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Résumé 

La présente étude  vise principalement à étudier le problème de  la formation du 

givre au niveau des vannes   PV-X111  de la section de   séparation,  Les gaz de tête du dé-

éthaniseur évacués vers le four, sont sujets à cette dite formation. 

Pour ce fait, nous devons connaitre les notions générales de la structure et la formation des 

hydrates et donner des propositions afin d’évaluer la rentabilité de nos solutions par une 

étude technico-économique. 

Dans un premier temps, nous devons déterminer tout d’abord l’état du fluide qui 

circule, et plus spécifiquement à l’aval de la vanne PVX111; cette étape va nous permettre de 

déterminer la température du gaz, après détente, qui sera comparé à la température de 

formation des hydrates à la pression considérée, puis dans un second nous entamerons les 

calculs pour déterminer les teneurs en eau contenu dans les différents courants sortant du 

fractionnateur et du dé-éthaniseur ,et réaliserons une simulation en utilisant le logiciel hysys 

pour pouvoir  déterminer la teneur en eau actuelle dans le gaz sortant en tête du dé-ethaniseur. 

Une comparaison des teneurs en eau sera effectuée dans les conditions opératoires.  

Donc le contexte est de  proposé soit une optimisation des teneures en eau soit  de 

placer un échangeur de double tube. 
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Abstract 

 

The present study mainly aims at studying the problem of the frost formation at the PV-X111 

valves in the separation section. The overhead gases from the de-ethanizer evacuated to the furnace 

(heating unit) are subject to this so-called formation. 

For this fact, the general concepts of the structure and the formation of hydrates should be known 

and some proposals are provided in order to evaluate the profitability of our solutions by a 

technical-economic study. 

First, we must determine the state of the circulating fluid, and more specifically downstream 

of the PVX111 valve; this step will allow us to determine the temperature of the gas, after 

expansion, which will be compared at the hydrate formation temperature at the pressure considered, 

then secondly ,we will start the calculations to determine the water contents contained in the 

different streams leaving the fractionator and the de-ethanizer, and will perform a simulation using 

the hysys software for the ability to determine the current water content in the left gas on the top of 

the de-ethanizer. 

A comparison of the water contents will be carried out under the operating conditions. So this 

work aims at proposing either an optimization of the water content or placing a double tube 

exchanger. 
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 ملخص

 

 

فٙ قسى  PV-X111 تٓذف ْذِ انذراسح تشكم أساسٙ إنٗ دراسح يشكهح تكٍٕٚ انصقٛع عهٗ يستٕٖ انصًاياخ

 .انفصم

نٓذِ انسقٛقح ، ٚدة أٌ َعزف انًفاْٛى انعايح نٓٛكم ٔتشكٛم انٓٛذراخ ٔتقذٚى يقتززاخ يٍ أخم تقٛٛى رتسٛح زهٕنُا يٍ  

 .خلال دراسح تقُٛح اقتصادٚح

؛ ستتٛر نُا ْذِ  PVX111 أٔلاً ، ٚدة أٔلاً تسذٚذ زانح انسائم انًتذأل ، ٔتشكم أكثز تسذٚذًا فٙ اتداِ يدزٖ صًاو

انخطٕج تسذٚذ درخح ززارج انغاس ، تعذ انتًذد ، ٔانذ٘ سٛتى يقارَتّ عُذ درخح ززارج تكٍٕٚ انٓٛذراخ عُذ انضغط انًعتثز ، ثى 

فٙ ثاَٛح ، سُثذأ انسساتاخ نتسذٚذ يستٕٚاخ انًاء انًٕخٕدج فٙ انتٛاراخ انًختهفح انتٙ تغادر انًدشئ ٔإسانح الإٚثاٌ ، ٔسُدز٘ 

يٍ أخم انقذرج عهٗ تسذٚذ يستٕٖ انًاء انسانٙ فٙ انغاس يع تزك اندشء انعهٕ٘ يٍ خٓاس إسانح  hysys يساكاج تاستخذاو تزَايح

نذا فإٌ انسٛاق ْٕ اقتزاذ إيا تسسٍٛ يستٕٖ انًاء أٔ ٔضع يثادل . الإٚثاٌ ، ٔسٛتى يقارَح يستٕٚاخ انًاء فٙ ظزٔف انتشغٛم

 .أَثٕب يشدٔج
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ABREVIATION 
 

Y i : Fraction molaire du constituant i en phase vapeur. 

X S : Fraction molaire du même constituant i en phase solide.  

KVL : Constante d’équilibre liquide-vapeur de chaque composant 

H°m = ∑ Yi. Hi° : L’enthalpie du mélange gazeux; 

Tcm = ∑ Yi. Tci : La température pseudo-critique du mélange gazeux  

Pcm = ∑ Yi. Pci : La pression pseudo-critique du mélange gazeux  

ωm = ∑ Yi. Wi : Le facteur accentrique de PITZER du mélange gazeux  

Mm = ∑ Yi. Mi : La masse molaire du mélange gazeux; 

R : La constante des gaz parfaits 

Tc : Temperature critique 

Pc : Pression critique 

ω: le facteur des composants purs 

MC2 : Le débit du mélange gazeux en Kg / hr. 

Mh : : Le débit d’huile en Kg / hr. 

Cp (g) : La capacité calorifique du mélange gazeux  

Cph  : La capacité calorifique d’huile en Kcal / Kg °C; 

Ag: La section de passage 

Gg : La vitesse massique 

Re : Le nombre de Reynolds 

Pr : Le nombre de Prandtl 

 hi : coefficient de film (côté tube interne du gaz) 

 h0 : coefficient de film (côté section annulaire d’huile) 

Deq : Le diamètre équivalent 

Gh : La vitesse massique 

U : coefficient d’échange global 

S : la surface d’échange de chaleur  

L : la longueur  

 g : la masse volumique du mélange gazeux  

D’e : diamètre équivalent  

d’ : la densité d’huile  

t : facteur de correction
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Le gaz pétrole liquéfié connu sous le terme de GPL, dont l’Algérie est l’un des 

leaders producteurs exportateurs dans le monde, constitue l’une des priorités des plans 

de développement et de la politique énergétique de la SONATRACH. Il est obtenu à 

partir de pétrole brut après une distillation atmosphérique ou dans des champs de 

production du gaz naturel par utilisation de procèdes de fractionnement. 

Le GPL n’a pas de propriétés lubrifiantes, il est incolore en phase vapeur, 

cependant quand le liquide est évaporé, l’effet de refroidissement de l’air 

d’environnement peut causer une condensation et même une congélation de la vapeur 

d’eau contenue dans l’air ce qui permet de rendre visible un espace de GPL. 

Dans le cadre de prévoir des augmentations substantielles de production, 

SONATRACH dispose déjà d’importantes installations de production, de transport et de 

séparation des GPL permettant leur valorisation et leur commercialisation aussi bien sur 

le marché local qu’international. Mais, Il serait toujours indispensable d’opter pour une 

exploitation maximale de cette capacité installée, à des limites tolérables, ce qui sera 

bénéfique sur le plan économique et sur la gestion de la production. Ceci nous a amené 

à effectuer une étude dans ce contexte. 

