballon de détente d’eau, envoyée au pour traitement.
1.1.5.2. Zone Boosting (G05)

Cette zone contient deux moto-compresseurs a deux étages chacun. Le gaz arrivant du
séparateur BP (28bar) et le ballon de détente HP (28bars) entre dans le 2°™ étage HP pour étre
comprimé jusqu’a 70bar.

Le 1°" etage BP est installé pour comprimer le gaz arrivant de la téte de stabilisateur a
12bar. Le gaz sortant de séparateur HP et la zone de boosting est envoyé a la zone (G11).

1.1.5.3 Zone de traitement de gaz brut "récupération de GPL" (G11)

Cette zone a pour role de traiter le gaz brut provenant de la zone boosting (G05) a 70bar
a travers différentes phases pour obtenir du gaz sec et un mélange liquide (GPL et condensats).
Elle est composée essentiellement des équipements suivants : (Ballon de séparation, Filtre
coalesceur, démercuriseur, déshydrateurs, compresseur centrifuge de régénération, turbo-
expander, échangeurs de chaleur, absorbeur, et déethaniseur).

Les flux combinés de gaz provenant du slug-catcher HP (GO1) et du compresseur booster
(G05) sont envoyés vers l'adsorbeur démercuriseur (G11-VW-24-101). Le but de cet adsorbeur
de mercure est de réduire sa concentration dans le gaz pour protéger les roues de I'expander
(G11-KH-32-201) et du compresseur-expander (G11-KA-32-201) contre la corrosion qui sont
en Aluminium.

Le gaz provenant de l'adsorbeur de mercure aprés étre passé par le filtre de gaz
d'alimentation et le coalesceur (accumulateur des gouttelettes d’eau) pénétre dans deux des trois
déshydrateurs de gaz (G11-VK-24-101A/B/C). Le systeme de déshydratation est congu pour

éliminer l'eau du gaz pour la réduire a une valeur inférieure a 0,1ppm au moyen des

)
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déshydrateurs a lit de tamis moléculaires, évitant ainsi la formation d’hydrates dans la section
froide du procéde.

Apres la déshydratation, le gaz entre dans la section froide du procédé ou il va subir
plusieurs refroidissements et séparations pour obtenir deux charges : une charge liquide (froide)
et une charge liquide-gaz (chaude) qui vont alimenter le déethaniseur afin de produire
principalement du méthane et de 1’éthane, et un liquide du fond comme mélange (GPL,
condensats) qui est envoyé vers la zone (P10).
1.1.5.4. Zone de compression de gaz résiduel (G50)

Cette unité consiste en deux trains identiques (Compresseur de gaz résiduel) entrainé par
une turbine a gaz. Pendant le traitement du gaz, la pression baisse. Pour expédier le produit de
gaz résiduel, la pression doit étre augmentée pour permettre le transfert du gaz.

Dans les conditions normales, les deux trains du procédé sont en fonctionnement. La
tuyauterie est disposée de maniere a ce que, en cas de fonctionnement d'un seul train, l'un ou
l'autre des compresseurs puisse étre utilisé. Le compresseur est entrainé par la turbine a gaz du
compresseur de gaz résiduel (G50-DT-27-101A).

Le gaz combustible HP provenant du systeme de gaz combustible est utilisé pour entrainer
la turbine. Le gaz d’échappement de la turbine est utilisé dans le syst¢éme d'huile chaude. Le
gaz entre dans I'épurateur d'aspiration des compresseurs de gaz résiduel ou tout liquide restant

est séparé. Apres la phase de compression jusqu'a environ 70bar, le gaz est refroidi.

1.1.5.5. Zone de stabilisation de condensat / débutanisation (P10)

Le condensat d'hydrocarbures récupéré provenant du ballon de détente du slug catcher
HP (G01-VD-20-201) passe par les filtres et le coalescer dalimentation avant d'entrer dans
I'unité (P10), ensuite il sera pompé vers la colonne de stabilisation pour éliminer les fractions
légeres.

Le gaz de téte de la colonne de stabilisation est acheminé vers le systtme de gaz
combustible BP comme source ou vers la zone de compression de boosting (G05).
Le liquide stabilisé provenant du fond de la colonne de stabilisation (P10-CB-21-101) entre
dans le plateau de téte du débutaniseur (P10-CC-21-101) comme charge. De méme, pour le
liquide récupéré provenant du fond du déethaniseur (G11-CC-32-201) dans l'unité de
récupération de GPL (G11) est envoyé, vers le débutaniseur (P10-CC-21-101) pour séparer le

GPL et le condensat :

6
UMAB p



‘ Chapitre | PARTIE THEORIQUE

v Si le GPL répond aux caractéristiques exigées (Teneur en Cs+ < 0,4% mol. au maximum,
et la teneur en C>> 3% mol. au maximum) il est pompe vers les sphéres de stockage de
GPL "On-Spec" (31G-RD-33-101A/B).

v Si le GPL produit ne répond pas aux exigences, il est détourné vers la sphére de stockage
de GPL "Off-Spec" (39G-RD-33-101).

v' Le condensat est acheminé vers les réservoirs de stockage "On-Spec" (31C-RA-
35101A/B) si ses caractéristiques exigées (Eté : TVR= 0,476atm, Hiver : TVR =
0,680atm) sont respectées.

v" En cas de production de condensat non conforme aux caractéristiques exigées, ce
dernier doit étre deévié vers le réservoir de condensat "Off-Spec” (39C-RM-35-101). Le
condensat "Off-Spec™ est renvoyé vers le ballon de détente de condensat du slug catcher
HP (G01-VD-20-201) pour retraitement.

1.1.5.6. Zones de stockage de GPL et de condensats
Le GPL et les condensats produits par 1’usine CPF sont stockés temporairement sur site
avant d’étre expédiés via les conduites de transport exploitées par SONATRACH.
Les dispositifs de stockage du GPL sont les suivants : Trois spheres de stockage de GPL,
d’un volume de 500m?, dont une pour le produit "Off-Spec".
Les dispositifs de stockage de condensat sont les suivants :
v Deux réservoirs a toit flottant de stockage de condensat conformes aux spécifications,
d’un volume de 5000 m® a chacun.
v Un réservoir a toit fixe de stockage de condensat hors spécifications d’un volume de
3000 m2,

1.2 Généralités sur le gaz naturel
1.2.1 Définition du gaz naturel

Le gaz naturel est une énergie primaire non renouvelable, propre et de plus en plus utilisé. Il
dispose de nombreuses qualités : abondance relative, souplesse d’utilisation, qualités
écologiques, prix compétitif. La mise en ceuvre de cette énergie repose sur la maitrise technique
de I’ensemble de la chaine gaziére, qui va de la production, du traitement, jusqu’au transport.
Le gaz naturel, matiere premiere de plus en plus recherchée tant pour des raisons
d’environnement que d’efficacité, est désormais considéré comme une énergie de premier
choix, en raison de sa disponibilité et de sa qualité d’énergie propre qui joue un role de plus en

plus grand dans la génération électrique.
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Le gaz est une énergie fossile comme I’huile ou le charbon présent naturellement dans
des roches poreuses sous forme gazeuse. C’est un mélange dont le constituant principal est le
méthane (CHa) 75% a 95%. Il est donc composé majoritairement d’hydrogene et de carbone,
d’ou son nom hydrocarbure.

1.2.2 Les différents types de gaz naturel

La présence et I'apparition d'une phase liquide avec le gaz selon les conditions de pression

et de température dans le réservoir de gisement et en surface conduit a distinguer :
a. Legazsec:

Dans les conditions de production de ce gaz, il n’y a pas une formation de phase liquide
et le gaz est concentré en méthane et contient trés peu d’hydrocarbures plus lourds que
I'éthane.

b. Legaz humide :

Dans les conditions de production de ce gaz, il y’a une formation de phase liquide dans
les conditions de surface et le gaz est moins concentré en méthane.
c. Legaz acondensat :

Dans les conditions de production de ce gaz, il y’a une formation de phase condensée
riche en constituants lourds dans le réservoir.

d. Le gaz associé :
C’est un gaz de couverture qui contexte avec la phase d’huile dans le réservoir d’huile

(Gisement de pétrole).

1.2.3 Les procédés de traitement de gaz

a. Procédé PRICHARD:
Il est basé sur le refroidissement du gaz par échange thermique et par détente avec
utilisation d’une boucle de propane comme systéme réfrigérent, pour atteindre en fin de cycle

des températures voisines de -23°C.

b. Procédé HUDSON :

Il est basé sur le refroidissement du gaz par échange thermique et par une série de détentes
complétées d’une détente a travers une machine appelée Turbo-Expender, qui permet
d’atteindre une température de -40°C.

Le procédé Hudson est plus performant, il permet une meilleure récupération des

hydrocarbures liquides.
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c. Procédés mixtes :

IIs utilisent le Turbo-Expender, la vanne Joule Thomson et la Boucle de propane, ou
on atteint une température de-66°C.

Les procédés mixtes sont plus performants, car ils permettent une meilleure récupération des
hydrocarbures liquides. Le gaz en provenance des puits producteurs est un mélange (gaz et
hydrocarbures liquides) contenant une faible proportion d’eau de gisement ; il se présente a une
pression de 140 bars et une température de 65°C.

1.2.4 Avantages et Inconvénients du Gaz Naturel

1.2.4.1 Avantages du gaz naturel
o Le gaz naturel est 1’énergie fossile le moins générateur de gaz a effet de serre et de
polluants locaux.
o Il est distribué aux consommateurs sans avoir subi des transformations majeures apres
extraction.
o Le gaz naturel est I’un des énergies les plus économiques du marché qui devrait rester

compétitif par rapport aux autres énergies.

1.2.4.2 Inconvénients du gaz naturel
o L’approvisionnement en gaz est soumis aux aléas de la situation politique des régions
productrices (Moyen-Orient) et peut &tre un moyen de pression sur le plan géopolitique
(dépendance de I’Europe envers la Russie).
o La nature volatile du gaz donne lieu a des régles d’installation trés strictes.
1.3 Généralités sur le gaz de pétrole liquéfié GPL
1.3.1 Définition
Le gaz du pétrole liquéfié appelé communément GPL; est un mélange gazeux composé
essentiellement du butane et du propane a la température ambiante et a la pression
atmosphérique, mais il peut demeurer a 1’état liquide sous des pressions relativement basse
(4-18 atmosphére) , ceci présente I’intérét de stocker une importante quantité d’énergie
dans un volume réduit , ce qui permet de le transporter plus facilement que les gaz non
condensable (méthane, éthane) qui exigent des pressions tres élevées.
1.3.2 Origine du GPL

Les GPL sont extraits a partir de diverses sources comme :
e Le petrole brut apres raffinage comme sous-produit.

e La récupération a partir des champs gaziers.

9
UMAB ;



‘ Chapitre | PARTIE THEORIQUE

e La récupération a partir des unités de liquéfaction du gaz naturel (GNL).

1.3.4 Caractéristiques du GPL

Ci-dessous les propriétes générales des GPL :

e Les GPL sont incolores, inodores, mais pour des raisons de spécifications, ils doivent
présenter une odeur caractéristique.

e Les GPL ont la particularité de se trouver a 1’état gazeux a température ambiante et a
pression atmosphérique, et de passer a 1’état liquide sous une pression de quelques bars
seulement.

e Les GPL ne sont pas corrosifs vis a vis de 1’acier, ce qui facilite considérablement leurs
transport et leurs stockage dans des canalisations et des bacs en acier.

e Le GPL a une tension de vapeur a (20°C) égale a 2bars pour le butane et 8 bars pour le
propane.

e La température d’ébullition a la pression atmosphérique est de (-6°C) pour le butane et
(-42°C) pour le propane.

e A pression atmosphérique, il se liquéfie a une température de l'ordre de (- 30°C).

1.3.5 Spécifications du GPL

Cette fraction doit répondre aux spécifications :
e Teneur en C2 < 3% molaire.
e Teneur en C5" < 0.4% molaire.

1.3.6 La production du GPL

D’une maniere générale la charge qui constitue 1’alimentation de 1’unité de production de
GPL est introduite successivement dans six sections a savoir : La section compression ; la
section de refroidissement et séparation ; la section de déshydratation ; la section de

réfrigération ; la section de fractionnement et enfin la section de Stockage.

1.3.7 Extraction des GPL du gaz naturel

Les procédés utilisés dans les unités d’extraction de GPL en Algeérie sont basés sur la
condensation des hydrocarbures lourds (C3"). Cette condensation est réalisée par
refroidissement du gaz brut selon un mode de réfrigération propre a chaque procédé.
D’une maniere générale, le gaz brut se refroidit par détente et, par conséquent, produit du

Liquide.
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1.3.10 Utilisation du GPL

Les principaux domaines d’utilisation du GPL sont :

e Comme combustible
Cuisine, production d'eau chaude ou chauffage, livré par les distributeurs sous forme
liquide, en bouteilles ou en vrac. Dans certains cas, les clients sont alimentés a partir de

réseaux propane ou d‘air propane ou butane comme en Corse.

Il est utilisé par des particuliers ou des industriels comme gaz de combustion.

e Comme carburant

Le GPL/C, dont la composition différe d’une région a une autre, est un carburant qui
est utilisé dans des nombreux pays dans le monde, essentiellement en Amérique, en
Europe et dans le sud asiatique.

Domaine pétrochimique
La demande pétrochimique globale du GPL enregistre un taux de croissance de 1’ordre
de 10 %. Il est utilisé dans ce domaine comme charge de vapocraqueur a fin d’obtenir des
oléfines. Le butane et le propane qui ont obtenu par la séparation du GPL utilisés pour la
déshydrogénation dans la production du propyléne qui vont servir comme matiére

premiére pour la synthese des caoutchoucs.

