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Résumeé

L’arrét accidentel des deux pompes 100-PM-203A/B de la colonne débutaniseur T-201 a eu une
influence négative sur la production de 1’unité de topping condensat de la raffinerie de Skikda.

Pour cela on a essayé d'améliorer la production de la colonne débutaniseur T-201 apres le by passe
de la colonne T-301 dépropaniseur en optimisant les paramétres de marche de la colonne T-201
tout en respectant les spécifications des produits.

Dans ce travail on a utilisé un logiciel de simulation qui s'appelle « HYSY'S ».
Nos efforts ont permis d'optimiser considérablement la production du butane et du naphta
conforment aux spécifications commerciales.

Abstract

The accidental shutdown of the two PM-203A/B charge pumps of the T-201 debutaniser column
had a negative effect on the production process of the condensate treatment unit 100.
For this reason we have tried to improve the production of the products of this section after the
bypass of the T-301 depropanizer column and we have done it on the standards based on the
optimization of the operating parameters of the section in this latter.
In this work we used a simulation software called “HYSYS”.
Our efforts have made it possible to considerably optimize the production of butane and naphtha

in accordance with commercial specifications.
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Introduction Générale

Le pétrole brut est I'une des plus importantes sources d'énergie dont dépend, en grande partie, le
développement des nations, depuis sa decouverte, I'énergie du pétrole a réalise un bond
considérable, bouleversant ainsi la majeure partie des structures en matiere de consommation

énergeétique.

Le pétrole et le condensat jouent un réle dominant sur la scéne énergétique. L'industrie pétroliére
est un secteur extrémement concurrentiel ou la rentabilité est une obligation. C'est ainsi, que nous
assistons a des évolutions technologiques importantes se traduisant par des raffineries de plus en

plus complexes et qui nécessitent :

- Une meilleure connaissance des marchés, des mécanismes de formation des codts et des outils
d'optimisation.
- Une maitrise des procédés, de leur performance, de leur souplesse d'utilisation et de leur potentiel
d'exploitation.
- Une bonne connaissance des produits, de leurs caractéristiques, de leurs contraintes de mise en

oeuvre pour la faire en toute sécurité en préservant I'environnement.

Pour se mettre au-devant des pays en voie de développement, I'Algérie s'est mise a exploiter ses
richesses naturelles en hydrocarbures (pétrole brut et gaz naturel). C'est ainsi que sont nées les
raffineries de Hassi — Messaoud, In Amenas, Arzew, Skikda et Adrar, apres celle d'Alger qui date

depuis I'ere coloniale.

Le projet du complexe de Topping Condensat de Skikda, dénommé RA2K, est venu a compléter
une série de contrats de réalisation dans le p6le industriel de cette ville. Le contrat a été signé en

2005 et sa mise en exploitation en 2009.



Durant notre stage au niveau de la raffinerie de Skikda RA2K, on a remarqué I’arrét accidentel des
deux pompes 100-PM-203A/B de la colonne débutaniseur T-201 qui a influencé négativement sur
la production de I’unité de topping condensat (unité 100). L’objectif de notre mémoire est
I’amélioration de la production de la colonne debutaniseur T-201 apres le by passe de la colonne
T-301 dépropaniseur en optimisant les parametres de marche de la colonne T-201 tout en

respectant les spécifications des produits.

Pour mieux comprendre notre mémoire on vous propose les chapitres suivants :

- Le premier chapitre présente en général le complexe RA2K.

- Le deuxiéme chapitre comporte une description générale de la charge condensat.
- Le troisiéme chapitre décrit en détail I’unité 100.

- Le quatrieme chapitre représente des notions sur la distillation.

- Le cinquieme chapitre, présentation du simulateur Aspen-HYSYS

- Le sixiéme chapitre est consacré aux essais de la simulation et discussion des résultats



Chapitre 1

Préesentation du complexe RA2K
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Introduction

Le complexe Topping de condensat RA2K est congu pour une capacité de traitement de cing
millions (5.000.000) de tonnes métriques pendant une période continue de 330 jours par an de

Condensat provenant du Terminal de la Direction Région Transport Est de Skikda.

Le complexe fonctionne selon trois (03) cas de marche définis ci-apres :
- Cas A : Production maximale de Naphta et production maximale Gasoil (cas de base).
- Cas B : Production maximale du Kérosene Jet Al.
- Cas C : Production maximale de Naphta et production minimale du Gasoil.
Ce complexe est congu pour le traitement de cing (05) différentes charges de Condensat :
1- OB#1;
2- D’ALRAR;
3- BEJAIA;

RHOURDE-NOUSS;

SN
1

5- New OB#1;

~11 ~



Figure 1.1 : Vue de situation du complexe

Historique

Sonatrach avait projeté de réaliser 1’usine de Topping condensat en partenariat et avait lancé deux
appels d’offre, le premier pour la recherche d’un partenaire et le second pour la réalisation de
I’usine. Sur les deux sociétés qui avaient soumis des offres techniques, a savoir CNPC (Chine) et
Itochu (Japon), seule la compagnie chinoise s’était présente pour 1’offre commerciale de 1’appel
d’offre « recherche d’un partenaire ».

Pour le second appel d’offre concernant la réalisation, plusieurs sociétés s’étaient manifestées.
Finalement deux compagnies ont été sélectionnées a I’issue de cette phase : CNPC et SAIPEM.
C'est le 10 Mai 2005 China National Petroleum Corporation (CNPC) a décroché le contrat pour la
réalisation de la raffinerie de topping de condensat de Skikda pour un montant d’environ 390
millions de dollars. CNPC a devancé SAIPEM (France) qui a proposé environ 460 millions de
dollars. Le projet est divisé¢ en deux lots : une usine d’une capacité de 5 millions de tonnes par an

de condensat et des installations pour augmenter les capacités de stockage des produits raffinés.

. Le 01 Décembre 2005 : Entrée en vigueur du contrat ;
. Le 20 Mai 2009 : Admission du GN et démarrage des fours ;

. Le 02 juin 2009 : Admission de la charge condensat de RTE ;

~12 ~



. Le 25 juillet 2009 : Démarrage des unités Proces ;

. Le 06 Novembre 2009 : Tests de Performance ;

. Le 14 Janvier 2010 : Réception Provisoire.

Ce complexe a été congu pour fonctionner selon trois cas de marche, définis ci-apres :

*Cas A : production maximal de naphta et production maximal du gasoil (cas de base).
*Cas B : production maximal de kérosene Jet Al.
*Cas C : production maximal de naphta et production minimal de gasoil.

Tableau 1.1 : Mode d’exploitation du complexe topping condensat.

Produits Mode d’exploitation
(Cas A) (Cas B) (Cas C)
Butane 111.9 111.9 111.9
Naphta 4038.1 3470.1 4038.1
Jet Al - 9925 425.6
Gasoil Léger 724.9 299.9 299.9
Gasoil Lourd 115.2 115.2 115.2
Pertes 9.9 10.4 9.3
Total 5000 5000 5000

.....13....



1.2 Localisation geographique du site

Le Complexe Topping de Condensat RA2K est situé¢ dans 1’enceinte, Zone Industrielle de Skikda,
a ’Est de la ville de Skikda, en dehors du tissu urbain, dans le périmétre de 1’ancien aéroport. Les

principaux sites industriels localisés dans les environs sont :

- Le Complexe de liquéfaction du gaz naturel GL1K au nord.
- Le Complexe des matieres plastiques CP1K au nord-est.

- POLYMED au nord-est.

- La Raffinerie de pétrole RA1K a I’ouest.

- Le Terminal de stockage du pétrole brut et du Condensat RTE au sud.

Il s’étend sur une superficie d’environ 45 hectares et comprend les unités de production, les
différentes utilités, les zones de réception de la matiére premiére, de stockage et de transfert des

produits finis.

Figure 1.2 : Plan de situation du complexe RA2k.

~14 ~



Description des installations du complexe Topping condensat

Philosophie d’exploitation

L’autonomie de stockage pour le Condensat est de trois (03) Jours environ. Les Produits Finis
"Naphta, Jet Al, Gasoil Léger et Gasoil Lourd" sont stockés dans des bacs de stockage
intermédiaire correspondant a une autonomie d'exploitation de quatre (04) Jours environ. Ces
Produits Finis sont transférés par pipelines vers les installations de stockage correspondantes de la
Raffinerie RA1K.

Le Produit Fini “’Butane’’ est stocké dans 3 sphéres de stockage correspondant a une autonomie
d'exploitation de quatre (04) Jours environ ; une sphere est destiné pour le stockage du off-spec
Butane. Le Butane est expédié par un pipeline vers les installations de stockage correspondantes
de la Raffinerie RA1K.

Les produits hors spécifications sont recyclés vers les bacs de charge de Condensat du Complexe
a I’exception du Butane hors spécifications qui est envoyé vers la section séchage de butane et le
Off-spec Kérosene sera transféré directement vers les bacs de stockage de offspec kéroséne au
niveau de la Raffinerie RA1K.

Le contr6le/commande des installations du complexe est du type DCS (Distributed Control
System) qui se fait a partir d’une salle de contréle centralisée. Toutes les motopompes sont

doublées, soit une (01) en service et une (01) en réserve (stand-by).

Les compresseurs et les sécheurs d’air sont doublés avec un ballon de stockage d’air instrument

d’une autonomie d’exploitation de trente (30) minutes.

La lutte contre I’incendie en cas de sinistre est assurée par de 1’eau industrielle; il y a un (01) bac
de stockage de 1’eau industrielle d’une capacité de 12.000 m3 et 6 pompes d’eau dans deux (02)
pompes électriques , deux (02) pompes Diesel et deux (02) pompes jockey pour le maintien de

pression du réseau d’eau incendie.

.....15....



Conception générale du Complexe
Le complexe est constitué principalement de :

- Une Unité de Topping de condensat (U100).

- Une Unité de purification et de traitement de Kéroséne (U200).
- Des installations de stockage et de transfert des Produits Finis (U300).

- Systeme de torche (U400).
- Des installations de production et de distribution des Utilités (U500).

Unité de Topping de condensat (U100)

L’unité de traitement est constituée de différentes sections suivantes :
- Distillation du Condensat ;

- Stabilisation du Naphta ;

- Dépropanisation et séchage de butane ;

Section Distillation du Condensat

Cette section du procédé est principalement composée d’un préfractionneur, d’une tour
atmosphérique et d’une tour sous vide. Elle est congue pour séparer le condensat en naphta,
kéroséne, gasoil léger et gasoil lourd. Ces produits sont acheminés selon ce qui suit :

- Naphta léger : vers la section de stabilisation du naphta

- Naphta lourd : vers stockage

- Kérosene : vers I’unité de traitement du kéroseéne

- Gasoil léger : vers stockage

- Gasoil lourd : vers stockage

.....16....



Le condensat amené au prefractionneur proviendra de la zone de stockage de condensat au niveau
du complexe, le condensat stockeé sur site proviendra de la zone stockage de condensat de la région
transport Est (RTE).

La section de distillation du condensat comprend également trois fours ; il s’agit de deux fours
rebouilleurs pour le préfractionneur et la tour atmosphérique, ainsi qu’un four atmosphérique qui
sert a augmenter la température des résidus du préfractionneur avant qu’ils n’entrent dans la tour

atmospherique.

Section Stabilisation du Naphta

La section de stabilisation du naphta est premiérement constituée d’un débutaniser Elle est congue
pour séparer le naphta Iéger du préfractionner en GPL et en naphta stabilisé. Le naphta stabilisé
est mélangé avec celui issu du préfractionner et la colonne atmosphérique

qui acheminé vers stockage.

Le GPL est acheminé vers le dépropaniseur.

Section Dépropanisation et séchage de butane

La section est premierement constituée d’un dépropaniseur. Cette setion est congue pour
séparer le GPL de la section de stabilisation du naphta en butane et en propane.
Le propane est utilisé en tant que combustible pour les fours et le butane est acheminé

vers une unité de séchage avant d’étre acheminé vers les sphéres de stockage du complexe.

Figure 1.3 : Schéma synoptique de I’unité Topping de Condensat « U100 »
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Unité traitement du kérosene (U200)

Le kéroséne provenant de la distillation du condensat est traité pour en faire du Jet Al.

Le traitement du kérosene se fait selon ce qui suit :

- Mélanger avec de la soude caustique (4% en poids)

- Enlevement des acides naphténiques a 1’aide d’un procédé de précipitation par

électro finage (Electrofining Precipitator).

- Enlévement d’eau et d’impuretés a I’aide d’un filtre et d’un coalesceur.

- Enlévement d’impuretés et de matieres particulaires a I’aide d’un filtre et d’une tour d’argile.Une
fois le kérosene traité, il est acheminé vers les bacs de stockages

Installations de stockage et de transfert des Produits Finis (U300)

Le condensat sera acheminé aux 03 réservoirs du complexe par pipeline provenant de la zone de
stockage du complexe RTE (Région Transport Est). Le condensat est transféré vers 1’unité de
séparation a 1’aide des deux pompes qui fonctionnent en alternance & un débit de 910 m*/h. chaque

réservoir est muni d’un toit flottant externe avec une capacité de 25000 m?®.

Le naphta produit est acheminé vers les deux réservoirs de naphta du complexe. Deux pompes
utilisées en alternance serviront a transporter le naphta stocké vers les réservoirs existants de la
raffinerie RALK. Chaque reservoir est muni d’un toit flottant externe avec une capacité de 36000

m?,

Le kéroséne produit est acheminé vers les deux réservoirs de kéroséne du complexe. Deux pompes
utilisées en alternance serviront a transporter le kéroséne vers les réservoirs existants de la
raffinerie RA1K. Chaque réservoir est muni d’un toit flottant interne avec une capacité de 5360

m?®.

Le gasoil Iéger produit est acheminé vers les deux réservoirs de gasoil lIéger du complexe. Deux
pompes utilisées en alternance serviront a transporter le gasoil 1éger vers les réservoirs existants

de la raffinerie RA1K. Chaque réservoir est muni d’un toit fixe avec une capacité de 2180 m?®.

Le gasoil lourd produit est acheminé vers les deux réservoirs de gasoil lourd du complexe.
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Deux pompes utilisées en alternance serviront a transporter le gasoil lourd vers les réservoirs
existants de la raffinerie RA1K. Chaque réservoir est muni d’un toit fixe avec une capacité de 860

m?.

Le butane produit est acheminé vers les deux sphéres de stockage du complexe. Deux pompes
utilisées en alternance serviront a transporter le butane vers les spheres de stockages existantes de
la raffinerie RA1K. Chaque sphére a un volume de 1400 m? sous pression de 5 barg. Pour le butane
hors spécification produit par 1’unité topping sera acheminé vers une sphére de butane de 250 m®
opérant a 5 barg. Deux pompes de transfert, serviront a acheminer le butane hors spécifications

vers le débutaniseur de ’unité de topping pour retraitement.

——————————
Capacité de Stockage FI3013B 60 m3/h
Butane _.1
2 x 1400 m?= 2800 m°. FI3014B

Capacite de Stockage FI3007B 295 m3lh
Kero Jet Al mmmiy:
2 x 5360 m?= 10720 m®, Fi3008B

Capacité de Stockage FI3003B 95 m3h

Capacite de Stockage EI3009B 1525 m¥h
Naphta  ce—
. 2 x 36600 m?= 73200 m?, FI2010B -

LG.O ——
2 x 2180 m?= 4360 m>. FI3004B

Capacité de Stockage FI3005B 40 m3lh
H.G.O ——
2 x 860 m?= 1720 m°. FI3006B -

Figure 1.4: Stockage et transfert des différents produits finis
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1.3.2.4 Systéme torche (U400).