Un des objectifs de notre stage au sein du  complexe GP1/Z, consiste à analyser  

les causes probables de la formation des hydrates existant au niveau des vannes PV-

X111 de la section séparation et envisager des solutions satisfaisantes pour y remédier. 

Ces vannes sont sujettes à la formation de givre et à l’obstruction de l’écoulement 

du gaz à travers la vanne qui occasionne des instabilités de fonctionnement de toute la 

section de séparation. 

Pour atteindre les objectifs suscités, le présent mémoire est organisé en deux 

parties comme suit : 

La première partie comporte une étude bibliographique qui illustre une 

description sommaire de la section séparation, nous procédons ensuite a exposé des 

notions générales sur la structure et la formation des hydrates 

La partie suivante est consacrée à une étude pratique, ou nous commençons par poser 

la problématique  et ensuite exposer les hypothèses proposées pour résoudre le problème 

rencontré, puis nous validons nos données par simulation .compte tenu des résultats obtenus, 

nous finissons cette  partie par une étude succincte sur l’impact financiers et technologiques  

Enfin, Cette étude s’achève  par une conclusion générale et des perspectives 

envisagées. 
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I.1. Introduction 

 

     Dés le début du siècle, l’exploitation du gaz naturel et du GPL s’est heurtée à des 

difficultés liées au bouchage des canalisations par dépôt de cristaux, d’abord considérés 

comme étant de la glace. Ces cristaux sont, en fait, constitués par des hydrates apparaissant 

bien au-dessus de la température de formation de la glace. Il s’agit de composés d’inclusion 

que forment avec l’eau certains des constituants du gaz naturel et en tout premier lieu le 

méthane. La formation des hydrates étant liée à la présence d’eau dans le GPL. 

Pour éviter le bouchage des canalisations, les installations de production doivent être 

protégées des risques de formation d’hydrates. Une première façon d’y arriver consiste à 

déshydrater le GPL. Lorsque ce n’est pas possible, il faut se placer dans des conditions de 

température et de pression permettant d’éviter la formation des hydrates ou introduire un 

inhibiteur.  

              I.2.  Section de séparation 

Etant donné l’importance de la section séparation du GPL dans le présent travail, nous 

avons jugé utile de procéder brièvement de cette section. 

Après son entrée dans un train de fonctionnement, le GPL brut est d’abord déshydraté 

dans la section de déshydratation de la charge ; la teneur en eau à la sortie de l’unité étant 

fixée à 5ppm au maximum. Le GPL entre ensuite dans la section de séparation comme 

alimentation du fractionnateur (V-X101). 

Le GPL récupère d’abord la chaleur du propane, produit sortant du fond du dé- 

éthaniseur dans le préchauffeur (E-X004), ensuite il y a une autre récupération de chaleur  

dans le préchauffeur (E-X005 A/B/C/D), cette fois-ci sur le produit du fond de fractionnateur. 

Le GPL brut est finalement amené à son point de bulle dans le préchauffeur (E-X013) par le 

biais d’une l’huile chaude. 

I.2.1. Fractionnateur [1] 

La séparation du propane et du butane dans le fractionnateur est une opération 

essentielle pour réaliser les taux de récupération voulus de chaque produit. Le fractionnateur 

(V-X101) est une colonne de distillation à 55 plateaux à clapet, son rôle est de réaliser la 

séparation du GPL brut, le propane en tête et le butane au fond. 

 

Le GPL est introduit à travers une des trois alimentations (23
ème

, 24
ème

, 25
ème

 plateaux) 

suivant la composition de la charge. La séparation du propane et du butane dans le 
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fractionnateur est obtenue en choisissant les taux de reflux et de rebouillage optimaux. 

On utilise la température au plateau 36 comme critère de fonctionnement pour régler le débit 

du fluide caloporteur vers les (E-X003 A/B) (rebouilleurs) et de déterminer la teneur en 

propane dans le butane commercialisé. 

 

Les produits de tête du fractionnateur sont condensés à travers les aéro-refrigérants 

(E-X002), récupérés au niveau du ballon de reflux (V-X003), puis aspirés et refoulés par la 

pompe de reflux (P-X002 A/B), une partie est envoyée vers la colonne comme reflux pour 

refroidir les produits de tête, l’autre partie est envoyée vers le dé-éthaniseur le (V-X102) si la 

teneur en éthane est supérieure à 2%. 

 

I.2.2. Dé-éthaniseur [1] 

Le dé-éthaniseur est une colonne de distillation à 25 plateaux à clapets munis d’un 

condenseur de tête, d’un ballon de reflux et d’un rebouilleur. Les produits de tête du dé- 

éthaniseur sont condensés partiellement à l’aide des échangeurs (E-X006A/B) à 5°C. La  

partie non condensée est envoyée vers la section fuel gaz en passant par la vanne (PV-X111) 

et la partie condensée est reprise par la pompe (P-X003A/B) pour être utilisée comme reflux. 

 

 Paramètres de fonctionnement 

1- Températures 

 Alimentation du dé-éthaniseur 

La température d’alimentation de la colonne est maintenue constante à 62°C. 

 Plateau sensible 22 

La température au plateau 22 a été choisie pour contrôler le rebouillage au niveau du 

    (E-X007). 

2- Pression 

 Pression dans la colonne 

Le dé-éthaniseur est conçu pour fonctionner à une pression fixée à 22 Kg/cm
2
.eff. 

3- Débit 

Le débit de reflux de tête est réglé en cascade avec le régulateur de niveau dans le  

ballon de reflux ainsi, le débit de reflux dépend directement du taux de rebouillage. 

Le % max du C4 dans le C3 produit est de 2,2% en mole. 

Le % max du C2 dans le C3 produit est de 4,8% en mole. 
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Le % max du C3 dans le C4 produit est de 25 % en mole. 

Le % max de C4 dans le C5 produit est de 10% en mole. 

Le % max de C3 dans le C2 gazeux produit en tête de dé-éthaniseur est de 12% en mole. 

Le % max de C5 dans le C4 produit est de 1,75% en mole. 

 Les conditions suivantes pour les normes de Sonatrach GP1/Z : 

Le% max du C2 dans le C3 produit est de 2% en mole. 

Le% max du C4 dans le C3 produit est de 1% en mole. 

I.3. Les hydrates de gaz [4] 

I.3.1. Structure de base des hydrates 

En présence d’un gaz léger, les molécules d’eau peuvent former une structure cristalline 

régulière comprenant des cavités ou cages, dans lesquelles sont piégées les molécules de gaz. En 

raison de cette structure en cage, les hydrates appartiennent à la catégorie des composés 

d’inclusions appelés « clathrates ». Le réseau cristallin est dû aux liaisons hydrogène entre les 

molécules d’eau et il est stabilisé par les molécules de gaz, qui sont elles-mêmes retenues dans 

les cages par les forces de Van der Wales. Seuls les molécules dont le diamètre est compris dans 

une certaine fourchette peuvent former ces inclusions, en effet, le diamètre de la molécule doit 

être inférieur au diamètre de la cavité (ou voisin de ce diamètre) pour que la molécule puisse 

entrer dans la cavité et en même temps suffisamment grand, pour que le réseau cristallin soit 

stable. Différentes structures du réseau cristallin, appelées structure I, structure II, et  structure H 

ont été mises en évidence par diffraction des rayons X  

 Structure I 

Dans le cas de la structure I, le dodécaèdre est associé à un tétradécaèdre formé de douze 

faces pentagonales et deux faces hexagonales (désigné par la notation 5
12

6
2
). La maille 

élémentaire de la structure I est un cube de 12Ǻ. 