1.4 Généralités sur le condensat
1.4.1 Définition du Condensat

Le condensat est constitué d’un mélange d’hydrocarbures paraffiniques, de (iCsH12)
jusqu’au (C12H26) et plus, généralement extrait des gisements du gaz a condensat. Il est sous

forme liquide dans les conditions normales de température et de pression.
1.4.2 Caractéristiques du Condenséat
Les principales caractéristiques du condensat sont :

e Aspect : C’est un liquide incolore, avec une odeur d’essence.
e Poids spécifique : Densité du condensat est compris entre 0,7 a 0,8.

e Point d’éclair : Son point d’éclair est inférieur a (- 40 °C).

UMAB
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e Limites d’inflammabilités : Il est trés inflammable, car il a un point d’éclair
inférieur a zéro, ses limites d’inflammabilités sont approximativement : 1,4 et 7,6% (dans
I’air).
e Densité de vapeur (TVR) : Les vapeurs des condensats sont plus lourdes que I’air,
la densité de ces vapeurs est de 3 a 4 plus grande que celle de 1’air.

1.4.3 Domaines d’utilisation du Condensats
La particularité du condensat résidu dans son utilisation dans deux secteurs industriels

entierement stratégiques : le raffinage et la pétrochimie.

a- Utilisation des condensats dans la pétrochimie

La valorisation des condensats, se fait principalement dans le domaine de la pétrochimie

ou la demande est trés importante.
Il est principalement utilisé pour la production des oléfines par le vapocraquage.
b- Utilisation des condensats dans le raffinage

Les condensats est utilisé dans la production des carburants notamment les essences,
leurs prix de revient est plus bas que les essences produites a partir du pétrole brut car la
séparation et la transformation du condensat sont moins colteuses, et sa composition chimique

riche en éléments légers.

I1 est utilisé dans le procedes d’isomérisation pour produire 1’essence <<isomérie>>, en
transformant les normales paraffines en iso paraffine qui ont un haut indice octane utilisé
également dans le reforming catalytique.

1.6 Simulation et Optimisation et des Procédés
1.6.1 Introduction

La simulation est un outil utilisé dans différents domaines de l'ingénierie et de la
recherche, en g@énéral, permettant d'analyser le comportement dun systéeme avant
d’implémenter et d'optimiser son fonctionnement en testant differentes solutions et différentes
conditions opératoires. Elle s'appuie sur I'élaboration d'un modéle du systeme et permet de
réaliser des scénarios et d'en déduire le comportement du systéme physique analysé. Un modéle
n'est pas une représentation exacte de la réalité physique, mais il est seulement apte a restituer
les caractéristiques les plus importantes du systéme analysé.

Aspen tech HYSYS est un outil de modélisation des processus. Il est le leader du marché
pour la conception, I'optimisation, la planification d'entreprise, la gestion d'actifs et de suivi des

performances de production de pétrole et de gaz, de traitement du gaz, du raffinage du pétrole.
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Aspen HYSYS est un élément central d’Aspen ONE qui est 1’une des applications de

I’ingénierie d’Aspen Tech ®.

1.6.2 Principes de fonctionnement et role des simulateurs

Les simulateurs de procédés, utilisés classiqguement dans l'industrie, peuvent étre
considérés comme des modeéles de connaissance. Ils sont bases sur la résolution de bilans de
masse et d'énergie, des equations d'équilibres thermodynamiques. Ils sont a méme de fournir
I'information de base pour la conception. lls sont principalement utilisés pour la conception de
nouveaux procédés (dimensionnement d'appareil, analyse du fonctionnement pour différentes
conditions opératoires, optimisation). Pour l'optimisation de procédés existants et I'évaluation
de changements effectués sur les conditions operatoires, il faut des modeéles pour prédire les
propriétés physiques de la matiere.

C'est pourquoi tous ces simulateurs disposent d'une base de données thermodynamiques
contenant les propriétés des corps purs (masse molaire, température d'ébullition sous conditions
normales, parameétres des lois de tension de vapeur, etc.). Cette base de données est enrichie
d'un ensemble de modeles thermodynamiques permettant d'estimer les propriétés des mélanges.

Avec ce type de logiciel, les ingénieurs peuvent a partir des données des corps purs présents
dans le procédé et du schéma de procédé, développer un modéle du processus reposant sur la
mise en commun des équations décrivant les différentes opérations unitaires, les réactions
chimiques, les propriétés des substances et des mélanges.

1.6.3 Modes de fonctionnement des simulateurs

Il'y a deux modes de fonctionnement dans un simulateur : statique (ou stationnaire) et
dynamique. Les simulateurs statiques résolvent des équations statiques qui traduisent le
fonctionnement en régime permanent (a I'équilibre), tandis que les simulateurs dynamiques
permettent d'évaluer I'évolution des variables dans le temps a partir de la résolution de systémes
d'équations différentielles, Les simulateurs industriels, les plus connus mondialement sont : Les

simulateurs statiques et les simulateurs dynamiques.

HYSYS

v

Créer un projet

U AD

Choisir un modéle thermodynamique Accéder a un projet déja créé
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Figure 1.3 : Environnements de développement dans HYSY'S

On a présenté un apercu sur la modélisation et la simulation des procédés, le principe de
fonctionnement des simulateurs de procédés et leur réle dans le domaine de I'engineering, ainsi
qu'une bréve explication sur la maniére dont HYSYS ® procéde.

Ceci qui nous facilite la tache dans les chapitres suivants pour entamer la simulation du procédé

de fractionnement, ainsi que son calcul.
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1. Introduction

Notre travail consiste, en premier lieu, a calculer et a vérifier les différents paramétres
opératoires actuels et de simuler via HYSYS le cas du design, ensuite faire une optimisation
des parameétres de fonctionnement pour obtenir des produits finis qui répondent aux
spécifications commerciales.
11.1 Partie Calcul
11.1.1 Calcul du dimensionnement du Déethaniseur « G11-CC-32-201 »

Le complexe de Gassi Touil (CPF) est en cours d’exploitation grace a de nouvelles

gisements de gaz a fort charge récemment découvert, ceci dit dans un avenir proche le complexe
va connaitre une diminution de débit di a 1’épuisement des puits, ce qui nécessite une
vérification des parametres opératoires des différents équipements de 1’usine.

Le dimensionnement du Déethaniseur « G11-CC-32-201 » consiste a déterminer son
bilan de matiere (Composition de la charge, du distillat et du résidu).
Le deéthaniseur « G11-CC-32-201 » compte deux alimentations, une provenant d’un

absorbeur « G11-CA-32-201 » (charge froide) et une provenant d’un ballon « G11-VA-32-
202 » (charge chaude). Le tableau I1.2.1 donne les propriétés de chaque charge.

Tableau 11.2.1 : Les propriétés des différentes charges d'alimentation actuelle

Pression (bar) Température (°C) Débit (Kmol/h)

Charge froide (1) 29,01 -60,41 2689
Charge chaude (2) 24,27 25 779,2

11.1.1.1 Bilan de matiere de la colonne

F’rFr : Débit molaire de la charge froide [kmol/h].

F’ch : Débit molaire de la charge chaude [kmol/h].

R’ : Débit molaire du résidu [kmol/h].

D’ : Débit molaire du distillat [kmol/h].

X’ rr.i - Concentrations molaires du constituant « i » dans la charge froide.
X’ch.i: Concentrations molaires du constituant « i » dans la charge chaude.
Y’p.i : Concentrations molaires du constituant « i » dans le distillat.

X’r.i: Concentrations molaires du constituant « i » dans le résidu.

Le bilan de matiere global de la colonne s’écrit :

FF=D+R
Forr+ Fch =D 4 R, [11.1.1]
Et pour chaque constituant « i » le bilan sera écrit :
Xfri. FPre+Xchi. FPehn=Ypi. D+ XRi. R’ ..o [11.1.2]

L’équation obtenue sert a calculer le résidu (R’) et le distillat (D?), si la concentration
d’un constituant « 1 » dans le distillat et dans le résidu est connue.

11.1.1.2 Masse moléculaire moyenne
La masse moléculaire est calculée a partir de 1’équation suivante :
MmoyZZMi .Xi’ ................................................................... [“13]

11.1.1.3 Parameétres opératoires
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11.1.1.3.1 Choix de la pression dans la colonne

Le choix de la pression dans la colonne depend essentiellement de la composition et de
la nature physique et chimique des mélanges a séparer. Quelle que soit la complexité du
mélange, le choix de la pression est avant tout un probléeme économique. On sait qu’a faible
pression la sélectivité de la séparation sera meilleure et que 1’on évitera ’altération thermique
des produits, mais dans notre cas, on na pas de ballon de reflux parce que notre charge se recycle
dans I’absorbeur.

o Pression au sommet de la colonne :

Les pertes de charge entre le ballon de reflux et le sommet de la colonne sont estimées
entre 0,2 et 0,4 bar, ce qui nous permet de calculer la pression au sommet de la colonne mais
comme on n’a pas de ballon de reflux on prend la pression du sommet Ps.

o Pression au fond de la colonne :

Au long de la colonne, les composants passent par une série de plateaux qui provoque
une perte de charge d’environ 0,1 a 0,3 bar.
D’ou:

Pr=PstAP1. ..o [11.1.4]

11.1.1.3.2 Choix de la température dans la colonne
A la pression du sommet Ps, la température au sommet de la colonne Ts est déterminée
par approximations successives a partir de 1’équation d’isotherme de la phase vapeur :

Y Xsi=1 > E Y s/ KE = 1 i e [11.1.5]
Y’s.i : Concentrations molaires du constituant « i » dans le sommet de la colonne.

La température au fond de la colonne Ts est calculée a la pression Ps par approximations
Successives a partir de I’équation d’isotherme de la phase liquide :

SYRiZFI o EZXRiCGKI=1 o [11.1.6]

11.1.1.4 Volatilités relatives

Dans les calculs de la rectification des mélanges complexes nous serons amenés a
effectuer des séries de calculs d’équilibre sur chaque plateau. Pour éviter le travail long et
fastidieux des approximations successives, nous pouvons utiliser une méthode simplifiée rapide
donnant une précision souvent satisfaisante. Cette méthode fait intervenir la notion de volatilité
relative «ai» qui est le rapport du coefficient d’équilibre du constituant « i » a celui d’un

constituant de référence «r » :

= L e, [11.1.7]
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Le constituant de référence dans notre cas, est le CsHs « clé lourde ».
Les valeurs moyennes des volatilités sont déterminées par les formules suivantes :

e Dans la zone d’alimentation :

O im= 0,5 (001 0i2) enreniineeteet et [11.1.8]

e Dans la zone de rectification :

DI = 0,5 (0 i 0im) ceeneieiet et [11.1.9]

e Dans la zone d’épuisement :

ORI = 0,5 (0 F 0im) cereeee et [11.1.10]

11.1.1.5 Taux de vaporisation et compositions des phases vapeurs et liquides des
Alimentations

Le taux de vaporisation ainsi que les compositions des phases vapeurs et liquides de la
charge sont déterminés par approximations successives, d’aprés [’équation de

« TREGOUBQV » :

SXi=IViz1l — IR _q [L1.11]

Avec :
o X’i: Concentration molaire du constituant « i » dans la phase liquide.
o Y’i: Concentration molaire du constituant « i » dans la phase vapeur.

o X’gi: Concentration molaire du constituant « i » dans 1’alimentation.

11.1.1.5.1 Taux de reflux minimal
Le fonctionnement a taux de reflux minimal correspond a un nombre infini de plateaux,

le calcul se fait a partir de la formule connue de « UNDERWOOD ».

Y .
(rf)min = Pmoy * 2¢ ................................................... [11112]
Xi.m~®Pmoy
La valeur du coefficient conventionnel « ¢ » sera tirée par itération a partir de la
formule suivante :

0= T B [I1.1.13]
Xi—¢
11.1.1.6 Taux de rebouillage
11.1.1.6.1 Taux de rebouillage minimal

Le taux de rebouillage minimal est calculé d’aprés 1’équation suivante :

(F)min =Z—m R [I1.1.14]

Xim—¢@moy

11.1.1.6.2 Taux de rebouillage optimal

Le taux de rebouillage optimal est calculé d’aprés 1’équation suivante :
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(b)opt = [(D’/R*)*()opt + (1-€0)*(L/R*)] =1 oo, [11.1.15]
11.1.1.7 Nombre de plateaux dans la colonne

GILLILAND propose une corrélation empirique unique, entre le taux de reflux et le

nombre d’étages théoriques pour les colonnes distillant des mélanges d’hydrocarbures légers.

Si Nmin est le nombre minimal d’étages théoriques a reflux total.
Nth—Nmin.th _

e = Yo [11.1.16]
(rf)opt—(rf)min _
ottt = X [11.1.17]

Les deux fonctions sont reliées entre elles par 1’équation suivante :
Y = 0,75%(1 — (X)) [11.1.18]

Le nombre de plateaux minimal dans la colonne est calculé a partir de 1’équation de

Fenske suivante :

. Y’D.C2 * X'R.C3 av
Nmin = log(Y—_D_C3 *X'R.CZ) / Log (aL)avg ................................. [I.1.19]
O avg = (a rect T O épuis) / 2 e [11120]
11.1.1.7.1 Nombre de plateaux réels
M = 0.542-0.285 % 10G (00 th ™ [ v ovveneenreneeneeteete e e, [11.1.21]
N re1 = NT”‘ ............................................................................ [I1.1.22]

o Nth: Nombre de plateaux théorique.

o Nreer : Nombre de plateaux réel dans la colonne.

11.1.1.8 Diametre de la colonne

Le diametre de la colonne est calculé d’apres le premier plateau de la zone de rectification

car la téte de la colonne est I’endroit le plus chargé par les vapeurs que les autres sections.