La torche est utilisée pour brdler les gaz provenant des évents des équipements du procéde de

I’unité topping condensat, ainsi que les spheres de butane. Le systéme de torche est doté d’un

systéme de traitement anti- fumée.

CARACTERISTIQUES:

- Ty on Fumeuse

- Débit de conception : 370 tonnes/heure

- Hauteur du bruleur: 120 metres (niveau NGA)

- Equipée d’un pulvérisateur de vapeur au niveau du bruleur
- Diameétre de la colonne: 1 000 mm

40”—400—-VT—0001—1A3

G B

400—-FTP-001

'}

:
T
g
— ——-(‘ 4—8-‘

"‘r‘——‘>_.

400-FS-001

Figure 1.5 :Schéma synoptique du systeme torche
1.3.2.5 Les utilités (U500).

Elle contient les sections suivantes:

« 501 : section de traitement des eaux usées ;
* 502 : section d’alimentation en eau de refroidissement ;

* 503 : section d’alimentation et de drainage d’eau potable ;

* 504 : section du réseau anti-incendie ;

* 505 : section d’alimentation d’air comprimeé.
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Les principales utilités requises pour la mise en exploitation du complexe sont :

le gaz naturel

I’azote

- Délectricité

- D’eau industrielle
- lavapeur

- D’air comprimé.

a. Le gaz naturel

L’alimentation du complexe par le gaz naturel est assurée par la compagnie Sonatrach RTE/TRC

; le gaz naturel est utilisé comme combustible pour les fours et I’allumage des pilotes de la torche.

b. L’azote

L’alimentation du complexe par 1’azote est assurée par 1’entreprise des gaz industriels ENGI
MESSER ; I’azote est nécessaire pour 1’inertage des milieux de stockage et de la maintenance des
installations du complexe. L’azote fourni, de grade industriel, avec une pureté de N2 de 99.99%
min.

c. L’eau

L’alimentation du complexe par I’eau est assurée par I’entreprise ADE (EPDEMIA); L’eau est

utilisée pour les besoins suivants :

les appoints du systeme d'eau de refroidissement des installations,

la consommation domestique du personnel,

I’appoint du systeme du réseau d’eau de lutte contre I’incendie,

la maintenance et I'exploitation des installations.

Le complexe dispose d’un systéme de traitement et de distribution en eau potable pour assurer les
besoins requis pour le personnel du complexe en eau potable, I’unité comporte un bac de stockage,
deux pompes (une en service, I’autre en secours), une unité de traitement et de potabilisation de

I’eau et un réseau pour la distribution de 1’eau pour alimenter les différents consommateurs.
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d. La vapeur

L’alimentation du complexe par la vapeur est assurée par le complexe RA1K; La vapeur est
utilisée pour les besoins de la maintenance des installations, la torche, moniteur de corrosion et

[’unité traitement des effluents.

e. L’air

L’air comprimé (air service et air instruments) est assurée par deux (02) compresseurs d’airs, I’air
instruments est préalablement séché a travers deux sécheurs (un sécheur en service et un en
régénération). Un ballon de stockage tampon d’air instruments dimensionné pour assurer une

autonomie de fonctionnement du complexe d’environ trente (30) minutes.
L’air service ne sera pas séché.
f. L’électricité :

L’alimentation du complexe par 1’électricité est fournie a partir du réseau Sonelgaz. Deux (02)

lignes électriques indépendantes raccordées au réseau SONELGAZ 63 kV.

g. Unité de traitement des effluents

Les eaux huileuses et les rejets chimiques et les eaux pluviales et les eaux sanitaires sont collectées
et traitées dans la section traitement des eaux usée du complexe Topping de condensat avant d’étre

évacuées vers le réseau approprié de la zone industrielle de Skikda.
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Figure 1.6 : Schéma Principe de fonctionnement de I’unité traitement des effluents

Conclusion
Le complexe Topping du condensat de Skikda est la seule raffinerie du condensat algérien, sa

capacité et sa diversité de production lui permet de valoriser d’avantage cette importante richesse.
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Chapitre 2

Description genérale de la charge condensat
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Introduction

Le traitement du gaz naturel, a la sortie du gisement, consiste a séparer certains constituants tels
que I’eau, les gaz acides et les hydrocarbures lourds pour amener le gaz a des spécifications de
transport. La fraction liquide (C5+), séparée du gaz naturel sur le site de production, est appelée

«Condensat».

2.1 Composition chimique du condensat

Le condensat est essentiellement composé de molécules résultant de la combinaison d’atomes de
carbone et d’hydrogéne appelées hydrocarbures. Il contient également du soufre, du chlore (Cl2)

et de I’azote (N2), on retrouve aussi les métaux, Hg, Ni, V, As, Pb....etc.
2.1.1. Familles chimiques d’hydrocarbures
Le condensat peut étre divisé en trois familles d’hydrocarbures.

2.1.1.1 Hydrocarbures paraffiniques

Ce sont des hydrocarbures saturés ; la formule générale est CnH2n+2 . 1lS peuvent étre structurés en
chaine droite et ce sont les paraffines normales et les iso paraffinés. Leurs points d’ébullition, leurs

masses volumiques et leurs poids moléculaires s’élévent avec le nombre d’atomes de carbone.

2.1.1.2 Hydrocarbures cycliques saturés ou naphtenes

Ce sont des hydrocarbures saturés ; la formule générale est CnH2n. Dans le pétrole et dans le
condensat, les plus fréquemment rencontrés sont ceux a cing ou six atomes de carbone.

Dans ces cycles, chaque atome d’hydrogéne peut étre substitué par une chaine paraffine. Les

formules générales des cyclanes constitues de 2, 3,4, cycles accolés.

2.1.1.3 Hydrocarbures aromatiques
Ce sont des hydrocarbures insaturés ; la formule générale est CnH2n. Les hydrocarbures

aromatiques sont caractérisés par le rapport C/H plus élevés que celui que 1’on observe dans les

autres hydrocarbures.
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2.1.1.4 Hydrocarbures mixtes

Ce sont des hydrocarbures insaturés ; la formule générale est CnHon—. Les familles précédentes
peuvent étre qualifiées de la famille primaire, les réactions de substitutions permettent leur union

pour donner naissance a une molécule présentant hérédité des caracteres communs a ces derniéres.

2.1.2 Composes hétéro-atomiques

2.1.2.1 Composés soufrés

Le soufre est I’hétéro élément le plus répandu dans le pétrole et le condensat. Dans les fractions a
bas point d’ébullition, on trouve ’hydrogéne sulfures H2S, les mercaptans R-SH les sulfures R-
S-R, les disulfures R-S-S-R et certains sulfures. Dans les fractions plus lourdes, on trouve des

composée polycycliques les plus importants sont les thiophénes et leur dérivés.
2.1.2.2 Composés azotés

On les trouve dans le pétrole et dans le condensat de deux a dix fois moins que les composés
soufrés. Ils sont essentiellement présents dans les fractions lourdes sous forme d’amides saturées,

ou aromatiques.

-D’amides R-NH2, R-NH-R, ou (R) 3-N.
-De carbazoles.

-De pyridines.
2.1.2.3 Composées oxygénés

Le condensat et le pétrole brut contiennent généralement moins d’oxygéne que de soufre.
L’oxygene se trouve sous forme d’acides carboxyliques (R-COOH), d’esters (R-CO-R), de

phénol, et des composés de type furane et benzofurane.
2.1.2.4 Les métaux

Dans les fractions les plus lourdes telles que les résines et les asphaltenes se trouvent des éléments
métalliques comme le Nickel et le Vanadium sous forme de porphyrines, ou le métal au centre de
cet ensemble sous forme de Ni2+ ou V5+. On trouve aussi les traces de Fer, Zinc, Chrome,
Manganése et cobalt. La présence des métaux conduit a des probléemes de pollution,

d’empoisonnement des catalyseurs et de corrosion.
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2.2 Origine de condensate

Les produits pétroliers et gazeux sortent souvent des gisements sous forme de mélange liquide,

ces hydrocarbures sont collectés par des conduites et évacués vers un centre de traitement.

Le traitement du gaz naturel consiste a séparer, au moins partiellement, certains constituants
présents a la sortic du puits tels que 1’eau, les gaz acides et les hydrocarbures lourds pour

amener le gaz a des spécifications de transport ou a des spécifications commerciales.

La répartition de ces traitements entre les lieux de production et de livraison résulte de
considérations économiques, il est généralement préférable de ne réaliser sur le site de

production que les seuls traitements qui rendent le gaz transportable.

Une premiere étape permet de reéaliser la séparation des fractions liquides éventuellement
contenues dans I’effluent du puits, I’étape de traitement qui suit dépend du mode de transport

adopte.

La fraction liquide (C5+), séparée du gaz naturel sur le site de production, est appelée
«Condensat». Apres le traitement, on distingue deux types de gaz qui impliquent deux

traitements différents.

2.2.1 Gaz humide

Il est riche en fractions condensables. Dans ce cas, le traitement va combiner les techniques de
séparation par détente et le fractionnement par distillation. Grace a une série de détentes, on obtient
un refroidissement du gaz jusqu'a moins 60°C, ce qui va permettre une récupération maximale
d’hydrocarbures liquides tels que : les GPL et les condensats. Ces derniers ensuite sont séparés
par fractionnement dans une raffinerie puis expédiés par canalisation._Les liquides de gaz naturel,
quant a eux peuvent étre considérés comme une sorte de pétrole léger tres recherché par les
raffineurs, et souvent utilisé, comme matiére premiére pour la pétrochimie. Le gaz de Hassi- R mel
avec une teneur en hydrocarbures liquides d’environ 220g/m® permet annuellement I’extraction de

prés de 15 .10° tonnes de GPL.
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2.2.2 Gaz sec.

Celui-ci est pauvre en fractions condensables. Il est essentiellement constitué de méthane.
Le traitement va donc consister a éliminer les éventuelles impuretés.

2.3 Usages du condensate

Le condensat est assimilé a un pétrole brut 1éger. 1l peut étre utilisé comme charge de raffinage
pour I’obtention des coupes pétrolicres désirées, et comme matiére premicre de la pétrochimie
pour ’obtention de I’éthyléne. Il est a noter qu’il peut aussi étre utilisé comme constituant d’un

brut « blending», quand les conditions le permettent.
2.3.1 Utilisation en raffinage.

Dans le raffinage, le condensét peut suivre une des deux alternatives suivantes :
a. La distillation

Elle permet d’obtenir une gamme de produits légers, moyens et lourds. Les plus légers montent
vers le haut de la colonne de distillation, tandis que les plus lourds se déposent en bas de la colonne.

On obtient ainsi dans la colonne du haut en bas : GPL, naphta, gasoil, fuel.

Le condensat est utilis¢é comme charge d’alimentation dans un topping.
D’apres les récentes études effectuées, il ressort que le condensat ne peut pas étre pris comme
charge d’alimentation a 100% dans des unités de distillation, en raison des contraintes observées

en téte de colonne.

Le condensat étant tres 1éger, prend plus de place qu’un pétrole brut en téte de colonne, ce qui
induit une perte de charge dans la colonne, mais I’apparition des toppings spéciaux pour le

condensat montre que I’affirmation précédente est sans fondement.

Néanmoins, une proportion substantielle de condensét peut étre ajoutée au brut d’alimentation et
distillée sans aucune difficulté. La proportion possible varie énormément selon les différentes
raffineries et le brut disponible. Cependant, au moins 20% de I’alimentation totale seulement, peut

étre possible avec n’importe quel brut.
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b. Le blending

C’est un cas qui s’est présenté durant la guerre des prix de 1986, lorsque le fuel soviétique « E4 »
avait des prix tres faibles. Dans le blending : le condensat a deux utilisations : soit alléger un

pétrole brut lourd, soit reconstituer un pétrole brut.

Dans le 1°" cas : le mélange de condensat avec un brut lourd entrainera la formulation d’un brut

léger.

Dans le 2eme cas : le condensat mélangé avec résidu lourd tel le fuel permet 1’obtention d’un brut

reconstitué, autrement dit : brut synthétique.

Enfin, le condensat peut étre utilisé pour la production des solvants, c'est-a-dire : des essences

speciales.

2.3.2 Utilisation en pétrochimie

La pétrochimie est une industrie lourde qui utilise comme matiére premiere certaines coupes
pétrolieéres exemple : le naphta sortant du raffinage du condensat ou le pétrole brut, a partir d’un

procédé « vapocraguage ».

Dans la 1°" étape de cette industrie on obtient les produits de base suivants :

-L’éthylene.
-Le propyleéne.

-Le Butadiéne.

-Les aromatiques ...etc.

A partir de chacun de ces produits de base, on fabrique selon des procédés tres complexes, un
nombre infini de dérivés qui servent a la production des matiéres plastiques, caoutchoucs
synthétiques, résines, solvants, détergents, engrais, colorants, encres, peintures, fibres, textiles

synthétiques, revétements divers, produits pharmaceutiques,...etc.
2.3.3 Utilisation comme fuel

Le condensat de par sa nature peu sulfureuse pourra aussi étre utilisé comme fuel dans le cas ou

son prix serait trés faible. La législation interdit ’'usage d’un fuel de haute teneur en soufre.
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2.4 Les différents types de condensat dans le monde

Pour des raisons de commodité logistiques, il est habituel que les condensats soient mélangés
au pétrole brut extrait dans le voisinage du gisement de gaz naturel (ou de 1’usine de traitement
de gaz associé). Ainsi, beaucoup de condensats produits en quantités limitées n’apparaissent

jamais sur le marché.

On trouvera dans le tableau ci-dessous, une liste des condensats exportés couramment dans le

monde avec leurs caractéristiques principales

Ainsi, les condensats ou essence naturelle, disponibles sur le marché, restent dans une
fourchette de densité de 0,66 a 0,79 (soit 50-80°API). Les plus légers (0,66, soit environ

80°API) sont plutdt achetés par des pétrochimistes.

Le condensat qui est assez représentatif, est celui de Sleipner (57°API) produit dans 1’offshore
Norvégien, il est constitué principalement de Naphta, pour plus des deux tiers, mais il y a aussi

d’infimes quantités de Kéroséne et de Gas-oil.

Tableau 2.1: Les différents types de condensats.

Nom Origine °API Densité
Hass1 R’mel Algérie 68 0.709
Qatar Moyen-Orient 68 0,709
Abu Dhabi1 Moyen-Orient 548 0,76
Sharjah Moyen-Orient 49.7 0,78
Dubai Moyen-Orient 50.3 0.78
Arun Indonésie 54 0.763
Brunei Brunei 65.1 0,72
Golf de Siam Thailande 553 0.76
Karachaganak Asie centrale 68 0.709
Kangan Iran 60 0.738
Oso Nigeria 48 0.788
Sleipner Mer du nord 57 0,75
North-West Shelf Australian Australie 59 0.742

2.5 Le condensat Algérien

2.5.1 Qualité de condensat Algérien
Le condensat algérien se présente comme un mélange d’hydrocarbures dont le point final de

distillation est voisin de 300°C. On peut donc le considérer comme un pétrole brut trés léger
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(densité = 0,720), paraffinique. Sa teneur en soufre est trés basse, 40 a 50 fois moins sulfuré que

le mélange Saharien, et son acidité et nulle.