 Structure II 

Dans le cas de la structure II, le dodécaèdre est associé à un hexadécaèdre formant douze 

faces pentagonales et quatre faces hexagonales (désigné par la notation 5
12

6
4
). Chacun de ces 

polyèdres forme une cage qui peut contenir un des constituants du gaz avec lequel se forme 

l’hydrate. La maille élémentaire de la structure I est un cube de 17.3Ǻ 

 

 Structure H 

Une nouvelle structure d’hydrate, structure H a été décrite récemment. Dans cette structure, 

les dodécaèdre 5
12

 coexistent avec des dodécaèdres 4
3
 5

6
 6

3
 ainsi que des polyèdres 5

12
6

8
 , à 
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douze faces pentagonales et huit faces hexagonales, formant de grandes cages. La maille 

élémentaire de la structure H 

 

 

Figure I.1 : Réseau cristallin des structures I , II et H des hydrates 

 

I.3.2. Méthodes de prédiction des conditions de formation des hydrates [4] 

 

Plusieurs méthodes ont été présentées pour prédire les conditions de formations des hydrates. 

Elles sont classées en trois principales catégories : 

 

 Méthode graphique 

Elle permet d’estimer la formation des hydrates à une pression donnée, en considérant 

comme paramètre la densité du gaz. 
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Figure I.2: Estimation des hydrates à une pression donnée 

 Méthode basée sur la constante d’équilibre Solide-vapeur (Kvs) 

Elle se base sur la prédiction de la formation des hydrates en utilisant les coefficients 

d’équilibres solide-vapeur définis par : 

              K         Y 
 i       (1)  

 
                     Vs  

             s 

Où : 

 

Les courbes donnant les valeurs du coefficient d’équilibre Kvs en fonction de la 

température ont été établie. L’estimation de la température ou de la pression de formation des 

hydrates doit satisfaire la condition suivante : 

 

XS = Yi  / KVS  

 Corrélations empiriques 

 L’équation empirique est 

x 
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Ln P  2,3026  0,1144 (T kT 2) 

- T est donnée en °C et la pression en atm ; 

-  et k sont donnés comme suit : 

  2,681 3,811G  1,679G2 

k 0,006  0,011G  0,011G2 

G : Débit massique de gaz en Kg / hr. 

 I.4. Elimination des hydrates  

Les méthodes utilisées pour éliminer les hydrates lorsqu’ils sont formés, sont : 

–Le réchauffement à une température supérieure à celle de la formation des hydrates. 

–L’introduction d’inhibiteurs destinés à abaisser la température de formation des hydrates. 

 

 Réchauffement 

Le réchauffement pour éviter la formation des hydrates au moment de la réduction de 

pression peut être efficace un certain temps, mais peut ne faire que passer le problème à un 

autre ou les hydrates se forment après les déperditions de chaleur. 

 

 Les inhibiteurs 

Les substances solubles dans l’eau qui sont utilisées pour inhiber la formation des 

hydrates comprennent : 

–L’ammoniaque ; 

–Le chlorure de sodium ; 

–Le chlorure de calcium ; 

–Le méthanol ; 

–L’éthylène glycol ; 

–Le diéthyléne glycol (DEG). 

 

Le méthanol est un inhibiteur bien moins cher que le DEG, mais il n’est pas aussi 

facilement récupérable à cause mélange azéotropique qui le forme avec le gaz, ainsi que son 

coût est relativement élevé. L’injection de méthanol est en général utilisée lorsqu’on a besoin 

d’une injection occasionnelle pour empêcher la formation des hydrates. 
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 II1. Introduction 

La préoccupation rencontrée dans la marche normale de l’unité est celle de la section 

séparation où les vannes de contrôle de pression (PV-X111) des différents trains qui évacuent 

les gaz de tête du dé-éthaniseur vers le réseau gaz combustible, sont sujettes à la formation de 

givre. Le bouchage de ces vannes provoque l’instabilité de la section qui sera transmise par 

suite à toute l’unité. 

II.2 Problématique  

L’éthane obtenu à partir de la séparation du propane commercial dans le dé-éthaniseur à 

la pression de 22 Kg/cm
2
 eff et à la température de 62°C, entre dans le condenseur de tête de 

colonne puis dans le ballon de reflux et sort à 5 ?7 °C et 21 ,6 Kg/cm
2
 eff. Afin que l’éthane 

récupéré puisse être injecté dans le réseau fuel gaz, il est impératif de le détendre jusqu’à une 

pression de 4 Kg/cm
2
 eff. Ce gaz est mélangé soit au gaz utilisé pour les besoins de la 

régénération, soit au gaz naturel au niveau du ballon tampon comme le montre la figure ci- 

dessous. 

 

Figure II.1 : Circuit de l’éthane vers four 

 

II .3.Causes du problème  

Ce problème de fonctionnement a pris naissance dés l’exploitation de cette unité. 

Les causes de l’apparition de ce problème ont été attribuées à la présence d’une teneur 

excessive d’eau dans le gaz sortant de la tête du dé-ethaniseur. 

Pour palier à ce problème l’opération qui consisté à isoler la ligne et à injecter du 

méthanol a été utilisée durant les premières années de fonctionnement de cette unité. 

Cette opération présente l’inconvénient du torchage  du gaz emprisonné dans la ligne 

Une autre opération qui a été préféré à la première consiste a placé un flexible ou circule de la 
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vapeur d’eau surchauffée sur le corps de la vanne. Cette méthode pressente l’avantage de ne 

pas suspendre l’écoulement du gaz riche en éthane. 

Cette opération a résolu le problème d’une manière provisoire, mais elle présente des 

inconvénients : 

 

 Consommation importante de la vapeur d’eau, non récupérée. 

 Erosion de la vanne et de la ligne à long terme, causée par le contact direct du jet de 

vapeur. 

 Corrosion de la charpente métallique causée par le ruissellement des vapeurs d’eau 

condensées. 

 

II .4 Conséquences du bouchage de la vanne 

Il est clair que la formation des hydrates au niveau de la vanne (PV-X111) à une 

influence sur le fonctionnement du dé-éthaniseur et du ballon de reflux. 

. 

En cas de bouchage de la vanne (PV-X111), le niveau du ballon de reflux se trouve 

déstabilisé, la pression dans le dé-éthaniseur ne cessera d’augmenter d’où le contrôle par 

l’ouverture de la vanne manuelle qui est pratiquement difficile. Ceci entraînera  une 

production d’éthane et de propane hors spécifications et par conséquent l’arrêt du dé- 

éthaniseur. 

 

II .5 Données de base 

Pour pouvoir procéder au calcul thermodynamique, il est nécessaire de définir les divers 

paramètres de fonctionnement en amont et en aval de la vanne (PV-X111). 

Cette étude est basée sur des données réelles à partir du train 300 fonctionnant à 120% de la 

capacité du design. 