TiD¢

qV=U.S=U>|<4 =J7u

e Débit volumique des vapeurs qv :

Le débit des vapeurs quittant la téte de colonne est évalué selon I’équation suivante :

_224.Z.Vm. Z. (Ts+273)
= 273 Pa  ttttUeUTTIITIIaioiiiioiiie

V=D % ((M)0pt F L)oo [11.1.25]

[11.1.24]

e Coefficient de compressibilité Z :

Le facteur de compressibilité est déterminé d’apres les parametres critiques (température

et Pression), qui sont calculés d’apres les équations suivantes :

TCmoy =3 TCi . Y,Si ................................................................. [11126]
POy = 2 PCi . Y S0 veeee e [11.1.27]
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Connaissant ces derniers, on calcule les parametres réduits d’apres les formules suivantes :

Tr=—— ... [11.1.28] ; Pr=—— .. [11.1.29]

Le facteur de compressibilit¢ Z est tir¢ d’aprés le diagramme des constantes
thermodynamiques [Annexe 5].

e Vitesse admissible des vapeurs :

La vitesse admissible des vapeurs notées U est donnée par la formule de «<SSOUDERS &

BROWND.

U=8,78. 105.C. | [11.1.30]
Avec : C = Le coefficient dépend du type de plateau, de la distance entre les plateaux et de la
charge sur les plateaux [Annexe 3].

o Masse volumique des vapeurs pV :

Elle est calculée d’apres I’équation qui suit :  py=———= ........ [11.1.31]

o Masse volumique du liquide pL :

La masse volumique du liquide a température T est donnée par 1’équation suivante :

PL= PT= (P420- 0(T-20)) . e [11.1.32]
Avec :
0=0,001828 —0,00132. P420 ... oo [11.1.33]

11.1.1.9 Hauteur de la colonne

La hauteur de la colonne est la somme des distances suivantes :

Ht=hi+ho+tha+ha oo [11.1.34]
o Hauteur de la colonne :
h2 = hp (Nréel — 1) .................................................................. [“135]

11.1.1.10 Bilan thermique de la colonne

L’établissement du bilan thermique de la colonne est nécessaire pour vérifier le débit du
reflux liquide provenant du condenseur et pour déterminer les charges thermiques du
condenseur et du rebouilleur. L’équation des bilans thermique de la colonne entiere s’écrit

comme suit :

QREFTQch T Qrr = QR F QD [11.1.36]

Avec :

D’ou le débit de rebouillage est calculé par :
Gr=R.(ID)OPt. ..o [11.1.38]

Les différentes enthalpies sont calculées a partir de 1’équation suivante :
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HE O T, [11.1.39]

o L’enthalpie de la charge chaude :
Heh = €0.Heh + (17€0).Nch v [11.1.40]

o L’enthalpie de la charge froide :
Hrer = €o.Hrr + (17€0).NEr e [11.1.41]

11.1.1.10.1 Charge thermique de I’alimentation chaude
Qch T HCR Feh oo, [11.1.42]

11.1.1.10.2 Charge thermique de I’alimentation froide

QFr T HFrFRr o [11.1.43]
11.1.1.10.3 Charge thermique du distillat

QD T HD. Do [11.1.44]
11.1.1.10.4 Charge thermique du résidu

QR =R R [11.1.45]11.1.10.5

Charge thermique du rebouilleur

QRro=-Qch-QFr+ QR QD [11.1.46]

11.2.1 Composition et Débit molaire / massique des deux charges
D'aprés les analyses sur les débits de la charge 1 et 2, on détermine la masse moléculaire
moyenne de chaque charge un ainsi que le débit massique et molaire de chaque constituant des

deux charges.

11.2.1.1 Composition et Débit molaires/massiques et la masse moléculaire de la charge
froide (charge 1)

Xpri €stcalculé d’apres la formule suivante : Xri=(Mi * X ri)/>.(Mi * XFri)

O La masse moléculaire est calculée a partir de 1’équation [11.1.3]
o Le débit massique de la charge est calculé a partir de la formule suivante :
Débit Massique (kg/h) = Débit Molaire (kmol/h)* masse moléculaire (kg/kmol)

Les résultats obtenus sont représentés dans le tableau 11.2.2 suivant :
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Tableau 11.2.2 : La composition, Débit molaire/massique et la masse moléculaire de la 1%

charge froide.

" Débit Débit
' Mmoy = Mi * X" #r(i) molaire massique
Constituants (g/mol) X' fr(i) (g/mol) X fr(i) (Kmol/h) (Kg/h)

N> 28,013 |0,002363418 0,066206424 0,0020618 | 6,355230513|177,9701542
CO, 44,009701 |0,016310036 0,717799798 0,0223534 | 43,85768642 | 1929,524841
C1 16,0429 |0,335087303 5,375772126 0,16741 |901,0497585 | 14450,66701
C 30,069901 | 0,308789328 9,285264362 0,2891577|830,3345021 | 24959,81233
Cs 44,097 |0,245686521 10,83403857 0,3373889 | 660,6510562 | 29123,08782
iICs 58,124001| 0,02967493 1,724825673 0,0537138|79,79588793 | 4636,521204
nCy 58,124001 | 0,034579754 2,009913668 0,0625919|92,98495978 | 5402,869105
iCs 72,151001|0,011471391 0,827672369 0,025775 | 30,84657138 | 2224,874404
nCs 72,151001|0,009757221 0,703993227 0,0219235| 26,23716597 | 1892,41126
nCe 86,177902 | 0,004895529 0,421886419 0,0131382|13,16407746 |1134,077117
nCsy 100,205 |0,001053604 0,105576395 0,0032878|2,833141274 | 283,8009675
nCsg 114,232 |0,000295456 0,033750531 0,001051 |0,794481199 | 90,72514146
nCo 128,259 | 2,34952E-05 0,003013476 9,384E-05 | 0,063178701 | 8,100555278
nCio 142,285 | 1,20129E-05 0,00170925 5,323E-05 | 0,032302582 | 4,594651822
nCu 156,313 0 0 0 0 0

H.0 18,0151 0 0 0 0 0

> - 0,999669036 32,11142229 0,9988019 | 2688,110038 | 86319,03657

La masse moléculaire moyenne est : Mmoy = 32,11142229 g/mol

Le débit massique de la charge est : Fr=2689*32,11142229 —»

kg/h

Frr=86347,61453

11.2.1.2 Composition, Débits molaires / massiques et la masse moléculaire de la charge

chaude (charge?2)

Les résultats obtenus sont représentés dans le tableau 11.2.3 suivant :
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Tableau 11.2.3 : La Composition, Débits molaires/massiques et la masse moléculaire de la 2¢™

charge.
" Débit Débit
! Mmoy = Mi * X" #r(i) molaire massique
Constituants|  (9/moD) X" 1y (g/mol) Xui | (Kmolh) | (Kg/h)

N> 28,013 0,004794089 0,134296828 0,0034666 | 3,735554443 | 104,6440884
CO2 44,009701 |0,012242816 0,538802673 0,013908 | 9,53960231 |419,8350432
Cy 16,0429 |0,406594313 6,522951945 0,1683759| 316,818289 |5082,684155
Co 30,069901 |0,177436221 5,3354895 0,1377241|138,2583031 | 4157,413418
Cs 44,097 0,142486239 6,28321569 0,1621876|111,0252773 | 4895,881666
iIC4 58,124001 |0,031875213 1,852714879 0,0478238|24,83716571 | 1443,635434
nCy 58,124001 |0,050984786 2,963439746 0,0764948 | 39,72734547 | 2309,11225
iCs 72,151001 |0,034957958 2,522251662 0,0651065 | 27,23924088 | 1965,338495
nCs 72,151001 |0,038915403 2,807785262 0,0724769 | 30,32288182 | 2187,826276
nCe 86,177902 |0,049627312 4,276777606 0,1103957| 38,6696012 |3332,465111
nCy 100,205 ]0,025904726 2,595783124 0,0670045 | 20,18496256 | 2022,63421
nCsg 114,232 0,017435712 1,991716333 0,0514118|13,58590707 | 1551,945367
nCo 128,259 |0,003175762 0,407320029 0,0105141|2,474553517|317,3837662
nCio 142,285 0,00356945 0,507879256 0,0131098 | 2,781315712| 395,7395162
nCu 156,313 0 0 0 0 0
H.0 18,0151 0 0 0 0 0
> - 0,975819076 38,74042453 1 779,2 30186,5388

La masse moléculaire est calculée a partir de 1’équation [11.1.13] :

Le débit massique de la charge est :Fen= 779,2* 38,74042453 —»

kg/h

Mmoy= 38,74042453 kg/kmol

11.2.1.3 Débits et des compositions du distillat et du résidu
Pour la commodité, on fera le calcul en estimant que la concentration de propane dans

le

Fen = 30186,539394
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Distillat : Y’p.c3= 0,05218 et la concentration d’éthane dans le résidu : X’r.c2 = 0,00035
On a les constituants N2, CO2 et C;1 sont pratiquement absents dans le résidu ¢’est-a-dire :
X’rN2=X"rco2=X’rc1=0
On a les constituants iC4, NCs, iCs, NCs ... nC1o sont pratiquement absents dans le distillat c’est-
adire :
Y’p.ic4a= Y’ pnca= Y’ pics= Y bncs=... = Y bnc1o=0

11.2.1.4 Bilan matiére global de la colonne
En effectuant un bilan de matiere global sur la colonne « G11-CC-32-201 » d’aprés
1I’équation [I1.1] :
FF=D+R’
11.2.1.5 Bilan matiére partiel pour chaque constituant du mélange
En effectuant un bilan de matiere partielle de chaque constituant, d’aprés 1’équation [V.2]
XFr.i.F’Fr+ X’Ch.i.F’Ch=Y’D.i.D' +X’R.i.R’

X°Fr.N2 .F’Fr+ X’Ch.N2 .F’Ch= Y’DN2 .D"..covoooeeeeeeeeeeeeeeeeen()
X’Fr.co2. F'r+ Xchco2 F'eh=Y’pco2. D' )
X’rre1r Frt Xcher Foeh=Y’per. D' (3)
X°rrc2 F’rrt X’che2. FP’ech=Y’pe2. D'+ X°re2 R (4)
1l I 1 Il
1l Il I 1l
X’chnc10 . FPch= X RnC10 R ... (14)
X’chncit. Fren= X rnc11. R ... (15)

En additionnant les équations (1), (2), (3) et (4):
2249,9489=D’. (Y’o.N2+ Y’pco2+ Y’pci+ Y’p.cz) + 0,00035. R’
Etona:X Y’pi=1
—Y’bN2+ Y’pco2+ Y’pci+ Y'pe2+ Y'pes=1
—  Y’oN2+ Y’pco2+ Y’peci+ Y'pe2=1-Y’pes
Donc :
2249,9489 =D’.(1-Y’D.C3)+0,00035 R’
2249,9489 = D’. (1-0,05218) + 0,00035 R ....... 0)
En additionnant les équations (5), (6), (7), (8), (9), (10), (11), (12), (13) et (14) :
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1218,2511= 0,0537 D’+R’(X’R.C3+X’R.iC4+ X R.nC4+X R.iC5+X R.nC5+X R.nC6+ X R.nC7+
X’R.nC8+X’R.nCo+X’R.nC10+ X R.nC11)
Etona:
2X’ri=l — X’R.C2+ X’R.C3+X’RR.iC4+X’R.nC4+X R.iC5+ X R.nC5+X R.nC6+ X R.NC7

+ X’R.nC8+X’R.nC9+X’R.nC10+ X R.nC11=1

— X’R.C3+X’RR.iC4+X’R.nC4+X’R.iC5+X R.nC5+X R.nC6+ X R.nC7+ X R.nC8+X R.nCI+X’R.nC10+
X’R.nc11=1 - X’R.C2
Donc :
1218,2511=0,00537 D+ (1 - X’R.C2). R’
1218,2511=0,00537 D’+ 0,9996.R’................. (1)
D’apres (1) et (IT) :
2249,9489 = (1-0.05218) D’ + 0.00035R"........ Q)
1218.2511 =0.0537D’ + 0.9996R’....(I1)

D’=2373,411303 Kmol/h
2249,9489 = (1-0,05218). 2373,4113 +0,00035 R’

R’=1094,788697 Kmol/h

Donc on trouve :
D’apres (I) on a :

On trouve :
Aprés on retrouve les différents composants des constituants dans le distillat et le residu
dans les tableaux suivants [11.2.4] et [11.2.5] :

Tableau 11.2.4 : Débits molaires, massiques et compositions du distillat.

_ M Déb.it Dépit
Constituants (g/mol) Y' dd) Mi * YY" 4 Y molaire massique

(Kmol/h) (Kg/h)

N2 28,013 4,36E-03 0,122032334 |0,0051669 |10,33923239 | 288,3049839

CO; 44,009701 2,29E-02 1,008086203 |0,0426828 | 54,36535915 |2381,633342

] 16,0429 | 0,524435564 8,413467356 |0,3562298 |1244,701295| 19877,0644

C 30,069901 | 0,391534874 11,7734147 |0,4984915| 929,273295 | 27815,03895

Cs 44,097 5,22E-02 2,301086726 | 0,097429 |123,8502671 | 5436,385155

> - 9,95E-01 23,61808732 1 2362,529449 | 55798,42683

La masse moléculaire est calculée a partir de 1’équation [I1.1.3] :

Mmoy= 23,61808732 Kg/Kmol

Le débit massique de distillat est calculé a partir de la formule suivante :

Débit massique (kg/h) = Débit Molaire (kmol/h). Masse moléculaire (kg/kmol)

D =2362,529449 * 23,61808732 — D =55798,426 kg/h
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Tableau 11.2.5 : Débits molaires, massiques et des compositions du résidu.

