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Résumé:

Le but de ce mémoire était d’étudier la possibilité d’élévation de la capacité de production
au niveau de la raffinerie d’Alger en augmentant la capacité de traitement de la colonne de
distillation atmosphérique de 35% avec intégration d’une colonne de prédistillation
remplacant le ballon de flash existant.

Et pour cela nous avons réalisé un calcul analytique de la colonne de prédistillation suivi
d’une vérification des dimensions de la colonne principale.

Les résultats obtenus, aprés vérification, nous ont démontré que 1’augmentation de la
charge proposée peut étre supportée par la colonne principale.

Abstract:

The object of this thesis was to study the possibility of raising the capacity of production in
the refinery of Algiers by increasing the yield of the topping by 35% with integration of a
preliminary distillation column replacing the existing flash drum.

For that, we have realized an analytical calculation of the pre-flash column followed by a
check of the dimensions of the main column.

The results obtained, after verification, have revealed that the increase can be supported by
the main column.
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Introduction

Introduction :

L’¢énergie fait partie de I'univers dans lequel nous vivons. Elle est indispensable dans la vie
des étres humains, ils ont besoin d’elle a tout moment de leur existence. Le pétrole est I’'une
des plus importantes ressources d’énergie non renouvelables, il figure actuellement comme le
promoteur de développement industriel et économique de nombreux pays dans le monde.

Le brut sorti du puits ne peut étre utilisé tel qu’il est, car il est un mélange assez complexe
de toutes sortes de constituants hydrocarbonés. 1l est donc indispensable d’utiliser différents
processus de traitement et de transformation afin de tirer le maximum de produits a haute
valeur commerciale qui reste 1’objectif principale de toute raffinerie.

L’industrie du raffinage est née en 1863 avec la construction de la premiére unité de
distillation & Boston aux Etats-Unis. Cette unité permettait d’extraire du pétrole lampant seul
produit consommé a 1’époque. L’apparition de 1’automobile entraina un développement rapide
de la consommation d’essence et de gas-oil. L’industrie du raffinage prend son essor a la
veille de la deuxiéme guerre mondiale.

Le raffinage Algérien a vu le jour en 1962 avec la création de la premiére raffinerie pres du
gisement de pétrole découvert a I’époque a Hassi-Messaoud, puis celle d’Alger en 1964.
De nos jours, I’ Algérie posséde trois autres raffineries situées a Skikda, Arzew et Adrar. Mais
la quantité produite reste insuffisante pour le marché algérien.

Suite aux demandes importantes et croissantes en carburants au centre du pays, ce travail
est réalis¢ dans le cadre de I’augmentation de la capacité de production de la raffinerie
d’Alger afin de satisfaire les besoins de cette région, en intégrant une colonne de
prédistillation remplacant le ballon de flash existant dans I’unité du topping.

Notre travail est subdivisé en trois parties :

e Recherche bibliographique
e Partie Technologique
e Partie calcul :

» Calcul de la colonne de prédistillation
» Calcul de vérification de la colonne de distillation atmosphérique et son
condenseur
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Chapitre | : Présentation de la raffinerie d’Alger

| Présentation de la raffinerie d’Alger :

I.1 Historique :

LA RAFFINERIE D’ALGER «ex NAFTEC » est une filiale de SONATRACH, activité
liquéfaction, division raffinage et pétrochimie. Elle a été mise en service en février 1964.

A TDorigine, le raffinage était une activité intégrée dans SONATRACH. En 1982, le
raffinage et la distribution des produits pétroliers sont séparés et érigés en Entreprise nationale
de raffinage et de distribution des produits pétroliers (ERDP-NAFTAL). En 1988, le
raffinage, est a son tour, séparé de 1’activité distribution est érigé en Entreprise nationale de
raffinage de pétrole NAFTEC Algérie. En avril 1998, I’Entreprise devient une filiale dont les
actions sont détenues a 100% par le Holding raffinage et chimie du Groupe SONATRACH
avec un capital social de 12 000000000 de DA. Sa capacité de traitement de pétrole brut est
1.6 millions tonnes par an au démarrage, porté a 2.7 millions de tonnes par an en 1970 aprés
extension de la raffinerie. Elle est orientée vers la production des GPL et des carburants.

1.2 Situation géographique :

La raffinerie d’Alger se situe a 5 km au sud d’El Harrach a Sidi-Arcine (Baraki) et a 20 km
de I’est de la capitale Alger, occupant une surface de 182 Hectares. Cet emplacement a été
choisit aprés 1’étude des sols et la découverte d’une nappe d’eau qui est nécessaire pour
I’alimentation des systemes de refroidissement.

En ce qui concerne le choix de la région Algéroise, elle se présente comme un pdle futur
de développement industriel. En plus elle a I’avantage d’étre le plus grand centre de
consommation avec une part de 40 a 50% de la demande intérieure, il apparait clairement que

la production a partir d’Alger sera moins coliteuse que celle venant des autres raffineries.
1.3 Principales installations :

» Une unité de distillation atmosphérique U100 de capacité de 2,7 millions de tonnes par an.
> Une unité de reforming catalytique U200 de 2500 m*/ jour.
» Une unité de séparation du gaz de pétrole liquéfié U300.
» Une unité de mélange (éthylation) pour la fabrication des essences avec un indice d’octane
allant de 89 a 96.
» Unité de pomperie d’expédition connectée aux différents dépots d’Alger (le port d’Alger et
I’aéroport H- Boumediene et le dépdt de Chiffa).
> Parc de stockage d’une capacité de 29200 m? dont 105000 m® pour le pétrole brut, 185000
m? pour les produits finis et semi-finis.
» Centrale thermoélectrique pour les besoins énergétiques :
e 2 chaudiéres produisant la vapeur d’eau de 47 T/h chacune.
e 2 stations de traitement des eaux.
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Chapitre | : Présentation de la raffinerie d’Alger

e Un groupe turbo alternateur produisant de 1’électricité d’une capacité de 6 MW.
> un laboratoire divisé en deux sections :

e La section de controle (physique) : qui consiste a vérifier la qualité des produits si elle
est a I’état de I’exigence.
e La section chimique : qui verifie plusieurs critéres ; salinité, sédiments (BSW), acidité
et les eaux de rejets.
» Plusieurs ateliers de maintenance et de magasins.

» D’un port pétrolier équipé de trois postes de chargement pour les exportations, le cabotage
ainsi qu’une station de déballastage.

» Pompe de chargement alimentant en butane et en propane le centre du pays ; Tizi Ouzou,
Ain Oussara et Chlef.

» Une salle de control

I.4 Capacité de production :

La raffinerie d’Alger a produit dans ’année 2015 les quantités des produits suivants en
tonnes/an :

» Propane 0

» Butane 70572

» [Essence super 198556
» Essence normale 95079
> Naphta 505603
> Jet Al 248724
» Gas-oil 751280
> Fuil-oil 877301
» Total carburant 2676543
» Total produits finis 2747115

1.5 Organigramme de la raffinerie d’Alger :

Représenté dans la figure 1 :
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Partie théorique Chapitre Il : Le pétrole brut

Il Le pétrole brut :

1.1 Généralités sur le pétrole brut : [2] [3] [4] [5]

11.1.1 Définition : [2] [3]
Le pétrole brut est un liquide noir, quelques fois a reflets verdatres, et généralement plus
léger que ’eau. Il est plus ou moins fluide suivant son origine et son odeur est habituellement
forte et caractéristique. [2]

Sa composition chimique est trés complexe et dépend essenticllement de leur age, ¢’est-a-dire
de I’étape d’évolution du kérogene, quelle que soit 1’origine de celui-Ci.

La connaissance des caractéristiques physico-chimiques globales des bruts va conditionner
le traitement initial (séparation des gaz associés et stabilisation sur le champ de production), le
transport, le stockage et bien entendu le prix. [3]

11.1.2 Propriétés physico-chimiques globales des pétroles bruts : [3] [4]
11.1.2.1 Densité : [4]

La densité est le rapport du poids d’un certain volume d’échantillon a une température t

(En France t= 20°C au poids du méme volume d’eau a une température standard t=4°C.
d20 __ poids d'un volume de produit 2 20 °C
4 = poids du méme volume d'eau a 4 °C

= masse volumique (1)

Dans les pays anglo-saxons, la specific gravity est définie pour deux températures
standards identiques, 60°F, et a pour symbole : sp.gz 60/60 F.

Les Américains utilisent également pour mesurer la densité, le degré A.P.1, défini par
I’american Petroleum institute, comme une fonction hyperbolique de la specific gravity :

°A.P.] = ﬁ — 1315 (2)
11.1.2.2 Point d’écoulement : [3]

Le point d’écoulement des pétroles bruts est mesuré pour donner une indication approchée
sur leur "pompabilité". En fait, I’agitation du fluide provoquée par le pompage, peut
empécher, retarder ou détruire la formation des cristaux des paraffines. Conférant ainsi aux
bruts certaine fluidité au dessous de la température d’écoulement.

Les points d’écoulement des pétroles bruts se situent généralement dans un intervalle
comprit entre -60 °C et +30 °C.

11.1.2.3 Viscosité : [4]
C’est une grandeur physique qui mesure la résistance interne a I’écoulement d’un fluide,
résistance due aux frottements des molécules qui glissent 1’une contre 1’autre.
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Partie théorique Chapitre Il : Le pétrole brut

e Viscosité dynamique ou absolue p:
Elle s’exprime en poises. La poise correspond a une force d’une dyne qui déplace une
surface plane d’un centimétre carré a la vitesse de 1 cm/s par rapport a une autre surface plane

d’un centimétre carré, distance de 1 cm a la premicre :

__ force xlongueur (3)
surface Xvitesse

e Viscosité cinématique v :
C’est le rapport de la viscosité dynamique a la densité mesurée a la méme température.
Elle s’exprime en stockes :

@)

11.1.2.4 Tension de vapeur et point d’éclair : [3]
La mesure de la tension de vapeur et le point d’éclair des pétroles bruts permet d’estimer la
teneur en hydrocarbures légers.
On admet généralement que les pétroles bruts ayant une tension de vapeur supérieure a 0.2
bar a 37.8 °C (100°C) et un point d’éclair qui est directement li¢ a la tension de vapeur.

11.1.2.5 Teneur en soufre : [3]

Les pétroles bruts contiennent des hydrocarbures sulfurés, de 1’hydrogéne sulfuré dissous,
et parfois méme du soufre en suspension. D’une maniére générale, la teneur en soufre total
d’un brut est comprise entre 0.05 et 5% en poids, rapports qui s’accordent avec la teneur en
soufre des débris organique qui sont a 1’origine des pétroles bruts.

11.1.2.6 Teneur en eau, en sédiments et en sels : [3]
e Teneureneau:

Dans le brut, I’eau se trouve en partie dissoute et en partie sous forme d’émulsion plus ou
moins stable ; cette stabilité est due a la présence d’asphalténes, ou certains agent tensio-actifs
comme les mercaptans ou les acides naphténiques.

e Teneur en sédiments :

Des produits solides non solubles dans les hydrocarbures ou dans 1’eau peuvent étre
entrainés avec le brut. Ces produits appelés "sédiments" sont de fines particules de sable, de
boues de forage, de débris de roche (feldspath, gypse...), de métaux sous forme de minerais :
ou a I’état libre comme le fer, le cuivre, le plomb, le nickel, le vanadium... provenant de
I’¢érosion des pipelines, des bacs de stockage, des vannes ou de toute autre tuyauterie que
traverse le brut.

e Teneurensels:

Bien qu’ils soient relativement en faibles quantités, de I’ordre de quelques dizaines de
ppm, la présence de sels minéraux pose de sérieux problémes lors du traitement des pétroles
bruts.

Les chlorures (sodium, magnésium et calcium) sont presque toujours dominants, a coté du
gypse et du carbonate de calcium.
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11.1.2.7 Indice d’acidité : [3]
Les pétroles bruts contiennent des acides carboxyliques. Ceux-ci sont dosés par
neutralisation avec de la potasse caustique ; le résultat de I’analyse est exprimé en mg de
KOH/g de brut.

11.1.2.8 Facteur de caractérisation Kyqp : [3]

Le facteur de caractérisation Ko, a €té introduit par les chercheurs de la société "Universal
Oil Product".

Il repose sur les constatations que la densité des hydrocarbures est liée a leur rapport H/C
(donc a leur caracteére chimique) et que leur point d’ébullition est 1i¢ a leur nombre d’atomes
de carbone.

Il a été ainsi defini un facteur de caractérisation Ko pour les corps purs, faisant intervenir
uniquement leur point d’ébullition et leur masse volumique.

3/T/1.8
il (5)
T étant la température d’ébullition exprimée en Kelvin et S étant la densité standard

d12€=1.002 d3°
Pour élargir I’application de ce facteur de caractérisation aux mélanges complexes
d’hydrocarbures que sont les coupes pétrolieres ; On définit ainsi :

e Pour un pétrole brut a partir de sa courbe de distillation TBP, la température moyenne

pondérée (envol) : T = m ©)

Kuop =

e Pour une coupe pétroliere a partir de sa courbe de distillation ASTM, la température
T10+2T59+T9q (7)

4
Tireprésente la température pour laquelle i% du produit a distiller.

moyenne pondérée (en vol) : T =

11.L1.29 LaTBP:

Détaillé en chapitre 111

11.1.3 Composition des pétroles bruts : [2]

Il est composé en presque totalité d’hydrocarbures et souvent d’un peu de soufre a 1’état de
combinaisons organiques et de trace de composés oxygénés et azotés.
On trouve surtout les trois classes ci-aprés d’hydrocarbures dans le pétrole brut :

11.1.3.1 Hydrocarbures paraffaniques: CnyHzan+z -

Les hydrocarbures paraffiniques normaux, c'est-a-dire a chaine droite, comme le n-
Pentane ne réagissent pas avec ’acide sulfurique, 1’acide nitrique et la soude caustique. Par
contre, les hydrocarbures paraffiniques ramifiés, contenant au moins un carbone tertiaire
comme I’isopentane sont un peu plus réactifs.
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Exemple :
n-pentane 2 Méthyl-butane (iso-pentane)
H;C—CH;— CH,— CH; — CHj3 CHs
I
HsC —C — CH; —CH;s
I
H

11.1.3.2 Hydrocarbures naphténique : C,Han
Les carbones ici sont associés en anneau et toutes les valences sont saturées comme dans
les précédents. De ce fait ils sont assez peu réactifs

Exemple : cyclohexane
/ CH, ~
CH; CH;
I I
CH, CH,
SCH,”

11.1.3.3 Hydrocarbures aromatiques :

Les carbones sont associés encore en anneau, mais une valence sur deux seulement est
saturée. Du fait des liaisons doubles, ces hydrocarbures réagissent facilement avec 1’acide
sulfurique, le chlore, les mélanges oxydants et ils forment aussi bien des produits d’addition
que de substitution.

Exemple : Benzene

Nous citrons aussi trois autres classes d’hydrocarbures qu’on ne trouve jamais dans les
pétroles bruts mais qui sont présents en plus ou moins grande quantité dans leurs dérivés.
Certaines operations de raffinage, les ont en effet par transformation des hydrocarbures
paraffiniques.
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11.1.3.4 Hydrocarbures éthyléniques : CyH2n
On les appelle aussi parfois carbures oléfiniques ou oléfines. 1ls comportent une double
liaison qui les rend aptes a s’associer facilement aux halogénes pour donner des produits
d’addition. Ils combinent a 1’acide sulfurique concentré.

Exemple : Butylene
H,C=CH— CH, —CHj

11.1.3.5 Hydrocarbures diéthyléniques : C,Han-2
Ces hydrocarbures ont des valences non saturées et, de ce fait, ils sont extrémement
réactifs. Ils s’associent avec un fort dégagement de chaleur aux halogénes et a 1’acide
sulfurique concentré. Ils sont méme trés enclins a s’associer a eux-mémes pour former des
polymeres (caoutchouc).
Exemple: butadiéne
H,C= CH— CH =CH;

11.1.3.6 Hydrocarbures acétyléniques : CyH2n-2
Les hydrocarbures acétyléniques comportent une triple liaison et sont particulierement
réactifs. Le premier de la série, et beaucoup le plus connu, est I’acétyléne :

H—C=C—H

11.1.4 Classification des pétroles bruts : [3] [5]

11.1.4.1 Classification chimique (Selon le caractére le plus dominant) : [3]

A cause des différences existant entre la qualité des différentes coupes de distillation et
celles résultant des traitements ultérieurs des pétroles bruts, il est intéressant de les classer
selon le caractere le plus dominant, a savoir leur répartition dans les trois familles chimiques
principales qui les constituent : paraffinique, naphténique, et aromatique, dont les réactivités
chimiques, au point de vue moléculaire, sont classés de la maniére suivante :

Paraffiniques < naphténiques < aromatiques

11.1.4.2 Classification industrielle (selon la densité) : [3]
On classe les pétroles bruts en fonction de la densité en quatre grandes catégories :

e Les bruts légers : d1°< 0.825

e Les bruts moyens : 0.825< d1°<0.875
e Les bruts lourds : 0.875<d1%<1.000

e Les bruts extra lourds : d1°>1.000

11.1.4.3 Classification technologique : [5]

» Selon la teneur en soufre :
e Les bruts peu sulfurés : Teneur en soufre < 0.6% pds
e Les bruts sulfurés : Teneur en soufre 0.6% - 2% pds
e Les bruts trop sulfurés : Teneur en soufre >2% pds
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» Selon la teneur en paraffines :
e Les bruts peu paraffiniques : Teneur en paraffine < 1.5% pds
e Les bruts paraffiniques : Teneur en paraffines 1.5% - 6% pds
e Les bruts trés paraffiniques : Teneur en paraffines > 6% pds

» Selon la teneur potentielle en fractions claires avec PF=350°C :
o Teneur élevée > 45% (pétrole léger).
e Teneur moyenne entre 30 et 45% (pétrole moyen).
e Teneur faible <30% (pétrole lourd).

11.2 Prétraitement et traitement des pétroles bruts : [3] [4] [9]

11.2.1 Prétraitement des pétroles bruts : [3] [4] [9]
11.2.1.1 Stabilisation des pétroles bruts : [4]

La stabilisation des bruts Iégers consiste a éliminer les fractions trop volatiles dés la sortie
du puits. L’installation comporte une unité de distillation simplifiée présentée a la figure. Le
brut, en provenance des séparateurs et apres filtration, est réchauffé sur le fond de tour avant
de pénétrer dans la colonne dont la pression est réglée en fonction de la teneur en fractions
volatiles.