Vu la bonne qualité de ce condensat, il constitue pour le raffineur un mélange d’excellente qualité
et n’exige aucun prétraitement particulier. Un traitement classique de séparation par distillation
permet I’obtention de : GPL, des essences, naphta, kéroséne, gasoil et fuel, de trés bonnes qualités.
Il peut étre utilisé comme charge directe de vapocraquage, dont 53,9% du condensat algérien est
utilisé pour le vapocraquage. Il peut étre aussi mélangé aux bruts pour améliorer son rendement

en naphta.
Le condensat algérien grace a ses caractéristiques de haute qualité paraffinique peut étre utilisé

comme matiére premicre en pétrochimie, mais le seul inconvénient est qu’il nécessite un

perfectionnement avant 1’utilisation comme matic¢re premicre pour les crackers.
Le condensat algérien se distingue en deux qualités :

-Le condensat d’Arzew (HR720) provenant de Hassi R’mel, qui a une teneur élevée en paraftine,

avec présence de mercure. Il présente une bonne charge pétrochimique.

-Le condensat de Bejaia (AR720) provenant d’ Alrar, Rhourde Nousse et Hamra, est un condensat
coloré (présence des iso paraffines), car il est altéré par des traces de brut(le développement des
champs au sud de Hassi R’mel, a imposé I’évacuation du condensat vers Bejaia a travers ’OB1).

Ce condensat est moins apprécié par les pétrochimistes.
Les paramétres physico-chimiques du condensat algérien sont :

Tableau 2.2 : Les parametres du condensat algérien

Caractéristiques Résultats
Densité a 20°C 0.7045
Densité a 15 °C 0.7041
°API 69.3
Indice de réfraction a 20°C 1.4012

Viscosité cinématique en cst a
20°C/68°F 0.6280
37.8°C/100°F 0.5350
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Tension de vapeur Reid a 37.8 °C

Kg/cm? 0.734
Psi 10.48
Teneur en eau en extraction, °/° vol Nulle
Teneur en eau et sédiments, BSW, °/° vol Nulle
Teneur en soufre, ppm <20
Point d’éclaire, vase fermé, °C <0
Point d’écoulement, °C <-75
Point de trouble, °C -81.0
Indice d’acidité, mg KOH/g 0.0202
Point d’aniline, °C 63
Couleur ASTM 05L
Corrosion a la lame de cuivre 3 heure a 50°C Négatif
Facteur de caractérisation, Kuop 12.31
Poids moléculaire, g/mol 99
Pouvoir calorifique supérieur, Kcal/Kg >11200
Teneur en mercure, ppb 19.3

Teneur en métaux, ppm

Ni 0.0
Pb 0.0
\ 0.0
Teneur en carbone (PNA) :
°/° Cn 10.86
oo Cp 20.47
68.67
°l° Ca

Par comparaison entre les deux condensats, nous pouvons dire que le condensat d’Arzew est de
meilleur qualité que celui de Bejaia.
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En général, le condensat algérien est un produit hautement paraffinique utilisé comme charge, en
pétrochimie pour la fabrication de 1’éthyléne et le propyléne (la base du caoutchouc) et en raffinage
pour la fabrication des essences.
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Figure 2.1 : Variation de la densité du condensat 2020.
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Figure 2.2 : Variation de la TVR du condensat 2020.
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2.5.2 Production du condensat algérien

Le condensat est produit généralement dans des gisements de gaz et de petites quantités dans des

gisements de pétrole brut.
Les principaux champs de production qui alimentent la raffinerie de Condensat de Skikda sont :

- Alrar (795667 TM) ;

- Stockage intermédiaire Ohanet TRC
- Ohanet BHP (762838 TM)

- Tiguentourine (972317 TM)

- TFTgroupement (762881 TM)

- Rhourd Ennous (999353 TM)

- Hamra (636406 TM)

Leurs productions convergent vers la station de pompage de HEH (Haoud EI Hamra) qui alimente

les terminaux de Bejaia et de Skikda.

L’évolution des exploitations algériennes de condensat est comme suit :

-1970 le condensat était injecté dans le brut

-1971 la premiere exploitation était de 1’ordre de 17.1millions de tonnes par an.
-1999 la production de condensat atteint 17.3 millions de tonnes.

-2000 la production de condensat atteint 17.7 millions de tonnes.

2.5.3 Réseau de transport de Ra2k et Capacité de stockage

a. Réseau de transport :

L’activité de transport des hydrocarbures liquides et gazeux constitue un élément essentiel et
stratégique de la politique énergétique. Les colts de transport jouent un rdle tres important
dans la détermination du commerce de condensat. Ce dernier qui doit arriver dans les régions
consommatrices avec des prix bas pour qu’il soit compétitif surtout en comparaison avec les

charges alternatives qui peuvent arriver sur la méme région.
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En Algérie, il existe des oléoducs consacres au condensat et autres pour le pétrole brut et

condensat, on distingue :

* NH1 : cette conduite relie Hassi R’mel a Haoud El Hamra sur une longueur de 306 Km, avec
un débit annuel de 0,7 MT. Ayant pour objet transport de condensat produit par le champ de

Hassi R’mel sur HEH avant son expédition vers le terminal de Bejaia.

* NH2 : ce pipeline dédié transport de condensat relie Ohanet et HEH sur une longueur de 581
Km. La capacité de I’ouvrage est de I’ordre 7,9 MT /an.L’ouvrage est relié par une ligne aérienne
de diametre 24 pouces au pipeline OB1, puis a Alrar par une conduite de 10 pouces pour permettre

de transporter le condensat d’Alrar.

* OBL1 : il relie HEH au terminal de Bejaia sur une longueur de 600 Km. Ce pipeline congu
pour le transport de condensat /brut est équipé de quatre stations de pompage principales et

quatre satellites (booster), de capacité nominale de 17 MT /an.

* NZ1 : il relie le gisement de condensat de Hassi R’mel au terminal d’ Arzew sur une longueur
de 506 Km. Cet oléoduc est équipé de trois stations de pompage. Il est concu pour le transport

de brut /condensat a un débit annuel 16 MT.

* LNZ1 : cet oléoduc relie HEH a Arzew sur une longueur de 801 Km. La partie 12 pouces
de LNZI est utilisée exclusivement pour le transport de GPL de HEH vers Hassi R’mel, ou
apres mélange de condensat, le tout est expédié par la partie 16 pouces vers les unités de

séparation d’ Arzew [4].

« NK1 : Cet oléoduc relie Haoud El Hamra a Biskara a Skikda d'une longueur de 654.5 Km et
d'une capacité de 11.4 MT/an, est destiné a assurer l'alimentation du topping de condensat
de Skikda [5].

Au sein du groupe Sonatrach, I’activité transport par canalisation (TRC) est en charge de
I’acheminement par pipes des hydrocarbures (pétrole brut, gaz et condensat), depuis les zones de
productions, jusqu’aux zones de stockage au complexe GNL, GPL, aux raffineries, aux réservoirs

pétroliers ainsi que vers les pays importateurs.
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Actuellement, le condensat est livré a 1’est d’Algérie selon le programme de transport a partir de

la station de pompage de HEH, par deux oléoducs OB1 et NK1.

Avec reconnaissance des lignes de réception de condensat a savoir le 30°” NH2 et le 10°” CIS, ces
deux lignes sont réceptionnées séparément au CDHL mais alimentent le parc de stockage du TD

OBI par une seule ligne en diamétre 30°”.

Présentation du schéma de principe de la chaine condensat des différents champs de production

entre Alrar et HEH. Ci-joint la figure suivante :

Figure 2.3 : Schéma de principe de la chaine condensat des différents champs de production

SCHENMA. DE PRINCIFPE
DE LA CHAINE COMNDENSAT
Al RAR / HACOCOUD EL_—HANMNMPBPRA
Vers
Sivi) ;éjaﬂa IIMISKikdal
pPanbouchons:

22 5230 2399 1)

HEHENDPAZO BT |

30”7 NK1
BEANS6 MV
[e],] t
Statonide pompagetiEH) —
| SPAIS0TNKT
Parc TRC
” Oh t
30"NH2 PK.247 ane 24" -
P.K/158 P.KO P.K66
S Hamra
g - . 127 .
10| e1s *° " *
| R.Nouss |

Prévisions 2010 =5 295249 TM

Configuration 30" NH2

Longueur : 518 Km
Capacité(Creux): 230 000 m?

* Régime de fonctionnement: Gravitaire

Champs injecteurs et point de piquage:

Champ Piquage
Alrar PK O
Stockage intermédiaire Ohanet TRC | PKO

Ohanet BHP PKO
Tiguentourine Avant Ohanet
TFT Groupement PK 158
Rhourd Ennous PK 247
Hamra PK 247
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La chaine de transport NK1 est la chaine de condensat alimentant RA2K qui est configure :

Figure 2.4 : Schéma de transport du condensat jusqu’au RA2K

Schéma représentatif de I'acheminement du condensat depuis les
gisements d'lllizi jusqu’au Top C (RA2K)

A A A A A A

Gasfield Gasfield Gasfield Gasfield Oilfield Gasfield
NH2 Rhoude Hamra  Rhoude Nouss Tin-Fouye-Tabankort Ohanet Tiguentournurine Alrar

3Bacs Terminal
Skikda
Haoud El Hamra NK1 Top C/RA2K

850m’/h \ 76000 TM
YL ()

-

SP11 SP3 A Gisement de gaz

A : Gisement de pétrole

Sud2  CIs : Pipe Condensat NH2 reliant Ohanet a Haoud El Hamra de
diametre 30"

- Pipe condensat NK1 reliant Haoud El Hamra a Skikda de
diamétre 34"

:CIS : Centre Industriel Sud. Pipe de diametre 10

SP : Station de Pompage.

b. Capacités de stockage

- Hassi R’mel SP4 : 200.000 m3 + 2 bacs de 41.000 m3 en construction.
- Haoud El Hamra : 105.000 m3.

- Terminal d’Arzew : 300.000 m3 + 2 bacs de 50.000 m3.

- Terminal de Bejaia : 200.000 m3.
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Conclusion.

Vu la bonne qualité du condensat Algérien, il constitue pour le raffineur un mélange
d’excellente qualité, qui n’exigent aucun prétraitement particulier. Un traitement classique de
séparation par distillation permet I’obtention des : GPL, naphta kérosene, gasoil de trés bonnes

qualités.
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Chapitre 3

Notions sur la distillation



Introduction

La distillation est un processus de separation des mélanges liquides ou des solutions en leurs
composants différents les uns des autres par leur température d’ébullition. Le procédé de

distillation atmosphérique est a la base de traitement du brut.

Le brut est formé d’une série d’hydrocarbures avec des caractéristiques différentes, et pour
pouvoir étre utilisé de fagon correcte, il doit étre fractionné en groupes ayant des caractéristiques

bien définies et plus homogénes.

La distillation est le procédé qui permet le fractionnement du brut en se servant de la différence

qui existe entre les points d’ébullition des différents groupes d’hydrocarbures.

Les caractéristiques de ces groupes sont liées aux besoins spécifiques du marché pour les produits
utilisables directement et ceux des unités de processus pour les produits destinés au traitement

ultérieur.

En pratique la séparation du pétrole brut est réalisée dans une colonne unique (atmosphérique ou

sous vide) possédant des soutirages latéraux.

La colonne de fractionnement est un appareillage cylindrique vertical menu des plateaux qui

assurent le contact intime entre la phase liquide et la phase vapeur.

La chaleur nécessaire pour la distillation est assurée par le four, qui est un équipement de transfert

thermique qui produit I’énergie par la combustion d’un combustible gazeux ou liquide ou solide.

4.1 Distillation au laboratoire

Comme on a vu précédemment qu’apres chaque découverte d’un gisement du pétrole, on procede
a des analyses afin d’évaluer la composition de ce dernier en fractions légeres et prévoir le schéma
de traitement adéquat, parmi ces analyses, les distillations au laboratoire dont on connait 04 types,
qui sont :

4.1.1 Distillation Parfaite TBP (True boiling point)

C’est une distillation avec rectification, elle s’effectue dans une colonne a garnissage équivalent
environ (10 plateaux théoriques) et fonctionne avec un taux de reflux bien déterminé au sommet
de la colonne, passe tout d’abord la totalité¢ du constituant le plus volatil suivi des constituants purs

par ordre de volatilité.

.....40....



Cette distillation est dite parfaite parce que le constituant le plus volatil passera le premier.

Sa température de passage demeure constante et égale a sa température d’ébullition puis
brusquement apparait le constituant suivant, dont la température de passage montera jusqu’a sa
température d’ébullition qui d’ailleurs demeure constante jusqu’a son épuisement. Cette TBP

présente une grande sélectivité en produits désirés.

La TBP sert a analyser des nouveaux gisements et évaluer la composition des produits extraits du
pétrole brut et fixer le rendement de certaines fractions. Ces renseignements seront directement

exploités par le raffineur ainsi ils permettent le dimensionnement des unités de raffinage.

4.1.2 Distillation progressive simple

Dans ce type de distillation, on opére dans un ballon, placé dans un bain chauffant de telle sorte

que la température soit toujours la méme en phase liguide et en phase vapeur.

A chaque instant, nous avons un équilibre entre le liquide qui bout dans le ballon et la vapeur
émise. On note les températures (de vapeur et du liquide) en fonction de la quantité recueillie dans

I’éprouvette de recette.

La courbe de distillation obtenue est composée entre la température de bulle du mélange et la

température d’ébullition du constituant le moins volatil.

Evidement, ce procédé ne représente aucun intérét théorique puisqu’il ne permet d’isoler que deux

constituants (A et B) dans le cas d’un mélange binaire.

4.1.3 Distillation ASTM (American Society for Testing and Materials)

C’est la distillation la plus utilisée dans 1’industrie, en distillant le produit a analyser dans un
appareillage simple, les conditions (vitesse de chauffage, vitesse d’évaporation, ...etc.) sont

normalisées.

Ces distillations ASTM sont utilisées pour fournir les spécifications distillatoires des produits
pétroliers. Cela présente ’avantage d’étre assez rapide alors que la distillation TBP (plus précise

et plus représentative de la composition des produits) est trés longue.
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4.1.4 Distillation par la méthode de flash

Cette distillation est caractéristique de celle a 1’échelle industrielle. La charge chauffée a une
température donnée dans un four sous une pression P entre dans la colonne, dans la zone

d’expansion ou elle subit une détente et se divise en deux phases liquides et vapeur.

Cette distillation nous permet de tracer une courbe montrant la variation de la température en

fonction du rendement des fractions.

Cette courbe portant le nom de courbe de flash détermine le régime thermique de la tour de

distillation.

Mais, étant donné que cette distillation prend une longue durée pour la faire, alors le tracé de la

courbe se fait a partir de la TBP.

4.2 Distillation industrielle

Les deux principaux procédés de séparation sont :

- Ladistillation atmosphérique. -

La distillation sous vide.

4.2.1 La distillation atmosphérique
La premiere étape de raffinage consiste a séparer les différents les hydrocarbures en fonction de

leur température d’¢ébullition.
A D’issue de cette étape, on obtient des produits appelés (bases).

Le brut est chauffé a environ 350°C, puis distillé dans une colonne de 40 a 60 m de hauteur. Dans
cette colonne, les produits sont séparés en fonction de leur température d’ébullition et sous une

pression de 1 a 3 atmospheres.

Le long de cette colonne se trouve les plateaux qui permettent un contact entre les vapeurs

ascendant et le liquide descendant.

Les produits les plus légers (basse température d’ébullition environ 30°C) sont récupérés en haut
de la colonne tandis que les plus lourds (haute température d’ébullition, plus de 375°C) se

concentrent en bas de la colonne.
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En effet, les hydrocarbures les plus lourds restent sous forme liquide tandis que les molécules de
masse faible ou moyenne passent a 1’état de vapeur et s’¢lévent dans la colonne.

Aux cours de leurs montées elles se refroidissent et reviennent a 1’état liquide et sont collectées

a différents étages sur les plateaux.