_ M Déb_it Dépit
Constituants (g/mol) Y' dg) Mi * YY" q() Y () molaire massique
(Kmol/h) (Kg/h)
C 30,069901| 0,000354306 | 0,010653959 |0,00019490,387890677 |11,66383408
Cs 44,097 0,595150869 | 26,24436794 |0,4800911 | 651,5644444 |28732,03739
iIC4 58,124001| 0,09151086 | 5,318977296 |0,0973006 |100,1850556 | 5823,156224
nCs 58,124001| 0,118589678 | 6,892906481 |0,1260927 |129,8306386 | 7546,276106
iICs 72,151001| 0,05326232 | 3,842929677 |0,0702991 |58,31098555 | 4207,195975
nCs 72,151001| 0,052060453 | 3,756213775 |0,0687128|56,99519521 |4112,260385
nCs 86,177902| 0,049225362 | 4,242138475 |0,0776019|53,89137046 | 4644,245254
nCs 100,205 | 0,021440922 | 2,148487674 |0,0393025|23,47327956 | 2352,140021
nCs 114,232 | 0,013440515 | 1,53533693 |0,0280861 |14,71452381|1680,869517
nCo 128,259 | 0,002354339 | 0,301965225 |0,0055239|2,577504175| 330,588115
nCio 142,285 | 0,002610375 | 0,371417246 |0,0067944 |2,857809275 | 406,6234032
nCu1 156,313 0 0 0 0 0
H20 18,0151 0 0 0 0 0
> - 1 54,66539468 1 1094,788697 | 59847,05622

La masse moléculaire est calculée a partir de 1’équation [I1.1.3] :
Mmoy = 54,66539468 Kg/Kmol
Le debit massique de distillat est calculé a partir de la formule suivante :

Débit massique (kg/h) = Débit Molaire (kmol/h)*masse moléculaire (kg/kmol)

R =1094,788 * 54,66539468 — R =59847,056 kg/h

11.2.2 La pression et la température dans les différentes zones de la colonne

11.2.2.1 Au sommet de la colonne
Au sommet de la colonne, nous aurons une pression de Ps= 24,78bar, On déterminée la

tempeérature par approximations successives a partir de I’équation d’isotherme de la phase
vapeur au point de rosée [11.1.5].
Et pour la détermination des coefficients d’équilibre « Ki », nous utilisons [ANNEXES 6]

Les valeurs de Ki sont representées dans le tableau 11.2.6 suivant :

Tableau 11.2.6 : La température de rosée au sommet de la colonne.

Constituants Y' di) Ki Y'ai)/ Ki
N> 0,0044 16 0,0003
CO2 0,0229 15 0,0153
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Ci 0,5244 4,5 0,1165
Cz 0,3915 0,43 0,9105
Cs 0,0522 0,93 0,0561
> 0,9954 - 1,0987

Donc on trouve la température égale d Ts= -17 C°
11.2.2.2 Au fond de la colonne
Au fond de la colonne, nous aurons d’apres 1’équation [11.1.4]
On prend : AP1= 0,14 (les pertes de charge dans la colonne)
P=24,78 + 0,14 —» Pr=24,92bar
La température est déterminée par approximations successives a partir de 1’équation

d’isotherme de la phase liquide au point de bulle [I1.1.6].

Les valeurs de Kisont représentées dans le tableau 11.2.7 suivant :
Tableau 11.2.7 : La température de bulle au fond de la colonne.

Constituants X" ri) Ki Ki * X' r(j)
C 0,0004 3 0,0011
Cs 0,5952 1,38 0,8213
iICs 0,0915 0,8 0,0732
nCy 0,1186 0,6 0,0712
iCs 0,0533 0,3 0,0160
nCs 0,0521 0,23 0,0120
nCe 0,0492 0,16 0,0079
nCy 0,0214 0,1 0,0021
nCs 0,0134 0,025 0,0003
nCy 0,0024 0,011 0,0000

nCio 0,0026 0,004 0,0000
nCu 0,0000 0 0,0000
H.0 0,0000 0 0,0000

Y 1 - 1,005078716

Donc on trouve la température égalea Tf=95C’
11.2.2.3 Dans ’alimentation de la colonne
On calcule la pression dans la zone d’alimentation par 1’équation suivant :
P=0.5(Pi+Ps)=0.5(24,92 + 24,78) —» P =24,85 bar
La température dans les zones d’alimentation est déterminée par approximations

Successives selon 1’équation de 1'isotherme de la phase liquide [I1.1.6] et de 1’équation

d’isotherme de la phase vapeur [11.1.5] et a I'aide du diagramme (Scheibel & Jenny).

11.2.2.3.1 Pour la 1°®charge :
Pour une P=29,01bar on a la charge complétement liquide, Les valeurs de Ki sont

représentées dans le tableau 11.2.8 suivant :

Tableau 11.2.8 : La température de la 1%°charge dans 1’alimentation.
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Constituants X'r (i) Ki X'r) * K(i)
N2 0,0024 12 0,0284
CO» 0,0163 0,7 0,0114
Cs 0,3351 2,8 0,9382
C 0,3088 0,1 0,0309
Cs 0,2457 0,001 0,0002
[o 0,0297 0,004 0,0001
nC4 0,0346 0,0002 0,0000
iCs 0,0115 0,0004 0,0000
nCs 0,0098 0,0002 0,0000
nCs 0,0049 0 0,0000
nC 0,0011 0 0,0000
nCs 0,0003 0 0,0000
nCo 0,0000 0 0,0000
nCio 0,0000 0 0,0000
nCu 0,0000 0 0,0000
H20 0,0000 0 0,0000
> 0,999669036 / 1,009279263

11.2.2.3.2 Pour la 2°™ charge
La 2°™ charge n’est pas complétement vaporiser elle contient un pourcentage de liquide,

donc on appligue le bilan flash isotherme pour vérification de I’équation | ¥ xi-Yyi | =0 dans
tableau 11.2.9, Avec : Xi=[xr]/ [eo*(ki-1) +1] et

Yi=Ki*Xi.

Pour trouver la température par approximation successives : F=L+V

F*Xe=L*Xi+V*Yi*Xr = (VIF) *Yit+ (LIF)* Xi

o = (V/F)=0,596321394 : Taux de vaporisation calculer d’aprés la relation de
«TREGOUBOV»

Donc:

Xr = eo*y; + ((F-V)/F)* x,

Xr=e0*yi + (1-€0)* X;

Xe=q*(X*Ki) + (1-€0)*X;
Xi=[Xe)! [(eo*ki —&p) +1]
Xi=[xe)/ [eo* (ki —1) +1]

Tableau 11.2.9 : La température de la 2°™ charge dans I’alimentation.

Constituants X' Ki Xi Yi
N> 0,0048 20 0,0004 0,0078
CO0; 0,0122 3,43 0,0050 0,0171
C1 0,4066 7,6 0,0824 0,6261
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C. 0,1774 1,55 0,1336 0,2071
Cs 0,1425 0,56 0,1932 0,1082
iICs4 0,0319 0,26 0,0571 0,0148
nCs4 0,0510 0,159 0,1023 0,0163
iICs 0,0350 0,08 0,0774 0,0062
nCs 0,0389 0,058 0,0888 0,0052
nCe 0,0496 0,021 0,1192 0,0025
nCy 0,0259 0,007 0,0635 0,0004
nCs 0,0174 0,0027 0,0430 0,0001
nCy 0,0032 0,0013 0,0079 0,0000

nCio 0,0036 - -
nCu 0,0000 - -
H20 0,0000 - -

> 1,0000 0,97374448 [1,0117878

Donc on trouve : | Yxi-Yyi | =0,038043 donc : Ten =26 °C
NB : Laclé légére et la clé lourde
o CIé légeére : CoHe
o Clé lourde : CsHs

11.2.3 Volatilités relatives
Nous calculons maintenant les volatilités relatives des constituants aux différents niveaux

de la Colonne en se basant sur 1’équation [I1.1.7]. les valeurs moyennes des volatilités dans la

zone d’alimentation sont déterminées par 1’équation [11.1.8]. les résultats sont illustrés dans les

tableaux 11.2.10 ci-dessous:

Tableau 11.2.10 : Volatilités relatives de la zone d’alimentation.

: Charge froide Charge chaude
Constituants . ; - ) Oi.m
Ki ai1 = Ki/ Kca) Ki ai2 = Ki/ K(cg)

N2 12,0000 1090,9091 |20,0000 35,7143 563,3117
CO0, 0,7800 70,9091 3,4300 6,1250 38,5170
C1 3,0000 272,7273 7,6000 13,5714 143,1494
C. 0,2050 18,6364 1,5500 2,7679 10,7021
Cs 0,0110 1,0000 0,5600 1,0000 1,0000
1IC4 0,0062 0,5636 0,2600 0,4643 0,5140
nC4 0,0009 0,0818 0,1590 0,2839 0,1829
iICs 0,0004 0,0364 0,0800 0,1429 0,0896
nCs 0,0002 0,0182 0,0580 0,1036 0,0609
nCs — — 0,0210 0,0375 0,0188
nCr — — 0,0070 0,0125 0,0063
nCs — — 0,0027 0,0048 0,0024
nCo — — 0,0013 0,0023 0,0012
nCio — — — — —
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H20 —

Les valeurs moyennes des volatilités relatives dans la zone de rectification et d’épuisement
sont calculées a partir des équations [11.1.9] et [11.1.10] les résultats sont illustres dans les
tableaux 11.2.11 et 11.2.11 ci-dessous:

Tableau 11.2.11 : Volatilités relatives de la zone de rectification.

Constituants Ki ai=Ki/Kcs Qi.m 0i.D
N2 16 106,6667 563,3117 | 334,9892
CO02 1,78 11,8667 38,5170 25,1919
Cu 4,8 32 143,1494 87,5747
Ca 0,6 4 10,7021 7,3511
Cs 0,15 1 1 1
Tableau 11.2.12 : Volatilités relatives de la zone d’épuisement.
Constituants Ki 0i = Ki / K(c3) oim QiR
C 3 2,2222 10,7021 6,4622
Cs 1,35 1,0000 1,0000 1,0000
iICs4 0,7 0,5185 0,5140 0,5162
nCy 0,54 0,4000 0,1829 0,2914
iICs 0,26 0,1926 0,0896 0,1411
nCs 0,23 0,1704 0,0609 0,1156
nCe 0,11 0,0815 0,0188 0,0501
nCy 0,05 0,0370 0,0063 0,0216
nCs 0,025 0,0185 0,0024 0,0105
nCo 0,011 0,0081 0,0012 0,0047
nCio 0,004 0,0030 0,0015
nCu - - - -
H.0 - - - -

11.2.4 Coefficient conventionnel
La valeur de ¢ dans I’équation varie généralement entre les volatilités relatives des

constituants clés :

amc3=1< ¢ <amc2=10,702110

Les résultats de calcul montrent que pour :

La charge froide la valeur supposée de ¢r = 1,37 est correcte.

La charge chaude la valeur supposée de ¢ch = 1,66 est correcte.
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11.2.5 Taux de vaporisation et compositions des phases vapeurs et liquides des

alimentations

Le taux de vaporisation « eo», de I’alimentation a I’entrée de la colonne est déterminé par

itération successive dans tableau 11.2.13 de fagon a vérifier I’équation [11.1.11].

Tableau 11.2.13 : Compositions molaires des phases vapeurs et liquides des deux charges.

Constituants

Charge froide

Charge chaude

Taux de vaporisation
eO(fr) — (X’Fri*al)

Taux de vaporisation
eO(Ch) — (X’Chi*al)

(ai-¢) (ai-)
N> 0,00236639 0,005027781
CO0. 0,016631362 0,016794457
Cy 0,336779057 0,463258093
C 0,333290224 0,443304548
Cs -0,664017626 -0,215888241
iIC4 -0,020742341 -0,012376875
nCs -0,002196315 -0,01051983
iCs -0,000312785 -0,00329171
nCs -0,000131234 -0,002589598
nCe 0 -0,00114701
nCs 0 -0,000196546
nCs 0 -5,07891E-05
nCo 0 -4, 44737E-06
nCio 0 0
nCi 0 0
H20 0 0
> 0,001666732 0,682319833

o Donc le taux de vaporisation de la 1 Charge (charge froide) égale a : €01 =0,0016
o Donc le taux de vaporisation de la 2° Charge (charge chaude) égale a : e0.2=0,6823

11.2.7 Taux de rebouillage

11.2.7.1 Taux de rebouillage minimal
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Le taux de rebouillage minimal est déterminé a partir de la formule [11.1.14] et exprimée
dans tableau 11.2.15 : (rp) min =-1.224741

Tableau 11.2.14 : Calcul du taux de rebouillage minimal

Constituants X"ir Taux minimal (i)
Cz 3,54E-04 0,000412733
Cs 0,595150869 -1,155632755
ICy 9,15E-02 -0,046984202
nCy 0,118589678 -0,016279905
iCs 5,33E-02 -0,003348458
nCs 5,21E-02 -0,002179502
nCs 4,92E-02 -0,000616859
nCs 2,14E-02 -8,88191E-05
nCs 1,34E-02 -2,1421E-05
nCo 2,35E-03 -1,80516E-06

nCio 2,61E-03 0
nCu 0,00E+00 0
H20 0,00E+00 0

> 1,00E+00 -1,224741

11.2.7.2 Taux de rebouillage optimal
Le taux de rebouillage optimal est calculé d’apres 1’équation [11.1.15] et on trouve que :
(rb)opt = 0,817842

11.2.8 Nombre de plateaux dans la colonne « G11-CC-32-201 »
11.2.8.1 Nombre d’étages minimal

Pour effectuer ce calcul, on doit calculer d’abord le nombre de plateaux minimal en
utilisant les équations [11.1.19] [11.1.20], on trouve :

Nmin = 8,3188

11.2.8.2 Nombre d’étages théoriques
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Pour calculer le nombre d’étage théorique on utilise les équations [11.1.16], [11.1.17]

[11.1.18], on trouve :

(rf)opt — (rf)min
X =
(rfopt +1
_ Nth — Nmin
~ Nth+1
Les deux fonctions sont reliées entre elles par 1’équation [11.1.18] Ou bien par le diagramme

de GILLILAND [ANNEXE 9]. Doncona:
X =-0,0469 (il n’ya pas de reflux)
Et Y =0,617

Nth—Nmin
Donc . — =0,617
Nth+1

Nth= 23,359

11.2.8.3 Calcul de I’efficacité des plateaux

L'efficacité de la colonne a été estimée en utilisant 1’équation [11.1.21] :

N =0,542-0,285*1og(cun™LLr)

Ou:

o n: Efficacité de I'étape globale (0 <n<1)

o an: Volatilité relative entre les composants clés = 10,702

o i: Viscosité de I'alimentation en conditions de colonne moyennes (mN.s.m)

p=0,03123

Donc on trouve :

1=0,67762

11.2.8.4 Le nombre de plateaux réels dans la colonne

Le nombre de plateaux dans la colonne est calculé d’aprés la relation [11.1.22] :

Nreei=34 plateaux

11.2.9 Le diamétre de la colonne « G11-CC-32-201 »
11.2.9.1 Diamétre de la zone de flash :(entre le sommet et le 10¢™eplateaux)
L’estimation du diamétre dépend du débit volumique des vapeurs quittant la téte de la colonne.
Le diametre est calculé par I’expression [11.1.23], [11.1.24]
0 Débit volumique des vapeurs quittant le sommet :

Le débit molaire des vapeurs quittant la téte de la colonne est évalué selon le débit total

du liquide V, déterminé par 1’équation [11.1.25] comme suit :
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V= 2666, 69 Kmol/h

0 Coefficient de compressibilité Z :
Le facteur de compressibilité est déterminé en fonction des parametres critiques qu’on

trouve dans [Annexe 5], les résultats sont illustrés dans le tableau 11.2.16 ci-dessous :

Tableau 11.2.15 : Calcul des paramétres critiques.