Le rebouillage du fond de la colonne est assuré par chauffage dans four du type vertical qui
utilise une partie des gaz produits comme source d’énergie. L’autre partie des gaz ou bien
trouvera une utilisation locale ou bien sera brulée aux torches ou encore pourra étre réinjectés
dans le gisement.

Comme I’eau est généralement un produit rare et précieux dans les régions pétrolieres, le
refroidissement des produits est assuré par des aéro-réfrigérants ; cette solution ne permet pas
d’obtenir des températures inférieures a 50 °C dans les pays chauds, ce qui implique une
pression de fonctionnement relativement élevées.

Le schéma de stabilisation du pétrole brut est représenté ci-dessous :

—_——
i o= vers rorchre
T :
H o= vers Foorr
BO% H -
= —= ) X
1' 20 atrm —S5C
i
asOo-C
——— 2<s~C
x_«
H
¥
1
1]
H h 4
'
'
1
=y :
x_ : A S S
== = i £
P = 3 = = H
= © =
= H e H % 100"CI soc? -
= ~3 =D ==

vers Ooffor e vicle- wite -
Lo err =l
fes sSporofecrs StrobHilisEs

Figure 2: Schéma d’une unité de stabilisation de pétrole brut
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11.2.1.2 Dessalage des pétroles bruts : [3] [9]

La plus part des puits fournissent, depuis leur mise en production, une huile variablement
chargée en sels ; le chlorure de sodium est majoritaire, mais il est toujours associé a des
quantités variables des sels alcalino-terreux. Cette salinité est apportée par 1’eau du réservoir
ou par des eaux d’infiltration ; elle est fonction de la position structurale du puits et des
caractéristiques physiques de la roche de réservoir. De plus, elle évolue au cours de la vie du
puits. [3]

Le dessalage s’opere d’abord en chauffant le pétrole brut entre 80°C et 130°C et en lui
ajoutant 4 a 8% d’eau douce pour bien dissoudre les sels. Le pétrole brut ainsi traité est
soumis a 1’action d’un champ ¢lectrostatique produit par un courant de 20000 a 35000volts.
Sous I’effet de ce champ, les gouttes d’eau s’agglomerent et décantent au fond du récipient de
dessalage.

Voici un schéma d’un dessaleur électrostatique a un seul étage :

_i_-—-.ri- Birut

Eau strippée

Eau saléa

Figure 3: Schéma de dessaleur électrostatique a un étage [3]

Il est courant d’obtenir par une seule opération des teneurs en sel abaissées a 3 ou 4
grammes par tonne. Lorsque la quantité de sels est tres élevée au départ, il sera nécessaire de
prévoir plusieurs phases successives de dessalage, comme il est illustré dans la figure 4 ; un
dessaleur a deux étages. [9]

(57

F
ﬂ'.ﬁi;f xD- @ }'f’
1

Brut —b—l

S

Eau strippaa Eau salée

Figure 4: Schéma d’un dessaleur électrostatique a deux étages [3]
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11.2.2 Traitement des pétroles bruts: [4]

Le pétrole brut, acheminé des gisements a la raffinerie par pétroliers ou oléoducs, est
stocké dans d'immenses réservoirs dont la capacité moyenne est d'environ 30 000 m3. Apreés
dessalage éventuel, il subit quelle que soit son origine une premiere opération de
fractionnement par distillation, produisant des coupes qui subiront a leur tour soit des
operations de transformation moléculaire, soit de nouvelles séparations physiques. La cascade
de ces procédés qui transforment le pétrole brut en produits finis constitue en quelque sorte un
arbre généalogique que I'on appelle « schéma de fabrication ».

11.2.2.1 Distillation initiale :

L’unité de distillation initiale ou topping a pour but de fractionner le pétrole brut en certain
nombre de coupes ou fractions classées en fonction des températures d’ébullition des
hydrocarbures. (Voir chapitre 111)

11.2.2.2 Procédeés de transformations destructifs :
IIs sont appliqués a la plupart des fractions atmosphériques et sont classés en fonction du
but a atteindre.

» Modification de la structure moléculaire pour améliorer la qualité principale avec des
rendements compris entre 80 et 100 :

e Réformation catalytique d’essence lourde pour relever 1’indice d’octane.

e Isomérisation des paraffines normales de 1’essence 1égere en iso-paraffines qui ont un bon
indice d’octane.

e Réduction de viscosité des résidus.

» Transformation des produits en exces pour équilibrer la production et la demande :

e Craquage catalytique du gasoil ou de distillats sous vide.

e Réduction de viscosité des résidus.

e Cokéfaction des résidus sous vide pour réduire la production de fuels lourds.

e Craquage hydrogénant des gasoils et des résidus, qui est en quelque sorte une extrapolation

de la réformation catalytique a des charges plus lourdes.

» Préparation de matiére premiére pour la pétrochimie :

e (Craquage d’hydrocarbures légers tel que la déshydratation thermique de 1’éthane en
éthylene.

e Craquage en présence de la vapeur d’eau d’essences légeres a mauvais indice d’octane
pour produire des oléfines.

e Deéshydrogénation catalytique du butane en butyléne et en butadiéne pour la fabrication du
caoutchouc synthétique.

11.2.2.3 Procédés de synthese :
Ils trouvent essentiellement leur alimentation dans les gaz non saturés fabriqués par les
divers procédés destructifs, sans hydrogéne, étudiés ci-dessus et ont pour but :
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>
[ ]
[ ]

>

La fabrication d’essence a haut nombre d’octane :

Alkylation catalytique des hydrocarbures en Cs et Cy.

Polymérisation catalytique qui produit des iso-oléfines a haut nombre d’octane.
Hydrogénation des essences de polymérisation pour leur utilisation par exemple comme
essence aviation.

Préparation de matiére premiére pour la pétrochimie :
Alkylation du benzene extrait de réformat catalytique.
Polymérisation du propylene.

11.2.2.4 Procédés physique de séparation :

>

Fractionnement des coupes de premiére distillation :
Ces séparations secondaires ont pour but soit d’améliorer la sélectivité de la premicre étape

de séparation, soit de compléter le fractionnement en fonction de la nature chimique :

>

Revaporisation a la vapeur d’eau ou « stripping » des soutirages de ’unité de distillation
initiale.

Redistillitation sous vide de 1’essence l1égere.

Redistillation de I’essence lourde avant la réformation catalytique.

Absorption, fractionnement des gaz et stabilisation des essences légéres a 'unité de
traitement des gaz.

Extraction sélective par solvants des distillats sous vide.

Désasphaltage au propane du résidu sous vide.

Traitement du kéroséne par SO, :

Déparaffinage du raffinat paraffinique par cristallisation et filtration en présence de
solvant :

Traitement des huiles & la terre.

Fractionnement des effluents des unités de transformation :
Les réactions utilisées pour modifier la structure moléculaire produisant en plus du produit

recherché toute une série de produits secondaires. De méme, les réactions de synthése, si elles
sont sélectives des combinaisons binaires, produisant également une quantité non negligeable
de grosses molécules condensées. Il est donc nécessaire de compléter tout procédé de
transformation par des unités de séparation :

Distillation de tous les effluents des unités de craquage et de synthese pour séparer les gaz,
les essences, les distillats et les résidus.

Absorption, séparation des gaz et stabilisation des essences légéres a 1’unité de
fractionnement des gaz.

Extraction des aromatiques par solvant des essences de réformation catalytique ou des
distillats de craquage.

Cristallisation sélective au paraxylene.
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11.2.2.5 Procédé de désulfuration :

» Procédés classiques de désulfuration chimique:

IIs permettent la désulfuration des produits légers : gaz, essences, solvants et

kéroséne :

Lavage des gaz par des solutions d'amines.

Lavage des gaz liquéfiés a la soude.

Adoucissement des essences et du kérosene par I'emploi d'oxydants.

Procédés d'extraction des mercaptans.

Traitement a l'acide sulfurique des essences lourdes et kérosenes a teneur élevée en soufre.

» Traitements a I"hydrogeéne:
Ils opérent a 350-400°C sous des pressions de 25 a 40 atm. En présence de

catalyseurs du type cobalt-molybdéne et provoquent une hydrogénation douce et
sélective. Ces traitements a I'hydrogene sont appliqués dans les cas suivants :

Essence lourde : apres redistillation du soutirage de I'unité de premiere
distillation.

Kéroséne : a la sortie de l'unité de premiére distillation.

Gasoil : pour le gasoil moteur (ou le fuel-oil domestique).

Huiles.
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11 La distillation atmosphérigue du pétrole :
I11.1 La distillation primaire sous pression atmosphérique : [4]

La premiére opération subie par le pétrole brut est la distillation initiale dans une
installation de fractionnement appelée « topping ». Cette unité est la base du raffinage de
pétrole brut, elle sépare le brut en plusieurs fractions ou « coupes », constituant la matiére
premiére des installations ultérieures qui les transformeront en produits commerciaux. La
distillation permet d'obtenir les coupes suivantes :

e Gaz : au réseau de gaz combustible ;

e Coupe C3/C4 : matiére premiere a butane/propane ;

e Essence légere stabilisée : base pour carburant auto ;

e Coupe « naphta » : charge pour l'unité de réformation catalytique ; kéroséne : matiére
premiére pour pétrole lampant ou carburéacteur ;

e Coupe kéroséne : qui est destinée a la fabrication de carburant aviation. Cette coupe peut
également intervenir dans la fabrication de solvants, de fuel domestique ou de gasoil
moteur)

e Gazole léger et Gazole lourd : qui serviront a fabriquer le fuel domestique et le Gazole
moteur;

e Une coupe de distillat: est parfois soutirée entre le Gazole lourd et la zone d’expansion ;
suivant sa qualité, elle est mélangée au résidu atmosphérique ou utilisée comme fluxant de
fuel lourds ;

e Résidu atmosphérique : matiere premicre qui alimente I’unité de distillation sous vide.

I11.2 Les différents types de schéma de distillation : [4] [6]

111.2.1 Distillation dans une seule colonne : [4]

L'opération consiste a fractionner le pétrole brut en une série de coupes (ou fractions)
élémentaires : gaz, essence légere, essence lourde, kérosene, gasoil et résidu atmosphérique.
La séparation est généralement réalisée dans une colonne unique (voir figure 5), fonctionnant
SOuUS une pression a peine supérieure a 1 atm.et posseédant des soutirages latéraux. Le schéma
de principe d'une telle unité est présenté ci-dessous, ou il est montré que la colonne unique
correspond en réalité a un empilage vertical de quatre trongons simples que I'on pourrait
disposer sur le méme plan avec des pompes de circulation pour les divers reflux. Cette
décomposition explique le mécanisme de calcul par section, d'une telle colonne. Signalons
également que ce fractionnement se réalise sur les effluents des unités de craquage catalytique
ou thermique et que la conduite des calculs est identique.
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Figure 5: Schéma de principe d’une unité de distillation initiale du pétrole brut

111.2.2 Distillation dans deux colonnes : [4]

On utilise parfois deux colonnes pour la distillation initiale du pétrole brut, lorsque celui-ci
a une teneur importante en hydrocarbures légers, en eau ou en composés sulfurés corrosifs. Le
brut préchauffé aux environs de 200 °C est introduit dans la colonne primaire qui fonctionne
sous pression (3 a 5 kg /cm?), selon le schéma ci-dessous. Au sommet, on obtient les gaz et
une essence légeére alors que le brut étété, produit en fond de tour, est envoyé au four, puis a la
colonne principale qui fournit d'une maniére classique les autres soutirages et le brut réduit.
Un circuit de brut sort du four en dérivation pour assurer le rebouillage de la colonne
primaire. L'intérét d'un tel schéma réside dans les faits suivants :

— Les composeés sulfurés corrosifs (H2S et mercaptans) sont volatils, donc éliminés au
sommet de la colonne primaire, pour laquelle on prévoira une nuance d'acier spécial alors
que la colonne principale pourra étre construite en acier ordinaire ;

— le fait de fonctionner sous pression permet de recueillir en téte une essence légére a tension
de vapeur élevée, par suite de la condensation de la majorité des butanes. On soulage ainsi
d'autant les compresseurs a gaz;

— I'élimination des éléments légers permet de réduire la puissance du four d'autant plus que
ces éléments légers, vaporisés dans le four dans le schéma classique a une colonne,
donnent un mauvais coefficient de transfert. La diminution de charge du four atteint ainsi
facilement 10%;

La présence d'eau dans le pétrole brut, en dépit de toutes les décantations prealables, est
nuisible a la régularité du fonctionnement; elle peut provoquer des explosions dans le four par
vaporisation intempestive qui peut entrainer le soufflage des plateaux. Avec une colonne
primaire, l'eau est éliminée directement au sommet de tour et la marche de la colonne
principale ne risque plus d'étre perturbée.

Le schéma technologique est comme suit :
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Figure 6: Schéma d’une unité de distillation initiale & deux colonnes

111.2.3 Unité de distillation atmosphérique avec un ballon de flash : [6]

Cette installation consiste a traiter une charge contenant une quantité importante en
fractions légeres, il ne peut étre employé pour des pétroles bruts riches en composés sulfures.
Elle permet de séparer dans le ballon la phase vapeur déja formée qui by passe le four.

» Avantage :

e (Grande capacité de I'unité

e Possibilité de traiter les pétroles légers (avec une teneur limité en gaz)

e Evaporation préalable des essences légéres du pétrole brut ce qui diminue la capacité
du four

e Ce type d’installation permet de réduire la consommation d’énergie

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

» Inconvénients :
e Silateneur en fractions légeres varie, la marche de la colonne est mauvaise

e La complexité et I'impossibilit¢ de distiller (de traiter) le pétrole brut riche en
composé sulfureux.
Le schéma de cette installation :

Gaz + essence légere
B ence légere Gaz+essence

= legére

» Essence lourde
> Kérosens

> Gas-oil

vapeur d’'eau

- Reésidu

Figure 7: Installation de distillation atmosphérique avec évaporation préalable (avec
ballon de flash)
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111.3 Description du procédé de distillation : [7]

La température dans une colonne de distillation diminue progressivement de bas en haut.
Le schéma ‘Ensemble d’une distillation de brut’ ci-dessous permet de suivre cette description,
il représente une colonne de Topping classique avec les différentes zones de coupes A, B, C,
D et E de bas en haut opérées durant la distillation.

La chaleur nécessaire a la charge de pétrole brut est assurée par une série d’échangeurs
thermiques et par un four.

Le brut chauffé est alimenté dans une zone de flash. Le pétrole brut pénétre dans la
colonne sous forme d’un puissant bouillage et a 1’état d’évaporation.

Pour maitriser cette turbulence, 1’espace entre le plateau de charge et le plateau supérieur
suivant doit étre plus conséquent que celui entre les autres plateaux de la colonne.

Tous les composants légers restants sont extraits par une vapeur qui est alimentée au fond
de la colonne.

La température du brut entrant dans la colonne est généralement suffisante pour permettre
la vaporisation ou la dispersion de la plupart des composants légers.

La partie de la colonne dans laquelle les composants Iégers sont extraits du liquide est
appelée « section de stripping ».

Le liquide véhiculé au fond de la colonne est évacué sous forme de brut réduit.

Les vapeurs générées au fond de la colonne entrent en contact avec le liquide sur le
premier plateau de la section B, elles sont ensuite refroidies et certains des hydrocarbures plus
lourds contenus dans les vapeurs se condensent.

Parallelement, le liquide absorbe la chaleur dégagée par les vapeurs avec pour conséquence
la vaporisation de certaines des fractions Iégeres contenues dans le liquide.

Les vapeurs développées sur le premier plateau de la section B remontent par les colonnes
de montée et les clapets dans le liquide sur le second plateau de la section B.

Le liquide du second plateau présente une température légerement inférieure a celle du
liquide du premier plateau.

Lors du barbotage ascendant des vapeurs dans le liquide du second plateau, les
hydrocarbures plus lourds contenus dans la vapeur ont tendance a se condenser.

Les fractions plus légeres contenues dans le liquide absorbent la chaleur et se vaporisent.

La température la plus éleveée se situe au fond de la colonne et celle la plus basse en téte de
colonne.

La conduite d’une colonne de distillation dépend du procédé constant de vaporisation et de
condensation.

Au fur et @ mesure de la réitération du cycle vaporisation et condensation, une fraction
differente est progressivement isolée sur chaque plateau.

La température du plateau détermine la composition de chaque fraction a une pression
donnée.

La fraction la plus légere se développe sur le plateau de téte et celle la plus lourde sur le
plateau de fond.
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Au fur et a mesure de la remontée dans la colonne de distillation, les produits s’allégent de
plus en plus puisque la température du plateau diminue jusqu’au dernier plateau de la téte de
colonne.

Les vapeurs condensées s’écoulent vers le plateau inférieur tandis que les vapeurs non
condensées s’¢levent vers le plateau suivant de la section B.

Le liquide et les vapeurs en téte de la section B sont quasiment exempts de la fraction la
plus lourde, c.-a-d. du brut réduit.

Une partie du liquide sur le plateau en téte de la section B est soutirée dans une colonne
distincte, appelée colonne de stripping.

Overhead Vapors

(|_~n Condenser
Reflux - j
A — | Gas--—=
Accumuldtor
Rectiying = gdl3 13 L5 L
: -+ Gasoline

on Epigigl | Yopars
Qil
Feed —

D

- Steam ~—
Heat Exchangers

———==3-» Naphtha

E&m

=+ Kerosene

"Bubbl Steam
Cap * -
— \nRiser
3-» Gas QOil
Feed Tray
A st pping

N >< —

Furnace L_—% Reduced
Crude

Stripping|Columns

Figure 8: Schéma du procédé de distillation
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I111.4 Types de distillation : [7]
Plusieurs types de distillation existent :

e Distillation en régime non stationnaire (batch)
e Distillation en régime stationnaire (continue)
e « Stripping »

111.4.1 Distillation en régime non stationnaire (batch) :

La conduite de la colonne consistant en un placement dans un bac de mélange, la
vaporisation d’une partie du mélange et la vidange de la partie restante, est appelée «distillation
discontinue » ou «distillation en régime transitoire ».

Par exemple sur la figure 9, le mélange devant étre séparé se compose d’hexane a 50 % et
de pentane a 50%.

Si tout le mélange est vaporisé, le liquide condensé collecté au niveau du Point E contiendra
50 % de pentane.

Pour séparer le mélange, celui-ci doit étre partiellement vaporisé car le pentane étant plus
volatile que I’hexane, il aura tendance a se vaporiser plus rapidement.

Lorsqu’une source de chaleur est appliquée au mélange pour sa vaporisation partielle, les
vapeurs se liberent du mélange liquide au niveau du Point B et sont ensuite véhiculées vers le
tubing au niveau du Point C.