A chaque étage de la colonne de distillation correspond une température moyenne située entre les
points de rosée (condensation) et de bulle (vaporisation) des produits que 1’on souhaite récupérer,

La pression dans la colonne diminue de bas en haut.
A partir de la colonne de distillation on obtient :

- Un produit de téte (gaz non condensable, GPL, essence totale).
- Trois coupes latérales (kéroseéne, gasoil 1éger, gasoil lourd).

- Un résidu atmosphérique au fond.

Chacun des produits latéraux de la colonne principale a sa propre colonne de stripping ou sont
¢liminés les plus 1égers. Le stripping s’effectue a I’aide de la vapeur a basse pression, surchauffée
pour le gasoil 1éger et lourd, et par rebouillage pour le kéroséne.

DISTILLATION ATMOSPHERIQUE
SEPARATION DES GAZ ET DES ESSENCES
— Schéma de principe —

— Planche n*1 —

COLONNE
ATMOSPHERIQUE

BAC de BRUT
/

-~ o
Lowes

\g ATMOSPHERIQUE
— )
L )
f 5
qy
i
l|. :: |

" I
gau+*° ™~ I

ECHANGEURS ‘i);‘?\)

}

u pure »

Ea 2 _\.‘) .
ECHANGEURS *‘) \5

OPCO 8B

Figure 3.1 : Unité de distillation atmosphérique.
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4.2.1.1 Description de la colonne de distillation atmosphérique

La colonne de distillation est un appareil cylindrique vertical avec une hauteur qui dépend du

nombre de plateaux qu’il contient et la distance entre eux.

Les plateaux sont de types a clapet qui permettent d’assurer un contact intime entre la phase

liquide descendante et la phase vapeur ascendante. Elle est constituée de trois zones :

a. Zone d’alimentation ou zone de flash

C’est la zone d’injection de la charge chauffée a une température de 350°C, ou s’effectue la
séparation en phase liquide et en phase vapeur. Elle doit assurer une bonne séparation des phases
et protéger les parois contre 1’érosion, pour ce 1a, la matiére premicre entre par des tubulures
tangentielles et se dirige vers le centre en spirale grace a une plaque métallique placée
verticalement. Elle est comprise entre le 5°™ et le 6°™*plateau.

b. Zone de rectification

On effectue la rectification a partir des plateaux qui varie entre 42 a 46 plateaux. Elle permet

d’obtenir des produits légers par le stripping et les soutirages allant du gaz jusqu’au gasoil lourd.

¢. Zone d’épuisement

Elle se trouve a la partie basse de la colonne, comprend environ 5 plateaux.

A partir de cette zone, on obtient le résidu atmosphérique qui est utilisé comme matiére premiere
a la distillation sous vide pour la production des huiles lubrifiantes, avec 1’injection de la vapeur
d’eau surchauffée et sous basse pression pour €liminer les constituants les plus volatiles restant

dans le résidu.

Pour que la colonne fonctionne normale et pour I’augmentation de la qualité des produits on

utilise :

- Stripping : En général les produits soutirés soit du fond de la colonne, soit latéralement
ne sont pas corrects en leur point initial, ce qui incite a effectuer une opération de

correction pour ces soutirages, et afin de limiter la teneur en hydrocarbures légers, par
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I’injection de la vapeur d’eau surchauffée a 400°C et a basse pression. Le stripping du
kéroseéne et le solvant lourd qui nécessitent une absence totale d’eau se fait par

rebouillage.

Soutirage : Les soutirages latéraux, a partir de la partie inférieure de la colonne vers le
haut ont pour fonction d’absorber une quantité de la chaleur soit : kéroséne, gasoil léger,

gasoil lourd.

Reflux : Afin de controler la température dans les différentes parties de la colonne, on

utilise les reflux suivants :

Reflux de téte : Il est injecté au sommet de la colonne, ce sont les vapeurs de téte a 1’état
liquide aprés une condensation a une température qui varie généralement entre 40 a 45
°C, ce qui permet de régler la température en téte de la colonne. La quantité de reflux de

téte varie de 2 a 4 fois plus grand que la quantité d’essence 1égére.

Reflux chaud : 1l est injecté au fond de la colonne apres son chauffage par le rebouilleur
pour augmenter la température du résidu afin d’évaporer les constituants les plus volatils.
Reflux circulant intermédiaire et reflux circulant intérieur : lls sont utilisés pour
contréler la température le long de la colonne au niveau des plateaux de soutirages

latéraux. Il'y a deux reflux :
Une fraction entre le gasoil l1éger et le gasoil lourd.

Une fraction entre le gasoil lourd et le résidu.

Avantage

IIs diminuent la quantité de vapeur au sommet de la colonne ce qui implique la
diminution du diametre de la colonne.
L’augmentation de la capacité de la colonne a cause de la diminution de la quantité de

vapeur.

Inconvénients

On prévoit des plateaux supplémentaires.
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- Diminution de la quantité des soutirages latéraux encadrant ces reflux.

A la fin de I’opération de distillation, on a les fractions qui sont caractérisées par les points
d’ébullition initiale et finale

4.2.1.2 Variables opératoires et leur influence
a. Température de sortie du four

La chaleur nécessaire a la distillation est fournée avec la charge qui est donc partiellement
vaporisée.

Le degré de vaporisation (a pression constante) dépend de la température de sortie du four.

Le produit sortant des fours est vaporisé environ le 67 a 82%, une augmentation de température
du brut entrant dans la colonne détermine (les prélévements sont égaux) une augmentation du
reflux en téte de la colonne et favorise I’échange liquide / vapeur sur les plateaux, en déterminant

un meilleur fractionnement.

La température de transfert — line doit étre maintenue a de telles valeurs que des phénomeénes de
cracking de la charge soient évités puisqu’ils pourraient produire la formation de charbon sur les

parois internes des tubes.

b. Pression dans la colonne

La pression dans la colonne est un parameétre opérationnel qui est normalement maintenu constant.

Une augmentation de la pression provoque de toute facon (dans le cas ou la température de
transfert resterait constante) une réduction de pourcentage de vaporisation du brut.

En outre, le fractionnement entre les produits devient plus mauvais.

c. Température de téte de colonne
La température de téte de la colonne doit étre telle a permettre la sortie a 1’état de vapeur de 100%

du produit de téte de la colonne ayant I’intervalle d’ébullition désiré.

Les conditions opératoires restant les mémes, une augmentation de la température de téte cause
une réduction du reflux intérieur, une augmentation de la température des plateaux avec un

alourdissement de tous les produits.
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La variation de la température du reflux en téte de la colonne influence le débit du reflux lui

méme est par consequent le fractionnement.

d. Quantités des prélevements
Les quantités de chaque prélevement déterminent le reflux interne de la colonne et influencent par

conséquent aussi les intervalles d’ébullition des prélévements.

On peut agir sur la quantité de prélevement pour varier les caractéristiques des coupes (point final,
densité, .....Etc.) de chaque produit. Si on veut par exemple, augmenter le point final d’un
prélevement, on augmente sa quantité prélevée de la colonne, les points finaux des produits au
dessous augmenteront eux aussi et pour les ramener aux valeurs initiales, il faut diminuer le

prélevement immédiatement au dessous de celui qui est intéressé par la variation.

Evidemment on procéde au contraire lorsqu’on veut une diminution du point final.

e. Injection de vapeur surchauffée dans le fond de la colonne

L’injection de vapeur surchauffée provoque une diminution de la température d’ébullition des

composants.

Par conséquent, elle vérifie 1’élimination des fractions les plus légeéres du résidu, le point

d’inflammabilité et la viscosité du produit se modifient.

f. Recirculation des pumparounds (reflux circulant intermédiaire)

La fonction des pumparounds est de soustraire de la chaleur de la colonne de distillation en

permettant ainsi la condensation des coupes latérales.
La chaleur soustraite est cédée au brut dans des échangeurs.

Puisque le pump around est prévu pour régler un certain équilibre de la charge liquide et de la
vapeur le long de la colonne et encore pour assurer un certain échange thermique, il est évident

que les quantités de recirculation doivent étre les plus proches de celles de calcul.
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4.2.2 Types d’installations de distillation du pétrole

Il existe trois types de distillation atmosphérique. Le choix de ces types est lié aux deux criteres :

- Lanature du pétrole brut a traiter : densité, % en soufre.

- Les produits a obtenir.

4.2.2.1 Uniteé de distillation atmosphérique dans une seule colonne

Ce type de schéma est utilisé pour traiter un pétrole brut a faible teneur en fractions légeéres et peu
sulfuré, afin d’éviter la corrosion de la colonne principale, qui est trés coliteuse.

Avantages
- Le schéma est simple.

- On peut utiliser les basses températures (entre330°et 380°) pour la rectification du pétrole,
la vaporisation des fractions lourdes s’effectue en présence des coupes légéres.

- Ce schéma est compact (c’est-a-dire ne prend pas beaucoup de surface).

Inconvénients
- La capacité de I’installation est petite.
- Cette unité ne traite pas le pétrole léger qui contient beaucoup d’essence a cause de
I’augmentation de la pression dans la colonne, raison pour la quelle il faut une grande
épaisseur des parois et le prix de revient augmente.

- Il est difficile de maintenir le régime de la colonne de fractionnement constant

(pression, température,... etc.) si la teneur en essence varie dans le pétrole. -

C’est une unité destinée pour traiter le pétrole lourd.

4.2.2.2 Unite de distillation atmosphérique du pétrole avec pré distillation

Ce type de schéma permet de traiter un pétrole brut non stabilisé et sulfureux.

Avantages

- Le schéma est simple et permet de traiter des différents pétroles avec une bonne qualite de

fractionnement.
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Le pétrole qui ne contient plus des fractions légeres (flashé) ne provoque pas
I’augmentation de la pression dans le four et dans la colonne atmosphérigue.

L’élimination des fractions 1égéres (dans la colonne de pré-distillation) permet de diminuer
la puissance du four parce que le débit de brut étété est inférieur a celui du pétrole brut.
La capacité de I’installation est élevée.

Possibilité de traiter les pétroles bruts non stabilisés avec une teneur élevée en soufre.

Inconvénients

Nécessite d’utiliser une haute température a la sortie du four pour pouvoir évaporer les
fractions lourdes dans la deuxieme colonne.

La consommation d ‘énergie est supérieure de 40% par rapport au schéma a seule colonne.
Il faut avoir une colonne supplémentaire, deux pompes supplémentaires pour charger le

four et pour le reflux froid.

Complexité de I'unité.

4.2.2.3 Uniteé de distillation atmosphérique avec un ballon de flash

Cette installation consiste a traiter une charge contenant une quantité importante en fractions

légeres.

Avantage

Grande capacité de ’unité.

Possibilité de traiter les pétroles légers (mais a condition que le gaz ne dépasse pas
1.5%).

Evaporation préalable de I’essence légere du pétrole diminue la capacité du four.

Absence de la pression exagérée dans le systeme four-pompe.

Inconvénients

Si la teneur en fractions légeres varie, la marche de la colonne est mauvaise.

La complexité et ’impossibilité de distiller le pétrole brut riche en composés sulfureux.
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4.2.3 Distillation sous vide

La distillation sous vide est réservée au fractionnement des produits contenant des hydrocarbures
lourds dont les températures d’ébullition normales seraient supérieures au seuil de craquage, ou a
la redistillation des produits nobles qu’un nouveau chauffage risquerait d’altérer. On trouve ainsi
en raffinerie le fractionnement sous vide du brut réduit atmosphérique, pour obtenir des coupes
lubrifiantes de base, la redistillation des huiles aprés traitement au solvant, la redistillation des
essences spéeciales et la préparation de charge des unités de craquage pour sortir un gasoil sous

vide a partir du résidu atmosphérique.

4.3 Les colonnes

4.3.1 Définition:

Une colonne est une unité de séparation physico-chimique utilisée en sciences de l'ingénieur, en
chimie et en biologie. 1l s'agit en général d'un tube au sein duquel des échanges de matiére (a la
base de la séparation) et d'énergie (chaleur) s'effectuent entre une phase liquide descendante et une

phase gazeuse montante. La colonne permet de séparer un ou plusieurs composés d'un mélange.

Le principe de séparation est variable et utilise différents moyens. On désigne ces unités en

fonction de leur principe de séparation, ex. : colonne de distillation, colonne de chromatographie.

Les modes de fonctionnement des colonnes peuvent étre continus ou discontinus.

4.3.2 Les différents types de colonnes de distillation

* Les colonnes a plateaux:

Il existe différents types de plateaux qui varient selon les fournisseurs. Le choix du plateau dépend
principalement du débit du liquide, de la souplesse d’utilisation souhaitée et du colit de

I’installation.
Les principaux types de plateaux sont :
a) plateaux perforés.

b) plateaux a cloches.
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c) plateaux a soupapes.

*Les colonnes a garnissage:

a) garnissage en vrac.

b) garnissage systématique.

4.3.3 Problemes rencontrés dans les colonnes a plateaux

*L’engorgement (flooding): 1’écoulement de la vapeur bloque celui du liquide; ou engorgement

dans les déversoirs.

*Une mauvaise distribution des fluides dans la colonne : il y a des chemins préférentiels pour
la vapeur et/ou pour le liquide entrainant une baisse d’efficacité.

+le moussage (foaming).

«le pleurage (weeping) : une fraction du liquide ne passe pas par les déversoirs mais utilisent les
orifices normalement utilisés par la vapeur.

*le primage (priming) ou ’entrainement : le désengagement gaz-liquide se fait mal et du liquide
remonte avec la vapeur dans la colonne.

1\8‘\\

@
uaw’a@’oﬁu

Domaine de
fonctionnement

Débit vapeur

pleurage

Débit liquide

Figure 3.2 : Problemes rencontrés dans les colonnes a plateaux

Conclusion

La distillation atmosphérique est la premiere étape du raffinage, sa configuration comprend

plusieurs schémas dont le choix est lié a la nature du pétrole brut traité et aux produits désirés.
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Chapitre 4

Description détaillée de I’unité 100
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Introduction

Une nouvelle unité topping de condensat est concue pour SONATRACH, elle se situe a la zone
industrielle de Skikda. L’objectif de 1’unité est de traiter le condensat algérien et de produire de
différents produits tels que le butane, le naphta, le Kéroséne, LGO et HGO. LA conception des
procédés choisis pour cette nouvelle unité comprend la distillation de condensat, la distillation

sous vide, la stabilisation de naphta, section du dépropaniseur et séchage de butane.
4.1Description détaillée du processus d’Unité 100 avec les équipements

La description du processus des différentes sections de 1’unité topping de Condensat est donnée

ci-dessous :
L’unité peut étre divisée en un certain nombre de segments:
1. train d’échangeurs de préchauffage.
2. section de la tour du préfractionner (T101).
3. section de la tour (colonne) de distillation atmosphérique (T103).
4. Stabilisation de Naphta (T201= débutaniseur).

5. section de dépropaniser (T301) et tour sous vide (T401),
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4.1.1Train d’échangeurs de préfractionnement :

Le stock d’alimentation en condensat a partir des bacs de stockage situés a la zone des installations
périphériques de SC1 est pompé aux installations de I’unité topping de condensat a une pression
de limite de batterie de 1.9 MPa(g) et une tempeérature de 30°C. Le condensat est ensuite chauffé
dans un train d’échangeurs de préchauffage avant d’entrer au préfractionner (colonne de pré-

distillation) (100-T-101).