Yis* Teci Ys.i* Pei
Constituants Yis Tci (°C) Pec.i (bar) (°K) (bar)

N2 4,36E-03 -146,96 33,944 -0,6402 0,1479

CO2 2,29E-02 30,95 73,7 0,7089 1,6882

Cu 0,524435564 -82,45 46,407 -43,2397 24,3375

C. 0,391534874 32,278 48,839 12,6380 19,1222

Cs 5,22E-02 96,748 42,567 5,0485 2,2212

> 9,95E-01 - - -25,4845 47,5169

La température et la pression critique moyenne sont calculées par les équations [11.1.26] et

[11.1.27]
TCmoy = 247,6655 °K , PCmoy = 47,516942 bar

Calculons alors les parametres réduits d’apres les formules [11.1.28] et [11.1.29]
D’ou: Tr=1,0401°K , Pr =0,5214 bar
D'apres le diagramme des constantes thermodynamiques [Annexe 4], nous trouvons :
Z =0,7983
Le débit volumique calculé par I’équation [11.1.24] est de :
qv = 1409,239 m%h
qv = 0,39145 m®/s
0 La vitesse admissible des vapeurs :

Elle est calculée par I’équation [11.1.30]:

Ou: C =0,11 m/s, D’apres [Annexe 3] :(C = f(@) = f(% * \/?) )
L

0 Masse volumique des vapeurs pv :

A partir de I’équation [11.1.31], on trouve :
pv = 34,7018 Kg/m?®
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0 Masse volumique du liquide Pv :

PL = P4
La masse volumique du liquide a température T est donnée par 1’équation [11.1.32] et
[11.1.33] :

p29: La masse volumique a 20°C
0=0.001828-0.00132%(1/p%y)
Avec :

1/p?%4 =Y (xpil p¥ai)
Xp,i : Concentration massique de I’élément « i ».
Xpi = (X’pi * Mi )/ 3. (X’pi *M)
Les concentrations massiques sont données dans le tableau 11.2.17 suivant:
Tableau 11.2.16 : Calcul de la masse volumique a 20(°C).

Constituants | p3° (Kg/m°) Xb.i Xpi 1p3°

N2 806,374 5,17E-03 6,41E-06

CO; 825,335 4,27E-02 5,17E-05

of} 299,394 3,56E-01 1,19E-03

Cz 355,683 4,98E-01 1,40E-03

Cs 506,678 9,74E-02 1,92E-04

Y 1,00E+00 2,84E-03

Donc: p?, =351,8953kg/m3
Avec: 0=0.001828-0.00132%(1/p?%)
0=0.001824

La masse volumique du liquide est : pL = 351,9601694 kg /m?3
D’ou la vitesse admissible des vapeurs :

U=0,105128318 m/s
Donc le diamétre de la colonne d’apreés 1’équation [11.1.23] est:

Dc=2,177942431 m
11.2.9.2 Diamétre de la zone d’épuisement (du 10°™ plateaux jusqu'au fond de la colonne) :
Mmoy=54, 66539 Kg/Kmol

V=V'=2666, 69 Kmol/h
V’mass=V ’mol*Mmoy = 145775, 64886 Kg/h

o  Coefficient de compressibilité Z :
Le facteur de compressibilité est déterminé en fonction des parametres critiques, les

résultats sont illustrés dans le tableau 11.2.18 ci-dessous :
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Tableau 11.2.17 : calcule la pression critique moyenne et la température critique

moyenne.
Constituants XRii Tci(°K) | XRri*Tci|Pci(bar)| Xri*Pci

Co 0,0002 305,32 0,0595 48,72 0,0095
Cs 0,4801 369,83 177,5521 42,48 20,3943
iICs 0,0973 425,12 41,3644 37,96 3,6935
nCs 0,1261 407,65 51,4017 36,4 4,5898
iICs 0,0703 469,7 33,0195 33,7 2,3691
nCs 0,0687 461 31,6766 34,1 2,3431
nCs 0,0776 507,6 39,3907 30,25 2,3475
nCs 0,0393 540,2 21,2312 27,4 1,0769
nCs 0,0281 568,7 15,9726 24,9 0,6993
nCo 0,0055 594,6 3,2845 22,9 0,1265
nCio 0,0068 617,17 4,1933 21,1 0,1434
nCu 0 639 0 19,8 0
H20 0 0 0 0 0

> 1 419,1461 37,7928

Calculer par les équations: [11.1.26] et [11.1.27] :
37,7928 bar

l:)cmoy -

On calcul la température et la pression réduite a la température et pression du fond de

, Temoy = 419,1461°K

colonne a T=95°C par les équations [11.1.28] et [11.1.29] :
Pr1=0,0026
Pro= 0,6593

Tr1=0,6883
0,8779

D’aprés [Annexe 5] on trouve le facteur de compressibilité Z=0,69 et le coefficient

Tro=

d’expansion on trouve w; = 0,11 et w, = 0,093

_ PexMy

(24,92%10%)%(54,6635%10~

[ANNEXE 10]

vV =
P ZxRx+T

0,69%8,314%(95+273)

o Le débit de vapeur volumique V'vor :

V vol =

Vimass _ 14577564886 _

pv

&)

15,5

64,5335
)
= o

Pour calculer di on doit prélever de [Annexe 4] les densités des constituants a 15,5°C,

95

avec d; =

tableau 11.2.19 est donne la densité moyenne des constituants.

Tableau 11.2.18 : calcule de la densité moyenne des constituants a 15.5 (°C) et a 1 (atm).

2 M; +X;
(%)

3
)= 64, 5335 Kg/m?

= 2258, 9143 m3/h = 0, 6274 m*/s
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Constituants | Mi * X" r.i | Densités | (Mi * X' r.i )/ densité
C. 0,01065396| 0,374 0,028486522
Cs 26,2443679| 0,5008 52,40488806
iIC4 5,3189773 0,563 9,447561804
nCy 6,89290648 0,58 11,88432152
iCs 3,84292968| 0,625 6,148687484
nCs 3,75621378 0,7 5,366019679
nCs 4,24213847 0,9 4,713487194
nCr 2,14848767 1 2,148487674
nCs 1,53533693 1,04 1,476285509
nCo 0,30196522 - -
nCio 0,37141725 - -
nCi1 0 - -
H.O 0 - -
> 54,6653947 - 93,61822544
d, = E:Zizz =0,5830183, d, = %5839180.0%3 - § 49367633

PL=0,493676+1000=493,676 Kg/m3
C=1(p) = f(% * \/?) De [Annexe 3] en trouve @ = 0,19 alors C=0,11 m/s.
L

o  Lavitesse admissible des vapeurs :

U=0,11* \/493‘676_64'5335 donc U =0,089659812 m/s
64,5335

4% 0,
Dc= ’—0 027 D’ou Dc= 2,358345 m
3,14%0,0896

11.2.11 La hauteur de la colonne

Alors :

La hauteur de la colonne est la somme des distances suivantes :
Ou: Hi=hi+ h2+ hs+ hs
Ht : La hauteur totale de la colonne.
h1 . La hauteur de 1’espace libre au-dessus du plateau supérieur qui est égal a 1,2 m.
h : La Hauteur de la colonne.

hs: La hauteur entre le plateau 9 et le plateau 10, elle est de 4,05 m
hs : La hauteur de 1’espace libre au- dessous du plateau inférieur, qui est égale a 5,39 m

o La Hauteur de la colonne :

A partir de la formule [11.6.35], on trouve :
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hp: L’espace entre les plateaux (0.6m) ——»h2 =20,08356223 m
Alors la hauteur totale de la colonne est :

Ht= 34,96356223 m

11.3 Simulation du procédé
11.3.1 Problématique et le Plan de la Simulation
La simulation peut étre définie comme 1’utilisation d’un mode¢le mathématique pour

générer une description du comportement d’un systéme physique (procédés).

Les parameétres de fonctionnement de la colonne ‘déethaniseur” sont obtenus actuellement
par ajustement par le personnel exploitant en coopération avec le constructeur japonais « JGC-
Algeria - YOKOGAWA » qui ont fait des simulations a partir des données design afin
d’arriver a réduire les pertes en production en gardant toujours le bon fonctionnement de cette

colonne tout en respectant la qualité des produits.

Notre travail consiste a étudier I'influence de la chute de pression et de température sur
les parametres de fonctionnement de la colonne « G11-CC-32-201 », nous avons procédé dans
un premier temps a une comparaison entre les résultats de la simulation du cas actuel et notre
résultat obtenu par les calculs. Ensuite nous avons étudié le fonctionnement de la colonne
« G11-CC-32-201 » en utilisant les valeurs du cas design et du cas actuel. Ensuite, nous avons
effectué une étude comparative des résultats obtenus par la simulation.

On s’est basé sur la variation des paramétres opératoires de la colonne en respectant la

conformité des produits aux normes exigées

o Pour le distillat: Teneur max de C3 = 4,635%
o Pour le résidu : Teneur max de Cz- = 3%
La colonne Déethaniseur « G11-CC-32-201 » comporte les équipements suivants :
o L’échangeur a plaque (condenseur) « G11-CA-32-203 »
o Absorbeur « G11-CA-32-203 »
o Lapompe « G11-PA-32-201 »
o Le rebouilleur « G11-GA-32-204 »
o Le Déethaniseur « G11-CC-32-201 »
Nous avons intégré ces équipements dans notre simulation d'unité cryogénique G11

Comme I‘indique le figure 11.1 suivant :
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1270
RCY-1

L

Yy -

1240 jmt, G11-PA-32-201AB/C 125t

G11-CA-32-201

1020
G11-GA-32-205

L

1290-2 T 1290

G11-CG-32-201

Figure I1.1 : simulation cryogénique unité G11

o Comparaison entre le cas design et cas design simulé dans tableau 11.4.1 :

Tableau 11.3.1 : Comparaison entre le cas design et cas design simulé.

Parameétres Valeurs design | Valeurs design simulée
Température de charge (1) -64,1 -63,54
Température de charge (2) 32,7 32,77
Température de distillat -18,1 -18,05
Température de rebouilleur 101,1 95,78
Débit de distillat (Kmol/h) 2168 1926
Débit de résidu (Kmol/h) 1026 998,6
Quantité de la chaleur “distillat” (10%kcal/h) -45,9 -40,81
Quantité de la chaleur ‘résidu’ (106 kcal/h) -31,8 -30,95

> Interprétation des résultats obtenus :
D’aprés les tableaux 11.4.2 et 11.4.3, Nous remarquons que les résultats du cas design
simulé sont identiques aux resultats du cas design, donc le modele thermodynamique utilisé est
bien choisi.

o Dimension de la colonne :

Tableau 11.3.2 : Comparaison entre nombre d’étage, et la hauteur de la colonne.

Cas design simulé | Cas actuel simulé Cas calculé
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Nombre d’étage 35 35 34,47
Hauteur (er(;;a colonne 3074 3074 34.96

» Comparaison entre les résultats :

Tableau 11.3.3 : Comparaison entre les résultats.

Distillat
Cas design Cas actuel Cas calculé
Température (C°) -18,09 -15,55 -17
Pression (Bar) 25,20 24,78 24,78
Résidu
Cas design Cas actuel Cas calculé
Température (C°) 94,74 93,93 95
Pression (Bar) 25,30 24,92 24,92

11.4 La simulation du cas design de ’unité cryogénique de [G11]
11.4.1 Introduction

Cette partie a pour but de simuler et vérifier le cas de design de 1’unité de récupération
GPL, afin de déduire le modéle thermodynamique qui Vérifie et valide les résultats de
simulation du cas de design.