Au niveau de ce point, le liquide est passé a 1’état de vapeur ou de gaz. Les vapeurs passent
du tubing au condenseur au Point D. Le condenseur génére un produit liquide par
refroidissement des vapeurs. Le condenseur transforme les vapeurs en liquide, au point de demi
vaporisation du liquide, le pentane, composant plus léger se concentre alors dans la vapeur
condensée. Lorsque le liquide est particllement vaporisé, I’hexane se concentre a son tour dans
le liquide.

Le type de cette distillation est présenté dans la figure 9 :
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Condenser
D

B Condensed
Vapors

Figure 9: Schéma basique d'une distillation (Unsteady State) a deux composants
111.4.1 Distillation continue:

La distillation continue est bien plus efficace que la distillation en régime transitoire. Dans la
distillation en régime transitoire, le liquide est introduit dans la colonne bac aprés bac. Dans la
distillation continue, le liquide est introduit en continu (voir figure 9).

La charge liquide entre en continu dans la colonne au niveau du Point A. Une partie du
liquide est également extraite en continu depuis la colonne au niveau du Point B. Le liquide
extrait de la colonne au niveau du Point B est enrichi en hexane.

Comme dans la distillation en régime transitoire, les vapeurs sont condensées dans le
condenseur. Le liquide collecté dans le condenseur est enrichi en pentane.

Le liquide étant alimenté en continu dans la colonne et son extraction s’effectuant également
en continu, la composition du liquide dans la colonne reste identique.

La composition du liquide dans la colonne restant identique, la vaporisation est maintenue
dans la colonne sans modification de température.

La distillation continue comme celle en régime transitoire implique 1’apport de chaleur sur
le mélange afin de le vaporiser partiellement et 1’utilisation d’un condenseur afin de refroidir
les vapeurs. Mais dans la distillation continue, les conditions dans la colonne restent identiques.

Méme si le fonctionnement d’une colonne simple continue est bien plus efficace qu'un
fonctionnement en régime transitoire, il n’est pas toujours trés adapté a 1’industrie pétrolicre.
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Le pourcentage de pentane contenu dans les vapeurs condensées n’est pas suffisamment
sélectif pour étre exploitable, de méme pour le pourcentage en hexane contenu dans le liquide
de la colonne.

Condensed Vapors
Out Continuously
63% Hexane
37% Pentane

B

) Liquid Out

Heat Continuously
63% Hexane
37% Pentane

Figure 10: Schéma standard d'une distillation (Steady State) a deux composants

111.4.3 Distillation & colonnes multiples:

La premiere colonne de la figure 11 est identique a la colonne simple de la figure 10, mais
I’appareil de distillation illustré sur la Figure de ce paragraphe a ét¢ complété de deux colonnes
supplémentaires par rapport a la colonne illustrée sur la Figure du paragraphe précédent.

L’emploi de colonnes multiples peut intensifier la pureté d’un des produits.

La charge est introduite en continu vers la Colonne 1. Au lieu d’étre extraite en continu a
partir de la premiére colonne, ce liquide devient la charge de la Colonne 2.

La charge du liquide vers la Colonne 2 est enrichie en hexane par rapport a celle initialement
introduite dans la Colonne 1.

La charge vers la Colonne 2 étant enrichie en hexane, la température d’ébullition dans la
Colonne 2 doit étre supérieure a celle de la Colonne 1.

Le point d’ébullition dans la Colonne 3 est supérieur a la température d’ébullition de la
Colonne 2.

Le liquide extrait de la Colonne 3 possede une concentration encore supérieure en hexane.

Les vapeurs se condensent dans des condenseurs au niveau de chaque colonne. Les vapeurs
issues de chaque colonne possedent une concentration supérieure en pentane et une
concentration plus faible en hexane par rapport au liquide contenu dans la colonne.

MARA11 Page 22



Partie théorique Chapitre 111 : La distillation atmosphérique du pétrole

Les vapeurs condensées au niveau des Colonnes 2 et 3 possedent une concentration plus
faible en pentane par rapport a la charge liquide initiale introduite dans la Colonne 1. La veine
liquide provenant de 1I’ensemble des colonnes multiples est relativement pure en hexane.

La conduite des colonnes multiples peut étre améliorée de facon a obtenir davantage de
précision en modifiant certains équipements comme illustré sur la Figure 11. Avec ce type de
conduite, les vapeurs se condensent uniquement au niveau de la Colonne 1.

Condenser | Condenser Condenser I
III Condensed M Condensed - _J_ll Condensed
| Vapars é Vapors é Va'?ors
Y Sa%lygntane ¥ 35%Pentane ¥ 49%Pentane
37% Hexane 65% Hexane 51% Hexane
Still Still Still -
Vapor ' Vapor ) ' Vapor P
126 135 143
—
4 & I A A i i i
G
Heat Heat Heat
L |
Continuous Liquid Liquid Liquid
Liguid Feed 37% Pentane 25% Pentane 15% Pentane
50% Pentane 63% Hexane 75% Hexane 85% Hexane

Figure 11: Configuration schématique d'une distillation en trois phases et trois
condenseurs

I11.4.4 Stripping :

Ce n’est pas vraiment une distillation, mais un entrainement qui a comme but d’extraire les
phases Iégeres restantes dans les coupes lourdes en les re-vaporisant soit par apport de chaleur soit
par diminution de la pression partielle du mélange (Ex enlever les restes d'essences appelées
plus couramment Naphtas d'un Kéroséne) au moyen d'un fluide inerte de Stripping c'est souvent
a la vapeur que revient cette fonction dans les colonnes latérales dites de Stripping rattachées a
la colonne de distillation.

La construction de la colonne de stripping comprend également des plateaux, des clapets et
des conduits d’eau telle une colonne de distillation miniature (figure 12).

Tandis que le liquide circule dans la colonne de stripping, il entre en contact avec la
vapeur. La vapeur réduit la pression partielle des hydrocarbures et les composants les plus
légers contenus dans le liquide se vaporisent. Ces vapeurs sont renvoyées vers plusieurs
plateaux de la colonne de distillation situés en surplomb de 1’endroit ou le liquide a été extrait.
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Figure 12 : Schéma de principe d’une colonne de stripping
I11.5 Les courbes normalisées (TBP, ASTM et de flash) : [4] [8]

Le régime de température est I'un des facteurs de qualité des produits obtenus par distillation d'un
melange d'hydrocarbures.

Pour déterminer les différentes températures au sein d'une colonne, il est nécessaire de
connaitre les différentes courbes de distillation:

- Courbe TBP (True Boiling Point)
- courbe de vaporisation progressive simple ou ASTM
- courbe de flash [8]

111.5.1 Courbe de Distillation TBP des pétroles bruts : [4] [8]

La distillation TBP (Ture Bowling Point) permet de donner une image presque exacte de la
composition d’un pétrole brut, par la mesure de la température d’ébullition des constituants qui le
composent, d’ou son nom.

Le pétrole brut est décomposé en une cinguantaine de coupe ayant un intervalle de distillation
trés étroit, ce qui va permettre de les considérer comme des hydrocarbures purs fictifs, dont le
point d’ébullition sera égal a la moyenne arithmétique des températures initiale et finale de
distillation.la détermination des propriétés de chaque coupe permet de tracer les courbes
propriétés-rendement et les courbes d’iso propriétés qui servent dans 1’étude de valorisation des
pétroles bruts.[4]

La courbe TBP, plus difficile a réaliser, exige un appareil plus compliqué et nécessite beaucoup
plus de temps, donnera par contre des résultats plus précis sur la qualité du produit. [8]

MARA11 Page 24



Partie théorique Chapitre 111 : La distillation atmosphérique du pétrole

111.5.2 Courbe de distillation ASTM D 86 des coupes pétroliéeres légeres : [4] [8]

C’est la méthode la plus courante. Elle est utilisée pour les essences, les kérosénes, les
gasoils et les produits similaires. Elle est réalisee a pression atmosphérique et ne convient pas
aux essences contenant des quantités importantes de gaz dissous ou aux solvants dont les
points de coupe sont rapprochés.

Les résultats consistent en une courbe de distillation indiquant la température en fonction
du % volume distillé (point initial, 5, 10, 20, 30, 40, 50, 60, 70, 80, 90 et 95 % volume
distillé, point final). [4]

La courbe ASTM est la plus facile a réaliser, mais en revanche, elle donne peu de
renseignements sur le produit.

Les deux courbes ASTM et TBP sont plus ou moins faciles a obtenir si l'on dispose du
matériel adéquat. [8]

111.5.3 La courbe de flash : [4] [8]

La courbe de flash d’une coupe pétrolicre se définit comme étant la courbe qui présente la
température en fonction de la fraction en volume de liquide vaporisé, le liquide résiduel étant
en équilibre avec la totalité de la vapeur, a pression constante. [4]

La courbe de flash, bien qu'elle ne soit pas une courbe de distillation, est trés importante et
présente un intérét pour les procédés de vaporisation continue.

La courbe de flash est la plus difficile a réaliser par la méthode expérimentale car elle exige un
temps d'opération assez long et des quantités de produits importantes. [8]
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IV Description de I’unité de Topping (U.100) : [1]

C’est I'unité de distillation initiale du pétrole brut de Hassi Messaoud et du condensat de
Hassi R’Mel.

IV.1 Circuit préchauffe :

Depuis les bacs de stockage a toit flottant A301, A302, A303, de 35000 m® chacun, le
pétrole brut s’écoule vers les pompes d’alimentation P101 (ABC), a six étages, par gravitation
avec une pression de 0,5 bar environ, ces pompes sont verticales contenant des hélices pour
casser les poches de gaz qui peuvent causer le désamorcage (cavitation) et qui sont
renfermées par le brut.

Les pompes refoulent le brut vers 1’unité a travers un circuit préchauffe, dont on distingue
deux parties :

IV.1.1 Circuit préchauffe de brut:

Les pompes P101 refoulent le brut avec une pression allant del6 a 21bars, en deux passes
paralléles vers les échangeurs E101 (CBA et FED) coté faisceaux, avec un débit qui est
contrlé par un régulateur de debit FR101, réchauffe par le reflux circulant de téte coté
calandre.

Au niveau de E101, a sa température (coté tubes) qui favorise la dissolution des sels dans
I’eau, on injecte de I’eau traité dans le brut affin d’éliminer les sels contenus dans ce dernier.
Le brut sort ayant la température d’environ 106°C, passe par un contrOleur de pression
PRC102, avant de d’entrer dans le dessaleur D110, toutefois ce dernier peut étre by passé
dans le cas ou il y a absence d’eau traitée ou lors d’une panne.

> Dessaleur : utilisé pour éliminer les sels ainsi que 1’eau contenue dans le pétrole.
Ces sels sont dissous dans 1’eau, qui a son tours est émulsionnée par le pétrole. Alors pour les
¢liminer, il faut d’abord briser la couche émulsifiante, en utilisant un désémulsifiant qu’on
injecte a I’entré des pompes d’alimentation, ensuite on attribue aux gouttelettes d’eau des
charges ¢électrique et ca a 1’aide de quatre €lectrodes qui font passer un courant électrique de
18000 Volt dans le pétrole, ce qui donne une force d’attraction entre les gouttelettes en
provoquant la formation des grosses gouttes, qui par décantation seront éliminées, contenant
avec elles les sels dissous.L’eau et les sels, sont éliminés afin d’éviter la corrosion et le
bouchage des faisceaux des échangeurs.
Le brut passe, ensuite dans les échangeurs E102 CBA qui éléve la température du brut de 110
a 170°C par échange avec le reflux circulant intermédiaire.

> Ballon de flash : Les fractions 1égéres et I’eau entrainée par le brut se vaporisent et
sortent en téte du ballon D.102 pour étre réinjectées dans le brut flashé a la sortie du four
F.101, leurs débit est enregistré par FR.108 et un régulateur de pression PRC.101 qui
maintient dans le ballon une pression constante de 3 bars. Les fractions non vaporisées
tombent au fond du ballon D.102, on les appelle brut flashé. La constante de niveau dans le
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ballon est assurée par I’IRC.101 qui régle le débit de brut. Une liaison permet de by passer le
D.102 en cas de panne des pompes P.102 A et B.

IV.1.2 Circuit préchauffe du brut flashé :

La pompe P.102A reprend le brut flashé du ballon D.102 et le refoule a travers un circuit
d’échangeurs (E103, E104, E105 (A, B), E106 (A, B)) avant d’entrer au four F.101.
Les échangeurs sont parcourus (coté calendre) par des produits a refroidir qui se présente par
I’ordre suivant :

E103 kéroséne en paralléle
E104 Gasoil lourd
E 105 A et B gasoil Iéger strippé
E106 reflux inférieur (de fond)
E107 A et B résidu atmosphérique
A la sortie des E107, le brut flashé est a 220°C environ, il passe par un régulateur de pression
PRC105 qui maintient une pression constante dans le circuit des échangeurs en commandant
la P102.

Avant d’entrée au four F101 le courant de brut flashé se divise en huit passes paralléles,
dont le débit est maintenu pour chacun par I’intermédiaire de huit contréleurs de débit FIC101
jusqu’a FIC108.

1V.2 Four F101:

L’entrée de brut flashé dans la zone de convection se fait donc en huit passes. Dans cette
zone, les huit passes se réunissent pour former quatre passes (deux passent a travers la
chambre de radiation nord et les deux autres dans la chambre sud). Dans chaque chambre les
deux passes se séparent sous le toit du four pour descendre chacune le long des deux murs
latéraux dans chaque chambre et se réunissent a la sortie de four. Les deux circuits de brut
passes alors chacun par des TRC106 et TRC107 régularisant la température de sortie du four
par action sur les débitmétres d’arrivés des gaz combustible aux 44 brileurs du four (le fuel
gaz venant de Hassi R’Mel remplie le ballon D107 qui alimente le four).

Les deux circuits se réunissent ensuite en une seule ligne de transfert qui recevra avant
I’entrée dans la colonne de distillation C.101 les produits légers venant du ballon D.102.

IVV.3 Tour de distillation C101 :

Cette tour est équipée de 49 plateaux a clapets, marchant a pression de 1,8 bar environ.

Les six plateaux du fond travaillent a I’épuisement du brut réduit initial par un stripage a la
vapeur d’eau surchauffée (vapeur stripping venant de la centrale thermique a pression de 5bar
(vapeur BP)) ce qui permet de le débarrasser des produits légers et d’obtenir au fond de la
colonne un résidu a point de flash correct.

La charge apres avoir été partiellement vaporisé dans le four F101 entre a une température
d’environ 390°C dans la zone d’expansion, appelé aussi zone de détente ou de flash sous le
plateau n°7.
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La partie liquide qui correspond aux produits plus lourds que le gasoil, qui n’est pas
vaporisée a la température de sortie du four, passe au fond de la tour elle est appelée résidu
atmosphérique.

La partie vaporisée s’¢leve dans la colonne en se condensant aux différents plateaux de
soutirage suivant la température d’ébullition.

Les coupes soutirées ainsi sont :

Gasoil lourd
Gasoil 1éger
Kéroséne

Solvant lourd

Ce qui n’est pas condens¢ sort en té€te de la colonne sous forme de vapeurs constituant
I’essence totale (butane, propane, essence SR et solvant léger) ainsi que les vapeurs d’eau de
stripage injectée au fond de la colonne.

Voici un schéma descriptif des soutirages de la colonne C101

Essence totale

Gaz
0°C Vers D101 H,O stripping
Retour de reflux de téte oC /‘@
Reflux de tete « P47
Vers E101 A/B
163°C

P37 » Solvant lourd
P36 Vers C103A

Retour de reflux intermediaire

. . 165°C P33
Reflux intermediaire ¢
Vers E102
P26 220°C
» Kérosene
P25 Vers C102A
230°C P20
Retour de reflux de fond > Gasoil leger
280°C
280°C Vers C102C
Reflux de fond «———— (P19 _______
Vers E121 A/B
E106
P11 330°C Gasoil lourd
Versciosc * ~osoniour
P10 -
Recyclage distillat
360°C
Brut —— P06

414°C

Injection vapeur

\T/ 340°C
» Résidu

Naftec - schéma des soutira es de la colonne C101 Vers E110,E117
Rehal Karim E107

Figure 13: Schéma des soutirages de la colonne C101
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IV.4 Circuit résidu :

Le résidu strippé a une température de 390°C, s’accumule au fond de la colonne ou le
niveau liquide est maintenu constant par la vanne régulatrice LRCV102
La P110 refoule le résidu a travers une série d’échangeurs ou les calories disponibles sont
utilisées pour le rebouillage et le préchauffe des produits plus froids.
E110-Rebouilleur du solvant lourd C103A avec un débit qui est contrdlé part FRCV106
E117-Rebouilleur du kérosene C102A controle par FRCV107
E107-A et B préchauffeur du brut avant entrée four, contrélé par PDCV102
Remarque : selon le besoin en rebouillage de C102A et C103A, on peut orienter le résidu
pour qu’il passe a travers E110 ou E117 par la PDCV102, dans ce cas, le résidu qui revient de
E110 va se refroidi encore dans le E107, tandis que le résidu qui revient de E110, va orienter
directement vers 1’aéro-réfrigérant E116AR.

Tout le résidu passe alors dans 1’aéro-réfrigérant E116AR, d’ou il sort a une température
de 70°C environ, le débit est enregistré par le FR107, puis le résidu est mélangé avec le gasoil
lourd pour constituer le fuel lourd envoyé au stockage.

IV.5 Circuit gasoil lourd (distillat):

C’est le premier soutirage situ¢ au-dessous de la zone d’expansion, au plateau N°11. Le
liquide s’écoule par gravité du plateau collecteur vers le stripeur C103-C, cet appareil
possede cing plateaux a clapet, le stripping est réalisé par une injection de la vapeur BP
surchauffée sur le plateau inférieur n°1.

Les vapeurs sortant de la téte du stripeur sont retournées dans la tour C101, au-dessus de
plateau n°12.

Le gasoil lourd strippé s’accumule au fond du stripeur, d’ou il est repris par la P112. Une
partie peut étre alors envoyée par I’intermédiaire FRC111 sur le plateau n°10 de la méme tour
jouant le role d’huile de lavage vis-a-vis de vapeurs ascendantes, faire retomber les particules
du résidu entrainé mécaniquement et améliore aussi la couleur de gasoil soutiré.

L’autre partie du gasoil, dont le débit est controlé par FRC105, est refroidie, dans
I’échangeur E104 par échange avec le brut et envoye dans le sécheur sous vide C103B, dans
cet appareil I’eau restée dissoute apres stripping, a la vapeur, est évaporé sous vide.