 Entrée de la vanne 

a)- Température – pression 

A l’origine, les paramètres de fonctionnement (la température et la pression) 

d’alimentation de la vanne sont respectivement de 5,7°C et 21,6 Kg/ cm
2
 eff selon le design, 

mais actuellement, d’après la banque des données du complexe les relevés de la pression et de 

la température pendant le mois de janvier, on a obtenu les paramètres de fonctionnement qui 

sont respectivement de 8,6 °C et 21,86 Kg/cm
2
eff. 
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Gaz entrant 

 

 

b)- Débit 

D’après la banque des données du complexe, on a obtenu le débit moyen du gaz en tête de dé-   

éthaniseur pour le mois janvier et qui est de l’ordre de 1150 Nm
3
/h 

 

 

c)- La composition 

La composition de l’alimentation de la vanne (PV-X111) dépend de la composition de 

la charge de GPL brut entrée complexe. Le suivi de cette composition indiquée au tableau    

II-1 dans l’annexe effectué durant la dernière semaine du mois de janvier, nous a permis de 

déterminer une composition moyenne de : 27,86 % en mole de méthane ; 58,32% en mole 

d’éthane et 13,99% en mole de propane. 

 Sortie de la vanne 

Selon les données design la pression est fixée à 4 Kg/cm
2
 eff (71,69 Psia). 

Les données concernant les températures de sortie ne sont pas disponibles sur site. 

La température indiquée par le design est de 45° après l’échangeur, comme le montre la figure 

ci-dessous : 

Te = 180°C 

 

 

 

T1 = 5,7°C T1’ 

 

 

 

Ts = 130°C 

Figure II.2 : circuit de la vanne PVx-111 

 

 

 

II.6 Détermination de l’état du fluide 

Pour déterminer l’état du fluide après détente, on doit calculer le point de rosée 

hydrocarbure du gaz. La température de rosée correspond à l’apparition de la première goutte 

de liquide et qui se fera aux conditions suivantes : 

 

Le fluide est à l’état gazeux (V = 1) donc (L = 0), et on assiste à l’apparition à cette 

T '2 
T = 45°C 2 

Gaz vers four 
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température la première gouttelette de liquide. En tenant compte des conditions d’équilibre 

liquide-vapeur, ceci sera réalisé lorsque : [5] 





Et où Yi et P sont des données et où la température et le pourcentage liquide des 

différents composants Xi seront à déterminer. 

Notre calcul pour déterminer la température de rosée du gaz est base sur le simulateur 

HYSYS qui nous donne les résultats suivants : 

Tableau II.1 : détermination de la température de rosée 

 
 

D’après les résultats obtenus, la température de rosée est de – 42 °C, la température 

opératoire après détente est supérieure à celle de la température de rosée, donc le fluide est à 

l’état vapeur. 

 

II .7 Détermination de la température après la détente 

Etant donné le manque de capteur de température à la sortie de la vanne, on se doit donc 

de la déterminer théoriquement par les calculs. 

La détente au niveau de la vanne est isenthalpique, connaissant la température et la 

pression à l’entrée de la vanne, l’enthalpie H à l’entrée de la vanne peut être déterminée à 

partir de la relation suivante : [6] 

 (H° - H) m = R.Tc m {{(H° - H)/ R Tc} + Wm {(H° - H) / RTc}}           (2)  

Cette équation donne la corrélation à utiliser pour calculer la variation de l’enthalpie d’un 

mélange gazeux. 
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La valeur de l’enthalpie du mélange à la température et  la pression voulues est 

Déterminée à partir de l’équation suivante : 
 

H m H 
0

m H 
0
  H   

 {(H° - H)/ R Tc}: L’effet de la pression sur l’enthalpie d’un fluide simple, 

(Banque des données du complexe) [3] 

{(H° - H) / RTc}: La corrélation pour la variation de l’enthalpie du fluide réel par 

rapport au fluide simple dû à l’effet de la pression, 

(Banque des données du complexe) [3] 

 

 Les Tc, Pc, Mi et le facteur ω des composants purs sont donnés dans la banque des 

données.  

 Détermination  de l’enthalpie standard du mélange gazeux à différentes températures 

d’âpres la banque des données 

 Le calcul de l’enthalpie du mélange (Hm) à différentes températures dans le tableau 

II -4 permet de tracer le graphe II -1, à partir de ce dernier et afin d’éviter les 

Itérations, la température de la détente sera déterminée. (Voir la f igure  II .1) 

 Dans les conditions actuelles 

Avant la vanne : 

T1 = 5,7°C  

P1 = 21, 6Kg/cm2 eff  

Apres la vanne : 

T2 = ? 

P2 = 4 kg /cm2 eff = 71,6 Psia 

 
Tableau II.2 : La détermination des propriétés critiques 

 

 Yi MWi Tc ( k) Pc ( Kpa) Wi 

C1methnae 0,2786 16,04 190,55 4602 0,0108 

C2ethane 0,5832 30,07 305,43 4878 0,0972 

C3propane 0,1399 44,10 369,82 4247 0,1515 

 
Pr = P1/Pcm = 0,46 ; Tr = T1/Tcm = 0,95 ; ωm = 0,0899 
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Tableau II.3 : Calcul de l’enthalpie a l’entre de la vanne 

 

 

Pr 
 

Tr 
 

H°(kj /kg) 

[(H°- 

H)/RTc]
0
 

 

[(H°-

H)/RTc]
1
 

 

(H°H) m 

 

(kj/kg) 

 

Hm 

 

(kj/kg 
) 

 

0,46 
 

0,95 
 

C1 
 

C2 
 

C3 
 

H°m 
 

0,60 
 

0,64 

580 370 310 397,2 54,81 342,4 

D’après ces calculs l’enthalpie à l’entrée de la vanne est de 342,4 kj/kg 

Apres la vanne PV X 111 

P2= 4 kg/cm2 = 496 Kpa 

Pr = P / Ppc = 496 / 4771 = 0,11 
 

Tableau II.4 : La détermination de la température après détente 
 

T ° C Tr H°(kj /kg) [(H°-H)/RTc]
0
 [(H°-H)/RTc]

1
 (H°H) m (kj/kg ) H m (kj/kg ) 

0 0,93 387,2 0,120 0,140 11,05 376,15 

-10 0,90 365,6 0,125 0,160 11,61 354,00 

-20 0,86 346,1 0,150 0,180 13,85 332,25 

-30 0,83 327,6 0,160 0,200 14,83 312,80 

A partir de ce tableau on trace la courbe Hm = f (T), pour la détermination de la 

température de la sortie qui a la même enthalpie que celle de l’entrée. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
Figure II. 3 : variation de l’enthalpie du mélange à pression constante (4Kg/cm

2
 eff) 

 

Hm = f 
(T) 

500 

400 

300 

200 

100 

0 

y = 1,848x + 
373,77 

R
2
 = 0,9922 
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La détente au niveau de la vanne de contrôle est isenthalpique H1 = H2 = 342,4 kj/kg , 

La température sortie vanne est estimée à T = -17 °C en utilisant la Figure II .3.  

II.8. Détermination de la température à la quelle il y’a formation d’hydrate 

Dans les conditions de la sortie de la vanne on a pu détermine la température de la 

formation des hydrates qui est donnée dans le tableau suivant  

Tableau II. 5 : la détermination de la température de formation d’hydrate

 

La température de formation d’hydrates est de 1,09 °C. 