Ce dernier sera, ensuite, utilisé dans notre simulation du cas actuel (tableau 11.5.2) et aussi

lors de I’optimisation, en utilisant le logiciel Aspentech HYSYS V7.3. On va présenter la
procédure de simulation du cas de design ainsi que les principales étapes a suivre comprenant
I’introduction des données, et le choix du modéle thermodynamique qui assure une convergence

bonne et rapide.
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Ce qui nous intéresse le plus, c’est la partic EXPANDER, ABSORBEUR et
DEETHANISEUR vue dans figure 11.5.2 c’est la partie la plus importante de notre unité G11.
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Figure 11.4.2 : Caractéristiques et Composition de la charge aprés les sécheurs (1090)

11.4.3 Introduction des modeles thermodynamiques

Apres I’introduction de la nature de la charge, et pour effectuer la simulation de 1’unité
de récupération de GPL, on utilise les différents modeles thermodynamiques. Le simulateur
HYSYS contient une base de données riche telle que : les équations d’état et les corrélations
empiriques et semi-empiriques. Dans notre étude, on s’est basé sur les modéles
thermodynamiques représentant la nature de notre charge, et les plus utilisés pour les systemes
des hydrocarbures (Peng Robinson, Soave Redlichkwong, Lee-kesler-Plocker, Chao Seader,
Grayson Streed) est représentées dans le tableau 11.5.1.

Tableau 11.4.1 : Domaine d’application des mod¢les thermodynamiques.

Modéle Température (°C) Pression (kPa)
Soave Redlich Kwong = -100 < 15000
Peng Robinson =-271 < 100000
Lee, Kesler et Plocker 18 a 260 < 10000

Pour le choix du modéle thermodynamique, on va opter pour le plus utilisé dans le
domaine des hydrocarbures et de la pétrochimie c’est-a-dire Peng Robinson. Il sera utilisé
comme une référence pour effectuer les simulations suivantes.

11.4.4 Simulation du cas de design de I’unité de récupération de GPL

La parte cryogénique section déethaniseur est reprisent dans la figure 11.5.4.

-
1030
G11-GA-32-205

1290

=1 1-CC-32-201
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Figure 11.4.3 : Diagramme PFD de la section déethanisation
11.4.4.1 Les caractéristiques de la charge
Des caractéristiques physico-chimiques telles que la nature de la charge et les produits
finaux et les parametres opératoires ont été pris en compte pour les besoins de la simulation du

cas design. Les Tableaux [11.5.2], [11.5.3] regroupent ces données.

Tableau 11.4.2 : Condition d'alimentation de la section déethanisation

% Column: CC-32-201 / COL2 Fluid Pkg: Basis-1 / Peng-Robinson =R EEE =<

Worksheet Name 1251 @COL2 | 1230 @COL2 | 1230F @COL2 | 1260 @COL2 | 1280 @CoL2
o Y apour 00000 067449 018534 1,0000 0.0000
Gl oee Temperature [C] £154 277 250 1803 2000
Properties Prezsure [bar] 25,30 25,60 20,22 25,20 2822
Comns fors holar Flow [kgmole/h] 1818 1108 2100 1925 i
hass Flow [kag/h] 5,91 3e+004 3A30e+004 8 338e+004 4 430e+004 8, 338e-+004
PF Specs Sitd Ideal Lig Yol Flow [ma3sh) 1388 85,74 1824 1271 1824
Molar Enthalpy [kealfkamalg] -2, 7 33e+004 -2 Abde+004 -2 BE3e+004 -2.119e+004 -2, 744e+004
Molar Entrapy [kd/kgmale-C] 95,56 1434 1261 1574 1147
Heat Flaw [kealsh] -4 9692+ 007 -2 36e+007 -5 B05e+007 -4 07 3e+007 -, 762e+007

Hame 1320 @COL2

W apour [1,0000

Temperatune [C] 94,75

Prezsure [bar] 25,30

Molar Flow [kgmoledh] 9935

Mazz Flow [kg/h] 541 2e+004

Sitd Ideal Liq Yol Flow [m3sh] 97,44

Molar Enthalpy [keal/kgmole] -3,103e+004

Molar Entrapy [kd/kgmole-C] 1233

Heat Flow [kealsh] -3,101e+007

N Design J Parameters J Side Ops JHating Wnlksheel| Performance J Flowshest J Reactions J Dynamics J
Delete ‘ Colyran Erwvinonmert... | Run ‘ Beset ‘ [ Comverged Update Outlets [ lgnored

lapleau 11.4.3 . conaiuon aalmentaton ae la Section aeetnanisation (COmMpaosItions)

W Column: CC-32-201 / COL2 Fluid Pkg: Basis-1 / Peng-Robinson o= ]
Worksheet 1251 1230 12907 1260 1280 1320

. Nitragen 00013 0.0044 0,000z 0,0043 0,0002 0,0000
Condiions coz 0,0136 00102 0,0023 00187 0,0028 0,0000
Properties Metharie 03433 0,4437 0,0508 05792 0,0509 0,0000
- Ethane 0,204 0,1608 03321 03453 03918 00238
Compositions | | @ e 0.2452 0.1320 04075 0.0470 0,407 05047
FF Specs iButane 00417 00454 00558 0,0029 0,0558 01206
n-Butane 0,0486 00728 0,0624 0,0023 0,0624 0,1645
iPentane 00127 00392 0,0143 0,0002 0,0143 0,080
r-Pentans 0,0072 0,0293 0,0085 0,0001 0,0085 0,0454
reHesans 0,0036 0,0370 0,0041 0,0000 0,0041 0,0474

n-Heptane 0.0008 00192 0.0003 0.0000 0,0003 0.0227
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11.4.4.2 Les parametres opératoires de I’absorebeur et du déethaniseur

Les parameétres opératoires sont introduits tels que la pression de téte est de 24,60 bar et
celle du fond 24,80 bar. Pour la simulation a été effectuée en utilisant les parameétres de marche
cas design du déethaniseur tels que la pression de téte 25,20 bar et celle du fond 25,30 bar, en
fixant la température de téte a -18,09 °C.

Dans cette partie on a regroupé tous les graphes de simulation du cas design, tout en

représentant le profil de temperature (figure 11.4.5) et les débits molaires liquide et vapeur

(figures 11.4.6).
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modele thermodynamique Peng Robinson a convergé.
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Temperature vs. Tray NBR

3,00e+003

2.50e+003

2,00e+003

1.50e+003

1,00e+003

Met Molar Flow (kgmolefh)

500

000

Les résultats de la simulation obtenus, montrent que la simulation du cas design utilisant le

La convergence des résultats permet de conserver ce modéle pour étudier et effectuer la
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Figure 11.4.5 Variation de la température dans la colonne de dééthanisation
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Figure 11.4.6 : Profil des débits liquide et vapeur dans le dééthaniseur.
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simulation du cas actuel de la section froide du complexe.

11.5 Simulation du cas actuel de I’unité de récupération de GPL

11.5.1 Introduction

Cette partie a pour but de simuler le cas actuel de I'unité de récupération de GPL. Ceci

30

T 1,0e+003
35

(ureiowb:) mold Jelom 18N

permet d’analyser la qualité des produits finaux actuels et d’établir des bilans de matiére pour

déceler les points de disfonctionnement et d’apporter les solutions adéquates applicables avec

les équipements existants.

11.5.2 Simulation du cas actuel de I’unité de I’absorbeur et du déethaniseur
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11.5.2.1 Schéma de simulation du procédé (PFD)

Le schéma de la simulation est représenté sur la figure (11.5.1)

(ERARRRRR)

e
i, G11-PA-32-201A/BIC

G11-CA-22-201

du cas actuel. Ces conditions et compositions ont été pris le 20/02/2019 a 14h00 et sont

regroupés dans les tableaux 11.5.1, 11.5.2 et figure 11.5.2.

Tableau I1.5.1: Conditions de fonctonnement des charges d’alimantation de notre section cryoginique

" Column: G11-CC-32-201 / COL3 Fluid Pkg: Basis-1 / Peng-Robinson e = =3
wWorksheet Mame 1251 @COL3 | 1290-2 @COL3 | 1230 @COL3 | 1260 @COL3 | 1280 @COL3
.| |Wapour 00,0000 0,0973 05963 1.0000 00000
Zonditions Temperature [C] E0.41 2550 25,00 1555 2912
Properties Pressure [bar] 29.m 24,69 24,27 24,78 24,73
Compasitions Malar Flows [kamale/h] 2689 2 357e+004 7792 2307 2 370e+004
Masz Flow [kosh] 8.634e+004 3,474=+005 3.019=+004 5.511e+004 9.528e+005
FF Specs Std Ideal Lig %ol Flow [m3/h] 2049 2088 £3.28 155.9 2100
talar Enthalpy [kcal/kgmole] -2 720e+004 -2 722e+004 -2, 738=+004 -2 164e+004 -2 73 e+004
kolar Entropy [k kgmole-C] 98.26 1231 1396 158.5 121.9
Heat Flow [koal/h] -7.314e+007 -6.4152+003 -2 133e+007 -4,.992e+007 -E.473+008
Mame 1320 @COL3
Y apour 0,0000
Temperature [C] 93.93
Preszure [bar] 24,92
kolar Flow [kgmole/h] 1024
tazz Flaw [kgdh] 5 595e+004
Std Ideal Lig Vol Flow [m3/h] 100,2
kolar Enthalpy [keal/kgmale] -3.11 7e+004
holar Entropy [k kgmole-C] 1234
Heat Flow [koal/h] -3.191e+007
" Column: G11-CC-32-201 / COL3 Fluid Pkg: Basis-1 / Peng-Robinson o] -E- ]3]
Workzheet 1251 1290-2 1230 1260 1280 1320
Cond Mitrogen 00,0024 0,0002 0.0048 00,0044 00,0002 0,0000
LT o2 0,0163 0,0022 022 0,0229 0,0023 0,0000
Properties Methane 0.3351 00319 00,4066 05245 0.0320 0,0000
e Ethane [0.3088 00,4863 01774 03915 [1.4862 0,0004
[: t = . . 5 ! .
OMPOSIIANS | [Prapane 0,2457 0,3270 01455 0,522 03269 05352
PF Specs iButane 0.0297 0,0380 00319 00023 00,0380 00915
n-Butane 00,0346 0.0486 0.0510 00019 01,0467 01186
i-Pentane 0.0115 00152 0.0350 00,0002 00152 0,0533
n-Pentane 0,0033 00185 0.0389 00,0002 0,0185 0,0520
n-Hexane 00,0049 00168 0.0436 00,0000 00168 0,0452
n-Heptane 0,001 0,0072 00259 [0,0000 0.0072 00214
n-Octane 0,0003 0,0045 00174 00,0000 00,0045 00134
n-Nonane 00,0000 0,0008 0.0032 00,0000 0,0008 0,0024
n-Decane 00,0000 0,0009 0.0036 00,0000 0,0003 0,0026
n-C11 00,0000 0,0000 0.0000 00,0000 00,0000 0,0000
H20 00,0000 0,0000 0.0000 00,0000 00,0000 0,0000
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différentes charges alimentant notre colonne ainsi que les soutirages et produits de téte et ceux
du fond

{ ™ Celumn: G11-CC-32-201/COL2 Fluid Pkg: Basis-1 / Peng-Robinsen ==

Design Column Mame  |G11-CC-32-201 Sub-Flowsheet Tag |COLZ
Connections Oxwhd %W apour Outlet
Fanitor |1 260 ﬂ
Specs Top Stage Inlet
Specs Summary 1251 j
Subcooling 1
kotes 2 =3 . .
Optiohal Inlet Streamns Optional Side Draws
Ry 24.78 bar Stream Type Ciraw Stage
Stream Inlet Stage Stages M =lu)
I 1280 L 10__Mai
I 1230 10__Ma n=[3% = 5
12902 | 9 Mair F reh <= Stream >
St : 2492 b .
== Sifeam > -1 A Feboiler Energy Stream
n |GRE =}
n+1 Delta P Baottoms Liguid Outlet
0.1000 bar
- 1320 -
Stage Mumbering | | J

ft« TopDown  Bottom Up
Edit Traps. .. |

Designl FParameters J Side Ops JFlating J Wwoorksheet J Performance J Flovesheet J Reactions J Dyrnamics J

Delete | Column Environment. .. | Riun | Eeset | [ Converged | W Update Outlets [ fgnored

Apres avoir simulé les deux cas design et actuel, on va procéder a la comparaison des résultats
obtenus pour ces deux derniers a savoir : comparaison en composition, en débit...etc
L’utilité de 1’unité G11 soit, la section froide est de traiter le gaz brut de maniére a avoir
du gaz sec et de récupérer des GPL.
Alors dans cette comparaison on va s’intéresser aux points suivants :
e La sortie de téte de ’ABSORBEUR (gaz de vente C>).
e Le liquide de fond de DEETHANISEUR (vers section débutaniseur).

11.6.1 Etude comparative de la composition du gaz de vente des cas design et actuel
simulés
L’étude comparative concernant la composition molaire du gaz de vente cas actuel simulé

et cas design simulé est présentée dans le tableau 11.7.1.

Tableau 11.6.1 : Les compositions molaire du gaz de vente cas actuel simulé et cas design
simulé.

Compositions Cas Actuel Cas Design
N2 0.0270 0.0225
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CO2 0.0119 0.0097
Ci 0.8642 0.8814
Cz 0.0912 0.820
Cs 0.0056 0.0044
iIC4 0.000 0.0001
nCq4 0.000 0.000
iCs 0.000 0.000
nCs 0.000 0.000
nCe 0.000 0.000
nCr 0.000 0.000

La composition du gaz de vente dans le cas de design simulé et le cas actuel simulé sont

présentés dans I’histogramme (figure 11.7.8) suivant :

0,6
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0,4
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0,2

0’1 W ACTUEL
| DESIGN
Bl T T T T T T T T T T T 1
o§° (JO’» 'b& 'z}\e ,b(\e %Qe %Qe ,b(\e %Qe, ’boe %Qe é\e 'z?e ’boe (,'\/\’ \20/0

.{éo & Q/& @Q Q,& %6‘ Q/(’\‘ e&' \2@"' eQ" Oé $o° QQSJ I\

Figure 11.6.8 : Histogramme de la composition du gaz de vente cas design et actuel simulés

On remarque que les deux compositions des cas actuel et design simulés sont pratiquement
identiques, et se confondent, alors on pourra conclure que I’ABSORBER est bien simulé.