Ce sécheur comprend deux plateaux perforés et son sommet est relié au ballon D105,
maintenue sous vide par un groupe de quatre éjecteurs V101 alimenté par la vapeur MP
(16bar), un condenseur E111, situé avant D105, condensant les vapeurs des sécheurs. Il
s’écoule donc dans le D105, un mélange d’eau et hydrocarbure liquide, qui se décente et se
sépare en deux couches.

De I’eau qui est repris par la P115 est envoyée vers 1’égout (eau huileuse) par
I’intermédiaire du LC101, qui maintient un niveau constant dans I’appendice du ballon D.105.
Des hydrocarbures, qui sont repris par la pompe P116 et injecté a I’entrée de ballon de flash
D.102,

Ce gasoil lourd séché, qui se rassemble au fond du sécheur C103B, est repris par la pompe
P109, le niveau dans le sécheur étant maintenue constant par le régulateur LC107.
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A la sortie de cet aéro-réfrigérants, le gasoil lourd dont la température est de 50°C passe dans
un enregistreur de debit FR106, puis dans la vanne LCV 107, avant de sortir de ’unité, on le
mélange comme correctif du résidu atmosphérique pour la constitution du fuel-oil.

(Résidu +gasoil lourd  —> fuel oil)

IV.6 Circuit gasoil léger :

Ce gasoil est soutiré des plateaux 17 ou 19 et s’écoule par graviter vers le stripeur C102-C
par I'intermédiaire du régulateur LIC104 maintenant un niveau constant dans ce dernier, qui
est analogue au C103-C. Le stripage est réalisé par injection de vapeur BP surchauffée. Les
vapeurs qui sortent de la téte du stripeur (C102-C) retournent dans la tour C101 au-dessus de
plateau N°20.

Le gasoil léger strippé est refroidi dans les échangeurs E105 A et B de 305 a 195°C par
échange thermique avec le brut flashé. Son débit est contr6lé par FRC104 avant d’entrer dans
le sécheur sous vide C102 B qui est identique a celui de C103B.

Les vapeurs de téte du sécheur sont envoyées comme celles du C103B vers le ballon D105,
en étant refroidies au passage dans le réfrigérant E111.

Le gasoil séché est repris a la pompe P108, le débit de la pompe est commandé par le
régulateur de niveau LIC105.

Le gasoil léger passe dans I’échangeur E120 coté calandre, en totalit¢ ou en partie, de
facon a amener a température convenable I’essence totale alimentant la tour de débutanisation
C104, il en sort a 140°C, traverse 1’aéro-réfrigérant E114AR et sa température voisine alors
50°C. Son débit est enregistré par le FR105.

Avant d’étre réglé par ’appareil FRC101 A ou B qui fixe alors les points de réglage des
débitmétres FRC120 kérosene et FRC121 gasoil lourd de fagon a constituer en ligne de gasoil
moteur coulant directement au stockage.

> Reflux circulants inférieurs :

Ce reflux est prélevé sur le soutirage du gasoil léger, est aspiré par la pompe P105 qui
refoule dans deux directions :
-Vers les rebouilleurs E121 A et B de débutaniseur C104, le débit étant mesuré par le
FRC108,
-Vers I’échangeur E106 coté calandre pour que le brut flashé soit préchauffé par un débit de
gas-oil léger réglé a la sortie de E106 par le FRC114 placé sur le retour de reflux, juste avant
la tour C101.

Ces deux circuits se réunissent pour retourner dans la tour C101, au-dessus de
prélevement, dont le but est de condenser plus facilement le gas-oil lourd et le gas-oil léger
pour les soutirer de la tour a I’état liquide.

IV.7 Circuit kérosene :
Le kérosene est soutiré de la tour au plateau n°25 ou 27, est envoye dans la colonne C102,
a cette derniére qui est équipée de 8 plateaux la distillation est réalisée, a 1’aide d’un
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rebouilleur E117 ou circule le résidu a 340°C, cette tempeérature étant suffisante pour
rebouiller le kérosene.

Le liquide arrivant sous le plateau n°1 passe dans le rebouilleur, se réchauffe retournant au
C102-A sous le plateau n°l et s’accumule au fond de I’appareil, tandis que les fractions
légéres vaporisées gagnent le sommet et sortent de la tour C101 au-dessus de plateau n°28.

Le kéroseéne accumulé au fond est repris par la pompe P107 qui le refoule dans I’échangeur
E103 coté calandre; une partie sous controle de la PCV103, peut étre alors envoyée en
dérivation dans le rebouilleur E304 de la section 300.

La totalité du kéroséne passe ensuite dans 1’aéro-réfrigérant E113AR, et le réfrigérant a
eau E113 a débit enregistré par le FRC103 pour étre expédie a 40°C au réservoir de stockage,
une partie pouvant étre prélevée avant la sortie de I'unité par I’intermédiaire de FRC120 pour
constituer le gasoil moteur avec le gasoil 1éger.

» Reflux circulants intermédiaires :

Ce reflux est soutiré au plateau n°35 refroidit dans les échangeurs E102A, B et C de 180° a
140°C et repris par la pompe P104. Cette pompe est commandée par le FRC113 situé au
refoulement qui regle le débit de reflux retournant a la tour C101 au-dessus de plateau n°36.

IVV.8 Circuit solvant lourd :

Le solvant lourd soutiré au plateau n°37 ou 39, est traité de la méme facon que le kérosene.
Il est envoyé dans la colonne C103A, appareil identique au C102A dont son arrivée est regle
par le régulateur de niveau LIC102. Les vapeurs de téte retournent a la tour C101 au-dessus,
du plateau n°40, la distillation dans ce cas étant réalisée a 1’aide de rebouilleur E110
(rebouillage par le résidu).

Le solvant lourd accumulé est repris par la pompe P106 et refoulé dans I’aero réfrigérant
E112AR, le réfrigérant E112, dont il est sort a 40°C et le débit métre FRC102, il est ensuite
stocké dans A104, ou melangé en ligne avec le solvant léger pour alimenter par la suite le
platforming (unité 200).

» Reflux circulant de téte :

Soutiré au plateau n°45, ce reflux se refroidit de 120 a 70°C en traversant, par deux circuits
paralléles, les échangeurs E101D, E et F d’une part, et E101A, B et C d’autres part ou il céde
ses calories au brut le produit est repris par P103A, traverse ensuite en partie 1’aero-
réfrigérant E108 AR cet appareil étant plus ou moins by-passé par 1’action de la vanne
TREV101 situeé sur la sortie des vapeurs de tete de la tour C101.

Le reflux retourne a 60°C sur le plateau de téte n°49 et permet de régler la température de la
téte de tour C101.

IV.9 Circuit de Vapeur de téte de C101 :

Les vapeurs sortant en téte de la tour C101 sont un mélange contenant | ‘essence totale(Le
butane, le propane et les gaz plus léger incondensables, 1’essence SR et le solvant 1éger) et La
vapeur stripping utilisée.
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Elles sortent de la tour sous une pression de 1,2 bars a une température environ 105°C
régler par TRC101 traversent une série d’aéro-réfrigérants E109AR puis deux réfrigérants a
cau disposée en paralléle E1I09A ET B avant d’arriver au ballon D101, a une température de
40°C, les hydrocarbures sauf méthane et éthane, sont alors condensés, de méme que la vapeur
d’eau. Dans le ballon D101, accumulateur de téte, deux couches se séparent :

-L’eau chargée s’accumule dans 1’appendice du ballon et dont le niveau est réglé par le
LC108.
-L’eau est ensuite évacuée a 1’égout huileux.

Les hydrocarbures présentent dans 1’accumulateur au-dessus de la couche, dont leur niveau
est réglé par le LRC107, et sont repris par la pompe P111, cette pompe refoule les
hydrocarbures a 20 bars, a travers 1’échangeur E118 et E119 coté tubes, d’ou ils sortent a
85°C. Puis, a travers le E120 a la sortie du quel leur température est augmentée par le gasoil
léger passant coté calandre. Les hydrocarbures sont ensuite envoyés dans la tour de
débutanisation C104.

La régulation de la pression du ballon D101 et par suite la pression de la tour C101, se fait
par I'intermédiaire du PRC102, qui permet :

-Soit un appoint a parti du réseau de fuel gaz, en cas de chute de pression.
-Soit un départ des incondensable vers la torche, avec débit enregistrer par le FR109, en cas
de suppression.

IV.9.1 colonne C104 :

Appelée aussi débutaniseur, est équipée de 39 plateaux a clapets, Son role est de séparer
I’essence SR et le solvant léger (s’accumulent au fond) et les LPG (butane, propane, éthane,
méthane), ce qui sort du fond est dite essence stabilisée. L’alimentation de la colonne peut se
faire aux plateaux n°20, 24 ou 25, a température environ 135°C réglée par le TRC102.

» Circuit de téte C104 :

Les LPG de téte sortent de la tour, sont condensées, dans 1’aéro-réfrigérant E122AR, en
totalité ou en partie selon le jeu des régulateurs PRC103 et PIC102 :

-PRC103, réglant la pression en téte de tour C104, agit sur la vanne.

-PIC101, qui regle le débit vers le réfrigérant et agit sur la commande des poches des
ventilateurs de 1’aéro-réfrigérant pour condenser plus ou moins de vapeurs.

-P1C102 : commandant le by-pass d’E122AR pour régler de la méme facon la pression dans le
ballon D103, accumulateur de téte. Le liquide condensé est accumulé dans le ballon D103, qui
est équipé pour fonctionner comme 1’accumulateur D101.

Les hydrocarbures a 70°C sont expédies dans deux directions. Une partie est envoyée par
la pompe P113, au-dessus du plateau n°39 comme reflux de téte de C104, dont le débit est
controlé par FRC109. L’autre partie est expédiée par la pompe P119 par I'intermédiaire du
LRC 103 réglant le niveau dans 1’accumulateur D103, le débit est enregistré par le FR102. A
travers le réfrigerant E123AR, le mélange propane et butane liquide a 40°C, est envoyé a
I’unité 300 (gaz plant). Les incondensables sont évacuées du ballon D103, au réseau de fuel
gaz par I’intermédiaire du PC105.
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» Circuit de fond de C104 :

Une température de 200°C environ est maintenue au fond de la colonne C104 de facon a
débarrasser, 1’essence des dernicres traces de butane, par deux rebouilleurs E121A et B,
alimenteé par le reflux circulant inférieur de la C101, dont le débit est contr6lé, par le TRC103,
qui régle la température sur le plateau n°2.

Le produit de fond de C104 constitue 1’essence totale distillant entre, 30 et 130°C, qui
devra étre redistillé pour obtenir deux coupes :

-L’essence légére, distillant entre 30et 80°C.
-Le solvant léger, distillant entre 80et 130°C.

Cette essence totale quitte le fond de la tour a 195°C, le niveau dans la C104 étant réglé par
la vanne LRCV105 d’alimentation de la tour de redistillation C105, elle alimente le
rebouilleur E125 de cette méme colonne, le E125 étant plus ou moins by-passé par 1’action du
TRC104, passe ensuite dans, le E119 coté calandre, en partie ou en totalité, sous 1’action de
TRCI105, qui régle la température d’entrée dans la tour vers 93°C. L’essence totale, entre
alors dans la colonne de redistillation C105.

IV.9.2 Colonne de redistillation C105 :

Cette colonne équipée de 24 plateaux a clapets, a pour but de fractionner 1’essence totale
en essence SR (légere), base d’auto-carburant, et en solvant léger, qui va alimenter le
platforming (U200). L’alimentation de la C105 peut se faire au plateau N°8, 10 ou 12 a
température régler par le TRC105 (93°C environ).

» Circuit de téte C105 :

Les vapeurs d’essence sortent en téte de la tour a 70°C sous 0,7 bars et arrivent dans
I’accumulateur D104.

En by passant plus ou moins 1’aéro-réfrigérants E124AR, par I’action du, PRC104, qui régle
la pression de la tour C105, en agissant également sur la commande des pales des ventilateurs
du E124AR.

L’essence légére condensée est alors reprise par la pompe P114 qui I’expédie dans les
réservoirs de stockage intermédiaire en passant par le réfrigérant E 126, I’enregistreur de débit
FR103 et le régulateur de niveau du D104, LRC104.

Une partie de 1’essence 1égere est envoyée par la pompe P114, en reflux au-dessus du plateau
n°24 de la C105 sous contréle de FRC110.

La pression dans 1’accumulateur D104, est réglée par le PC107 dégagent éventuellement
les incondensables vers la torche.

» Circuit de fond C105:

Une température de 120°C est maintenue au fond pour permettre de vaporiser toute
I’essence légere, par I’intermédiaire du rebouilleur E125.

Le régulateur TRC104 maintient la température constante sur le plateau n°3 en réglant le
débit de fluide chaud (essence totale venant de fond C104) vers le rebouilleur E125.

Le solvant léger, accumulé au fond de tour a un niveau maintenue constant par le LRC106,
est repris par la pompe P117, envoyé dans, 1’échangeur E118 coté calandre, puis 1’aéro
réfrigérant E127AR, et le réfrigérant a eau E127.
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Le solvant léger a 40°C est envoyeé dans le réservoir de stockageA102.
Une injection de solvant 1éger peut se faire par I’intermédiaire du FRC116, dans la ligue de
collage du solvant lourd, avant d’alimenter le platforming.

La figure suivante représente un schéma descriptif de 1’unité de distillation atmosphérique
U100 :
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Partie Technologique
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Figure 14: Schéma de I’unité de distillation atmosphérique U100
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V Calcul du topping :
V.1 Problématique :

Pays producteur et exportateur de pétrole, 1’Algérie importe, malheureusement, de
nombreux produits dérivés du pétrole, et aujourd’hui du gasoil et de I’essence sans plomb.
Les carburants et les produits pétroliers commencent d’ailleurs a peser lourds sur la facture
des importations a cause de ’accélération de la demande interne en carburants et produits
pétroliers et leurs dérivées qui est expliquée par une dynamique économique encouragée par
les programmes d’investissement publiques ainsi que 1’augmentation du parc automobile
national.

Au niveau de la raffinerie d’Alger, L’unité de distillation atmosphérique U100 traite
actuellement 2,7 millions de tonne /an de pétrole brut pour une totalité de production des
carburants de 2601695tonnes/an et de GPL de 108250 tonnes/an selon le bilan de production
de I’année 2015 (voir chapitre 1).

Vu la demande croissante en carburants dans la région centre de 1’Algérie et devant cette
capacité de traitement limitée, la raffinerie d’Alger n’arrive plus a satisfaire les besoins de
cette région.

Pour remédier a ce probleme, nous avons fait une étude dans le but d’augmenter la
capacité de production des produits pétroliers a la raffinerie d’Alger en remplagant le ballon
de flash par une colonne de prédistillation qui permet de séparer les gaz et ’essence 1égere ce
qui décharge la colonne principale (figure 15).

Cette ¢étude comprend un calcul analytique de la colonne de prédistillation suivi d’une
verification des dimensions de la colonne principale.
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Figure 15: Schéma de I’unité de distillation atmosphérique avec une colonne de
prédistillation

» Description du schéma technologique de distillation atmosphérique avec une
colonne de prédistillation : [8]

Le pétrole brut venant d’un réservoir de stockage est refoulé a travers une série
d’échangeurs en deux circuits paralléles, les deux circuits se rejoignent pour alimenter la
colonne de prédistillation C-1, au sommet de laquelle on obtient les gaz et la fraction légére
P1-80 appelée gasoline.

Du fond de la colonne, le brut étété (topped crude) est chauffé dans le four F-1. Une partie
reviendra dans la colonne en qualité de rebouillage et, I’autre, est porté a une température
comprise entre 330 et 360°C, avant d’alimenter la colonne principale de distillation.

Les vapeurs de téte de la colonne C-2 constituent 1’essence lourde, cependant des
soutirages latéraux, on obtient le kérosene et les gasoils léger et lourd. Le résidu
atmosphérigue est obtenu du fond de la colonne.
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V.2 Données de base:

V.2.1 Caractéristiques du pétrole brut et des fractions pétroliéres :

V.2.1.1 Caractéristiques du pétrole brut :