Le train d’échangeurs de préchauffage est divisé en 2 branches paralléles en vue de faciliter le
fonctionnement a 50 % du débit. La charge d’alimentation est chauffée successivement par les

échangeurs:

- 100-E-101A-D (Condensat/ Vapeur de téte du préfractionner),

- 100-E-102A-D (Condensat/Vapeur de téte de la colonne de distillation atmosphérique),

- 100-E-103A, B (Condenséat/ Soutirage supérieur),

- 100-E-104A, B (Condensat/ LGO sous vide),

- 100-E-105A, B (Condensat/ Kérosene),

- 100-E-106A, B (Condensat/ LGO atmosphérique), - 100-E-107A, B (Condensat/ Soutirage
inférieur) et, - 100-E-108A, B (Condensat/ HGO sous vide).

Ensuite, elle entre dans & la colonne de distillation (100-T-101) sous un réglage de débit cascadé
par le régulateur de niveau de la colonne; a une température d’environ 158°C avant la vanne de
régulation et 128°C (désigne=136°C) apreés la vanne de régulation. La pression en amont de la
vanne de régulation dans la conduite d’admission du préfractionner doit étre au moins de 1.3

MPabs pour éviter la vaporisation au niveau de 1’entrée de la vanne de régulation.

4.1.2Section de la colonne de préfractionnement (100-T101)

4.1.2.1Colonne de préfractionnement

La colonne de préfractionnement (100-T-101) comporte 35 plateaux. La charge entre dans la
colonne au plateau 28 et elle est séparée en trois coupes principales : Fond du Préfractionneur,

naphta de soutirage du préfractionner, et naphta de téte du préfractionner.
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Les vapeurs de téte de la colonne de distillation sont complétement condensées par les 100E-
101A-D et 100-A-101A-H (Refroidisseur a air de vapeur de téte du préfractionner). Le liquide

condense est recueilli au Ballon de reflux du préfractionner (100-V-101).

La séparation du naphta de téte du préfractionneur est contr6lée par une régulation de température
et de pression localisée a la téte du préfractionneur et du ballon de reflux. Le régulateur de
température réinitialise la valeur du reflux de téte et le régulateur de pression ajuste (regle) la

pression.

Lors du fonctionnement normal, aucun dégagement gazeux n’est produit dans 100-V-101. A partir
de ce ballon de reflux, le produit de naphta du préfractionneur est pompé sous contréle de niveau,
par la pompe de naphta du préfractionneur (100-P-103A/B), a la section de stabilisation de naphta
pour récupeérer le GPL. Le reflux est acheminé a la téte de la colonne de distillation sous controle
de température en cascade par 1’écoulement par la pompe 100-P-102A/B (Pompe de reflux du

préfractionneur).

Contrdle du proceed

La température supérieure de 100-T-101 est commandée par TRCA1004 qui regle le de point de
consigne du régulateur de débit du reflux supérieur FRC1003, selon la stratégie de régulation en

cascade.

Le niveau de 100-T-101 est commandé par le LRC1001 qui regle le de point de consigne du
régulateur de débit de la charge de condensat préchauffé FRC1002, selon la stratégie de régulation

en cascade.

La pression supérieure de 100-T-101 est contr6lée par le PRC1007 sur 100-V-101. il s’agit d’un
régulateur a gamme divisées. Entre 0-50% de gamme d’entrée, il régle la Vitesse du VFD de 100-
A-101 A-H. Au dela de 50% la gamme d’entrée le régulateur régle 1'ouverture de PV-1007

déchargeant le gaz a la torche, en maintenant la vitesse des aérorefroidisseur a son degré maximal.

Le niveau de 100-V-101 est contrdle par LRC1003 qui regle le point de consigne du débit de
Naphta a la téte du préfractionner FRCA1005 a 100-E-201A-C, selon la stratégie de régulation en
cascade.
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L'écoulement minimal dans la décharge de 100-P-103A/B est maintenu par le FRC1009, qui
recycle la décharge de la pompe a 100-V-101 par une ligne d'écoulement minimal, le FT1009

devra capter un écoulement minimal dans la ligne de décharge de la pompe.

Le niveau de ’interface au coude a patin d’eau de 100-V-101 est maintenu par LARC1004, qui
ajuste 1’ouverture de LdV1004.

4.1.2.2 Stripper du préfractionnement

Le naphta est retiré & partir du stripper du préfractionner (100-T-102) comme soutirage latéral de
la colonne de distillation sous contréle de niveau a partir du plateau 15.le stripper du préfractionner
(100-T-102) est équipé de 6 plateaux et un rebouilleur de type thermosiphon 100-E-111

(Rebouilleur de stripper (d’Epuiser) du préfractionner).

La chaleur requise pour la désoxydation du naphta dans 100-E-111 est fournie par le dispositif de
puisage de téte de la Colonne de distillationT103 (pumparound supérieure de

T103),I’entrée est controlée par deux vannes de contréle jumelées en paralléle avec des actions
mutuellement opposées (si la vanne de contrdle a la conduite de fourniture de chaleur s’ouvre, la
vanne sur la conduite de dérivation se ferme; et vice versa),ces actions sont fixées par 1’écoulement
du naphta du fond de stripper pour contrbler le débit du dispositif de puisage de la téte
(pumparound supérieure) par 100-E-111.

Le naphta rectifié peut étre acheminé au stockage directement comme produit de naphta comme
les composants légers sont éliminés par la désoxydation. non seulement il réduit le service du

rebouilleur du débutaniseur, mais également il améliore le taux de récupération de LPG.

Le naphta rectifié est pompé, sous le contrble de débit, moyennant 100-P-104A/B (La pompe de
stripper du préfractionner) et mélangé avec le naphta de téte de la colonne

atmosphérique.

Le naphta mélangé est ensuite refroidis a la température de la limite de batterie de 40°C par
aérorefroidisseur de Naphta 100-A-106A-F, suivi de, B refroidisseur a eau de naphta 100E-115A.
Le naphta refroidis est combiné avec le fond du débutaniseur et envoyé au stockage comme produit
de Naphta.

.....57....



Contrdle du procedé

Le rebouillage des fonds 100-T-102 est commandé par la FRCA1004, qui regle le point de
consigne de FIC1008, selon la stratégie de régulation en cascade. Le FIC 1008 regle les
écoulements de soutirage supérieur 100-E-111 par FV1008A et sa deviation par FV1008B. Les
réglages de débit de FV1008A et F\V1008B sont opposés I'un a l'autre. Il signifie que si le débit a

travers FV1008A augmente, le débit a travers FV1008B diminue et vice versa.

Le niveau de 100-T-102 est controle par LRCA1002 qui régle 1’ouverture de LV1002 a la ligne 1

d’évacuation latérale du préfractionneur a partir de T-101 a T102.

4.1.2.3 Le rebouilleur de la colonne de préfractionnement

Une partie du fond du Préfractionner est pompée, sous contr6le de débit, a au rebouilleur du
préfractionner (100-F-101) par la Pompe d’Alimentation 100-P-105A/B. Le produit rebouilli

retourne a la colonne de distillation (100-T-101).

Le réchauffeur dispose de six passes avec une passe individuelle équipée d’un régulateur de débit
et un troncon du débit bas. La température dans le four du rebouilleur est augmentée de 191 °C a
244 °C et la vaporisation de 50 % (pds) requise se produit. La partie radiante du four dispose d’un

régulateur de température, qui contrdle la combustion du combustible.

Le four est concu avec des brileurs d’allumage a gaz combustible. Un balancier de passe a été
ajouté pour chaque réchauffeur pour assurer que les températures de sortie de la couronne

individuelle sont égales et que le débit total a travers le four est maintenu a la valeur voulue.

La chambre de combustion est équipée de systemes d’instrumentation et de contrdle pour
surveiller/controler 1’alimentation en air de combustion, la température de la chambre de
combustion, la poussée de voute du réchauffeur et les températures du métal du tube etc. des
systéemes de sécurité appropriés sont placés pour arréter le réchauffeur si les conditions de

fonctionnement du four dépassent les limites de sa conception.

Le four et le rebouilleur atmosphériques disposent d’un systéme de préchauffage a air commun.
Deux ventilateurs forcés (un en service) et deux ventilateurs induits (les deux en service) équipent

le systeme.
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Les gaz de combustion a partir de trois chaudieres passent par le préchauffeur a air et ils sont
envoyés a la cheminé par les ventilateurs induits. L’air de combustion fourni par un ventilateur
force est préchauffé dans le pré-réchauffeur d’air disponible pour la combustion de gaz
combustible au niveau des trois fours. Le réchauffeur peut fonctionner avec les deux ventilateurs
a tirage induit hors service.

Le réchauffeur ne peut pas fonctionner sans air forcé du ventilateur a tirage force. Le systeme de
combustion est composé de 10 bruleurs a gaz avec des pilotes a gaz auto aspirant et permanent.
Le produit du fond du préfractionneur, sous contréle de debit, est pompé par la pompe de fond
(100-P-106A/B) vers le four atmosphérique a (100-F-102) .

4.1.2.4 Four atmosphérique

Dans le four atmosphérique (100-F-102), le produit de fond de la colonne de distillation est chauffé
de 191°C a 216°C environ, comme alimentation (charge) de la colonne de distillation
atmosphérique (100-T-103) au plateau 41. La vaporisation au four est d’environ 80%. Le
Réchauffeur dispose de quatre passes avec une passe individuelle équipée d’un controleur de débit
et une coupure pour un débit faible.

La sortie radiante du four dispose d’un régulateur de température, qui contréle la combustion du
combustible. Le four est concu avec des bruleurs a gaz combustible. Un balancier de passe
similaire au rebouilleur du préfractionneur est également installé.

La chambre de combustion du four est équipée de systémes d’instrumentation et de contréle pour
surveiller/controler la fourniture d’air de combustion. La température de la chambre de
combustion, la poussée de voute du réchauffeur et les températures du métal du tube etc. des
systemes de sécurité appropriés sont disponibles pour éteindre le réchauffeur si les conditions du
four dépassent les limites de conception

Le réchauffeur peut fonctionner avec les deux ventilateurs a tirage induit hors service. Le
réchauffeur ne peut pas fonctionner sans air forcé du ventilateur a tirage forcé. Le systéeme de

combustion est composé de 8 brlleurs a gaz avec des pilotes a gaz auto aspirant et permanent.
4.1.3 Section de stabilisation de naphta (100-T-201)

La section de stabilisation de naphta est congue pour stabiliser le naphta de la téte du

préfractionneur pour récupérer le GPL.
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Elle traite également le Butane hors-spécifications a partir du stockage, si nécessaire.

Le Naphta de la téte du Préfractionneur a partir de la section de distillation est préchauffé au
niveau de 100-E-201A-C (Alimentation/Echangeur du fond du débutaniseur) et ensuite alimenté
a 100-T-201 (Débutaniseur) au plateau 26 a environ 110°C.

Au niveau de T-201, équipée de 50 plateaux de fractionnement, la charge est séparée en produit

supérieur (LPG brut) et Naphta stabilisé.

Le service du rebouilleur du débutaniseur requis, sous controle de température, est fourni par le
soutirage moyen de la Colonne de Distillation Atmosphérique dans un rebouilleur thermosiphon
100-E-204A/B.

La température du plateau 45 du débutaniseur est contrdlée par des vannes jumelées de régulation
de débit de soutirage moyen avec un systeme des actions opposées. Une vanne de régulation est
disponible sur la ligne d’alimentation en fluide de chauffage vers la ligne 100E-204 et une autre

est disponible sur la ligne de dérivation.
Le Naphta stabilisé, sous contrdle de niveau, est soutiré en tant que produit de fond de

100-T-201; il est utilisé pour le préchauffage de la charge du débutaniseur au niveau de 100-E-
201A-C; et il est refroidis au niveau de 100-A-202A/B (Aeérorefroidisseur du Fond du
Débutaniseur) et 100-E-203A/B (Refroidisseur a eau du Fond du Débutaniseur).

Apres qu’il soit mélangé avec le Naphta lourd refroidis a partir de la section de distillation de

Condensat, ce Naphta est envoyé au stockage.

Les vapeurs de téte de la colonne du Débutaniseur sont refroidis est complétement condensées au
niveau de 100-A-201A-D (Aérorefroidisseur de Téte du Débutaniseur) et 100E-202A, B

(Refroidisseur a eau de Téte du Débutaniseur).

Le liquide condensé est rassemblé au niveau de 100-V-201 (Ballon de reflux du Débutaniseur). A
partir de cette cuve, sous controle de niveau, le produit de GPL est pompé moyennant la pompe
100-P-203A/B (Pompe de GPL du Débutaniseur), a la section du Débutaniseur pour éliminer le

surplus du Propane du produit de Butane.
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Apres avoir dérivé la section du Dépropaniseur, le produit de GPL est envoyé au stockage comme

produit ou il est envoyé au dispositif sécheur de Butane.

Le reflux, sous contrdle de débit cascadé par la température, est acheminé a la téte du Débutaniseur
moyennant la pompe 100-P-202A/B (Pompe de reflux du Débutaniseur).

Pendant le fonctionnement normal, aucun dégagement gazeux n’est produit au niveau de 100-V-
201.

Le systéme supérieur est équipé d’un dispositif de contrble de pression avec fonction
proportionnelle (Split Range) qui envoie un signal, d’abord pour élever le refroidissement par les
aéros-refroidisseurs VFD et si la pression demeure en hausse alors le surplus de gaz est envoyé a

la torche.
Contrdle du procédé

La température de téte de 100-T-201 est contrdlée par le TRCA1202 qui régle le point de consigne
du régulateur de débit de reflux de téte FRC1201, conformément a la stratégie de régulation en

cascade.

Le niveau de 100-T-201 est contrdlé par LRCA1201, qui régle le de point de consigne du

régulateur du débit du fond du débutaniseur FRC1108, selon la stratégie de régulation en cascade.

Le TRCA1205 contr6le la température du fond du rebouillage de 100-T-201 par la régulation de
débit du dispositif de soutirage moyen dans les Rebouilleurs paralléles 100-E-204A et 100-E-204B

ainsi que leurs dérivations respectives.

Chaque rebouilleur est doté de deux vannes de régulation pour le débit du dispositif de soutirage
moyen, une vanne de régulation permet 1’écoulement du soutirage moyen a travers le rebouilleur,

et ’autre dérive I’écoulement a travers celle-Ci.

Les actions de ces vannes sont opposées I'une a I’autre. Ceci signifie que si le débit a travers la
vanne de régulation vers le rebouilleur augmente alors le débit a travers la vanne de régulation a

la dérivation diminue et vice-versa.

En ce qui concerne 100-E-204A, la vanne de régulation TV1205AA permet I’écoulement a travers
lequel et la vanne de régulation TV1205AB dérive. De méme, pour 100-E-204B, la vanne de

.....61....



régulation TV1205BA permet I’écoulement a travers laquelle et 1a vanne de régulation TV1205BB

dérive.

La pression de téte de 100-T-201 est controlée par PRC1201. C’est un régulateur a gamme
divisées. A 0-50% il réglé la vitesse des aérorefroidisseurs 100-A-201A-D par un VFD.

Entre 50-100%, I’ouverture de PV1201 a la torche est ajustée, en maintenant la vitesse des

aérorefroidisseurs au maximum.

Le niveau de 100-V-201 est controlé par LRC1202 qui régle le point de consigne de FRC1202 sur
la ligne d'écoulement de LPG a 100-E-30A, a B (lorsque le dépropaniseur est mis en marche) ou

I’écoulement au dessiccateur de butane, selon la stratégie de régulation en cascade.
4.1.4 Section du dépropaniseur (100-T-301)

Le Dépropaniseur est concu pour séparer le GPL brut en Butane et Propane contenant un peu

d’Ethane.

Le Propane est envoyé au four en tant que Gaz combustible et le Butane est envoyé au stockage
ou au Dispositif Sécheur de Butane 100-PKG-301 pour le séchage, et ensuite il est acheminé au

stockage en tant que produit.