11.6.2 Etude comparative de la composition de la charge vers P10 des cas design et

actuel simulés

L’étude comparative concernant la composition molaire de la charge vers P10 cas actuel

simulé

et cas design simulé sont regroupés dans le tableau 11.7.2.

Tableau 11.6.2 : composition molaire de la charge vers P10 cas actuel simulé et cas design

simulé.
Conpositions Cas Actuel Cas design
N2 0.000 0.000
CO: 0.000 0.000
C: 0.000 0.000
C2 0.0004 0.0238
Cs 0.5952 0.5097
UMAB
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ICyq 0.0915 0.1206
nCs 0.1186 0.1645
iICs 0.5330 0.0660
nCs 0.0521 0.0454
nCe 0.0492 0.0474
nCs 0.0214 0.0227

La composition du gaz de vente dans le cas de design simulé et le cas actuel simulé sont

présentés dans I’histogramme (figure 11.7.9) suivant :
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Figure 11.6.9 : Histogramme de la composition des liquides de fond de deethaniseur

De cet histogramme on constate qu’il y’a une légere différence entre les deux compositions et
ce en ETHANE due a la différence des pressions et températures de service de la colonne de
déethanisation. La simulation du cas actuel nous a permis de connaitre I’influence du
changement des charges entrantes sur la qualité des produits finaux (gaz de vente, liquide vers
P10) qui doivent répondre aux spécifications commerciales. Les résultats de simulation nous
montrent nettement le r6le des parametres de fonctionnement sur la composition des produits
finaux.
1.7 Optimisation des paramétres opératoires
I1.7.1 Introduction

La modélisation des processus, la simulation et I'optimisation sont pratiquées pour
réduire le prix de la production, raccourcir la recherche et la période de développement, en
augmentant l'efficacité. Elles contribuent a I’amélioration de la qualité des produits et résolvent

les problémes industriels. Le simulateur du processus, tel que I’ Aspentech HYSY'S joue un rdle
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-

trés important pour accomplir ces objectifs et peut aussi étre utilisé pour concevoir une usine

ou optimiser les paramétres de fonctionnement. OPTIMISATION DES PARAMETRES

OPERATOIRES

I1.7.2 Objectif de I’optimisation

L’objectif principal de ’optimisation est de trouver de nouveaux parametres de
fonctionnement d’une telle sorte a aboutir a une augmentation de la production des Gaz de vente
(C2), GPL (Cset Ca) et condensat (Cs") répondant aux spécifications commerciales en
minimisant 1’énergie fournie a condition que ¢a ne déstabilise pas le bon fonctionnement du
reste du train de production.
Il .7.3 Etude des parametres de marche de ’unité déethanisation
La comparaison des résultats de simulation obtenus des différentes charges d’alimentation et
des produits finaux des deux équipements absorber et déethaniseur a montré une convergence
claire par rapport aux parametres actuels.

De ce fait on va effectuer une optimisation des parametres opératoires de tel sorte a avoir une
récupération plus importante de liquides au niveau du fond du Déethaniseur (liquide vers P10)
et sans pour autant perdre en qualité des gaz de vente et perturber notre proces.

Pour cela on va exposer les paramétres du cas actuel simulé concernant le produit de fond du
déethaniseur (liquide récupéré de G11) et celui de la téte d’absorber (gaz de vente).

La composition ainsi que les paramétres essentiels, du flux de gaz sortant de I’absorber

(gaz de vente) sont mentionés dans la figure 11.8.1 ci-dessous :

= aterial Stream: 1180 == = \aterial Stream: 1180 o= |
Stream Name 1180 ;

Wolk:.;heet Wapour / Phase Fraction 019333 Wurlf:.;heel Mitragen Male Flacuogrjazm =
Condmgns ToeEE] 5605 Eondmgns oz 00119 | —
Plopelhgg Pressure [ba] 2445 - Properties Methane 0.8642
 Compostion |l o o] 276%+04 i U]

0% Gas Feed || Mass Flow [kgth] 5 011e+005 -~ Qi Gas Feed EBITE::: ggggg
-~ Petroleum Assay || Std 1deal Lig Yol Flow [m3/h] 1549 - Petroleum Assay || Btane 0.0000
K ¥alue Molar Enthalpy [keal/kgmale] 1,961 e+004 - K Walue i-Pentans 00,0000
- UserVariables || Malar Entropy [k)Akgmole<C] 1443 - UzerVarables  ||n-Pentane 0.0000
- Nates Heat Flow [kealth] 5.416e+008 . Motes n-Hexahe 0.0000
- Cost Pranetts LIVl Flow @512 Cond [nh] 6514005 _ Cost Parameters [ AESE o000
- - 3 n-Octane 0.0000
- Nomialzed el || Flid Package Basi - Marmalized Yield: | | n-Manane 0.0000 | ~
Utilty Type g ‘I | » l_
| b
Total 100000
| - i
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Figure 11.7.1 parameétres et composition du gaz de vente cas actuel
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La composition ainsi que les paramétres essentiels, du flux de liquide de fond de

deethaniseur (vers P10) sont mentionés dans la figure 11.8.2 ci-dessous :

4 mn }

Ltility Type
I

= Material Stream: 1320 EI@

Worksheet Streamn Mame i 1320

- ‘Wapour / Phase Fraction 0,0000

Eondltlgns Temperature [C] 9393

P'Dpe't'?_s Pressure [bar] 2492

- Compasition olar Flovs [kamale/h] 1024

Dil & GasFeed ||hfass Flow [ka/h] 5.595e+004

- Petroleurn Assay || Std Ideal Lig Yol Flow [m3/h] 100,2

- K Walue Malar Erthalpy [kealkamole] -3,117e+004

- UserWariables kalar Entropy [kJ /kgmale-C] 1234

- Motes Heat Flow [keal/h] -3.191e+007

... Cost Parameters ||Liq Vol Flow @Std Cand [m3/h] 98.77
. Mormalized *field: || Fluid Pack age Baszis-1

e Worksheet | Attachmentz | Dynamics
- |

récupération de GPL.

" Figure 11.7.2 : parametres et composition
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- Mitrogen 0.0000

;- Candtions coz 0,0000
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Fropane 05352

Feed I Butane 00915

Petroleum Assay |Fo R rane 01166

K. Walue i-Pentanes 00533

Uszer Yariables n-Pentane 0.0520

Mot n-Hexane 00492

CD ?T:, " n-Heptane 00214

rLastPaametSs |y Ootane 00134

- Mormalized Yield: || 1-Monane 0.0024

n-Decane 0,0026

n-C11 0.0000

H20 00000

< T 3

[

||

Total (1.00000

“iew Properties. .. | Basis... |

deethaniseur cas actuel.
Ceux-la sont les compositions et les parametres de fonctionnement actuel de notre unité de

des (C 3+ ) recu

perés du fond de .

On va s’intéresser maintenant a 1’optimisation, c'est-a-dire trouver les parameétres optimums
pour en tirer plus de profits de notre unité sans pour autant déstabiliser notre train de production.
Les parameétres essentiels de controle et de limites sont :

» La température a la sortie d’expender (1160) : T =-61.18°C

> Le

pouvoir

calorifique

supérieur

PCS=39.24 Mj/Sm® = 9387.55 Kcal/m®
» La fraction molaire du Cz a la téte d’absorbeur (1180) : C3=0.0056
> La chauffe au niveau du rebouilleur du déethaniseur : QRE = 6.913 * 10° kcal/h
> Le débit volumique a la sortie du fond déethaniseur : 125.9 m%h
> Le débit massique a la sortie du fond deéethaniseur : 55936.08 kg/h
» La fraction molaire de C dans le résidu (1320) est : C2 = 0.0004

la téte

d’absorbeur

(1180)
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Pour cela on va se référer a 1’outil TOOLS, DATABOOK du logiciel HYSYS, dont le role
est de faire une infinité de calculs dans des temps trés brefs. En utilisant notre simulation du
cas actuel et en donnant une marge de fonctionnement aux parametres qui peuvent avoir une
influence directe sur les paramétres a vouloir optimiser, 1’outil DATAABOOK nous affiche

tous les résultats des simulations qu’a exécutées ce dernier.

1.8 OPTIMISATION :
11.8.1 LE CHOIX DU STREAM QU’ON VEUT OPTIMISER
Dans ce qui suit on va detailler, encore plus les démarches et les étapes suivies, pour

arriver a optimiser nos parametres de fonctionnement en utilisant 1’outil HYSYS.

En premier, il faut se fixer un objectif, c'est-a-dire: fixer les parametres a vouloir
maximiser ou bien minimiser.
Dans notre cas on voudrait :
> Avoir plus de liquides au niveau du fond de Déethaniseur, entre autre maximiser

le débit de liquide allant vers la zone P10.
» Baisser la fraction molaire de Cz a la téte d’absorber ce qui nous permet de
diminuer le pouvoir calorifique supérieur.

» Avoir un gain d’énergie au niveau du rebouilleur 204.

On commence d’abord par sélectionner notre fonction, pour cela on doit choisir les
STREAMS dont on veut minimiser ou maximiser le paramétre.
Dans notre cas ¢a sera les Streams 1320, 1180 et la chauffe QRE tel qu’illustré sur la figure
(figure 11.8.1) suivante :

3
b
§

1dUEILIE VIl PEUL 1dITe UEs TTidiNpuldlulls ue SUILE d duoull d urie opuinsduuril.

Dans notre cas, on a pris une variable essentielle a laquelle on va déterminer une plage
de fonctionnement pour que HYSYS DATABOOK puisse opérer, et effectuer toutes les
simulations possibles dans I’intervalle de variable qu’on lui a injecté. Ou :

1.C’est la sélection du Stream

2.Représente la nature de la variable.

3.C’est pour valider.
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Une fois le choix de la variable indépendante fait ** dans notre cas c’est la température a
la sortie de I’expander’’, on doit insérer les variables dépendantes, c'est-a-dire celles qui

vont changer en fonction de la variable indépendante.

Les variables dépendantes citées précédemment, ne sont que I’affichage des résultats
obtenus apres 1’exécution du CASE STUDY. La figure suivante illustre ces variables. La

figure 11.8.4 nous montre brievement, la sélection des variables °‘ indépendantes et

4 29
dépendantes’”’.
A DataBook = || = || == |
Case Studies D ata Selection
Add Current Casze Study Caze Study 2
Object W ariable Ind JCep )
Crelet e
__ Detete | 1180 Higher Heating Walls %
s
— 1160 T emperature | ol —
1120 Comp Maole Frac [Fropane] i |l
1120 T ernperature — —
Loy ailable Displays 1240 T emperature — —
¢ Table
" Transpoze Table Besults. . |
‘= Graph

" “lariables J Process Diata Tables J Strip Charts J Drata Fiecorder(_l:ase Studies ﬁ

On a opté pour I’affichage des variables dépendantes suivantes: HHV (le pouvoir
calorifique supérieur "higher heating value™), Température, la fraction molaire du PROPANE.

11.8.3 Insertion des plages de variation ainsi que les incréments

Maintenant, on doit effectuer un réglage de 1’outil CASE STUDY 2, d’une manicre a
insérer une plage de variation et une incrémentation pour chaque variable, c'est-a-dire attribuer
un incrément pour la variable indépendante.
NB : le choix de I’incrément est trés important dans les opérations qui exigent une précision.
Une fois que toutes ces préparatifs effectues, on passe a I’exécution de 1’outil CASE STUDY 2.
11.8.4 Exécution du programme
A T’exécution, le programme commencera a faire toutes les combinaisons possibles selon

I’incrément attribué a chaque variable. Cet outil, qu’est CASE STUDY nous fera gagner
beaucoup de temps.
Dans ce qui suit, on n’affichera que les résultats dans tableau 11.9.1 dont nous avons besoin

pour la simulation :

Tableau 11.8.1 Afficahge des resultas aprés I'execution du programe.
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Sorti de I'Absorber Résidu
Cas Tempoérature Lﬁégag.fe Fraction molaire H_HV Débit massique
(°C) (Kcal/h) de C3 (Mj/m3) de C3 (Kg/h)
1 -60 21452237,5 7,77E-03 39,2705 27616,10712
2 -60,5 19452237,5 6,25E-03 39,2685 30163,7072
3 -61 16452237,5 5,61E-03 39,2611 29473,00887
4 -61,5 14452237,5 5,26E-03 39,2446 30094,08913
5 -62 12809620,87 5,13E-03 39,2301 29853,8147
6 -62,5 7204611,127 4,51E-03 39,2264 29281,41773
7 -63 3512301,072 4,70E-03 39,2298 31439,97529
8 -63,5 2672134,452 4,90E-03 39,2377 33781,25576
9 -64 7823879,511 5,60E-03 39,2444 39203,11508
10 -64,5 11744787,1 6,40E-03 39,2481 40119,59419
11 -65 14091804,47 7,10E-03 39,2537 45909,47426

Dans ce tableau on remarque que I’outil CASE STUDY a exécuté 1’opération de la
maniére suivante :

Fixer un paramétre tel que la température, puis faire la variation des autres tout en
respectant I’incrément inséré auparavant. Tout cela aurait pris un temps fou si nous I’avions fait
manuellement, dans notre cas: 11 cas a simuler chacun ses résultats, plus le risque de se
tromper...etc. Donc cet outil nous a été tres bénéfique coté gain de temps. Pour déterminer
lequel de ces cas répond a nos besoins d’optimisation, on va choisir un cas pour avoir :

> Un débit massique plus important que le cas actuel.
» Le pouvoir calorifiqgue moindre que le cas actuel.
» Une valeur de la fraction molaire de Cz inférieure au cas actuel.