Tableau 1: Caractéristiques générales du pétrole brut

Caractéristiques Valeurs
Densité & 20 °C (g/cm®) 0.7996
Densité a 15 °C (g/cm®) 0.8034
SpGr 60°F/60°F 0.8042
°API 445
Viscosité cinématique a 20°C /68°F °C (cst) 3.179
Viscosité cinématigque a 37.8°C /100°F °C (cst) 2.355
Tension de vapeur REID (kg/cm?) 0.639
Teneur en eau (%vol) Nulle
Point d’éclair (°C) <5
Point de congélation (°C) -36
Indice d’acidité¢ mg (KOH/g) 1.133
Teneur en soufre (ppm) 703
Facteur de caractérisation (Kuop) 12.35
Poids moléculaire (g/mol) 210
Pouvoir calorifique (kcal/kg) 11125
Tableau 2: Distillation TBP du pétrole brut
Fraction | Température °C | % % Poids | Masse Masse % %
N° a 760 mm Hg Poids | cumulés | volumique | volumique | Volume | Volumes
a20°C als°C cumulés
Légers <12.9 3.32 3.32 0.5791 (d) | 0.5844 (d) 4.53 4.53
1 12.9-65 5.09 8.41 0.6419 0.6467 6.28 10.81
2 65-70 1.37 9.78 0.6804 0.6852 1.59 12.40
3 70-75 0.58 10.36 0.6968 0.7015 0.67 13.07
4 75-80 0.69 11.05 0.7031 0.7078 0.78 13.85
5 80-85 0.84 11.89 0.7054 0.7101 0.94 14.79
6 85-90 1.24 13.13 0.7092 0.7138 1.39 16.18
7 90-95 1.44 14.57 0.7141 0.7187 1.60 17.78
8 95-100 1.93 16.50 0.7266 0.7312 211 19.89
9 100 - 105 0.96 17.46 0.7283 0.7329 1.04 20.93
10 105-110 0.61 18.07 0.7294 0.7340 0.67 21.60
11 110 -115 0.75 18.82 0.7307 0.7353 0.82 22.42
12 115-120 1.19 20.01 0.7320 0.7366 1.29 23.71
13 120 - 125 1.41 21.42 0.7360 0.7406 1.52 25.23
14 125-130 1.14 22.56 0.7392 0.7437 1.22 26.45
15 130 -135 0.95 23.51 0.7578 0.7623 0.99 27.44
16 135-140 1.15 24.66 0.7614 0.7659 1.20 28.64
17 140 — 145 1.05 25.71 0.7630 0.7675 1.09 29.73
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18 145 - 150 1.29 27.00 0.7649 0.7694 1.34 31.07
19 150 — 155 1.16 28.16 0.7666 0.7711 1.21 32.28
20 155 - 160 0.86 29.02 0.7679 0.7723 0.90 33.18
21 160 — 165 1.03 30.05 0.7740 0.7782 1.06 34.24
22 165-170 1.19 31.24 0.7743 0.7785 1.23 35.47
23 170 - 175 1.34 32.58 0.7757 0.7798 1.38 36.85
24 175-180 1.07 33.65 0.7768 0.7808 1.10 37.95
25 180 - 185 0.89 34.54 0.7778 0.7818 0.91 38.86
26 185-190 0.73 35.27 0.7800 0.7840 0.75 39.61
27 190 - 195 1.11 36.38 0.7807 0.7847 1.14 40.75
28 195 — 200 1.23 37.61 0.7814 0.7853 1.26 42.01
29 200 — 205 0.78 38.39 0.7913 0.7951 0.78 42.79
30 205 —210 0.72 39.11 0.7949 0.7986 0.72 43,51
31 210215 0.87 39.98 0.7969 0.8006 0.87 44.38
32 215 - 220 1.45 41.43 0.8001 0.8038 1.45 45.83
33 220 —230 2.85 44.28 0.8065 0.8102 2.83 48.66
34 230 - 240 2.48 46.76 0.8070 0.8107 2.46 51.12
35 240 — 250 2.32 49.08 0.8157 0.8193 2.28 53.40
36 250 — 260 1.75 50.83 0.8196 0.8232 1.71 55.11
37 260 — 270 2.07 52.90 0.8236 0.8272 2.01 57.12
38 270 — 280 1.86 54.76 0.8291 0.8327 1.80 58.92
39 280 — 290 1.65 56.41 0.8294 0.8330 1.59 60.51
40 290 — 300 1.83 58.24 0.8298 0.8334 1.76 62.27
41 300 — 310 1.90 60.14 0.8326 0.8362 1.82 64.09
42 310 - 320 2.02 62.16 0.8383 0.8418 1.93 66.02
43 320330 1.43 63.59 0.8425 0.8460 1.36 67.38
44 330 - 340 1.46 65.05 0.8468 0.8503 1.38 68.76
45 340 — 350 1.50 66.55 0.8499 0.8534 1.41 70.17
46 350 — 360 1.39 67.94 0.8530 0.8565 1.31 71.48
47 360 — 370 1.36 69.30 0.8547 0.8582 1.27 72.75
48 370 - 375 0.65 69.95 0.8553 0.8588 0.60 73.35
49 375 -380 0.61 70.56 0.8559 0.8594 0.57 73.92
50 380 — 390 1.36 71.92 0.8591 0.8626 1.26 75.18
51 390 - 400 1.33 73.25 0.8663 0.8698 1.23 76.41

Résidu 400 + 26.75 | 100.00 0.9077 0.9112 23.59 100.00

V.2.1.2 Analyse des fractions pétroliéres :

Tableau 3: Chromatographie en phase gazeuse des leger

Constituant

% massique

C,oHe 0.00

CsHs 0.19
i- C4Hio 2.10
0%
i- C5H12 0'52
n- CsHyp '

Total 3.33

MARA 11

Page 39




Partie calcul

Tableau 4: Caractéristiques des essences

Chapitre V :

Calcul du topping

Coupes Essence légére Essence lourde Essence totale
Cs-80 80-165 Cs-165
Rendement sur le brut :
% poids 7.73 21.36 29.09
% volume 9.32 21.62 30.94
Densité a 15 °C (g/cm”) 0.6583 0.7391 0.7083
°API 83.3 59.8 67.1
Tension de vapeur REID 1.397 0.296 0.520
(kg/cm?)
Facteur de caractérisation 12.69 12.03 12.26
(Kuop)
Indice de réfraction a 20 °C 1.3802 1.4423 1.4080
Tableau 5: Caracteéristique du kéroséne
Coupe 165-250
Rendement sur le brut :
% poids 21.39
% volume 21.93
Densité & 15 °C (g/cm®) 0.7932
°API 46.7
Viscosité cinématique a 20°C /68°F °C (cst) 1.74
Viscosité cinématique a 37.8°C /100°F °C (cst) 1.32
Viscosité cinématique a 50°C /122°F °C (cst) 111
Point d’éclair, vase fermé (°C) 59
Point d’écoulement (°C) <41
Point d’aniline (°C) 65
Teneur en soufre (ppm) <0.002
Facteur de caractérisation (Kuop) 11.95
Pouvoir calorifique supérieur (kcal/kg) 11048
Indice de réfraction a 20 °C 1.4502
Tableau 6: Caractéristiques des gasoils
Gasoil Gasoil léger Gasoil lourd
250-320 320-375
Rendement sur le brut :
% poids 14.70 8.76
% volume 14.90 9.26
Densité & 15 °C (g/cm°) 0.8381 0.8684
°API 37.2 32.1
Viscosité cinématique a 20°C /68°F °C (cst) 6.95 33.72
Viscosité cinématique a 37.8°C /100°F °C (cst) 4.24 15.43
Viscosité cinématique a 50°C /122°F °C (cst) 3.25 10.23
Viscosité cinématique a 70°C /158°F °C (cst) 2.23 5.97
Viscosité cinématique a 98.9°C /210°F °C (cst) 1.44 3.32
Indice de cétane 59.0 56.8
Point de trouble (°C) -9 -25
Point de congélation (°C) -15 -14
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Teneur en soufre (%pds)
Facteur de caractérisation (Kuop)
Pouvoir calorifique supérieur (kcal/kg)
Indice de réfraction a 20 °C
Indice d’acidité (mg KOH/qg)
Résidu Conradson (%pds)

0.0519
12.02
10924

1.4748
0.067

0.0173

0.1430
12.16
10869

1.4748
0.070
0.323

Tableau 7: Caracteristiques du résidu

Coupe +375
Rendement sur le brut :
% poids 33.78
% volume 26.65
Densité & 15 °C (g/cm°) 0.9213
°API 23.2
Viscosité cinématique a 98.9°C /210°F °C (cst) 17.56
Teneur en soufre (ppm) 2088
Point d’écoulement (°C) +31
Teneur en asphalténes (%pds) 0.34
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V.2.2 Tracé des courbes : [8]

V.2.2.1 Tracé des courbes TBP, densit¢ et courbe de flash sous pression
atmosphérique du pétrole brut :
» Courbe de TBP du pétrole brut:
Pour tracer la courbe TBP, il suffit de rapporter le point final de la fraction étroite au %
cumulé ; voir tableau 2 (courbes du pétrole brut) (voir figure 1, annexe)

» Courbe de densité du pétrole brut:

Pour tracé la courbe de densité d2°, on prend le pourcentage moyen de chaque fraction et
on fait correspondre directement a la densité de cette fraction (application tableau 2) (voir
figure 7, annexe 1)

» Courbe de flash :
Il est noté que notre brut est considéré comme un brut Iéger, donc on utilise la méthode de
S.N. Obraydtchikov, E.V.Smidovitch qui est opérée de la fagon suivante:

- Déterminer la pente S de la courbe TBP (tangente de 1’angle d’inclinaison de TBP)
soit :

— +oTBP_t70 —tis" o
Pente S = tg, e Cl% (8)

D’ Ou : tiy et trgy sont les températures correspondant a 10% et 70% distillés d’aprés la
courbe de TBP en °C.

- Déterminer le point 50% distillés (tso%) d’apres la courbe TBP en °C.

- A partir de ces données et utilisant le diagramme Obraydtdchikov -Smidovitch (figure 8,
annexe 1), trouver la pente S de la courbe TBP. En reportant sur I’axe des abscisses et a
travers cette valeur, tracer une ligne verticale jusqu'a I’intersection avec la courbe
correspondante a la température tsoo, distillés (a et b) puis projeter ces deux points ( a et b)
sur I’axe des ordonnées et lire respectivement le rendement correspondant au point initial PI
de la courbe de flash et celui correspondant au point final FI de la courbe de flash, puis ces
deux rendements sont reportés sur 1’axe des ordonnées a courbe TBP initialement tracée. A
travers ces deux points on trace une ligne dite: la courbe de flash a la pression
atmospherique.

Cette méthode est utilisable aussi pour les fractions pétrolieres. Mais a cause que
tg?BP>5 (voir tableau 8), donc il est préférable d’utiliser la méthode de W.L. Nelson, R.J. -
Harvey pour le pétrole brut et le brut flashé. Cette méthode exploite la méthode méme idée
d’Obraydtchikov, Smidovitch et ne différe de celle-ci que par I'utilisation du diagramme
Nelson, Harvey (figure 9, annexe 1).

Cette méthode résumée par la :

- Détermination de la pente S=tg? ¥

- Détermination de la température 25}
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Puis on exploite le diagramme de Nelson, Harvey (figure 7, annexe 1),

- Déterminer la pente de la courbe de flash tg&F a partir de la pente tg%2” et la courbe
des tangentes.
- Déterminer la température 50% distillés et la courbe de flash £l & partir du point
tiSF etla courbe des températures d’ébullition.
- Déterminer le point initial Pl et point final PF par les formules suivantes :
Plcr =t5gy,-50tge” 9)

PFcr =t&h,, +50tgs” (10)
A partir de ces deux points on trace la courbe de flash.
Les résultats sont résumés dans le tableau 8.

V.2.2.2 Tracé des courbes TBP, densiteé et courbe de flash sous pression
atmosphérique du brut flashé et de ses fractions:

» Courbe TBP du brut flashé :

Pour tracer la courbe du brut flashé on doit déterminer la teneur en fraction étroites du brut
flashé en se rapportant aux fractions de la courbe TBP du pétrole brut (tableau 2) et on
procede de la maniere suivante :

La teneur du brut flashé par rapport au pétrole brut, d’apres les caractéristiques du pétrole
brut, est de :

100-11.05=88.95 %

Fraction 80-85°C :

La teneur de cette fraction par rapport au pétrole brut est de 0.84%
La teneur de cette fraction par rapport au brut flashé est :

88.95 —» 100

084 —>» X

x=0.94%

Et de la méme maniére pour les autres fractions. Apres le calcul on dresse le tableau 3,
annexe 2, puis on trace la courbe du brut flashé d’apres ces données, (figure 2, annexe 1).
V.2.2.3 Tracé la courbe de flash sous diverses pressions :

Pour recalculer la courbe de flash d’une pression a une autre, on utilise le diagramme de
COX (figure 10, annexe 1) et la courbe de flash a la pression atmosphérique.
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On trace une ligne verticale a travers le point d’intersection de la CF avec la TBP. On fixe la
température correspondant a ce point d’intersection. Ensuite, en exploitant le diagramme de
COX (figure 10, annexe 1) on détermine cette température d’1 atm a la pression donnée. La
température trouvé est reportée sur la ligne verticale et de la on trace la ligne parallele a la CF
tracée a 1 atm. Ainsi on obtient la CF a la pression donnée.

Tableau 8: Les résultats de tracer les courbes TBP et CFa 1 atm :

Produits e8P | TBP | tghBP | glF tsow, | tsow, | P PF

Pétrole brut 71.5 3755 | 5.07 3.57 255 2439 | 65.15 |422.65
Brut flashé 120 400 4.67 3.1 285 273.8 |118.8 |428.8

Essence lourde | 89.5 138.5 0.82 122.65 100 131
Kéroséne 170 227 0.95 212.5 193 220.5
Gasoil léger 257 300 0.72 284.5 269 290
Gasoil lourd 325 358 0.55 347 342 349

D’aprés les caractéristiques, ce pétrole appartient au type des pétroles léger (p2° = 0.7996),
pet sulfureux (teneur en S= 703 ppm) et renfermant 3.37% de gaz dissous

Suite aux caractéristiques de notre pétrole en question (tableau 1) et de ces fractions
(tableaux 3, 4, 5, 6 et 7), il est possible de choisir un schéma technologique qui comprend une
colonne de distillation principale est une colonne de prédistillation.
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V.3 Calcul de la colonne de prédistillation :

V.3.1 Capacité de I’unité :
L’unité 100 de topping de la raffinerie d’Alger traite actuellement une capacité de pétrole
brut de 2.7 million tonnes par an dans une durée de fonctionnement de 1’installation de 350
jours par année. Dans notre étude, 1’augmentation de la charge est de 35% donnera un débit :

o 2700000 x 135
B 100

= 3645000t/an

Et le débit horaire sera :

_ 3645000 x 1000
B 350 x 24

= 433928.6kg/h

V.3.2 Bilan matiére de la colonne de predistillation :

Tableau 9: Bilan matiere de la colonne de prédistillation

N° | Produit Rendement par rapport au Débit kg/h
pétrole % masse
Entrée :

1 | Pétrole brut 100 433928.6
Total 100 433928.6
Sortie :

1 |Gaz 3.32 14406.4

2 | Essence légere 7.73 33542.6

3 | Brut flashé 88.95 385979
Total 100 433928.6

V.3.3 Choix de pression dans la colonne de prédistillation :

La pression dans la colonne de prédistillation varie entre 2 et 4 atmosphéres absolues.
Cette pression dépend de la teneur en essence légére et en gaz ainsi que la composition
chimique du gaz dissous dans le pétrole vu qu’ils ont une haute tension de vapeur. La pression
dans la colonne doit étre telle que les vapeurs et les gaz au sommet surmontent les résistances
du tube casque de la colonne, les serpentins du condenseur, et que toute I’essence 1égere et le
gaz, apres condensation se trouve dans le ballon de reflux a 1’état liquide.

Soit la pression dans la zone de flash n,=2.8 atm.
Le nombre de plateaux (n) dans la colonne varie entre 25-30 ; soit n=28 plateaux.
La répartition des plateaux dans la colonne est la suivantes :

Dans la zone de rectification 20-22 plateaux ; soit n,=22 plateaux.
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Dans la zone d’épuisement 6-10 plateaux ; soit n,= 6 plateaux.

V.3.3.1 pression au sommet de la colonne :

N, X AP
760

PS=PZF_ (11)

AP : Chute de pression sur un plateau : AP =5 —8mmHg ; AP = 6mmHg.

22X6
760

Donc : Ps-28-

P;-2.63 atm

V.3.3.2 pression au fond de la colonne :

Nne X AP
Pf =T+ 677 (12)

Pi=28-——
760

Ps=2.85atm

V.3.4 Régime de température dans la colonne de prédistillation :

V.3.4.1 Latempérature dans la zone de flash :

La température d’entrée de la charge est déterminée par la courbe de flash du pétrole brut
construite & la pression choisie dans la zone de flash n,s= 2.8 atm (figure 1, annexe 1) et par
le taux de vaporisation nécessaire (massique) :

€n =T)gaz+ Tess Ig
en = 0.0332+0.0773
en = 0.1105
Avec 11 le rendement.

Pour cela a partir du point e, on trace une verticale jusqu’au point d’intersection avec la
courbe de flash a la pression ;= 2.8 atm, puis, de ce point d’intersection, on trace une ligne
parall¢le a I’axe des abscisses, et, sur I’axe des ordonnée on trouve la température d’entrée du
brut.

Donc la température d’entrée du brut dans la zone de flash pour n,s= 2.8 atm et e, = 0.1105
est: T, =138.6 °C.

MARA 11 Page 46



Partie calcul Chapitre V : Calcul du topping

Maintenant on doit préciser cette température pour les mémes conditions ms = 2.8 atm et
en=0.1105 par la méthode d’approximations successives.

Pour cela, et comme notre charge est a 1’état liquide et vapeur on doit utiliser les équations
suivantes de Tregobov

! (1,1
Pour la phase liquide : X;=——————< 13
prase i T lve(ki-1) (13)
Pour la phase vapeur : y{ = ki x; (14)

Ou : x; : concentration molaire du constituant (i) dans la phase liquide

o; : Concentration molaire du constituant (i) dans la charge

!

e’ : Taux de vaporisation molaire
K; . coefficient d’équilibre du constituant (i)
y;: Concentration molaire du constituant (i) dans la phase vapeur

L’application des équations précédentes doit étre vérifiée par approximation successives en

choisissant un taux de vaporisation molaire e’ a température et pression données, et vérifiant
les conditions suivantes :

Syi=1;Y %=1 (15)

Remarque : Pour trouver le ki des gaz, on fait appel au nomogramme des coefficients
d’équilibre des hydrocarbures de (Scheibel-Jenny) (Voir figure 12, annexe 1).