Le GPL de la section de stabilisation de Naphta est d’abord chauffé par 100-E-301A,B (Echangeur
de charge/Butane) et ensuite alimenté a 100-T-301(Dépropaniseur) au plateau 27 a environ 85°C.

Au niveau de 100-T-301, lequel équipé de 56 plateaux de fractionnement, la charge est séparée en
produit supérieur (Propane) et produit de Butane.

La vapeur de la téte du Dépropaniseur est refroidie et partiellement condensée au niveau de 100-
A-301A, B (Aérorefroidisseur de la Téte du Dépropaniseur) et le liquide condensé et envoyé a
100-V-301 (Ballon de reflux du Dépropaniseur). A partir de ce ballon, 100-P-301A/B (Pompe de
reflux du Débutaniseur), sous contr6le de débit cascadé par le contréle de niveau du ballon, renvoie

le liquide a la colonne comme reflux.

Le Propane du Ballon de reflux du Débutaniseur, sous contrdle de préssion, est envoyé au

Séparateur de Gaz Combustible a haute pression en tant que gaz combustible.

~062 ~



Une part du fond du Dépropaniseur, sous contrdle de préssion, est réchauffée au niveau de 100-E-

303 (Rebouilleur du Dépropaniseur) par le produit de kéroséne et il est retourné a la colonne.

La température du Dépropaniseur au plateau 50 est contrdlée par une soupape a trois voies de
régulation de kérosene. Le produit du fond du Dépropaniseur est refroidis au niveau de 100-E-
301A/B, suivi de 100-E-304A,B (Refroidisseur a eau de Butane) et ensuite sous contréle de niveau

il est envoyé au Dispositif Sécheur de Butane (100-PKG-301) ou directement au stock.

A partir du Dispositif Sécheur, Le produit de Butane est envoyé au stock du Butane ou au stock

du Butane hors spécification, si nécessaire.

Controle du procedé

Le niveau de 100-T-301 est contr6le par LRCA1301, qui regle le point de consigne du
régulateur de débit du fond du Dépropaniseur FRC1301, selon la stratégie de régulation en

cascade.

Le TRCA1306 contréle la température du rebouilleur de fond de 100-T-301 par une vanne a
trois voies de régulation de Kéroséne a partir de la ligne 100-E-105A,B, pour envoyer le

kéroséne au rebouilleur 100-E-303.

La pression de téte de 100-V-301 est controle par PRCA1303. C’est un régulateur a gamme
divisée. A 0-50%, il régle la vitesse des aérorefroidisseurs 100-A-301A-B par un VFD. Entre 50-

100% PV 1301 I’ouverture est ajustée, en maintenant la vitesse des aérorefroidisseur au maximum.
Le niveau de 100-V-301 est contrdlé par LRC1302, qui régle la point de consigne de débit de la
téte du Dépropaniseur FRC1303 a 100-T-301.

4.2 Arrét de Punité

4.2.1 Procédure d’arrét normal

L'ordre d'arrét normal de I'unité de Topping de condensat comportera les étapes suivantes :

- La Réduction de la charge jusqu' a 50%.

- La Réduction de la température de sortie de 100-F-103 (réduction environ 30 °C/hr).
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- Demander de dévier les produits vers Off-Spec.

- By passer 1’Unité 200, et arréter le sécheur de Butane.

- L'arrét de la colonne sous vide et les systemes associés.

- Dévier HGO vers E-108 A/B.

- Avec ’augmentation du niveau de la T-103 démarrer la 2eme pompe P-114.

- Aenviron 320 °C arréter le soutirage du LGO (quand le niveau de la T-105 devient constamment
bas).

- Aenviron 270 °C arréter le soutirage du kéro (quand le niveau de la T-104 devient constamment
bas).

- L'Arrét de 100-F-103 & 250 °C et de la circulation chaude a travers 100-F-103 apres 2 a 3 heures.
- A I’arrét du F-103 arréter le soutirage du Naphta et mettre la colonne en reflux total.

- Par manque des liquides arréter les reflux circulant.

- Réduction de la température de sortie de 100-F-102 (réduction environ 30 °C/hr).

- L’ Arrét de 100-F-102 a environ 200 °C.

- Réduction de la température de sortie de 100-F-101 (réduction environ 30 °C/hr).

- Par manque des liquides arréter le soutirage des produits.

- L’arrét de 100-F-101 & environ 100 °C et la circulation chaude aprés 2 heures.

- Laisser le tirage forcé par les ventilateurs CM-101 A ou B.

- By passé I’APH et arréter les ventilateurs de tirage CM-102 A/B.

- Arrét de I’injection des produits Chimiques.

- Maintien de la circulation froide longue jusqu’a la température de 40 °C.
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- Pompage des liquides des ballons, des colonnes et des cuves.

- Dépressurisation des ballons et des colonnes.
4.2.2 Procédures d’arrét d’urgence
Précaution de Sareté

Pendant I'arrét de secours, il est plus sir de maintenir une équipe de lutte contre I'incendie, en
position de garde dans l'unité du Topping de condensat pour prendre action a n'importe quel cas

d’urgence d'un incendie.

Une urgence signifie un désordre sérieux des conditions de fonctionnement d'unité qui peut
toucher la qualité des produits et/ou endommager les équipements (Si les actions appropriées ne
sont pas prises rapidement). En conséquence une décision rapide et des actions immédiates pour
garantir une situation de secours. Parmi les cas d'urgences qui peuvent étre rencontré pendent les

opérations de l'unité :

Une Panne d'électricité
Un probléme d'eau
Une panne au niveau d'instrument d'air

Echec au niveau de I'alimentation du condensat

o w N oE

Une panne au niveau de tube du four

4.2.2.1 La Panne d'électricité dans I'unité :

L'unité du Topping de condensat obtient de I'électricité auprés de SONELGAZ, et elle est
considérée comme une source fiable de I'électricité. Mais s'il y a une panne du courant, due a une
défaillance dans le circuit d'alimentation électrique, cela ne peut pas étre régler tous en méme
temps.

En outre, les coupures de I'électricité sont dues au déclenchement des transformateurs ou a une
surcharge d'electricité etc.

Ceci peut causer un déclenchement des moteurs a une basse de tension dans I'unité, qui devra étre

remise en marche immédiatement. Une coupure de courant, méme 2 a 3 secondes est suffisant
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pour déclencher le moteur. Au cas ou le transformateur est relié a I'unité de déclenchement et il y

a une panne totale de courant, dans ce cas l'unité devra étre mise en arrét.

Actions a prendre

En cas de panne du courant a l'unité (mais la vapeur étant disponible) les mesures suivantes

devraient étre prises :

- Couper completement la mise a feu des fours. Le gaz de carburant devrait étre fermé de la salle

et le champ de contréle.

- Commencer a purger les divers fours.

- Fermer les différents brlleurs et purger les brileurs avec de la vapeur.
- Fermer les soupapes d'évacuation pour toutes les pompes.

- Veiller sur la pression des bacs, et s'il y a lieu décharger les bacs a travers la torche.

- Préparer I'unité pour un démarrage rapide, si I'alimentation électrique soit rétablie dans quelques

minutes.

- Lors de la purge a la vapeur, il faut veiller que la pression des colonnes ne dépasse pas la pression

d'exploitation.

- Durant le démarrage de la vapeur aux serpentins, assurer que la pression des bobines est

inférieure a la pression de la vapeur. Pour cela observer.
4.2.2.2 Panne de circulation de I'eau de refroidissement :
Actions a prendre

Les actions suivantes doivent étre prises :

Cela prendra un certain temps pour que la pression de I'eau chute zéro. Par conséquent, dans cette

unité du temps doit étre arrété, et toutes les pompes devront étre arrétees.
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- Réduire la sortie sensiblement.

- Couper le feu dans tous les fours et les purger avec la vapeur.

- Mettre I'unité en circulation.

- Continuer le reflux des colonnes a un taux pour refroidir les colonnes, mettre hors service les
produits d'O/h et diminuer le robinet-vanne de sectionnement, de sorte que plus de matériel de
reflux soit disponible pour le refroidissement.

-Veiller sur les pressions de colonnes et des bacs ainsi et baisser la température.

- L’exces de pression doit étre libéré a travers la torche.
4.2.2.3 Une panne d'air instrument

L'air d'instrument est fourni a I'unité de Topping de condensat a une pression de 6-7 kg/cm 2 g a
partir de batiment des compresseurs. Le récepteur dair a une autonomie d'assurer

I'approvisionnement de 30 minutes.

Si I'approvisionnement de I'air ne peut pas étre reconstitué (Rétablies), les instruments s'arréteront
de fonctionner. Dans cette période, alors la pression de ligne d'alimentation du collecteur tombera

au-dessous de 4,0 kg/cm 2 g et diminuera rapidement.

Les soupapes de commande resteront entiérement ouvertes ou fermées selon l'aire existant. Par

conséquent, I'unité devra étre arrétée.
Les actions suivantes a prendre

- Vérifier et couper la mise a feu dans des tous les fours et purger les différents fours avec la
vapeur.

- Arréter toutes les pompes, sauf les pompes de reflux et les pompes de circulation de four.
- Maintenir les niveaux dans les cuves et les colonnes.

- Prendre les controleurs de tempeérature de colonne (TCs) sur la déviation (un by-pass), et mettre
quelque quantité de reflux aux colonnes pour contréler les pressions avec les limites autant que
possibles. Une fois que la température commence a chuter (note : I'indication de la température est
disponible sur la salle de commande), réduire le reflux et maintenir le niveau dans le ballon de
reflux. Les vannes de vidange devront étre fermées.

- Isoler les différents brileurs a gaz de carburant de four.

.....67....



- En outre, suivre le procédeé régulier pour la mise en arrét, si on ne s‘attend pas a ce que l'air soit

reconstitué immédiatement.

4.2.2.4 Panne d’alimentation du condensate:

L’alimentation de condensat a 1'unité est fournie par les pompes a condensat 301-P001/002 par un
contréle de niveau sur le préfractionneur. L'alimentation du condensat peut étre interrompue a
cause du fonctionnement du LRC-1001, le fonctionnement défectueux de la pompe, a un niveau
bas du bac du condensat et en appuyant sur PB3101 dans I'Unité-300 ou un alignement inexactes
et I'étranglement des crépines (tamis) etc. L'interruption dans l'alimentation d'écoulement

nécessitera une action immédiate.
Actions a prendre

B Si I'échec est di a une panne de pompe du condensat, mettre la pompe de secours en
marche. Sur la reconstitution de I'alimentation, et ajuster le débit sortie sur 50% d'abord et
ensuite soulever lentement le débit en tant que les conditions normalisées.

B Si l'alimentation ne peut pas étre reconstituée immédiatement apporter 1’unité a une
circulation chaude, et maintenir un circuit de combustion réduite dans les fours. La
température de circulation peut étre d’environ 120-150° C et les produits peuvent étre
conduits au bac de condensat aprés un refroidissement.

B Si l'interruption a eu lieu pendant une longue durée, I'unité devrait étre arrétée selon le

procédé d'une mise en arrét normal.

4.2.2.5 Panne due aux tubes de four
Actions a prendre

- Arréter la combustion dans le four
- Fermer les vannes individuelles de régulation de débit de passe du four en mettant leurs

régulateurs de débit en mode manuel.
- Arréter la pompe d’alimentation du four.
- Introduire la vapeur de purge a la chambre de combustion (section radiation) du four, si aucune

flamme n’est observée dans le four.
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- Fermer le MOV au fond de la colonne sur la ligne d’aspiration de la pompe d’alimentation du
four.

- Introduire la vapeur dans toutes les passes en aval des vannes de régulation de débit et vider le
produit du four dans la colonne en aval.

- A cause du transfert du produit du four dans la colonne en aval, son niveau, température et
pression seront perturbés. Les produits peuvent étre hors spécification et ils devront étre acheminés
vers le slop. Il est préférable d’arréter I’alimentation de la colonne et arréter les soutirages.
Cependant, le ballon de reflux de téte de la colonne et le produit du fond de la colonne peuvent
étre pompé au slop pour maintenir les niveaux. Le reflux de tete et les soutirages peuvent
également étre arrétés, selon des conditions de procédé de perturbation commun contraire aux
conditions de conception des équipements, c'est-a-dire échangeurs de chaleurs et pompes.
Surveiller de prés la pression de la colonne et décharger la pression excessive a la torche, si requis.
- Protéger les éléments structurels a ’extérieur de la chambre de combustion menacés par la
flamme, avec de 1’eau pulvérisée. Ne pas utiliser la mousse, elle est inefficace sur ce type de feu
et elle ne sera que perte.

- Arréter I’injection de I’inhibiteur de corrosion et I’injection d’eau en téte du préfractionneur
(100-T-101).

- En raison de l'arrét de 100-F-101, les deux autres fours seront arrétes.

- Le produit, aprés refroidissement, devrait étre transféré a un bac de condensat désigné.

- Aucun matériau chaud ne devrait étre drainé dans les systemes DO ou OD.

-Mettre a I’arrét les pompes de condensat 301-P-001/002. Arréter I’unité selon la procédure décrite

ci-dessus.
4.3 Démarrage de I’unité.
-établir une circulation longue a froid a un taux de marche de 50 %.

-Allumage du Four F-101 (augmenter la température a raison d’environ 30 °C/hr).
-Démarrer les AM-101 Aéros et la température de téte T-101.

-Démarrer les PM-102 et 103 quant le niveau du V-101 augmente constamment.
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-Démarrer la PM-104 avec la formation du niveau au T-102.

- A 200 °C sortie F-101 allumer le F-102 et F-103 (augmenter la température a raison d’environ

30 °C/hr).

- Démarrer les AM-102 Aéros et la température de téte T-102.

- Démarrer la PM-107 le niveau du V-102 augmente constamment.

- Démarrer les PM-108 et PM-109 avec la formation des niveaux aux T-104 et T-105.
- Démarrer les reflux circulants internes (PM-110, PM-111 et PM-112).

- Avec le démarrage de la PM-111 et début rebouillage de la T-201 démarrer les AM 201, contréler
la T° de téte en démarrant la PM-202 et la PM-203 si le niveau augmente constamment dans V-
201.

-Mettre en service la T-103 et le sécheur du Butane.

- Démarrer ’unité 200.

- Vérifier la qualité des produits si c’est On spec dévier les produits vers Bacs et sphere de

Stockage.

- Augmenter la charge.

- Insérer ’APH.

- Démarrer la section sous vide.
Conclusion

Dans ce chapitre nous avons présenté les détails de fonctionnement de 1’unité Topping condensat
(unité 100) qui nous permet par la suite de simuler notre procédé sur HYSYS dans le chapitre de

simulation.
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Chapitre 5

Présentation du simulateur Aspen HYSYS
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Introduction

Les progres des méthodes numériques et l'augmentation des performances des ordinateurs
permettent, grace a des simulations de plus en plus détaillées, de prédire le comportement des

systéemes complexes ou les propriétés de nouveaux matériaux.

L'industrie utilise de plus en plus la simulation numérique, validée par des expériences, pour

raccourcir le cycle de développement de ses nouveaux produits.

La simulation des procedes et leur optimisation supposent que soient bien connues les propriétés
thermodynamiques et les équilibres des phases des mélanges traités. Cette connaissance repose
encore sur les mesures expérimentales, mais elle découle également de méthodes de calcul fondées
sur les principes de la thermodynamique qui en contrblent et en assurent la cohérence, et leur

conférent un vaste champ d’application.