Du tableau (tableau 11.9.1) on déduit que c’est la simulation <cas 6> qui répond a notre
exigence, et qui consiste a obtenir un débit max de liquides de fond de déethaniseur, dont la
valeur est de 29281,41 Kg/h; et un pouvoir calorifique supérieur : inférieur au cas actuel
39,22 Mj/Sm? =9403,36 Kcal/Sm?, une fraction molaire de Cs inférieure au cas actuel :
0,00451 et une quantité de chaleur légerement supérieur que le cas actuel.

Les graphes (figure 11.8.7, 11.8.8, 11.9.9 et 11.8.10) suivants sont déduits des résultats obtenus
de la simulation du ‘cas 6’
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T = F(HHV)

~~— 92

2
I T T T T T 9

-66 -65 -64 -63 -62 -61 -60 -59

Figure 11.8.3: variation du PCS (HHV) en fonction de la temperature a la sortie d’expander.

T = F(QRE)
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‘ 0
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Figure 11.8.4: Variation de la chauffe du fond de déeth (QRE) en fonction de la temperature a la sortie de
I’expander.
1
T=F(Y'C3)
4,00E-03
r T T T T T G,OGE+OO
-66 -65 -64 -63 -62 -61 -60 -59

Figure 11.8.5 : Variation de la fraction molaire de Cs a la téte d’absorber en fonction de la temperature a la sortie
de ’expander.

Ceci représente, la variation de débit massique récolté au niveau de fond de déethaniseur,
la variation de la fraction massique de Cs a la téte d’absorber, la variation de la chauffe du fond
de déethaniseur, la variation du PCS en fonction de la variation de temperature de refoulement

du turbo-expander
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De ces graphes on déduit que la température qui nous permet d’avoir un débit maximum, un

PCS plus au moins égal au cas actuel et un taux de Cs inférieur au cas actuel est : -62,5 °C.

e Le gain de notre optimisation :

Débit massique de résidu du cas actuel est : 55949,38 kg/h
Débit massique de résidu du cas optimisé est : 61238,02 kg/h
Donc on aura : le gain =61238,02 - 55949,38 = 12,693 T/J

D’apres cette optimisation on remarque que la chauffe QRE au niveau du fond de
déethaniseur (7,078 * 10° Kcal/h) est Iégérement supérieure a celle de notre cas actuel
(6,912 * 10° Kcal/h); donc on a une consommation Iégérement supérieure du fuel gaz.

Pour avoir une chauffe satisfaisante on va optimiser le déethaniseur ;

Les parameétres opératoires du cas actuel sont :

e Latempérature du fond du déethaniseur est de 93,934 °C

e Le taux de C, au fond du déethaniseur est de 0,000379 ou 0,0379 %omol

On va spécifier un parameétres (figure 11.9.11), le taux des Cz au fond du déethaniseur tel que :

e Le taux des C, est de 0,025 (2,5% mol inférieur & 3%mol) dans le résidu du

déethaniseur.

e En appliquant les spécifications précédentes, le logiciel nous a calculé les nouveaux

parameétres, tels que la température du fond de déethaniseur qu’est égale a 86,84 °C.

Les résultats de la nouvelle optimisation sont :
Le pouvoir calorifique supérieur est de : 9368,536 Kcal/Sm?

Le débit massique : 62172,47 kg/h

Le taux de C3* a la téte de I’absorber : 0,4597 %

La température du fond du déethaniseur est de : 86,85 °C

11.8.5 Discussion et comparaison des résultats (cas design, cas actuel simule et

optimisation)

On va dresser le tableau 11.8.2 contenant les résultats obtenus tout au long de notre travail :

Tableau 11.8.2 : Résultats récapitulatifs de la simulation.

Conditions | Température Taux de Cs Débit massique | La chauffe QRE
Cas (°O) (téte d’absorber) | vers P10 Kg/h Kcal/h
DESIGN -63,07 0,0044 54123,53 4,676 E+06
ACTUEL (simulé) 6118 0.0056 55949,38 6,912 E+06
OPTIMISATION 62,50 0,0046 62172,47 6,263 E+06

Du tableau précédant on pourra déduire ce qui suit :

La différence, en termes de débit massique, la chauffe et le taux de C3* entre le cas design
et les cas simulés a conduit I’ensemble des exploitants a modifier les parametres design vers
ceux avec quoi I’unité de récupération fonctionne de nos jours.
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Apres, simulation on a pu effectuer une optimisation des paramétres opératoires de 1’unité
de telle sorte a obtenir plus de débit massique de liquides sortant du fond de la colonne de
déethaniseur, qui sera ensuite envoyé vers I’unité de fractionnement, 1a ou se fera la séparation
finale.

La différence des débits massique entre le cas actuel simulé et cas aprés optimisation est de :
62172,47—55949,38 = 14,93
Ce qui fait qu’on a pu avoir un gain de 14,93 Tonnes par jour dans la charge de résidu vers la
zone G11

e Bilal énergétique :
La quantité de chaleur dans le cas actuel simulé est de : 6,912 E+06 Kcal/h
La quantité de chaleur dans le cas optimisé avec spécification est de : 6,263 E+06 Kcal/h
Le gain d'énergétique est de : 6,49 E+05 Kcal/h
En calculant le débit massique du fuel gaz on aura :
On estime la quantité de fuel gaz, en divisant cette valeur par le pouvoir calorifique supérieur :

6,49 E + 05 Kcal/h
9368,536 Kcal/m3

On va maintenant appliquer ces paramétres apres optimisation a notre simulation pour vérifier

m3
= 69,274 W = 1662,586 m3/]

les compositions des Gaz de vente et ceux des Liquides récupérés du fond de déethaniseur.
Notre gaz de vente aprés optimisation a :
Un pouvoir calorifique supérieur d’une valeur de 9368,536 Kcal/Sm?®

e Une teneur en CO> inférieure a 2%.

e Le taux des Cy au fond du déethaniseur est de 0,025.

Donc notre produit est conforme aux spécifications et reprisent dans tableau 11.8.3.
Tableau 11.8.3 : Spécification de fonctionnement dans cas actuel et optimisé.

Cas actuel Cas optimisé
Température de refoulement -61.18 °C -62.5 °C
d’expender
Température de fond de 93.93°C 86.84 °C
deethaniseur
Taux de C3 a la téte 0.0056 0.0046
d’absorber
Pouvoir calorifique supérieur 9372.792 kcal/Sm® 9368.536 kcal/Sm®
Débit de fuel gaz au niveau de 737.5301 m¥h 668.5956 m®h
deethaniseur

Comparaison chiffre d'affaire avant et apres I'optimisation :
NB : les prix des produits expéditions au niveau marché internationale dans l'usine CPF
e GAZ NATUREL : 1000 Sm® = 0,945 TEP
e GPL:1Tonne=1,153 TEP
e 1TEP=7,3baril
(Le 12/05/2019, le prix de baril dans marché égale 71,126 USD. LIVECHARTS.CO.UK -
BRENT OIL CHART)
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Tableau 11.8.4 : Les prix en USD selon les débits des produits dans cas Actuel et optimisee.

Actuel Actuel Optimisee
Débit gaz de vente (Sm?/h) 486 520 493 486 952,545
Débit gaz de vente (Sm?/j) 11 676 491 84 11 686 861,09
Prix de gaz (USD/)) 5 768 366,553 5773 489,145
Debit de GPL (Kg/h) 5613.110 62 172,47
Débit de GPL (T/j) 134 714.6516 1 492,1392
Prix de GPL (USD/]) 81 269,8212 900 168,497
Débit Fuel de gaz (Sm®/j) 17 700.72474 16 046,296
Prix de Fuel de gaz (USD/j) 8 743 546 7 927,117
La somme (USD/j) 6 569 690,134 6665 730,526

D'apres ce tableau en remarque on a :

e le prix de la production cas actuel : 6 569 690,134 USD

e le prix de la production cas optimisé : 6 665 730,526 USD

Donc on aura un chiffre d'affaire:
6 665 730,526 - 6 569 690,134 = 96 040,392 USD/j

Conclusion

En appliquant les paramétres optimaux autrement dit une température de -62,5°C en aval
du TURBO-EXPANDER a notre simulation, on a obtenu deux produits conforme aux normes
c'est-a-dire un gaz vente prét a étre expédié, un liquide de fond de déethaniseur pauvre en Cy,
un debit massique plus au moins important par rapport au cas actuel simulé un gain de 14,93
tonnes par jour et chiffre d'affaire 96 040,392 USD/j].
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CONCLUSION GENERALE

La grande préoccupation des sociétés pétrolieres est de maitriser les dépenses et de réduire
le cot de I’exploitation de sa production, qui a une grande influence sur la productivité des
installations du gaz traité. a cet égard, nous avons orienté notre étude sur I’optimisation des
paramétres de fonctionnement de I’unité de récupération de GPL avec 1’énergie disponible dans

le but d’amélioré la production, qui est le premier intérét des sociéteés.

Les résultats obtenus suite aux différents calculs effectués sur le module considéré nous
permet de dire que la variation des fractions de la composition du gaz brut ainsi que la pression
a I’entrée du l'unité de traitement des gaz (CPF) influent directement sur les parametres

d’exploitations des différents équipements composants le procédé de traitement.

Notre objectif était de Vérifier le dimensionnement de la colonne déethaniseur, essayé de
présenter et de discuter 1’utilisation du logiciel de simulation "ASPEN HYSYS 7.3" pour éviter
le probleme de calcul manuel long, notamment les résolutions des bilans de matiere et de

chaleur ainsi que d’optimisation.

Le dimensionnement et la vérification a été faite par une méthode analytique itérative, les
résultats obtenus des calculs effectués ont conclus que la colonne déethaniseur est optimisée
avec les parameétres de fonctionnement actuels, de plus cette étude nous a permis de mieux

comprendre le fonctionnement du déethaniseur avec les changements actuels.

L’étude de la variation des paramétres opératoires du TURBO-EXPANDER nous a
permis de trouver les paramétres opératoires optimaux qui permettent d’améliorer la
récupération du GPL dans gaz de vente (C; et Cy) surtout que les dimensionnements ne seront

pas modifiés.

» vis-a-vis des résultats obtenus :
e Latempérature optimum de la charge sertie du Turbo-Expander est —-62,5°C.

e Latempérature au niveau du plateau (#35) dans déethaniseur est 86,84°C.
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Apres I’optimisation, on obtient un gain de 14,93 tonnes par jour de Cs+ et chiffre
d'affaire 96 040,392 USD par jour.

Suite aux différents résultats que nous avons obtenus, nous pouvons déduire que La
variation de la composition du gaz brut, le débit, la température ainsi que la pression a I’entrée
de I’'usine GTL-CPF influent directement sur les paramétres d’exploitations et la récupération

des produits finis.

Enfin, cette période se stage pratique, a enrichie mes connaissances techniques et
scientifique, et m’a permis de développer une méthodologie rigoureuse et efficace pour mener

a bien un projet industriel.

Notre training au niveau des différentes structures de cette société nous a offert
I’occasion de nous familiariser avec le systéme et I’environnement du travail dans le secteur

pétrolier et de nouer des relations professionnelles intimes qui facilitent nos taches d’avenir.

Aussi nous souhaitons que notre modeste travail apporte son fruit a la société
SONATRACH-DP-GTL.
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Attachment 1 : Oveall Block Flow Diagram
GT PJ Block Flow Diagram for [nternal. Rev.E

F-CPF-1283-101

ANNEXE 1 : diagramme de process de l'usine CPF.
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ANNEXE 2 : dessin technique de colonne déethaniseur.
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ANNEXE 6



SONATRACH
PROJET GASSI TOUIL

RAPPORT D ANALYSE CIHRONMATOGRAPHIQUE

Date : 25/02/2018
Heure : O7HOO
Point d'echantillionnage: 45,P1,1008
Description : /

Zone : 36V Pression : 69 BARS
Composition Mol
N., Nitrogéne 2,710
CO.,, Dioxyde de Carbone 1,258
C,, Méthane 85,950
C., Ethane 9,522
Ca, Propane 0,527
i-C,4, iso-butane 0,011
n-C,, normal butane 0,007
i-Cg, iso-pentane 0,004
n-Cs, normal pentane 0,004
Ce, hexane 0,007
TOTAL 100%
Pouvoir Calorifique Supérieur [kcal/Sm3] 9383,253
Poids Moléculaire [g/mol] 18,220
Densité Relative [-] 0,631

Analysé par:
SH / DP Gassi Touil / Labo CPF

Nom: M, GUERTI

SIBNAatUre: ...ccociiaciiiiiciocaccccaroccsenss

ANNEXE 7 : la composition et spécification du gaz de vente expédier.




SONATRACH

PROJET GASSI
T Z
Date : 25/02/2019
Heure : 13H30
Point d'Echantillonnage : SC-0O33

Description :

TOUIL

7

Zone : 311G Pression : 20 BAR
Composition Mol
N., Nitrogéene 0,228
CO.,, Dioxyde de Carbone 0,000
4, Méthane 0,000
., Ethane 0.769
Ca, Propane | 54,312
i—-C,, iso-butane 17,251
Nn-C,, normal butane 27,2349
i-Cs, iso-pentane 0,188
n-Cg, normal pentane 0,018
Ces, hexane 0,000
TOTAL 100,000
c2- 0,769
s + 0,206
Pouwvoir Calorifique Supérieur [kcal/Sm3] 25333,995
Poids Moléculaire [g/mol] 50,250
Masse Volumique standard [kg/m3] 535,671
Analysé par: | CONDENSAT PLO
SH / DP Gassi Touil / Labo CPF|HEURE 13HA40
TVR(PSI) 7,10
Nom: MLGUERTI D 1S C 00,7160

T R T o e s et o nsen s~

ANNEXE 8 : la composition et spécifi

cation de GPL expédier.

ANNEXE 9 : diagramme de GILLILAND.
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ANNEXE 11 : Diagramme de monogramme des coefficients d'équilibre d'azote.