Pour les fractions pétroliéres on utilise la formule suivante :
Ki=— (16)

D’ ou: P;: Pression des vapeurs saturées ou tension de vapeur du liquide du composant (i),
en atm. Elle est déterminée par le graphique de COX (figure 10, annexe 1) ou le graphique
des tensions de vapeur des hydrocarbures (figure 15, annexe 1).

m: Pression du systeme
« Détermination des masses moléculaires :
La masse moléculaire est déterminée :

- Soit a partir de facteur de caracterisation Kyop de la société UOP (Universel Oil Product),
on connaissant la specific gravity et la température moyenne d’ébullition de la fraction
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- Soit par la formule de Voinov:  M=at+bty+cty,2 a7
D’ ou : -ty : température moyenne d’ébullition de la fraction (°C). Elle peut étre déterminée
comme moyenne arithmétique de PI (le point initial de la fraction) et PF (le point final de la

fraction) : °R

t = PI+PF
m— 7

- a, b et ¢ : constante dépendant de la nature chimique de la fraction (tableau 10), c'est-
a-dire du facteur de caracterisation Ko, representé par la formule suivante :

3R ou 1.21636,°K

wop= S gr 60/ a (18)

D’ou: T°R:température moyenne d’ébullition exprimée en degré Rankine

T°K : température moyenne d’ébullition exprimée en degré Kelvin

sp gr 60/60 : Specific gravity a 60 °F

d.: Densité 4 15°C
Tableau 10: Les valeurs des a, b, et ¢
Kuop 10 10.5 11 11.5 12
A 56 57 63 63 69
B 0.23 0.24 0.24 0.225 0.18
C 0.0008 0.0009 0.0010 0.00115 0.0014

Pour les fractions légeres (essence légére et essence lourde), la formule de Voinov s’applique
comme précédemment écrite c.a.d:

M=60+ 0.3ty,+0.001t2
Pour les fractions kéroséne, gasoil Iéger et gasoil lourd, on doit chercher leur Kygp.
Les résultats sont résumés dans le tableau suivant :

Tableau 11: Densités et masse moléculaires des différentes fractions

Constituant Tm (°C) + 273 diz | Kup |a B |C M

Essence légere 46.5 0.6583 | ---- 76.09
Essence lourde 122.5 0.7391 | ---- 111.76
Kérosene 207.5 0.7939 | 11.99 |69 0.18 | 0.0014 | 166.63
Gasoil léger 285 0.8381 | 12.02 | 69 0.18 | 0.0014 | 234.02
Gasoil lourd 347.5 0.8684 | 12.16 | 69 0.18 | 0.0014 | 300.6

Pour le résidu atmosphérique on utilise la formule de Kraigue :
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_44.294}?
résidu— 15
1.03—-d;z

(19)

M., 429X 00213
residuT4 03-0.9213

M rés|du:37538

La masse moléculaire du brut flashé est égale :

1

Z—XMii (20)

Mgr=

M !
BF — 0.19 +0.1903+0.1308+0.0779+0.3005
111.76 166.63 234.02 300.6 374.38

Mgr=224.18

Les résultats sont portés sur le tableau 12

Le taux de vaporisation massique dans la zone de flash de la colonne de prédistillation est
égal a:

e=e Xt (21)
D’ou:
My : Masse moléculaire de la phase vapeur : My=3 M; Y’

M. : Masse moléculaire de la charge

) _ 69.25
Donc : e=0.137 X 710

£=0.045
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Tableau 12: Calcul du taux de vaporisation molaire (e”) dans la zone de flash de la colonne de prédistillation

Constituant | Tp G M; Gi N; P; =28 _ o ' _
= _— k= — = 2.8 atm, T,=138.6 °C, =0.137
C) | (Kg/h) Ni=gr | Y= T ™ i e
. 1- ‘ = < 7 r— ” ! !

e +ﬂ® y mf?ﬂw vmm - w_ﬂl_ —/\_m v- _/\__ vm~
CsHsg 824.46 44 18.73 0.00779 | 40 0.18494 0.04212 | 0.00234 1.85 0.10
i-C4H1o 1431.96 | 58 24.69 0.01026 | 18 0.23853 0.04301 | 0.00506 | 2.49 0.29
n-C4H1g 9112.48 | 58 157.11 0.06532 | 8.5 0.26028 0.25096 | 0.03585 | 14.56 2.08
i-CsH1» 2256.43 | 72 31.34 0.01303 |7 0.35828 0.03637 | 0.00932 | 2.62 0.67
n-CsHq» 781.07 72 10.85 0.00451 3.9 0.38357 0.01176 | 0.00336 0.85 0.24
Essence 46.5 33542.6 76.09 440.83 0.18327 35 0.19831 0.61436 | 0.11483 | 46.74 8.74
légere .
Brut flashé | 305 385979 440.83 1721.74 | 0.71581 | 5.35 431.637 0.00166 | 0.83000 | 0.13 186.07
Total 433928.6 2405.3 0.99999 0.002 1.00027 1.00076 69.25 118.19
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Remarque : la quantité de reflux froid de téte de la colonne est pratiquement 2 a 4 fois plus
grande que celle de I’essence, soit :

Gif =2 XGess Ig
Gir=2 x 33542.6
Gy = 67085.2 Kg/h
V.3.4.2 Température au fond de la colonne:

La température de fond de tour est égale au point de bulle du résidu a la pression de la
colonne. D’habitude cette température est supérieure a celle d’entrée de 20 a 60 °C :

t; = tentreet60
tr = 138.6+60
tr = 198.6 °C
V.3.4.3 Température au sommet de la colonne:

La température de téte de la colonne est la température de rosée (t;) du distillat sous
pression, puisque a cet endroit, les vapeurs de téte sont en équilibre avec le liquide du premier
plateau qui, ce liquide apres condensation devient reflux.

En général la température de téte de colonne est déterminée comme le point final de la
courbe de flash de la fraction PI=65°C construite a la pression au sommet qui est égale a 2.63
atm. Cependant, dans ce cas, cette méthode n’est pas valable, car la fraction en question
accompagnée d’une quantité importante de gaz.

Alors, on a recours a la méthode d’approximations successives, en choisissant une

!

température déterminant le k; correspondant, et en vérifiant que Y, E‘;l. S’il n’en pas ainsi, il

1

faut recommencer avec une autre température (tableau 13) :
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Tableau 13: Calcul de la température au sommet

Constituant | G; (Kg/h) | M; _Gi r _ N;i [t=745"°C, Ps=2.63 atm
i_Mi i X N; ki y’.
i
k;
CsHg 824.46 44 18.73 0.01197 9 0.0013
i- C4H1o 1431.96 58 24.69 0.01577 3.65 0.00423
n- C4H1o 9112.48 58 157.11 0.10038 2.8 0.03585
i- CsHyo 2256.43 72 31.34 0.02002 1.35 0.01483
n- CsHyp 781.07 72 10.85 0.00693 1.1 0.00630
Ess Ig+ 100627.8 | 76.09 1322.48 0.84493 0.901 0.93777
reflux froid
de téte
115034.2 1565.2 1.00000 1.00031

V.3.5 Bilan thermique de la colonne de prédistillation:

Dans le cas de la colonne de prédistillation, le courant chaud nécessaire a introduire au
fond de la colonne est déterminé du bilan thermique.
Selon la loi de conservation d’énergie on peut écrire le bilan thermique de la colonne.

> Qentrant = x Qsortant (22)
Les enthalpies des différents produits sont déterminées comme suit :
V.3.5.1 L’enthalpie des gaz a 74.5 °C :

Pour trouver I’enthalpie des gaz, il est nécessaire de déterminer tout d’abord 1’enthalpie de
chaque composant.
L’enthalpie de chaque composant du gaz peut étre calculée par la formule suivante :

i = Cpit (kcal/kg) (23)

Ou : Cyi: chaleur spécifique d’un composant (i) en (kcal/kg °C). Elle peut étre déterminée de
la figure 26 dans I’annexe 1

Les résultats de calcul sont représentés dans le tableau suivant :

Tableau 14: Calcul de I’enthalpie des gaz

Constituant | Cy qia745°C | Gj yF;—é Yi Qi
CsHg 0.735 54.76 824.46 0.05723 3.13

i- C4H1o 0.65 48.42 1431.96 0.09940 4.81

n- C4H1o 0.635 47.31 9112.48 0.63252 29.92

i- CsHyp 0.605 45.07 2256.43 0.15663 7.06

n- CsHio 0.59 44.00 781.07 0.05422 2.38
Total 14406.4 1.00000 47.3=0gaz
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Donc I’enthalpie des gaz sera :
(gaz = 47.3 kcal/kg
V.3.5.2 L’enthalpie des fractions pétroliéres :

Les enthalpies des autres produits sont déterminées en fonction de la température et la
masse volumique de ces produits en utilisant les formules suivantes :

Pour I’enthalpie liquide :

1

qgl= = F (0.403t + 0.000405t?) (kcal/kg) (24)
piz

Ou I’expression (0.403t + 0.000405t?) = «

Le tableau 1en annexe 2 donne les valeurs de a en fonction de la température.
Pour I’enthalpie vapeur on utilise la formule de Voinov :

q?=(50.2 + 0.109t + 0.00014t2) (4- pi2) — 73.8 (kcal/kg) (25)
Ou I’expression (50.2+0.109t+0.00014t2) = B

Le tableau 2 en annexe 2 donne les valeurs de 8 en fonction de la température.
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Tableau 15: Bilan thermiaue de la colonne de prédistillation

N° Produits Gi (kg/h) .&w t (°C) | Enthalpie (kcal/kg) Quantité de chaleur Q
6
_ y 10° (kcal/kg)
q q
Entrée
1 | Pétrole brut
a) Vapeur 19526.8 0.6583 | 138.6 | ----- 153.42 2.996
b) Liquide 414401.2 0.8073 | 138.6 7082 | - 29.348
2 | Reflux froid 67085.2 0.6583 40 20.669 | - 1.386
3 | Courantchaud | G; | - 330 | gt(1-¢)) | qle’ Gilgi1-¢f)+ qlel]=K
Total 501013.2+G; 33.73%10°+K=Qentrée
Sortie
1 | Brut flashé 385979 0.8073 | 198.6 | 106.856 | ----- 41.244
2 | Gaz 14406.4 | - | - | -ee- 47.3 0.681
3 | Essence légere | 33542.6 0.6583 | 745 | - 123.686 4.149
4 | Reflux froid 67085.2 0.6583 | 745 | --—--- 123.686 8.298
5 | Courantchaud | G; | ---- 198.6 qt Gjql Gj qi=M
Total 501013.2 +G; 54.372x10°+M=Qsortie
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Apreés avoir dressé le bilan thermique de la colonne, on peut écrire :
Qentrée = Qsortie
C'est-a-dire :
33.73 x 10°+ K =54.372 x10°+ M
K-M =54.372 x 10°— 33.73 x10°= 20.642 x 10° = AQ

Cette différence AQ nous permet de déterminer le débit du courant chaud qu’il est nécessaire
d’introduire au fond de la colonne.

D’ou:
Gilqt(1—€) + q2.€/]G;. q= 20.642 x10°

Donc :

. 20.642 x 106
7o lqb(1—e!) +q2.ef] -4t

Ou: g, q¥ et g} : enthalpies respectivement des vapeurs et du liquide du courant chaud, a la
température d’entrée et de sortie.

e/ . taux de vaporisation massique du courant chaud (vapeur).
(1-¢/)= ej‘: taux de vaporisation massique du courant chaud (liquide).

La température du courant chaud doit assurer le taux de vaporisation nécessaire a une pression
a laquelle fonctionne la colonne atmosphérique. C’est pour quoi cette température dépend de
la quantité des produits a obtenir de la colonne principale. D’habitude cette température varie
entre 330-360.

Pour déterminer la température a 1’entrée du courant chaud, on effectue les opérations
suivantes :

e On trace la courbe TBP du brut flashé et les courbes de flash a la pression du fond de
la colonne P¢=2.85 atm.
e On choisit la température t= 330°C. A cette température et a la pression Ps=2.85 atm,
on détermine le taux de vaporisation.
e/=0.445

Puis, on détermine les enthalpies pour les phases ; liquide et vapeur du courant chaud.
Pour cela, il faut connaitre tout d’abord les densités des phases ; liquide et vapeur d’apres la
formule :
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1 ej 1—ej
Pbf Pj Pj

(26)

OU: pys- densité du brut flashé :  pi2 =0.8073 et p7° =0.8034

p]l-: Densité correspondant & la fraction non vaporisée (1-¢;), elle est déterminée de la
courbe des densité.

D’ Ou : (1-ej)=1- 0.445 = 0.555

Donc : pi= p3° =0.8063

Calculons p} comme p32 (1) d’apres p3° + 5a
piz=0.8101

Maintenant déterminons p; densité de la phase vapeur ;

1 _ 0445 0555
0.8034  p?Y  0.8063

py= pi®=0.8011
pl% =0.8050
En fonction de pj2 et de la température, on trouve les enthalpies suivantes :
pl2 =0.8050; g%, =250.4 kcal/kg
pi2 =0.8101; q}3,=196.75 kcal/kg
pl2 =0.8101; qlogs =106.67 kcal/kg

Donc le débit du courant chaud sera :

Ge 20.642x10°
7 (196.75 x 0.445 +250.4 x 0.555) — 106.67

Gj= 172223.7 kg/h
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V.3.6 Dimensionnement de la colonne de prédistillation :

Le dimensionnement de quelconque colonne de distillation comprend essentiellement le
diameétre et la hauteur.

V.3.6.1 Diamétre de la colonne :
Il faut suivre les étapes suivantes :
> Débit volumique des vapeurs au sommet de la colonne :
Pour cela, il faut déterminer :

La quantité de vapeur au-dessous du premier plateau de la colonne, est égale a la somme de la
fraction (P1-65) du reflux chaud et du gaz,

GV:GP|_65+Grh+GgaZ (kCallh)
Gp|.65:33542.6 kg/h

Gya=14406.4 kg/h

Grf (qvts _ qltrf)

Gm= kg/h
= @) o

Ou: q," : Enthalpie des vapeurs a la température de sommet de colonne t;=74.5 °C

q™: Enthalpie du liquide de reflux froid de téte de colonne & la température =40 °C

Donc :

_ Grf (qg4.5 B q?'o )

Gi=
r qg4.5_ql74.5)

_ 67085.2 (123.67 - 20.669)
(123.67-39.77)

rh

Gin=82354.4 kg/h
Gy= 33542.6+14406.4+82354.4
Gy=13030.4 kg/h

Donc, le débit volumique des vapeurs au sommet de la colonne sera calculé suit:

273+t

V,=22.4 YN

1, 3
+ 2 + Ja50 (M) 7)

ZNF Ness+ N rchT Ngaz (kmOI/h)
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_ 82354.4
reh™ 7609

Donc:
> N;=440.83+1082.32+242.72

>'N;=1765.87 kmol/h

2734745 1 1
V,=22.4x1765.87 7 + m + ﬁ
V,=5.32m%s

> Vitesse linéaire maximale des vapeurs Wnax : Selon la formule :

0.305 PP,
Wa=——— C
max 3600 max pv

(28)

pl_py

v

Winax=8.47x10" Cyrax

D’aprés les données pratiques, cette vitesse pour les colonnes atmosphériques varie entre 0.5
et 0.8 m/s. Celle pour les colonnes sous pressions elle sera de 0.2 et 0.7 m/s.

Masse volumique des vapeurs a la température t;=74.5 °C

745- _ Gy
Pv =¥, .3600

7a5_ 1303034
v 5.32 x 3600

po* =6.8 kg/m’®
PrP=p2= - a(ts-20) (29)
pl*5=0.6493 — 0.0009 (74.5-20) = 0.6002 g/cm®
p?*5=600.2 kg/m?

Cmax: coefficient dépendant du type du plateau, de I’espacement entre plateaux T ; de la
charge du liquide sur le plateau et de la masse volumique du liquide.

Cmax:kl k2 Cl-Cz (?\,-35) (30)

En fonction de type de plateau k; prend les valeurs suivantes :
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Tableau 16: Valeur de k;

Type | A calottes | A élément S | perforés | A jet | A jet directionnel | A clapet

k1 1.00 1.00 1.20 1.20 | 1.40 1.15

Pour les colonnes fonctionnant a pression atmosphérique et a haute pression et si T=350 mm
K,=1.00;

C, est déterminé de la figure 13, annexe 1

C, =5 pour les plateaux a jet

C, =4 pour les autres plateaux

Le coefficient A est déterminé selon la formule suivante :

(kl_cl) Pi—Pv
pV
3= 0.655 L. \ (31)

P 3600V,

Ou: L. : débit volumique du liquide sur plateau (m */h)

Gie
Le:_h

ts

P1

_82354.6
~600.2

e

Le=137.21 m®/h

V, : Volume des vapeurs dans la section considérée (m ®/h)

P : nombre de passes du liquide sur le plateau
Admettons que les plateaux de notre colonne sont des plateaux a clapets donc :
k1=1.15; C,=4; p=2; T=600 mm ; C;=765 ; k=1

Donc:

600.2—-6.8
5 655 X 137.21 (1-765) =5
2 3600 0 x 5.32

2=29.44

Alors ; Crnax=1.15x1x765 (29.44 - 35) = 901.99
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600.2—-6.8
6.8

D’ou: la vitesse maximale : W,,=8.47 x107° x901.99
Wiax=0.714 m/s
Calculons maintenant le diametre de la colonne d’apres la formule suivante :

D = 32
TWmax ( )
4 %532
D= ————
\f 3.14 % 0.714
D=3.08 m
Alors que le diamétre normalisé sera :
D,=3.2m
Et la vitesse réelle sera :
4V,
VVT - TL,D% (33)
4x532

TU3.14 % (3.2
W,=0.662 m/s

» Volume du liquide dans une passe du plateau :
_ Le 3
Ly== (m*/mh) (34)

D’ou: b : périmeétre du déversoir qui égal a longueur du déversoir x nombre de passe-
Nombre de passe égal a 2
La longueur du déversoir est égale a 60% a 70% du diamétre de la colonne.

Donc:b=06x32%x2=384m

137.21
L=
3.84

L,=35.37 m*/mh

D’aprés les données pratiques L,**"<65 m*/mh, dans notre cas L, est admissible.
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» Hauteur hpdu liquide débordant du déversoir :

Elle est calculée par la formule de Francis :

L.
3600 b

_ 3/ 13721 <o
o =06 (3600X3.84)

hp=0.028 ~ 0.03 m

ho=0.6"|(——)% (m) (35)

hp =30 mm

La hauteur admissible du liquide débordant du déversoir selon les données pratiques est fixée
entre 30 et 75 mm.

Donc, la hauteur calculée est admissible.
V.3.6.2 Hauteur de la colonne de prédistillation:

La hauteur de la colonne est liée au nombre de plateaux a installer et a I’espacement que
I’on doit prévoir entre chacun d’eux.

Cet espacement doit étre tel que 'on puisse pénétrer entre les plateaux pour en assurer
I’entretien.

Toutefois, cet espacement dépend aussi du diameétre de la colonne. On donne la relation entre
le diamétre de la colonne et I’espacement entre les plateaux comme suit :

Appelons h, espacement entre deux plateaux.

Tableau 17: La variation de 1’espacement entre deux plateaux en fonction du diameétre

D (m) 0.8 0.8-46 1.6-2.0 2.0-2.4 >2.4

hp (mm) 200-350 350-400 400-500 500-600 >600

Généralement, en pratique, cet espacement est de 0.3 a 0.9 m ; mais le plus souvent il est de
0.5a40.7m.

Donc la hauteur de la tour sera égale au produit du nombre des plateaux par I’espacement,
plus I’espace libre en téte et en fond de la colonne.

Pour la colonne de prédistillation ; la hauteur sera calculée comme suit :

On désigne par Hy la hauteur totale de la colonne qui est égale a la somme des hauteurs
élémentaires.

Ht=h{+ hy+ h3+ hs+ hs+ hg+ h;
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D’ou:

h; : espace libre située en téte de tour jusqu’au le premier plateau de rectification, il est égal au
Y du diametre.

N D 32
1727 2
hy=1.6m

h,: la hauteur de la zone de rectification, elle est déterminée par le produit du nombre
d’espaces entre les plateaux par I’espacement.

ha=hp (ne- 1) = 0.6 (22 - 1)
h,=12.6 m

hs:hauteur de la zone d’alimentation, elle est déterminée en tant qu’espacement entre 4
plateaux.

hs= hpx 3= 0.6x3
h3:1.8 m

h4 : hauteur de la zone d’épuisement, elle est aussi égale au produit du nombre d’espaces entre
les plateaux par 1’espacement.

he= hy (ne-1) = 0.6 (6-1)
h4 =3.0m

hs : hauteur correspondant au niveau du liquide du fond de colonne jusqu’au dernier plateau,
elle est prise entre 1 et 2 m.

h5:2m
he : hauteur libre au fond de la colonne.