Pour notre étude nous avons choisi comme logiciel le logiciel HYSYS
5.1 Présentation du logiciel de simulation Aspen HYSYS

Aspen HYSYS est un environnement de procéde de simulation congu pour servir les techniciens

et les ingénieurs de pétrole, du gaz et du raffinage.

A l’aide de I’environnement d’Aspen HYSYS, on peut créer 1'état d'équilibre rigoureux et les
modele dynamiques pour la conception des installations, la gestion et planification économique,
analyse, amélioration et planification des projets. Par l'interface interactive d’Aspen HYSYS, on

peut facilement manceuvrer des variables et la topologie de procédé d'opération unitaire
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Figure 5.1 : Face de simulateur Aspen HYSY'S

5.2 Présentation des Procédures de simulation par HYSYS

Les simulateurs de procédés utilisés classiquement dans 1’industrie, peuvent étre considérés
comme des modeles de connaissance. Ils sont basés sur la résolution de bilans de masse et
d’énergie, des équations d’équilibres thermodynamiques, ... et sont a méme de fournir
I’information de base pour la conception. Ils sont principalement utilisés pour la conception de
nouveaux procédés (dimensionnement d’appareil, analyse du fonctionnement pour différentes
conditions opératoires, optimisation), pour 1’optimisatiQon de procédés existants et I’évaluation de

changements effectués sur les conditions opératoires.

Avant méme de parler de modeles d’opération de transformation de la matiere, il faut des modeles
pour prédire les propriétés physiques de la matiere. C’est pourquoi ces simulateurs disposent tous
d’une base de données thermodynamiques contenant les propriétés des corps purs (masse molaire,
température d’ébullition sous conditions normales, parametres des lois de Tension de vapeur, ...).
Cette base de données est enrichie d’un ensemble de modéles thermodynamiques permettant

d’estimer les propriétés des mélanges.
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Tout simulateur industriel de procédés chimiques est organisé autour des modules suivants :

- Une base de données des corps purs et un ensemble de méthodes pour estimer les propriétés des
mélanges appelés aussi modeéles thermodynamiques.

- Des modules de calcul des différentes opérations unitaires contenant les équations relatives a leur
fonctionnement : réacteur chimique, colonne de distillation, colonne de séparation, échangeurs de

chaleur, pertes de charges, etc.

- Un ensemble de méthodes numériques de résolution des équations des modéles.

Modeles Modeéles des opérations Banque de données
des propriétés

physique

Numeériques Unitaires

Modeles
thermodynamique

Interface
d'utilisation

Données
T.P.Z

h 4

Solution

v
v
Optimisation . 3
Etude economique

Figure 5.2 : Structure générale du HYSYS

5.3 Modéle thermodynamique
5.3.1 Choix de modele thermodynamique

Les modeéles thermodynamiques sont nécessaires pour le calcul des propriétés physiques des

fluides dont les hydrocarbures sur un éventail de conditions de fonctionnement.
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Le choix de telle ou telle équation d’état reste dicté par la recherche d’un compromis entre les trois

critéres suivants :

B Simplicité de la forme mathématique ;
B Etendue du domaine d’application ; -

B Précision souhaitée.

L’équation la plus recommandée pour les systémes d’hydrocarbures est 1’équation de Peng-

Robinson.
Pour notre étude nous avons choisi comme modéele 1’équation d’état de Peng-Robinson.
Equation de PENG-ROBINSON

L’équation de PENG-ROBINSON (1976) est différente de 1’équation de REDLICH KWONG par

I’introduction d’une fonction a(T) qui dépend du facteur acentrique.

L’équation de PENG ROBINSON est définie comme suit :

p_ RT
(V—b)—

a
[V(V+b)+b(V—-b)

Elle peut s’écrire sous la forme polynomiale :

Z3—(A-B)Z>-(A-2B—-3B?>) - (AB-B*-B3 =0

Avec :b = Y X;b;

77796
ET: bi = WRE
P¢j
a= Yiy;xx(aiay)> . (1-Ky) ai=agi ai
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457235 (RT)2
~ 1000000 Pci

m; = 0.37646 +1.54226w; -0.26992w;?

¥ . Facteur acentrique.

L5= 14m; (1-Tr)°8

Ci

Avec A= —F : B=_bP
(RT)2 RT
Et: Ai=—[2a°5%xa°%. (1-Ki)] . Bi=—

Ces équations sont trés largement utilisées dans les modéles de simulation, en production et
traitement de gaz.

L’équation de Peng-Robinson résout correctement les problémes d’équilibre et permet de prédire
des densités liquides plus en accord avec les valeurs réelles que les autres équations.

Les limites d’applications de 1’équation de Peng Robinson :

Tableau 5.1 : Limites d’application de 1’équation de PENG ROBINSON

Equation Tempurature °C Pression Kpa
PR >-271 100000(10E3bar)
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Chapitre 6

Simulation et discussion des résultats
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Introduction

Depuis le départ en 2009, le complexe de Topping de condensat RA2K a connu un changement
important au niveau de la colonne dépropaniseur T-201 en raison de 1’arrét accidentel des deux
pompes de charges PM-203 A/B qui a amené a by passer la colonne T-301 et donc a annuler la
séparation C3/CA4.

La présente étude consiste a déterminer les parametres optimaux de fonctionnement de la
colonne T-201; apres le by-pass de la colonne T-301; qui permettent une meilleure récupération

des hydrocarbures.

Dans ce chapitre on a développé une méthodologie de travail a 1’aide du simulateur HYSY'S pour
le calcul des diverses propriétés du condensat et des paramétres d’exploitation de la colonne de

préfractionnement T-101 et de la colonne de stabilisation du naphta T-201 de I’unité de topping.

6.1 Méthodologie

6.1.1 Préparation du condensat
Avant toute opération de simulation on prend un échantillon réel du condensat et en tire ses
caractéristiques bien sQr cette opération se fait dans un laboratoire. Les données sont : les
propriétés du condensat (température, pression, densité, viscosité, distillation TBP ....... Etc.)
Et les fractions molaires de la composition léger (Ethane, Propane, i-Butane, n-Butane, i-
Pentane, n-Pentane).

6.1.2 Donnés de depart

Les données sont dans les tableaux si dessous:

Tableau 6.1 :Distillation TBP du condensat

Lig.vol.pour cent Densité a 15°C
Marge de temperature distillee kg/l
°c %
100-105 59.25 0.7249
105-110 61.69 0.7259
110-115 63.92 0.7266

.....78....



115-120 66.88 0.7271
120-125 70.16 0.7303
125130 72.70 0.7373
130-135 74.72 0.7433
135-140 76.62 0.7463
140-145 78.08 0.7488
145-150 80.67 0.7490
150-155 82.47 0.7522
155-160 84.26 0.7568
160-165 85.77 0.7607
165-170 87.35 0.7631
170-175 88.81 0.7650
175-180 89.93 0.7677
180-185 90.63 0.7706
185-190 91.59 0.7729
190-195 9251 0.7749
195-200 93.36 0.7783
200-205 93.93 0.7811
205-210 94.55 0.7828
210-215 95.15 0.7838
215-220 95.81 0.7857
220-230 96.73 0.7900
230-235 97.17 0.7939
235-240 97.53 0.7968
240-250 98.12 0.8011
250-260 98.75 0.8164
260-270 99.1 0.8173
270-280 99.29 0.8201
280-290 99.43 0.8237
290-300 99.54 0.8275
300-310 99.6 0.8322
310-320 99.65 0.8372
320-330 99.68 0.8427
330-335 99.7 0.8473
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Tableau 6.2 : Propriétés global du condensat

API Gravité Facteur KUOP
69.3 12.31
Tableau 6.3 : Chromatographie en phase gazeuse des legers
Constituants Volume %
Cc2 0.05
C3 0.4
IC4 3.95
nC4 0.1
IC5 0.31
nC5 0.04
Totale 4.85

Tableau 6.4 : Caractéristiques de la viscosité

Viscosité cinématique en cSt a 0.6280
20°C/68°F
Viscosité cinématique en cSt a 0.5350

37.8°C/100°F

Tableau 6.5 : Les conditions d'alimentation

Température (°C) 136
Débit (kg/h) 631310
Pression (barg) 3.35
Numéro de plateau d’alimentation 28
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Tableau 6.6 : Paramétres de la colonne T-101

Nombre de plateaux 35

Reflux ratio 2.12

Valeur initial estimé

Température (°C) Pression (barg)
Condenseur 72 2.7
Haut plateau 87 -
Fond plateau 244 3.4

Spécifications

Stripper Type Nombre de plateaux[Niveau plate au |[Retour Plateau

Naphta B Rebouilleur 6 15 14

6.2 Simulations par logiciel HYSYS
La simulation HYSYS commence par les étapes suivantes :

Nous ouvrons un nouveau cas dans le programme (New Case). Ensuite, nous ajoutons une liste
nouvelle des composants et nous ajoutons de nouvelles (new component list) composants. Dans

notre exemple (Ethane, Propane, i-Butane, n-Butane, i-Pentane, n-Pentane) .
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- Source Databank: HYSYS Select: Pure Components % Filter: All Families
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[ i I
\[~0F0m90n=nl List-1 | T Typa Group Search fon Search by: Full Name/Synonym
; :u'd IPacka:as Ethane Pure Component
& Petroleum Assays
Sk Propane Pure Component Simulation Name Full Name / Synonym Formula
[ Oil Manager | ¥
i ; i-Butane Pure Component Methane o} CH
[ Reactions b e < Add ‘
. n-putane ure Lomponent 4 Cl
[ Component Maps | u L S il
Lu UseiPropeti i-Pentane Pure Component n-Heptane (o) CTHI6
n-Pentane Pure Component n-Octane s CBH18
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Properties
LaR n-C18 8 C18H38
o Simulatic
i S s -
o satety Analysis Voo =E
Required Info 1 Fluid Packages -- Select property package
‘9 Energy Analysis

Figure 6 : Choix des composants du fluide

On nous exige de choisir un model thermodynamique, alors on fait un click sur I’icone ‘Fluid

Pkgs’, et une autre fenétre s’ouvre, dans laquelle on y trouve I’icone ‘ADD’ qui nous permet de

préciser notre choix sur le model désire, en raffinage le model thermodynamique le plus utilisé est

celui de Peng-Robinson, ainsi dans ce travail, on a choisi Peng-Robinson.

Fropertice ¢ Basislx |+
All tems SetUp | Binary Coefis | StabTest | Phase Order | Tabular | Notes
| 4 g Component Lists - =)
Package Type:  HysYs Component List Selection = S View
153 Component List -1 Component List - 1 [HYSYS Databanks]
k
205 [ Property Package Selection | - Options Parameters
= || [Entha P Package EOS
B8 PetroleumiAssays Geeos e e
i General NRTL Density Costald
[ Oil Manager Glycol Package
&= b Modify Tc, Pe for H2, He Meodify Tc, Pc for H2, He
[ Reactions Groyson Streed ; 5
g oot Mg Kabad-Danner Indexed Viscosity HYSYS Viscosity
. Lee-Kesler-Plocker Peng-Robinson Options HYSYS
[ User Properties Margules 3
MBWR EOS Selution Methods Cubic EOS Analytical Method
NBS Stean Phase Identification Default
NRTL
0Ll Electrolte Surface Tension Method HYSYS Methed
Peng-Robinson = | | [Thermal Conductivity APL12A3.2-1 Method
| PR=Twu
PRSV
Seur SRK
| Sour PR
| skK
| SRK-Tiwu
= | Twu-Sim- Te
; Properties | LNIUAC
I
2 Simatin roperyris
?J Safety Analysis Messages - 2
§9 Energy Analysis
g [ Trace Messages |

Figure 6.1 : Choix du model thermodynamique PENG-ROBINSON
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Apres avoir choisi le modele thermodynamique, il est necessaire de préciser le domaine du travail,
ainsi on passe a ‘’oil environnement’’, ainsi on sera sur notre page de corrélation, ou on applique
les deux types de la distillation désirée (ASTM ou TBP), et installer le condensat (confere la figure

suivante) :

Properties < Rsaylo 4
AllTtems +!|||| InptData | Calculation Defauits | Working Curves | Piots | User Curves | Notes
3 ; Assay Defiri Input Dat
4 [ Component Lists =y Deeakon s g
[ Component List -1 Bulk Properties Used ~ BulkProps Assay Basis Liquid Volume
4 I Fluid Packages — = Skt Exds =
G o Data T Temperature
2 Assay Data Type TEP - e Assay Percent P
[ Basis-1 8 Distltion
[§ Petroleum Assays Light Ends [nput Composition ™ Demcily Z”*h; A; :
LB g
4 Bo 5
&g Oil Manager Molecular 't Cune | Not Used - 21
4 |55 Input Assay 6683
B Assy 1 Density Curve Dependent ~ 15
i & y zn 159
4 _gOutputBlend Not Used nn 1300
g Blend-1 682 1350
[ Reactions e uop
=  Atmosgheric Vacuum 8067 us0
& Component Maps P 1500
[ User Properties % 150
857 1600
8135 1650
P g
P Handling & Fiting Calculate
2 Smalitn v e ... |

Figure 6.2 : Installation du condensat dans le simulateur HYSY'S

Apres avoir installé le condensat, on peut maintenant écrire I'environnement de simulation, la ou
I'organigramme de procédé (PFD) est établi. L'environnement de simulation de la section de
préfractionnement du condensat ainsi la section stabilisation du naphta PFD est représentée sur

Figure(V.4) ci-dessous : -
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Figure 6.3 :Organisme de simulation de procédé de prefractionnement du condensat et
stabilisation du naphta
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La simulation du procédé commence par la simulation de la charge condensat et les conditions
d’alimentation représentées précédemment dans le tableau

- || Worksheet | Attachments I Dynamics |

L ‘Worksheet Stream Name condensat Ligquid Phase
||l conditions || Vapour/ Phase Fraction 0.0000 1.0000
Properties Temperature [C] 20,00 20,00
Composition Pressurs [bar_g] 20.00 20.00
EE'L:IS:;F:‘:; Molar Flow [kgmole/h] 6364 6364
K Value ¥ || Mass Flow [ka/h] 6.313e+005 £.3132+005
User Variables Std Ideal Lig Vol Flow [m3/h] 889.7 88497
Motes Molar Enthalpy [k/kgmole] -2.198e+005 -2.198e+005
Cost Parameters Molar Entropy [k)/kgmole-C] 148.0 148.0
Mormalized Yields| | Heat Flow [ki/h] -1.399e-009 -1.399e-000
I Emissions Lig Vol Flow @5td Cond [m3/h] 8831 883.1

Fluid Package Basis-1

Utility Type

Figure 6.4: Fenétre d’information d’entré condensat avant les série des échangeurs

=

Worksheet | Attachments | Dynamics

Worksheet Stream Name 2 Liquid Phase
[ Conditions | | Yapour / Phase Fraction 0.0000 1.0000
Properties Temperature [C] 1560 1560
Composition Pressure [bar_g] 9,000 9,000
g’e‘" :‘S:;F:::'E Molar Flow [kgmole/h] 6364 6364
i Y| Mass Flow lkg/h) 63132005 63132005
UserVariables | 5td Ideal Lig Vol Fiow [m3/h] 2807 2807
Notes Molar Enthalpy [)/kgmole] -1.881e+005 -1.881e+005
Cost Parameters | | Molar Entropy [k)/kgmole-C] 2376 2376
‘ Eﬁ:"s”;:"::d Vields| | Heat Fiow [ki/h] ~1.1972+009 ~1.1972+009
Liq Vel Flow @Std Cond [m3/h] 8831 8831

Fluid Package Basis- 1

Utiity Type

[ Deete | [ Definefromsumesm.. |

Figure 6.5: Fenétre d’information d’entré condensat (2) avant la valve de détente.
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Worksheet | Attachments | Dynamics |

‘Worksheet Stream Name 3 Vapour Phase Liquid Phase
[ Conditions | | Vapour / Phase Fraction 0.2802 0.2802 07198
Properties Temperature [C] 1319 1219 1219
Composition Pressure [bar_g] 3350 3350 3350
Ol & Gas Feed o1 Fiouy, Tkgmole/h] 5364 1783 4581
Ee\t,:i”m A53 || \tass Flow [lg/h] £3132+005 143064005 1.8832+005
User Variables Std Ideal Liq Vol Flow [m3/h] 8897 2157 6740
Notes Melar Enthalpy [k/kgmale] -1881e+005 -1.376e+005 -2.077e+005
Cost Parameters | | Molar Entropy [k/fkgmole-C] 2386 2333 2406
Normalized Vields| | peas Fiow [ki/h] -1.187e-009 -2.454e+008 -0.515e008
! Emissions Lig Vol Flow @Std Cond [m3/h] 883.1 2147 6693

Fluid Package Basis-1

Utility Type

L_____________________________________________°& _____________________ ;Acvadewindows ]
[ Delete l [ Define from Stream... ]

Figure 6.6: Fenétre d’information d’entré condensat (3) avant 1’entrée de la colonne.