                  II.9. Détermination des teneurs en eaux dans les différents courants 

Afin de mieux étudier le problème, il est nécessaire de procéder à la détermination de la 

teneur en eau dans différents courants dans la section séparation. Le logiciel hysys nous a 

permis de générer les valeurs de la teneur en eau dans les différents courants et cela est 

représenté dans le tableau suivant : 

Tableau II.6 : détermination de la teneur en eau dans le procédé 

 

 Dé-éthaniseur Vanne PVx111 

 

 

 

Entrée 

(gaz) 

Sortie tête 

de colonne 

(gaz) 

Entrée (gaz) 

 

La teneur en

 eau (ppm) 

 

8 

 

300 

 

300 

 

D’après ce tableau on remarque que la teneur en eau de notre gaz à l’entrée de la vanne est de 

300 ppm. 

II.9.1 Détermination de la teneur en eau à la saturation 

Pour cerner notre problème en a voulu étudier les conditions pour les quelles il y a une 
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formation des hydrates. Pour cela, on a procédé à la détermination de l’eau à la saturation 

dans le gaz sortant de la tête du dé-ethaniseur. 

Le tableau ci-dessous nous donne les résultats obtenus dans le cas ou le gaz est saturé 

en eau : 

 
Figure II .4 : La détermination de la teneur en eau a la saturation 

II .10 Partie simulation HYSYS 

Dans cette partie on va procéder à une simulation de la section séparation et cela va 

nous permettre de déterminer les compositions des différents courants ainsi que leurs teneurs 

en eau. 

Notre travail consiste à réaliser une simulation en considérant la charge réelle à 

l’entrer de la section séparation et en fixant une teneur en eau de 5 ppm qui est la valeur 

à la sortie du deshydrateur. 
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 Figure II .5: la simulation du procédé donnée par le HYSYS 

 

Interprétation des résultats 

D’après les résultats obtenus, la température à la sortie de la vanne dans le cas actuel 

(condition P, débit et composition) est de -17°C qui est inférieure à la température de formation 

des hydrates 1,09°C. La formation des hydrates est fortement probable si la teneur en eau dans le 

gaz actuel est égale à sa teneur en eau à saturation. 

 

La teneur en eau actuelle est de 300 ppm à l’entrée de la vanne PV x111 (valeur calculée 

par HYSYS), et la teneur en eau à la saturation à l’aval de la vanne est de 203 ppm cette 

constatation nous permet de conclure qu’il y aura la formation d’une phase eau condensée et 

l’apparition des hydrates aux conditions à l’aval de la vanne. 

 

Cette teneur en eau élevée dans le gaz sortant du dé-ethaniseur est la principale cause de 

la formation des hydrates. Ceci nous a conduis à mener une étude d’optimisation du 

fonctionnement du dé-ethaniseur dont le but de diminuer cette teneur 

 

II.11. Optimisation de la colonne avec les conditions actuelles 

 

Le but recherché est de diminuer la teneur en eau en tête de la colonne tout en étant 

conforme aux spécifications du propane commercial et du gaz de tête de colonne. 

Il a été indiqué précédemment que la teneur en eau maximale dans le gaz de tête de 

colonne ne doit pas dépasser la valeur 203 ppm. Le changement des conditions opératoires de 
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la colonne va concerner uniquement la variation de la température du plateau sensible qui est 

situé au plateau 22. 

Les résultats de cette simulation sont mentionnés dans le tableau ci-dessous : 
 

Tableau II. 7: Optimisation des paramètres opératoire du dé-éthaniseur 
 

Temp du plateau 
sensible °C 

 

59,6 
 

59,8 
 

60 
 

60,2 
 

60,4 
 

60,6 
 

60,8 
 

61 
 

61,2 
 

61,4 
 

61,6 

H2O Tête de dé- 
c2 ( ppm) 

 

483 
 

429 
 

390 
 

362 
 

340 
 

323 
 

309 
 

300 
 

300 
 

281 
 

275 

Débit H2O Tête 

de dé-c2 
( kgmole/hr )*10

2
 

 
 

0,949 

 
 

1,00 

 
 

1,03 

 
 

1,04 

 
 

1,043 

 
 

1,045 

 
 

1,047 

 
 

1,048 

 
 

1,049 

 
 

1,05 

 
 

1,052 

C3 Tête de dé- 
c2 (%) 

 

13,29 
 

12,24 
 

11,83 
 

11,52 
 

11,35 
 

11,15 
 

11 
 

10,9 
 

10,77 
 

10,7 
 

10,7 

C3 Fond de dé- 
c2 (%) 

 

97 
 

97,7 
 

98 
 

98 
 

98,2 
 

98,3 
 

98,4 
 

98,5 
 

98,6 
 

98,6 
 

98,7 

 

Pour plus de clarté, la courbe indiquant la variation de la teneur en eau de la tête du dé- 

ethaniseur en fonction de la température du plateau sensible a été tracée, et cela est illustré 

dans la Figure II.2. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figure II .6 : Variation de la teneur en eau du dé-C2 en fonction de la température du plateau 

sensible 

Interprétation des résultats 

La variation de la température du plateau sensible à un effet certain sur la teneur en eau dans 

le gaz de sortie. En effet, une augmentation de la température de 2,5 °C provoque une 

augmentation du débit d’eau et une diminution de 208 ppm. 
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Telle qu’il a été indiqué précédemment la teneur en eau recherchée dans le gaz de sortie 

devrait être inférieure à 203 ppm. Cette teneur en eau n’a pu être atteinte avant l’introduction 

du gaz dans la vanne du fait que la température sensible n’a pu être augmentée au delà de 

61,6°C du à la divergence du logiciel. 

Malgré que cette alternative n’a pas donné le résultat recherché, nous pensons qu’il sera 

intéressant d’investiguer l’effet du changement des conditions opératoires (P,T) de cette 

colonne sur la teneur en eau.  

II.12 La deuxième solution 

Les résultats obtenus concernant la température de formation des hydrates à l’aval de la 

vanne et la température du gaz après détente nous mènent à considérer l’alternative qui se 

résume à chauffer le gaz avant son introduction dans la vanne. Ce chauffage nécessite un 

équipement d’échange thermique qui dans notre cas sera un échangeur double tube. 

Ces appareils sont intéressants pour la facilité qu’ils offrent au point de vue démontage 

et transformation. Ils réalisent un contre-courant pur qui se traduit par un bon rendement, et 

l’espace occupé est assez faible. 

II.12.1 Échangeur tubulaire (concentrique) [8] 

C’est l’échangeur le plus simple, le moins coûteux et le  mieux connu dans l’industrie. 

Ce type peut être utilisé pour effectuer des transferts de chaleur entre deux fluides ne  

subissant pas de changement de phase et aussi pour condenser une vapeur ou évaporer un 

liquide. Il se compose d’un tube ou d’une conduite concentriquement à l’intérieur d’un autre 

tube qui tient alors lieu d’enveloppe. 

On peut distinguer aussi deux types d’échangeurs et cela selon la direction de 

l’écoulement des deux fluides. 