Cette hauteur correspondant a la couche du liquide qui reste emprisonnée au fond de colonne.
Elle doit assurer le fonctionnement de la pompe pendant un certain temps en cas d’arrét de
I’installation. Ce temps est appelé temps de rétention .

Pour les colonnes de prédistillation 7= 2 - 6 mn
Pour les colonnes atmosphériques == 6 - 15 mn

Donc la hauteur hg est déterminée selon la formule suivante :

_Gr, T
he= o X —— (36)
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Gr. quantité du produit au fond de la colonne.
pf. Masse volumique du produit au fond de la colonne.

F : surface de la section du liquide, elle est égale a :

_3.14D?
4

F

(37)

_ 3.14 x(3.2)?

F 4

F=8.04 m?
Pour notre cas : admettons que =2 mn
Calculons Gi=Gggt+G;j
D’ou: Ggr: quantité du brut flashé (kg/h)
G; : quantité du courant chaud (kg/h)
Donc : Gs= 385979 + 172223.7
Gt = 558202.7 (kg/h)

Calculons maintenant p; masse volumique du produit au fond de la colonne & 198.6 °C selon
la formule (25):

pi986=0.8034 — 0.000765 (198.6 - 20) = 0.6668 g/cm®
398 = 666.8 kg/m®

Alors,

558202.7 ,
h5: X
666.8 60 x 8.04

he=3.5m
h7 : hauteur de la jupe de la colonne, d’apres les données pratiques, elle est égale a 4m
Donc la hauteur totale de la colonne de prédistillation est égale a :
Hr=16+126+18+3+2+35+4

Ht=28.5m
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V.4 Calcul de la colonne de distillation atmosphérique :

V.4.1 Bilan matiére de la colonne C 2 :

Tableau 18: Bilan matiere de la colonne de distillation atmosphérique

Rendement par rapport | Rendement par Débit
Produits au pétrole %omass. rapport au brut (kg/h)
flashé % mass.
Entrée :
) 88.95 100.0 385979
Brut flashé
Total 88.95 100.0 385979
Sortie :
1-Essence (80 - 165°C) 19 21.36 | 82445.11
2-Kérosene (165 - 250°C) 19.03 21.39 | 82560.91
3-Gasoil léger
13.08 14.71 | 56777.51
(250-320°C)
4-Gasoil lourd
7.79 8.76 | 33811.76
(320-375°C)
5-Résidu > 375°C 30.05 33.78 |130383.71
Total 88.95 100 385979

V.4.2 Les conditions opératoires de marche de la colonne :

V.4.2.1 Tracé des courbes TBP et des courbes de flash du brut flashé et des fractions
pétroliéres :

Les résultats des traces des courbes sont portés en annexe 1 (figures : 2, 3,4, 5 et 6).

V.4.2.2 Pression dans la zone de flash : wtz¢
Pratiqguement, la pression dans la zone de flash varie entre 1.5 - 2.5 ATM.
Soit la pression dans cette zone :

ze =2 atm.
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V.4.2.3 Quantité de vapeur d'eau injectée au fond de colonne ZF :

En pratique, la quantité de vapeur d'eau injecté au fond de la colonne atmosphérique varie
entre 1.2 -4 % massique par rapport au brut flashé.

Zg= (0012 - 004) X Gpryt flashé
Supposons: 1.5%
Z¢=0.015x385979 = 5789.685

Z-=5789.685 kg/h

V.4.2.4 Quantité de vapeur d'eau injectée des strippers :
Pratiqguement, La quantité de vapeur d'eau injectée dans les strippers varie entre (1 + 2 %)
massique par rapport a la quantité des fractions soutirées :

a) Stripper du gasoil léger Z; :
Z;=(0.01 + 0.02) x Ggasoit.lsger
Z;=0.02 x56777.51 = 1135.55
Z; =1135.55 Kg/h
b) Stripper du gasoil lourd :
Z,=(0.01 + 0.02) x Ggasoi.loiurd
Z,=0.02 x 33811.76 = 676.24

Z,=676.24 kg/h

V.4.25 Calcul des différentes températures dans la colonne atmosphérique :
a) Température dans la zone de flash (tz) :

La température dans la zone de flash tz est inférieure a celle a la sortie du four a cause des pertes
de charge dans la ligne de transfert. D’habitude, la température dans la zone de flash varie entre 330
et 360 °C.
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Pour déterminer cette température, il est nécessaire de connaitre le taux de vaporisation en
du brut flashé dans la zone de flash a la pression partielle dans cette zone. Ce taux de
vaporisation est égal :

€n = Cessence T Ckérosene T €gasoil 16g T Egasoil lourd
en=0.2136 +0.2139 + 0.1471 + 0.0876 = 0.6622
en =0.6622
Pression partielle des hydrocarbures dans la zone de flash :

Zf Nv
Pl=m,p X ——m—
€ ZF " (Nv + Nve)

(38)
Ou:

Per : Pression partielle des hydrocarbures dans la zone de flash.

Pz : pression de la zone de flash.

N, : nombre de k.moles/h des hydrocarbures traversant la zone de flash.

Nve : nombre de k.moles de vapeur d’eau injectée au fond de la colonne.

N, = Gess + Greér + Ggolleger + Ggollourd
v =
Megs Mger Mgol leger Mgol lourd

_82445.11 + 82560.91 + 56777.51 + 33811.76
111.75 166.63 234.015 300.6

N,= 1588.34 kmol/h

\

_ Zp _ 5789.685
Nye = ——=
Mp20 18

Nye =321.65 kmol/h

La pression partielle sera alors:

1588.34

PHF=2x —————
(1588.34+321.65)

PZF=1.66 atm.
Selon le taux de vaporisation e, = 0.6622 et la courbe de flash tracée a la pression partielle

P.“" = 1.66 atm. On trouve la température dans la zone de flash tz = 340 °C (figure2, annexe 1).

Ensuite on précise le taux de vaporisation de la zone de flash a la température tz- =340 °C eta
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P.“F = 1.62 atm par la méthode d'approximations successives en vérifiant que :

Yyi=1 et Yx{=1

Les reésultats sont représentés dans le tableau 19 :

Le taux de vaporisation massique :

) My
e=¢ X —_—_—
Myprut flashé
Ou:

My - masse moléculaire de la phase vapeur : tel que My = 165.02 g/mol

My - masse moléculaire du brut flashé : tel que My = 224.18 g/mol
e : taux de vaporisation massique.

e : taux de vaporisation molaire.

165.02
224.18

Donc: e =0.8089 x

e=0.5954
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Page 68

Constituant Tm G; (Kg/h) M; N=5 [ o D | Piam k=i | mye=2atm, T, =340 °C, e’ = 0.8089
°C) BT R g
e |wi=tn | xen | MYE | M
+ﬂ e +ﬂ_ ki

Chapitre V : Calcul du topping

Essence lourde | 122.5 | 82445.11 111.76 | 737.7 0.38112 | 48 28.92 | 0.81551 | 0.46734 0.01616 | 52.23 1.84
(80-165°C)

Keérosene 207.5 | 82560.91 166.63 | 495.47 | 0.25598 | 12.5 | 7.53 | 0.83428 | 0.30683 0.04075 | 51.13 6.79
(165-250°C)

Gasoil léger | 285 | 56777.51 | 234.2 | 24262 |0.12534 |3 1.81 | 0091148 | 0.13706 | 0.07572 |32.1 17.73
(250-320°C)

Gasoil lourd | 347.5 | 33811.76 | 300.6 | 112.48 | 0.05811 | 0.9 |0.54 | 1.16279 | 0.04997 | 0.09254 |15.02 | 27.82
(320-375°C)

Résidu 452.5 | 130383.71 | 375.38 | 347.34 0.17945 | 0.09 | 0.05 | 4.6309 0.03875 0.77501 | 1454 290.92
atmosphérique

>375°C

Total 385979 1935.61 | 1.00000 0.99995 1.00018 | 165.02 | 345.07

Partie calcul
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b) Température au sommet de la colonne atmosphérique :

La température de téte de colonne correspond a la température de rosée du mélange
d'hydrocarbures traversant la téte de tour a leur pression partielle dans le mélange hydrocarbures
et vapeur d'eau. Elle est déterminée graphiquement a partir de la courbe de flash tracée a la
pression partielle de ce mélange et le point final de cette courbe est considéré comme la
température au sommet de la colonne.

> La quantité de reflux froid :
La quantité de reflux froid G+ est donnée par la formule suivante :
Gt = (1.5—3) Gess
Prenons: Gy = 1.5 % Geg

Gy = 1.5 x 82445.11 = 123667.665 kg/h

_123667.665

Nt = =1106.65 kmol/h
111.75

» Pression partielle des vapeurs d’essence au sommet de la colonne :

Nesst Nrf

Peess ld _— T yl = 11,
Nesst Nyp+Nye

Ou:
Ness 1d : nombre de kmoles/h d’essence.
Ny : nombre de kmoles/h de la vapeur d’eau injectée.
Nt : nombre de kmoles/h de reflux froid.

s : pression de service au sommet de la colonne ; tel que :

. =1 nxAP
s —IYZF 760
n : nombre des plateau dans la zone de rectification de la colonne = 43

AP : variation de la pression entre deux plateaux. Soit AP =6 mmHg.

43X6
S 760
m, =1.66 atm.
ZF+7Z1+7Z2 _ 5789.685+ 1135.55 + 676.24
Nye=Ng+N;+Ny= 5 = 5 =422.304
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82445.11
Nygq 1= 224511
essld™ 19175

=737.76 kmol/h

737.76+1106.65
737.76+1106.65+422.304

Peess ld =166 x

Pour trouver cette température, on trace la courbe de flash de I’essence lourd a la pression
partielle : P#sstd =1.35 atm. (figure 3, annexel)

Le point final de cette courbe correspond a la température au sommet de la colonne.
tgsstd =140 °C
c) Température de soutirage des produits latéraux :

Température de soutirage latérale des fractions pétroliéres est la température de bulle du
mélange d’hydrocarbures constituant le produit soutiré, a la pression partielle des hydrocarbures
qui regne sur le plateau au niveau de soutirage. Elle est déterminée graphiquement, comme
étant le point initial de la courbe du flash tracée a la pression partielle en prenant en
considération la présence des vapeurs d’eau et le reflux intermédiaire au niveau de soutirage.

» Température de soutirage du kérosene :

Le kéroséne est soutiré du 25°™ au 27°™ plateau.la pression partielle du kéroséne au-

dessous de ce plateau est déterminée par la formule suivante :

kér _ __kér Nger+ Nrik
Py = x
e e
Nyer+ NriktNincond

Ou:
Nker : nombre de kmoles /h du kéroséne.
Nincond : NOMbre de kmoles/h des vapeurs incondensables au niveau de soutirage du kéroséne.

Niik : nombre de kmoles/h du reflux interne au niveau de soutirage du kéroséne.

Pour cela, il faut connaitre le taux de reflux interne (K).ce dernier est déterminé généralement
d’apres les données pratiques. En général le taux de reflux interne d’un plateau est déterminé
selon le rapport suivant :

quantité massique du liquide qui s'écoulesur un plateau

K=

quantité massique des vapeurs HC qui passant a travers le méme plateau

Le taux de reflux interne (K) au niveau de chague soutirage est donné dans le tableau suivant :
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Tableau 20: valeur de K

Fractions K
Keéroséne 0.7+2.2
Gasoil léger 08+2
Gasoil lourd 0.005+ 0.4

s, - Pression de service au niveau de soutirage du kérosene tel que :

NXAP
760

S —
Tyer=TzF -

N: nombre de plateau entre le soutirage et la zone de flash= 19plateaux.

AP : pertes de charge par les plateaux. Soit AP = 6mmHg.

Donc :

19X6
760
Ths-=1.85atm

s —
71-kér_z -

Supposons qu’au niveau de soutirage du kéroseéne que Kyg =0.75.
_ Grer _ 82560.91
K™ Mier  166.63

Nperr=495.47 kmol/h

—  Grig _ _
Kker = —————=> Gyik= Kier X (Grik + Gess 1d)
Gesst Gror

Giik = 0.75x (82560.91 + 82445.11)

Grix = 123754.51 kg/h

D’ou: Grik= 1.5 % Gygr
Alors: Nrik = 1.5 X Nygr
Nk = 1.5 x 495.47
Nrik = 743.21 kmol/h

Nincond :Nve + Ness Id = 422304 + 73776
Nincond :116006 km0|/h

4 495.47+743.21
Pkér =185 x
495.47+743.21+1160.06

PXéT =0,95 atm.
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Pour trouver cette température, on trace la courbe de flash du kérosene a la pression partielle
PKéT =0.95 atm. (figure 4, annexe 1)
Le point initial de cette courbe correspond a la température de soutirage du kéroséne.
tker =190 °C.
» Température du soutirage du gasoil léger :
7éme

géme

Le gasoil Iéger est soutiré du 1 aul plateau. La pression partielle du gasoil léger au-
dessous de ce plateau est déterminée par la formule suivante :

Pgl.lég _ Ngiiggt Nriglisg
e = T[gl.lég X
Ngl.lég+ Nri.gl.lég *+Nincond

Ou:

Ngligg : Nombre de kmoles/h du gasoil léger.

Nincond : NOMbre de kmoles/h des vapeurs incondensables au niveau de soutirage du gasoil léger.
Nriglisg :nombre de kmoles/h de reflux interne au niveau de soutirage du gasoil Iéger.

Tiglieg - Pression de service au niveau de soutirage du gasoil léger.

NXAP
760

Tglleg = Tzr -
N: nombre de plateau entre le soutirage et la zone de flash= 13 plateaux.

AP : pertes de charge par les plateaux. Soit AP = 6mmHg.

Donc:

13X6
760

Tglieg = 2 -

Tglieg = 1.9 atm.

Supposons qu’au niveau de soutirage du gasoil lourd que Kg 49 =0.8

N _ Ggl_le’g _56777.71
glleg = Mo 234.015
gllég .

Ngl.lég: 242.62 kmol/h

Grigllsg
Gessidt Grert Gglisg

Kgl.lég => Gri.gl.lég: Kgl.lég X (Gessig + Grer + GgI.Iég)

Griglieg = 0.8% (82445.11+ 82560.91+ 56777.51)

Grik = 177426.824 kg/h

D’ou: Griglieg= 3.1x Ggl-lég
Alors: Nriglleg = 3.1x Na.iég
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Nriglieg = 3.1 % 242.62
Ny = 572.122 kmol/h

Nincond =Nve (F+id) Ness 1d + Nigr
Nincond = 359.218 + 737.76 + 495.47
Nincond =1592.448 kmol/h
La pression partielle sera:

242.62 +752.12
242.62 +752.12 + 1592.448

pIted =19 x

P99 = 0,73 atm.

Pour trouver cette température, on trace la courbe de flash du gasoil Iéger a la pression partielle
PIHe9 = 0.73 atm. (figure 5, annexe 1)

Le point initial de cette courbe correspond a la température de soutirage du gasoil Iéger.
tg||ég :250 OC.

» Température du soutirage du gasoil lourd :
Le gasoil lourd est soutiré du 11°™ plateau. La pression partielle du gasoil lourd au-dessous

de ce plateau est déterminée par la formule suivante :

Pgl.ld _ Ngriat Nriglid

Ngriat Nyigrid+Nincond

Ou:

Ngiia : nombre de kmoles/h du gasoil lourd.

Nincond - NOMbre de kmoles/h des vapeurs incondensables au niveau de soutirage du gasoil lourd.
Nrigid : nombre de kmoles/h de reflux interne au niveau de soutirage du gasoil lourd.

Tigiid - Pression de service au niveau de soutirage du gasoil lourd.

NXAP
760

Tglid — Tz -
N: nombre de plateau entre le soutirage et la zone de flash= 5 plateaux.

AP : pertes de charge par les plateaux. Soit AP = 6mmHg.

Donc:

5%6
Tgiid =2 - —
gl.ld 760
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Supposons qu’au niveau de soutirage du gaoil lourd que K14 =0.3

Gglida _ 33811.76
Mgiia 300.6

Ngiia =

Ngl.lég: 11248km0|/h

Griglid

Kgl.ieg => Grigid= Kgiid X (Gessid + Grer+ Ggligg + Ggl.id)

Gessiat Gker+ Gglieg + Gy g

Griglig = 0.3 x (82445.11+ 82560.91+ 56777.51 + 33811.76)

Giik = 76678.587 kg/h

D’ou: Griglia = 2.3 X Gglid
Alors: Nrigrid = 2.3 X Nglig
NrigLig = 2.3 X 112.48
Nrik = 258.704 kmol/h

Nincond =Nve mt Ness1d + I\lkér"'NgI.Iég
Nincond = 321.65 + 737.76 + 495.47 + 242.62

112.48 + 258.7

l.ld
P9 =1.96 x
112.48 + 258.7 + 1797.5

P4 = 0.34 atm.

Pour trouver cette température, on trace la courbe de flash du gasoil lourd & la pression partielle

P9 =0.34 atm. (figure 6, annexe 1)

Le point initial de cette courbe correspond a la température de soutirage du kérosene :
tg|,|d =290 °C.

d) Température au fond de la colonne atmosphérique :

Pratiquement, cette température est inférieure a celle de la zone de flash de 15+25 °C.
D’ou:
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tiond = tzr — (15+ 25) °C
tong= 340 20 =320 °C
tfond = 320 OC

e) Pression du fond :

NgXAP
760

Pf=nzr +
D’ou:
Ps : pression au fond de la colonne.
nze . pression dans la zone de flash.
Ne : nombre de plateau dans la zone d’épuisement.

AP : perte de charge par les plateaux, soit : AP = 6 mmHg.