Une des taches rigoureuses, est la convergence de la colonne de préfractionnement T-101 et la
colonne de débutaniseur T-201, pour converger ces deux colonnes, les températures et les
pressions aux dessus et aux dessous ont été indiquées. Tandis que les deux colonnes sont
convergées en indiquant la pression du condensateur, le rapport de reflux, les débits des distillats,
le débit du soutirage latéral pour la colonne de préfractionnement T-101 et les taux de rebouillage.

les colonnes sont alors courues, comme les indique la Figure (V1.6) et la figure (V17).

o B8
Design | Parameters | Side Ops | Intemals | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics |
Design Column Name ~ T-101 Sub-FlowsheetTag  COL1
Connections Inlet Streams ~Stage Numbering
Monitor ® Top Down
Spacs Internal Stream External Stream Inlet Stage Transfer Basis | Split B
z":‘s S:""’“E"’ o ar Reboiler None Req'd Ll
ubeooling 3 3 28_Main Tower P-HFash [ "
Notes Edit Trays..
T-102_Energy << Stream >> T-102_Reb None Req'd
** New == << Stream >> -
[C] split Inlets

| Design and Specify Column Internais

-Outlet Streams

Internal Stream External Stream Qutlet Stage Type Transfer Basis dP Top: 50.00 kPa
ot ac Condenser Q None Req'd

Naphta-GPL Naphta-GPL Condenser L P-H Flash P Top: 2.700 bar_g
Résidu Résidu Reboiler L P-H Flash
t B t B T-102_Reb L P-H Flash

e e = = 4P Bot: 0.0000 kPa

 New ™ << Stream >>
P Bot: 3.400 bar_g

e || cobmmormers. [ ][ s | N <O [ e

Figure 6.7 : Fenétre convergée de la colonne T-101
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Design | Parameters | Side Ops | Internals | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics |
Design Column Mame ~ T-201 Sub-Flowsheet Tag coL2 Candenser
Connections ‘ @ Total O Partial O Full Reflux
Monitar
Specs Condenser Energy Stream

Spacs Summary Qct - — oettap
Subcooling 50.00kPa  Qvhd Liquid Qutlet
Notes

a-ca -
< >
1 < >
2 P con Optional Side Draws
Inlet Streams Num of 1050 barg
- = 5t T Draw Sta
Stream Inlet Stage Stages Team MES o
<< Stream >>
Naphta-GPL (Hea! 26_Main Tow n= 56 =
<< Stream >> Peo
10.80 bar_g

Reboiler Energy Stream

- -« [on h
- Delta P Bottome Liquid Outlet
+ 0.0000 kPa Naphta A -

\J

Stage Numbering —————
@ Top Down (@ Bottom Up

b || Covmemormen,|_fn oo | N/ Vs Ot fnores

Figure 6.8 : Fenétre convergée de la colonne T-201

Avec la convergence des deux colonnes, la simulation pour la situation de base a été établie comme
représente sur la figure(V1.10).
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Figure 6.9: Fenétre convergée des deux colonnes
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6.3 Tracée des courbes du condensate

a. Courbe TBP
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Figure 6.10 : Courbe de distillation TBP du condensat

b. Courbe de densité
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Figure 6.11 : Courbe de densité du condensat
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c. Courbe des viscosités
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Figure 6.12: Courbe des viscosités du condensat

6.4 Optimisation des parametres de marche

L'objectif de cette etape est d'exploiter les deux sections de préfractionnement et de stabilisation
de naphta (T-101 et T-201) dans les bonnes conditions de marches, pour cela nous allons étudier
la variation des parametres opératoires de ces deux sections. Les deux parametres intéressent dans

notre cas est le taux de reflux et la température de fond de colonne.

Le bon fonctionnement du T-101 facilite 1’ajustement des paramétres opératoires du dé T-
201, I'étude des parametres de cette derniere assure une qualité en Butane (C4) conforme aux

spécifications commerciales.

6.4.1 Vérification du cas actuel des deux colonnes

a. La colonne T-101

Les résultats de simulation sont représentés dans les tableaux ci-dessous :
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Tableau 6.7 : Vérification du cas actuel de la colonne T-101

Parameétres Actuel Simule
Pression de flash (barg) 03.39 03.34
Pression de téte de la colonne (barg) 03.29 03.20
Pression du ballon de reflux (barg) 02.69 02.70
Pression de soutirage et retour Naphta (barg) 03.44 03.27
Pression au fond de colonne (barg) 03.39 03.38
Température de flash (T°) 124.51 129.60
Température au sommet de la colonne (T°) 91.90 91.40
Température dans le ballon de reflux (T°) 59.87 59.40
Température de soutirage Naphta (T°) 110.33 120.2
Température de retour Naphta (T°) 110.25 116.8
Température au fond de la colonne (T°) 191.30 181.80
Taux de reflux froid de téte de colonne 1.70 2.12
Taux de reflux chaud au fond de colonne 0.98 1.02
Taux de reflux chaud au fond du stripper 0.62 0.44
Tableau 6.8 : Verification de 1’énergie
Q condensation des vapeurs de téte (KW) 40060 55480
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Q rebouillage au fond de colonne (KW)

26679

32490

Q rebouillage latérale du stripper (KW)

10750

10750

b. La colonne T-201

Les résultats de simulation sont représentés dans les tableaux ci-dessous :

Tableau 6.9 : Vérification du cas actul de la colonne T-201

Parametres Actuel Simulé
Pression de flash (barg) 10.69 10.63
Pression de téte de la colonne (barg) 10.53 10.45
Pression du ballon de reflux (barg) 10.05 10.00
Pression au fond de colonne (barg) 10.82 10.80
Température de flash (T°) 113.3 110.2
Température au sommet de la colonne (T°) 79.46 61.74
Température dans le ballon de reflux (T?) 40.30 52.55
Température au fond de la colonne (T°) 131.08 133.5
Taux de reflux froid de téte de colonne 6.54 6.00
Taux de reflux chaud au fond de colonne 1.02 0.90
Tableau 6.10 : Vérification de 1’énergie
Q condensation des vapeurs de téte (KW) 4436 7549
Q rebouillage de fond de la colonne (KW) 12793 11210
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Interprétation des résultats

Daprés les résultats des tableaux nous remarquons que les résultats du cas simulé sont proches
aux résultats du cas actuel, donc on peut dire que le modele utilisé par notre simulateur nous donne

des résultats satisfaisants et peut étre généralisé pour I'optimisation.

6.4.2 Représentation des résultats d’exploitation avec et sans la colonne
dépropaniseur T-301

a. Avec la colonne T-301

Les spécifications des produits avant le by-pass de la colonne T-301 sont dans le tableau ci-

dessous:

Tableau 6.11 : Résultats d’exploitation et spécification des produits avec T-301

Naphta A C4 C3
Débit massique (kg/h) 118700 12450 127
C3 (%) Nulle 17.73 37.96
Densité & 15 °C 0.54 0.439 0.08
TVR (barg) 0.93 6.51 31.74
Composition
C2 % - 1.37 61.98
C3 %
IC4 % - 17.71 38.02
NC4 % - 80.83 00.00
C5 % - 00.00 00.00
- 00.00 00.00
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b. Sans la colonne T-301

Les spécifications des produits avant le by-pass de la colonne T-301 sont dans le tableau ci-dessous

Tableau 6.12 : Résultats d’exploitation et spécification des produits sans T-301

Naphta A C3+C4

Débit massique (kg/h) 118700 12580
C3 (%) Nulle 18.02
Densité & 15 °C 0.54 0.50
TVR (barg) 0.93 6.75
Composition

C2 % - 02.32
C3 % - 18.02
IC4 % - 79.56
NC4 % - 00.00
C5 % - 00.00

Interprétation des résultats

D’apres les deux tableaux on, remarque que nos produits sont mis aux spécifications
commerciales, donc on peut continuer I’exploitation en by-passant la colonne T-301, et cela avec

la charge actuelle du condensat.

6.4.3 Influence du taux de reflux.
Le débutaniseur doit avoir des paramétres opératoires bien déterminées pour assurer une qualité
des produits conformes aux exigences commerciales. Pour cela nous avons varié le taux de

reflux.

Nous avons procédé a varier le taux de reflux entre 4 et 8, les résultats de la variation du taux de
reflux et leur effet sur 1a teneur du C3 dans le Butane et la température de téte du débutaniseur

sont regroupés dans le tableau suivant :
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Tableau 6.13 : Influence du taux de reflux sur la qualité des produits

Taux de reflux T (°C) téte de colonne % C3 dans le butane
4 61.29 19.35
3) 61.53 18.62
6 61.74 18.04
7 61.93 17.54
8 62.06 17.18

variation du tx de reflux fonction de la
teneur en C3 dans le butane

20

° ~
’ \
171: \
, o~

17

% C3
=
00
3,

tx de reflux

Figure 6.13 : Courbe de variation du taux de reflux en fonction de la teneur en C3 dans
le butane
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Interprétation des résultats

Le Débutaniseur T-201 élimine le butane et les hydrocarbures inférieurs (propane et éthane) des

jets de naphta. Ceux-ci sont récupérés en tant que distillat de GPL de téte.

L’augmentation du taux de reflux entre 4 et 8 a permis I’amélioration de la qualité du butane par
la diminution de la concentration en C3 dans le butane jusqu’a 17.18 %, pour cela on choisit un

taux de reflux optimum égal a 8.
6.4.4 Influence de la température de fond de la colonne
Nous avons varié la température du fond du débutaniseur entre 134 ° C et 146° C

Les résultats de la variation de la température du fond du débutaniseur et son effet sur la teneur de

propane dans le butane et la TVR du naphta sont regroupés dans le tableau suivant :

Tableau 6.14 : Influence de la température de fond de la colonne sur la qualité des produits

T (° C) de fond de colonne TVR Naphta (barg) % C3 dans le butane
134 0.9334 18.04
136 0.8836 16.12
138 0.8388 14.74
140 0.7967 13.67
142 0.7595 12.86
144 0.7239 12.18
146 0.6908 11.62
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variation de la température de fond de
colnne en fonction de la TVR du naphta
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T fond de colonne (° €)

Figure 6.14 : Courbe de variation de la température du fond de colonne en fonction de la TVR
naphta et la teneur en C3 dans le butane

variation de la température de fond
de colnne en fonction de la teneur en
C3 dans le butane
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Figure 6.15 : Courbe de variation de la température du fond de colonne en fonction de la teneur

en C3 dans le butane

....95....



Interprétation des résultats

La température du fond trop basse dans le Débutaniseur engendra une pression de vapeur plus
haute que la pression de vapeur admissible du Naphta et en méme temps elle réduira la qualité du

GPL. Donc on prend la valeur de 146 °C .

Conclusion

La simulation du cas de marche actuel avec le modéle établis nous a permis d'étudier la variation
des parametres opératoires de la section de stabilisation du naphta et de trouver les parameétres

optimaux.

L'optimisation des parameétres opératoires du débutaniseur nous a permis une meilleure qualité

du butane et du naphta conforme aux spécifications requises pour le marché.
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Conclusion géneral

Nous avons a travers ce mémoire essaye d'optimiser les parametres opératoires de la section de
stabilisation du naphta au niveau de I’unité¢ 100 du traitement du condensat du complexe RA2K
dans le but d'améliorer la qualité du butane et du naphta. Pour cela on a essayé de bien maitriser

le procédé et de connaitre les différents équipements de cette section.

La simulation de cette section par le simulateur HYSYS avec les données du cas de marche actuel
qui sont proches du cas design, nous a permis d'établir un modéle représentant cette section et qui

servira pour étudier d'autres cas de marche.

L'étude de la variation des paramétres opératoires du débutaniseur nous a permis de cerner les
valeurs optimales pour obtenir des produits conformes aux spécifications commerciales, butane

et naphta.

Cette étude nous a permis dapprofondir nos connaissances théoriques et de maitriser le

fonctionnement opérationnel de cette section.
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Annexe A : schéma global du complexe RA2K

&0

Bl Ve

(3]

w0 e 07

LR e
Nowl

PLGSAB
Capaciy: 935 5 m3h
Delivary: 193

rosAn

S [3burg
Torun

1101 Top Tump et

PICAB rmaan
Capacity: 6368 m3h
Delivery: 80m

PIMAB  pjoan
Capacity: 377.5 m3&
Delsvery: 78m

nmap Dolwury: 153m

Nupheba to TK-304

Schematic Process Drawing for 5 Megaton Condensate Topping Unit - Skikda

P 3Starg

To s

Nows:

1. Excapt for thosa that watar are wsod, for each beat exchamger,tharo aro two of each indicaed in e drawving. This i jus to simplify
tho drarings and mako the drawings Jooks tidy and cleam, but acteally, ey should be regardsd a4 caly ome.

2. 81/3 mens that the tamperature i §1'C and the pressure i 3.0bar g.

116C7.0bar g o |recomer,
e
B gt
Wt
L10An
il
PaABC " "
Capacity: 785.9 m3k
Daliwery: 7m
et
- =3
3
20
1-2HAD Misas
P1I5AB
PIIAB MIAS 2 Un quuifed Kersamne
2 Capacity: 178.8 m3'
2 m3l 5
e i dwrn X
% e
1t _"—':m; T |p1SAB e HOA pap = 35ty BIUAD  Quiifud LOO
—{Copciy: 2023
EATTAN Delivery: 229 m
} Vi LOO
PAIAB . lme ™"
Capacity: 261 m3h ;
Delivary: S3m (SO Hi
S ——-F I ] N atf Ao
20
AT o T L VY ol
P1SAB P1WAB
Capacity: 283.7 m3h. - Capacity: 63.1 m3h roan
Delvey- 235m Deliay: 120 raus
Y e y sy Capaciy: % m3h
| ey Delivary: 126m
e
Dty KW L10AS
e
Toli@
4
e
o Pare e
MG P114AB g Vicmm 1900 ATM MO0
PALABC Capacity: 2726 m3h X“ —
Capacity: 1122 m3h Dalivary: 131m
Dalivery: 143m i iod PARAB
Capacity: 342 m3h
Delivary: 129 m e
sk L-18AD
= A4
SepOi @ et =)
Vicsm HOO
m‘rbm-h-urm
ATM 00 r
et eyt o Sy

~ 100 ~




Annexe B : PFD section préfractionnement du complexe RA2K
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Annexe C : PFD section stabilisation naphta du complexe RA2K
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