 

Figure II.7 : Différents profils qualitatifs de température dans un échangeur 

double-tube 
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II.12.2 Détermination de la température à l’amont de la vanne 

On a fixé la température opératoire après détente à 45°C pour éviter la formation des 

hydrates comme le montre le schéma 

Ci-dessous : 

 

 

Te = 180°C 

(Huile) 
 
 

T1 = 8,6°C T1’ T2 = 45°C 
 

 
  

 

Gaz entrant Gaz vers four 
 

 

Ts = 130°C 
(Huile) 

Figure II.8 : schéma du circuit modifié 
 

La température à laquelle le mélange gazeux doit être chauffé en amont de la vanne est la 

valeur T’1 calculée comme suit : [7] 

Cp (T '1 -T1)=  (H'1 -H1 )= ( H 2 - H1 )         (3) 

La détente au niveau de la vanne est isenthalpique donc on aura 

H '1 = H 2 MC 2Cp(T '1 - T1) = MC 2 (H '1 = H2)         (4) 

La température T ’1 est supposée à partir de laquelle Cp est déterminé, puis l’égalité de l’équation  

(II -11) sera vérifiée jusqu’à atteindre la valeur T ’1 cherchée par itération. 

 La masse molaire du mélange gazeux: Mm = 29,25 Kg / Kmoles. 

 Le débit du mélange gazeux : Mc2 =1150 Nm
3
 /hr 

Mc2 = 1150 X29.25        =    927,14  kg/hr 

               22.4            

    
  Cp et Cp’ déterminées aux différentes températures de T’1 et T’2. par l’équation suivante : 

 

 CpT a  bT  cT²dT 
3    

(5) 

       Cp ' T   Yi  X  Cp T  (6) 

 

Les constantes relatives a, b, c et d des constituants sont résumées dans le tableau suivant et 

pour une température dans la marge suivante : 273°K < T < 1500°K. 
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Tableau II.8 : Les constantes des constituants de l’équation (5) 

Composition a b .10
+2

 C .10
+5

 d .10
+9

 

C1 Methane 4,75 1,20 0,30 -2,63 

C2  éthane 1,65 4,12 -1,53 1,74 

C3 Propane -0,97 7,28 -3,76 7,58 

Tm=Température moyenne des constituants en 
°K. 

T1 = 8,6°C ; H1 = 342,4 kj/kg. 

T2 = 45°C ; H2 = 456,93 kj/kg. 

H1 et H2 sont déterminées à partir du graphe (II-1). 

On aura donc : H2 – H1 = (456,93 – 342,4)  H2 – H1 = 114,53 kJ/kg. 

= 27,4 Kcal /Kg 

L’équation (3) devient : 

Cp (T’1- 281,75) = 27,4 Kcal /Kg. 

1
ère

 itération : 

Soit T ’1 = 60 °C =333 °K. 

Cp est déterminé d’après l’équation (6). Cp 

= 04,21 Kcal/Kmol. °C, 

 Cp (T’1- 281,75) = 27,4 Kcal /Kg. 

2 
éme

 itération : 

Soit T ’1 = 65 °C = 338 °K. 

Cp est déterminé d’après l’équation (6). Cp 

= 13,69 Kcal/Kmol. °C, 

 Cp (T ’1- 281, 75) = 27,4 Kcal /Kg. 

3
éme

 itération : 

Soit T ’1 = 70 °C = 343 °K. 

Cp est déterminé d’après l’équation (6).  

Cp = 13, 85 Kcal/Kmol. °C, 

 Cp (T ’1- 281, 75) = 27,4 Kcal /Kg. 
 

Par interpolation la température T ’1 est de 66 °C. 

Donc on doit chauffer le mélange gazeux en amont de la vanne jusqu’à 

atteindre la température 66 °C. 
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II.13. Calcul de débit d’huile nécessaire pour chauffer le mélange gazeux : 

Le transfert de chaleur s’effectue entre l’huile et le mélange gazeux se traduit par la 

formule suivante : [7] 

MC2Cpg  T ' '1T1   mhCph Te  TS 
 

 

Cpg  = 13, 82 Kcal / Kmole.°C = 0,470 Kcal /Kg. °C; à la température de 109 °C. 

 

 Cph  = 0, 5685 Kcal /Kg °C à la température calorifique moyenne de 155°C. 

 

 

mh = 
Mc 2  Cp( g ) (T '1 T1 ) 

=
 

Cp(h) (Te  Ts) 

927,14  0,470(339,15  281,75) 

0,5685(453  403) 

 mh = 880 Kg/h
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II.13.1.  Dimensionnement d’un échangeur à double tube [8]  

Dans tout calcul d’échangeur, le but est d’obtenir la récupération d’une certaine quantité 

de chaleur dans des conditions économiques optimales qui sont un compromis entre les frais 

d’investissement et les frais opératoires. 

La dualité transfert de chaleur-pertes de charge domine tout le problème. Donc le calcul 

de tout appareil comportera toujours deux études parallèles : transfert de chaleur et perte de 

charge. 

Tout nouvel équipement installé dans un circuit déjà en service doit répondre aux 

conditions du process avec un prix d'achat acceptable. 

Dans cette partie de travail nous avons procédé à dimensionner l'échangeur proposé en 

utilisant la méthode de Kern. 

 calcul de quantité de chaleur échangée

La quantité de chaleur est déterminée d’après le bilan thermique suivant : 

Q  mhCph Te  TS   MC2Cpg  TS  Te  (8) 

Q  = 880   0, 5685 (180 – 130)  Q = 25 014 Kcal / hr. 
 

 

 Calcul de la différence de température logarithmique moyenne (DTLM) 

 

    DLTM = ∆t1 - ∆t2 

                                                                    Ln  ∆t1 

                                                                                                                   ∆t2 
Pour l’huile chaude T1 = 180 °C ; T2 = 130 °C 

Pour le gaz froid t1 = 8,6 °C ; t2 = 66 °C 

 

 

-Courant parallèle 

 

 

 

   DTLM   = 109 °C 

-Contre courant pur 

 

∆t1 =T 1 – t1 ; ∆t2 =T 2 – t2 

Δt1 = 180 – 8,6 ; Δt2 = 130 – 66 
 

 

 

∆t1 = T1 – t2 ; ∆t2 = T2 – t1 

∆t1 = 180 – 66 ; ∆t2 =130 – 8,6 
 

 

 DTLM = 117,7 °C 
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Alors on prend la DTLM  la plus grande, donc l’écoulement est à contre courant pur. On 

va proposer pour chauffer ce mélange gazeux de 8,6 °C à 66 °C par un échangeur de type : 3- 

by 2inch I.P.S (voir le tableau II-2 dans l’annexe). 

 

d1 = 5,250 cm ; 

d2 = 6,045 cm ; 

D1 = 7,793 cm ; 

 

 Calcul du coefficient hi (côté tube interne du gaz) 

 La section de passage (Ag)

 

                Ag = 
  

     

                Ag = 

 
. d1

2                        (10)
 

4 

  
. (5,25. 10

-2
)
2
  Ag = 2,16. 10

-3
 m

2
 

4 

 La vitesse massique (Gg)



 

     Gg = 
M C 2  

Ag 

 

     927,1 

=  
     2,16 10

3
 

 

 Gg 

 

= 429,2.10
+3

 Kg/hr m
2
 

                                        

 Le nombre de Reynolds (Re)

 

                 Re = d1  Gg 
;
 

g 

 

g = ?                                  (12) 
 

 

Calcul de la température calorifique : 

tc= t1+Fc(t2-t1) 

tc= 37 °C =310 °K. 

Mg=29,25g/mole 

Pcm=4771 Kpa 

Tcm=293,1 °K 

D’après le Tableau II-3.dansl’annexe 1 =0,0103 cp 

 
                 Tc= 

310 
= 1,05 ; Pr = 

293,1 

2143,7 

4771 

 
= 0,45 
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 G 

On estime  

                                                                            

 g 
= 1,04 

1 

g 
= 1,04 

1 

 

g = 1,04. 0,0103    



 g = 0,0107cp 

 

Donc Re = 
d1  Gg 

g 

5,25 10
2

  429200 
= 

107 10
4

  3,6 

 

 Re = 584968,85 

Re >10 000, donc le régime est turbulent, alors : jh = 0,027. (Re)
0,8

 

 Le nombre de jh

jh = 0,027 .(Re)
0,8

  jh = 1109,35             (13) 

 Le nombre de JH

                                  JH =      
jh 

R 

 

 JH =1,896 .10
-3 

                (14)

 Le nombre de Prandtl (Pr)

 

Pr = 
Cpg .g 

g 

 

 g = ? ; 
                                              (15)

D’après la figure II-2 dans l’annexe 

g 
= 1,09 

1 

1 : La conductivité thermique une pression atmosphérique. 

D’après la figure II -2 dans l’annexe 

 

 1 =0,016 Btu/ hr . ft .°F 

g    
= 1,1  

1 

 

 1.76 10
2

 

 

Btu/ hr . ft .°F 

 

Donc Pr = Cpg. g 

g 
= 

0,470 * 0,0107 * 3.6 

0,0176 *1,487 

 

 Pr =0,690 



g 
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1 2 

 

Donc pour le coefficient de transfert interne 

hi  JH Cpg Gg  Pr
2/ 3                       (16)

 

 

hi = 1,896 .10
-3

*0,470*429.2.10
+3

*(0,690)
-2/3

= 489,80 Kcal/hr m
2
 °C 

 Calcul du coefficient h0 (côté section annulaire d’huile) 

 Le diamètre équivalent (Deq)

 

Deq = D  
2
 d   

2
 

d2 

7,793 10
2

 
2  
 6,045 10

2
 
2
 

= 
6,045 10

2
 

 

 Deq = 4 . 10
-2

 m      (17) 

 La section de passage (Ah)

 

     Ah = 
 

. (D1)
2
 – (d2)

2
 = 

4 

 
. (7,793. 10

-2
)
2
 – (6,045 10

-2
)
2
  Ah = 19. 10

-4
m

2
 

4 

 La vitesse massique (Gh)

 

                Gh = 
mh 
=

 

Ah 

880 

19 10
4

 

 

 Gh = 46,32.10
4
 Kg / m

2
hr        (18) 

 Le nombre de Reynolds (Re) 

 

                 Re = 
Deq  Gh 

h 
;  h = ? 

 

Calcul de la température calorifique 

Tc=T2+Fc (T1-T2) 

Tc= 155°C 

D’après la figure II-4 dans l’annexe 

h = 1,825 cp 

Deq  G 

 

 

4 10
2

  463200 

Re =
 
 

h
  

h 

= 
3600 1,825 10

3
 

 Re = 2 819 

2 100<Re<10 000, donc le régime est transitoire, on déterminera donc la valeur de jh 

jh = 15.5 

 

 Le nombre de JH 

                                            JH = 
jh 

                        Re 
 JH = 5,51. 10

-3
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i0 

 Le nombre de Prandtl (Pr) 

 

                                   Pr = 
Cph h 

h 
;              h = ? 

 

h = 0,1060 Kcal / m hr °C. 

Cp     0,5685 1,825 10
3

  3600 
Pr =

 
 

h
 

h
 = 

h 0,1060 
 Pr = 31.9      (19) 

  

 

Donc pour le coefficient de transfert externe 

            h   J Cp G  Pr
2/ 3

     

                                    

Alors h0 = 5.51 . 10
3

  .  0   0,5685. 46,32.10

  (31,9)

2/3
     h0 = 144,25 Kcal/hr m

2
 C   

 

 Calcul de coefficient d’échange global (U) 

U = 
hio  ho 

                         hio ho 

; Hi0 = hi.     d1                        

                      d2  

 

Donc : 

 

hi0  = 489,80. 
5,250 

  
6,045 

 

 h = 425, 4 Kcal/hr m
2
 °C 

 

 U p= 425,4 *144,4 

  
425,4  144,4 

 

 U p = 107, 72 Kcal/hr m
2
 °C 

 Estimation des résistances de salissement 

D’après le tableau II-3 dans l’annexe 

Rs0=0,0002 Kcal/hr m
2
 °C 

Rsi=0,0002 Kcal/hr m
2
 °C 

 

Rsi0=Rsi  
d1

 

  d2 
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d 
1 g 

 

Rsi0=0,0002. 

  

Rs=Rsi0+Rs0 

5,250 

 
6,045 

=1, 73.10 
-4

 Kcal/hr m
2
 °C 

Rs=2.10
4
+1,73.10

4
 = 3,73.10 

-4
 Kcal/hr m

2
 °C 

 

Us= 

 

 

1

1/Up  Rs 

                                           

 

          

  Us =    1 =103,6 kcal/hr m
2   

°
 
C 

      1/107,72+3,73.10
4

 

 Calcul la surface d’échange de chaleur ( S ) 

Q  S U  DTLM ; S    d2  L 

S  
Q

 
     U  DTLM 

           25014 
S  = 

103,6 117,7 

 

 

 

 S = 2,05 m
2
 

 

 Calcul de la longueur (L) 

L=            
S

 

 d2 
= 

2,05 

  6,045 10
2

 

 

 L = 10,80 m. 

Donc on propose un échangeur de 20 ft épinglé. 

 

 Calcul de pertes de charges 

 Pour le côté tube interne du gaz 

Pour tenir compte de la non-isothérmicité de l’écoulement qui provoque les mêmes 

déviations qu’en transfert de chaleur, Sieder et Tate proposent l’équation suivante : 

P  f  Gg 2
  L  

  (21) 
                                                                                                                        g

      
                                                                                        t 

Le calcul des termes de l’équation (21 ) 

a)- Calcul de facteur de friction par la relation suivante : 

f   0,0070  0,528  Re
0, 

42
 

(22) 

Sachant que : Re = 584968.85 
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

g 

f   0,0070  0,528  584968.85
0, 42    

f  0,009

b)- calcul de la masse volumique du mélange gazeux (  g ) : 

 
 

 

 

Sachant que : 

    
P M

 Z.R  T 

 

(23) 

P = 21, 86 Kg / cm
2
 eff = 311Psia. 

M = 29,25 kg/ k moles. 

R = 0,082 l atm / mole °K. 

T = 8,6 °C = 507,5 °R. 

Z en fonction de Tr et Pr. 

Tr = T / Tcm = 507,5 / 528,66  Tr = 0,96. 

Pr = P / Pcm = 311 / 692,3  Pr = 0,47. 

Z = 0,8 

21,86  29,25 10
3

 3 
Alors  g    

0,8  0,082 10
3

  281,6 
 

 g
 

= 34,66 kg / m . 

c)- calcul de nombre de Nusselt (Nu) 

D’prés Sieder et Tate : 

 

                                       

d1 : 5,250 cm. 

Nu        
hi  d1 

g 
 0,027  Re

0,8 
Pr

1 / 3 
  (24) 

hi: 489,80 Kcal/hr m
2
 °C. 

    1,76 10
2

 Btu / hr ft °F = 2,617. 10
2

 Kcal/ hr m °C. 

 

 

                  Nu 
489,80  5,25 10

2
 

2,617 10
2

 
Nu  982,60 

Alors à partir de l’équation (24) : 

 

 Nu   982,6 

 

t
 0,027  Re

0,8  
 Pr

1 /3
 

 

0,027  584968.85
0,8  

 0.69
1/ 3

 

 t  1,00 





 

 


 

 

 



 = 
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h 

 

Donc : 

   

P    = f Gg  L

d    t

P  
0,009  (429200) 

2
 12 

5,25 10
2

  34,66  (3600)
2
  (1,00) 

 Pg  0,95KPa 

      Pg  0,01bar

Pour le côté section annulaire d’huile 

Les pertes de charges secondaires, dues aux orifices d’entrée et de sortie ainsi qu’aux 

connexions entre tubes. Si n un nombre d’épingles de l’appareil, la perte de charge totale dans 

la section annulaire sera donnée par : 

 

P h =    2  × G²      f × L ×  1 

                                        h          D e’  t

 : La masse d’huile en Kg / m
3
. 

 

Le calcul des paramètres de l’équation (24) 

a)- calcul de diamètre équivalent (D’e) 

De '  D1  d2  De '  7,793  6,045 De '  1,748cm 

b)- calcul de nombre Reynolds (Re) 

D  'G 1,748 10
2

  463200 
Re' 

 
   

e
 

h
 

h

 

1,825 10
3

  3600 
 Re'  1232,40 

             f  0,22 
 

c)- calcul de nombre de Nusselt à partir de l’équation suivante : 

                                     De q  h0 
          Nu 

                                                                                                          

 0,027  Re
0,8 

Pr
1 / 3  

 



(25) 

 

                                              Nu  4 10
2

 144,25 

0,1060 

 

 Nu  54,43 

d)- calcul de la densité d’huile (d’) 

D’après la figure II-3  dans l’annexe : 

À T=155°C  ’ = 785 kg / m
3
. 

e)- calcul de facteur de correction 

t 
à partir de l’équation (25) : 

 

 t 
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

 Nu  54,43 
 t

 
3
   t  1,1 

0,027  Re
0,8  

 Pr
1 /3
0,027  2819

0,8  
 31,9

1/ 3




P h =    2 h × G²          f × L ×  1 

                                                 h                D e’  r







2  (46,32 10
4
 ) 

2
    0,22 12         +   1      

Donc Ph 


 
  

 

  Ph  06KPa 

 785  (3600)
2
1,748 10

2
 1,1     4   

 Ph  0,06bar 

 

Tableau II.9 : Tableau récapitulatif  des résultats  

 
Echangeur à 
double tube 

Coté tube (gaz) Section annulaire (huile) 

La température 

d’entrée de 

l’échangeur en 
°C 

 
 

8,6 

 
 

180 

La température 

de sortie de 

l’échangeur 

en °C 

 

66 
 

130 

 

Le débit 

en Kg /hr 

 

927,1 
 

880 

La surface 

d’échange 

en m
2
 

 

2,3 

la longueur 

en m 
 

12 

La perte de 

charge 
en bar 

 

0,01 
 

0,06 

 
L’objectif du calcul d’un échangeur est l’évaluation d’une surface et d’une 

géométrie capables de réaliser le service thermique exigé par le client. Il s’agit alors 

de proposer l’appareil le plus économique pour arriver à ce résultat 
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PARTIE PRATIQUE 
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II .14 Etude technico-économique 

Pour mettre en valeur notre travail, nous devons le finaliser  par une étude sur l’impact financier 

et technologique traduisant les gains dont doit bénéficier le complexe GP1/Z par la mise en exploitation 

de nos propositions. 

Du point de vue technique, une conduite  prés de la vanne sera placer en utilisant  un échangeur tubulaire 

simple  et ses accessoires fabriqués localement par nous même, chose qui est rentable vis-à-vis le coût.   

 

Ce type d’échangeur utilise par effectuer un transfert de chaleur, le fluide utilise dans l’échangeur 

est fait par nos soins du complexe , et très proche de l’emplacement de notre échangeur qui nous donne 

un gain d’argents , temps et d’énergies . 



 

 

 

 



CONCLUSION ET RECOMMENDATION 

 

 

 
L’objectif général notre travail consiste à étudier le problème de formation des hydrates au 

niveau de la vanne (PV-X111) dans la section séparation, et vue que l’utilisation d’un flexible à la 

vapeur d’eau sur la conduite de la vanne (PV-X111) n’est pas considérée comme étant une solution 

permanente. 

 

A partir des résultats obtenus, nous pouvons dégager ce qui suit : 

Pour fonctionner à 120% pour le tain 300 il est nécessaire d’augmenter la température à l’entrée de 

la vanne à 66 °C maximum en préchauffant l’éthane produit par l’intermédiaire d’un  échangeur 

tubulaire à l’huile de type concentrique   de  longueur de 20 ft  épinglés.   Ceci donnera une 

température après détente supérieure à celle de formation des hydrates, et ainsi le bouchage de la 

vanne par les hydrates sera évité. 

 

Dans cette étude nous avons eu recours à la simulation dont Les résultats, font clairement 

ressortir que cette solution est efficace contrairement à celle de l’optimisation du dé-éthaniseur. 

 

L’huile TORADA TC 32 utilisé est disponible au niveau du complexe, et utilisée avec les 

mêmes paramètres de températures de fonctionnement du four. 

 

Pour le circuit d’huile, les lignes principales sont voisines à la vanne et il suffit d’utiliser une 

ligne secondaire pour cela. 

Nous recommandons une éventuelle étude sur tous les trains afin d’avoir un intérêt 

économique très important d’une telle réalisation. 
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Tableau II-1 : Relevé d’une semaine du mois de juillet de la composition du mélange 
 
 

DATE C1 C2 C3 

20/01/2020 29.71 56.65 13.64 

21/01/2020 28.14 58.04 13.82 

22/01/2020 27.30 59.46 13.24 

23/01/2020 25.17 61.66 13.17 

24/01/2020 24.29 61.86 13.85 

25/01/2020 31.52 52.25 16.23 

MOYENNE 27.86 58.32 13.99 

 

Tableau II-2 : Dimensionnement des tubes en aciers IPS 
 

 



 

 

 

 
 

 
 

Figure II-1 : Détermination des facteurs Kc et Fc 
 

 

 

 

 

 

 

Tableau II-3 : Estimation des résistance d’encrassement 

   

 



 

 

 

Tableau II.3: (Δ Cp)1 en fonction de Tr et Pr 
 

 

 

 

 

 

 



 

 

 
 

 

figure II-2 La conductivité thermique  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

 

 

 

 

 

 

Figure II-3 : la densité d’ huile TORADA 

 

 

 

 



 

 

 

 

 

 

 

 

figure II-4Coefficients de transfert sale Us  

 

 

 

 

 

 

 

  