Pr=2+ 22

760

P =2.047 atm
» Masse volumique de la phase vapeur :

On détermine la masse volumique de la phase vapeur d’apres la formule suivante :

1 e 1-e

15— 15 15
PBF Py P

Ou:
pi% : Masse volumique du brut flashé, pi° = 0.8073
pL> . Masse volumique de la phase vapeur.

piS : Masse volumique de la phase liquide, pi® =0.9213

1 _05954 1-0.5954
0.8073 P> 0.9213

Donc:

pi5=0.7447 g/m®
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» Quantité de vapeur :
G, =Ggg xe
Gy = 385979 x 0.5954
v =229811.9 kg/h
» Quantité de liquide :
G =Ggex (1-€)
G = 385979 x (1-0.5954)

G =156167.1 kg/h.
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V.4.3 Bilan thermique de la colonne de distillation atmosphérique :

Tableau 21: Bilan thermique

produits G tm Enthalpie (kcal/kg) Quantité de
chaleur
(kcal/h) pls °C q q° (kcal/h) x10°
Entrée :
Brut flashé
a-vapeur 229811.9 0.7447 340 _ 262.93 60.42
b-liquide 156167.1 0.9213 340 191.53 _ 29.91
Vapeur d’eau 7601.48 _ 380 _ 769.5 5.85
Reflux de téte | 123667.66 0.7932 40 19.51 _ 241
Total 517248.14 ~ ~ ~ ~ Q. =98.59
Sortie :
Essence lourde | 82445 .11 0.7391 140 _ 148.59 12.25
Reflux téte 123667.66 0.7391 140 _ 148.59 18.38
Kéroséne 82560.91 0.7932 190 102.4 _ 8.45
Gasoil léger 56777.51 0.8381 250 137.7 _ 7.82
Gasoil lourd 33811.76 0.8684 290 161.96 _ 5.48
Résidu 130383.71 0.9213 320 177.56 _ 23.15
Vapeur d’eau 7601.48 _ 140 _ 656 4.96
total 517248.14 - B B B Q, =80.49

La différence entre les quantités de chaleur doit étre extraite par le
intermédiaire et le reflux circulant inférieur :

AQ = Qentrée - Qsortie
AQ = (98.59 — 80.49) x 10° = 18.1x 10°

AQ =18.1 x 10° kcal/h

reflux circulant

MARA 11

Page 77



Partie calcul Chapitre V : Calcul du topping

V.4.3.1 Quantité de reflux circulant intermédiaire :

Ce reflux est soutiré au niveau du 19°™ plateau, la composition de celui-ci était
approximativement égale a celle du gasoil léger.

a) Température de soutirage du reflux :
Cette température est donnée par la formule suivante :
tsreflux = T gasoilleg — N X At
Ou:
N : nombre de plateaux entre le niveau de soutirage du keéroséne et le reflux.
N= 3 plateaux.
At = tsout gasoil léger — tkérosene =250 — 190 = 60 °C

b) Chute de température sur un plateau :

At
Lechut = W

Ou:
N : nombre de plateaux entre le niveau de soutirage du kérosene et gasoil 1éger.

N= 6 plateaux.
fenue = 5= 11°C
tsreflix =250 —3 x 11
tsreflix = 217 °C

La quantité de reflux circulant intermédiaire égale :

G = AQ
rint — m
Ou:
q;,q{ : Enthalpie de reflux d’entrée et celle de sortie.

Selon les donné pratiques, t. varie entre 80 et 100 °C, soit la température d’entrée de reflux
circulant intermediaire est 90 °C.

Soit : te=90°C

t; =217°C
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q?'” =116.36 kcal/kg
q;° = 43.2 kcal/kg

. 18.1 x 106
Tt 116.36 — 43.2

Grint = 247402.95 kg /h

V.4.4 Dimensionnement de la colonne :

Pour calculer le diamétre de la colonne de distillation atmosphérique principale, on
détermine le débit volumique des vapeurs dans chaque section de la colonne ainsi que la

vitesse admissible des vapeurs puis a partie de ces deux valeurs maximales, on calcule le
diametre de la colonne.

Le diamétre est déterminé par la formule (32) suivante :

D= , 4xXV,
T X Winax
V.4.4.1 Le débit volumique maximal des vapeurs :

La quantité de vapeur dans chaque section est déterminée par la formule suivante :

273+t 1 1
s X = X Z (m*/s)

V=224X2%N; X 273 3600 P

Avec:
N; : Nombre de kmoles/h du constituant (i)
t, : Température dans la section considérée.
Ps : pression de service dans la section.
Z : coefficient de compressibilité pour P(1+3atm) Z=1
a) Débit volumique de vapeur au sommet de la colonne :
Pour cela il faut calculer :

» Quantité de vapeur au sommet de la colonne :
Gy = Gessid+ Gren + Gv.e(t)

40
Yt |
ch =
r.c rf q%40 — ql140

148.59—-19.51

Gron = 123667.66 X ————-
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G, .on = 216506.46
Gy =82445.11 +216506.46 + 7601.48
Gy =320797.14 kg/h

> nombre de kilomoles au sommet de la colonne:
Ny =>Ni = Nessid + Nr.ch + I\lv.e(t)

Ny =737.7 +1937.2 + 422.3

Ny =3097.2 kmol/h

Donc :
Ve =224 (30972 x 228 x ——x—)
Vy=17.56 m*h
Ou:

T= 140 °C ; Température de soutirage de 1’essence lourde.
P=1.66 atm ; Pression de service au niveau de I’essence lourde.
b) Débit volumique de vapeur au niveau du kéroséne VE :
» quantité de vapeur au niveau du kérosene :
G¥ = Gessia + Gier + Grik + Gy
GX =82445.11 + 82560.91+ 123754.51 + 7601.48
GF =296362.01 kg/h
» nombre de kilomoles au niveau du kérosene:
Ny = > Ni = Ness.id + Nker + Nrik + Ny.egt)
Ny =737.7 + 495.47+ 743.21 + 422.3
Ny =2398.68 kmol/h

Donc:

273+190 1 1

Ve =22.4 x (2398.68 X )
273 3600 1.85

V¥ =13.68 m¥/h
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Ou:
T=190 °C ; Température de soutirage de kéroséne.
P=1.85 atm ; Pression de service au niveau de kérosene.
c) Débit volumique de vapeur au niveau du gasoil léger :

» quantité de vapeur au niveau du gasoil Iéger :
G,;ql'lég = Gessld T Ger + Ggligg + Grigligg T Gue(r+d)
Griglieg = (3.1) Gguigg
GIM19 =82445.11 + 82560.91+ 56777.51 + (3.1) 56777.51 + 6465.93
G919 =505676.279 kg/h
» nombre de kilomoles au niveau du gasoil léger :
Ny = > Ni = Nessid + Niar + Ngrieg + Nrigiieg TNv.e(r+t)
Ny = 737.7 + 495.47+ 242.62 + 752.122 + 359.22

Ny =2587.13 kmol/h

Donc:
& 2734250 1 1
V9 = 22.4 x (258713 X X X —)
273 3600 1.9
VIHe9 = 16.23 m¥h
Ou:

T=250 °C ; Température de soutirage de gasoil léger.
P=1.9 atm ; Pression de service au niveau du gasoil léger.
d) Débit volumique de vapeur au niveau du gasoil lourd :
» (quantité de vapeur au niveau du gasoil lourd :
G{,g”d = Gess.ld + Grer + Ggligg + Gglid +Griglid + Guer)
Griglid = (2.3) Ggl.ua
GIH4 =82445.11 + 82560.91+ 56777.51 + 33811.76 + (2.3) 33811.76 + 5789.69

GI% =339152.02 kg/h
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» nombre de kilomoles au niveau du gasoil lourd :
Ny = >Ni = Nessid + Niar + Ngrieg + Ngiid +Nrigria +Nv.er)
Ny =737.7 + 495.47+ 242.62 + 112.48 + 258.7 + 321.65

N, =2168.62 kmol/h

Donc:
. 2734290 1 1
VI = 22.4 x (216862 X X —)
273 3600 1.96
yItd =142 m¥h
Ou:

T=290 °C ; Température de soutirage de gasoil lourd.
P=1.96 atm ; Pression de service au niveau du gasoil lourd.
e) Débit volumique de vapeur au niveau de la zone de flash :

» quantité de vapeur au niveau de la zone de flash:
G,,Zf = Gessld + Grer + Ggligg + Gglid + Gue(p)
G2/ =82445.11 + 82560.91+ 56777.51 + 33811.76 + 5789.69
69" =261384.98 kg/h
» nombre de kilomoles au niveau de la zone de flash :
Ny = > Ni = Nessid + Nkar + Ngrigg + Ngiia + Nyer)
Ny =737.7 + 495.47+ 242.62 + 112.48 + 321.65

Ny =1909.92 kmol/h

Donc :
VA =224 % (1909.92 x 22522 5~ _x2)
273 3600 2
vt = 1334 m¥h
Ou:

T= 340 °C ; Température de soutirage de gasoil lourd.

P=2 atm ; Pression de service au niveau du gasoil lourd.
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V.4.4.2 Diametre de la colonne :
Comme le débit de vapeur de téte de tour est le plus élevé, on calcule le diamétre de la

colonne d’aprés le débit du sommet de la colonne a partir de la formule qui est égale a :

4 X v,

TT X Wax
D’ou:
Wpax - €St la vitesse maximale linéaire d’apres la formule de Souders et Brown.

Donc:

0.305 pI- P
Whax = 3600 ~™max 0 .
v

p52 : masse volumique du liquide a la température ts =140 °C.

p5? =0.7348 — 0.000857 (140 — 20 ) = 631.96 kg/m*
p, . masse volumique des vapeurs a la température t; =140 °C.

Elle est égale a :

GS
pl40 = v
’ T VS x 3600

140 _ 320797.14

_ 3
Pv 17.56X3600 5.07 kg/m

Calculons maintenant le coefficient Cpay :

Crnax = Ki . K, .Cy.Cy (A — 35)

Admettons que les plateaux de la colonne sont a clapets
K;=1.15; K, =1

Débit volumique du liquide sur un plateau (L,) :

Gr.ch
P

L, =

_ 216506.46
T 63196

L, =342.6

Le coefficient A est déterminé selon la formule :
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/1 _ 0.655 X Le K1 . C1 pe - pu
B P V,.3600 | p,

1= 0.655 X342.6 1.15 X950 631.96 - 5.07
2 17.56 X 3600 5.07

A=49.19

Donc :
Cax = 1.15 X 1 X 950 — 4 (49.19 — 35)
Cinax=1032.9

Vitesse maximale des vapeurs :

Wiax = 847 x 1075 x 1032.9 /%0‘7507

Wipax=0.97 m/s

Donc le diamétre de la colonne est égale a :

, 4x17.56
D= |——=4.80m
3.14X0.97
Le diamétre normalisé sera: D, =5m

Dans ce cas la vitesse réelle dans le niveau calculé est égale a :

4 XV,
T X D2

=

_ 4x17.56
T 314 x52

=0.89 m/s

Le volume du liquide dans une passe sera :

D’ou:
b: primiere du réservoir

b=0.7.D,.P
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D’ou:
0.7 . D, : lalongueur du réservoir
P : nombre de passe, p=2
b=0.7 Xx5%x 2=7Tm

Donc :

L, =22°=48.94 m% mh
7

L, calculée est admissible puisqu’elle est <65 m® mh

La hauteur du liquide débordant du réservoir est égale :

2
hp = 0.6 X 3/ 3420 - 0,034 m
3600 X7

V.4.4.3 Hauteur de la colonne de distillation atmosphérique :

Le calcul de la hauteur de la colonne de distillation atmosphérique est analogue a celui de
la colonne de prédistillation :

> h, hauteur entre le fond supérieur et le plateau supérieur égale a la moitié du
diagramme de la colonne.

h; = D_>_ 2.5
1= = 70!
> h, hauteur de la zone de rectification
h, =h, X (n, — 1) = 0.6 x (43 — 1) =25.2m

> hs hauteur de la zone de flash, elle est égale a la distance entre quatre plateaux.

h3 =h, Xx3=06x3=18m
» h, hauteur de la zone d’épuisement.
hy=h,Xx(m,—1)=06x(6-1)=3m
» hs hauteur entre le fond inférieur et le plateau inférieur.
hs =2m

» hg hauteur libre au fond de la colonne, elle est déterminée d’apres la formule :
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D’ou:

G, : Quantité du résidu atmosphérique.

pr. - Densité du résidu atmosphérique a la température du fond de colonne T, =320 °C.
T : Temps de fonctionnement de la pompe qui égal a 10 min.

F : surface de la section de la colonne.

2
F=mx—2
T2

52
F =314 X% 7 = 19.62 m?

D’autre part :
pr = pi°® — a(t - 20)
p32° = 0.9182 — 0.000620 x (320 — 20) = 0.7322 g/lcm® ou 732.2 kg/m®

Donc :

~130383.71 10

h, = x =15
6 732.2 60 X 19.62 m

> h, hauteur de la jupe de la colonne d’aprées les données pratiques, elle est égale a 4m.
Donc, la hauteur totale de la colonne est égale a :
HT:h1+h2+h3+h4+h5+h6+h7

Hy =25+252+18+3+2+15+4 donc Hr =40 m
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V.5 Calcul du condenseur-réfrigérant :

Les condenseurs sont utilisés dans la raffinerie pour condenser st refroidir les produits de
téte de tour a la température ambiante avant le transfert vers le stockage.

L’échangeur que nous avons choisi est de type «tube calandre»>. Du coté calandre, on a les
vapeurs a condenser, et du coté tube circule I’eau de réfrigération disponible a la raffinerie a
la température 25 °C.

Le calcul de condenseur nécessite la connaissance de :

e La quantité de chaleur échangée.

e La différence moyenne logarithmique de température (ATLM).

e Les caractéristiques du fluide froid (eau de réfrigération).

e Les caractéristiques du fluide chaud (les produits de téte de la colonne de distillation
atmosphérique).

» Température du fluide chaud :

e Température d’entrée 140 °C.
e Température de sortie 40 °C.
e Température moyenne 90 °C.

» Température du fluide froid :

e Température d’entrée 25 °C.
e Température de sortie 50 °C.
e Température moyenne 37.5 °C.

V.5.1 Détermination de la quantité d’eau nécessaire au refroidissement :

Comme les produits de téte de la colonne sont constitués de 1’essence lourde, du reflux et de
la vapeur d’eau, le bilan thermique du condenseur sera égal a :

(Gessia + Grep)(atis® = 4is™) + Gy (q7i6° — 4i8°) = Geau(qE6™ — 439
D’ou:
Gess1a - Quantité de I’essence (kg/h)
Grer - Quantité du reflux, elle est égale a 1.5G s 14 -
Gy.. : Quantité de vapeur d’eau sortant au sommet de la colonne

Geqy - Quantité d’eau de refroidissement.
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qYEss, qkess : Enthalpie de 1’essence vapeur et liquide respectivement a I’entrée et a la sortie

du condenseur a 140°C et 40 °C.

qiro° =148.59 kcal/kg determine d’apres la figure 14 en annexe 1

le

.ess
Qyy = 19.51 kcal/kg

v.v.e

q145° : Enthalpie de la vapeur d’eau a 140°C.
qras¢ = 650 kcal/kg
i = ¢, xt
C, - Chaleur spécifique de I’eau égale a 1 kcal/kg°C
Donc :
qs* =1 x 40 =40 kcal/kh.

V.5.1.1 Quantité de chaleur qui donne le courant chaud :

» Quantité de chaleur ceédée par les hydrocarbures :

Qn = (Gess + Gref)(qgfoss a_ q‘ll.gss ld)
Qy = (82445.11 + 123667.66) x (148.59 - 19.51)
Qy = 26605036.35 kcal/h

» Quantité des vapeurs cédée par les vapeurs d’eau :

_ vv.e Lv.e
Qe = Gespe X (q140 )

Q. = 7601.48 x (653 — 40)
Qv = 4659707.24 kcal/h

> Quantité de chaleur totale :
Qr = Qu+0Qye

Qr = 26605036.35 + 4659707.24
Qr = 31264743.59 kcal/h

V.5.1.2 Quantité d’eau consommeée par le condenseur:

Qr

Geau - _eau eau

dso — 435

q<st, q5e* : Quantité de I’eau a 25 °C et 50 °C.
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D’ou:
q<d*=50 kcal/kg
eau
Ay = 25 kcal/kg

Donc:

31264743.59
Gean = 5075

Goqu =1250589.744 kg/h
V.5.2 Détermination de la surface d’échange du condenseur:
Elle est déterminée d’apres la formule suivante :

F=-2 (39)

- KXAty,

D’ou:
Q : quantité de chaleur que donne le courant chaud
F : Surface d’échange (m?)
K : Coefficient global de transfert de chaleur (kcal/m?h °C)

Dans notre cas, et d’apres les données pratiques, pour les condenseurs au sommet de la
colonne (Vapeurs d’hydrocarbures et eau).

K= 100-200 kcal/m*h °C
Prenons: k=200 kcal/m?h °C
V.5.2.1 Différence moyenne de température:

Dans ce condenseur 1’échange de chaleur s’effectue a contre-courant

140 °C=T;,; —Doduity . =40°C

50 °C= tin R tini = 25°C

Aty =—5 (40)

Atmi

On devise notre quantité de chaleur en point thermique (méthode de GLOYER) :
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e
Q

At =
Aty; Dty

Q4, Q,: sont déterminées a partie de la manuel opératoire de la raffinerie :
D’ou:
Q1 =31264743.59x 0.75 = 23448557.69 kcal/kg
» =31264743.59% 0.25 = 7816185.9 kcal/kg
At,,, = F; X ATLM, (41)
F; : facteur de correction obtenu de la figure 16 en annexe 1.

ATLM, : température moyenne logarithmique no corrigée, et définie par la formule suivante :

T1-t
z.3log(ﬁ)

De méme :

At,,, = F, X ATLM,

ATLMZ - (Tm_tm)_(TZ_tl)

Tm—t
2.3log( %)

Avec:
T,, : température moyenne du fluide chaud.
tm : température moyenne du fluide froid.
T;, T, : température d’entrée et de sortie du fluide chaud.

t; — t, : température d’entrée et de sortie du fluide froid.

_ ty—t; _ 50-25

L=l o 50725 5
T1—t1 140-25
F, = 0.96
T1—Tm _ 140-90 _
R, =12Tm 2070
tr—tq 50-25
ty—t 50-25
E,==t=50% _ 55
Ti—ty 140-25
FZ = 09
t,—t 50-37.5
I?2 — 22 m - = 0_5

t,—t;  50-25
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Partie calcul Chapitre V : Calcul du topping

ATLM, = L20=39-00-375) _ 59 65 °C
23log(555579)

ATLM, = E2373)-10-25) _ 59 g7 oC

2.3 log( 20—25

At = 0.96 x 69.65 = 66.86 °C

At =0.9 x 29.97 =26.97 °C

31264743.59
Atm — 23448557.69 78161859 52.33°C
69.65 " 2997

D’ou:

_31264743.59
200 x 52.33

= 2087.27 m?

MARA 11 Page 91



Partie calcul Chapitre V : Calcul du topping

V.6 Interprétation des résultats :
Dans ce travail, il a été calculé au niveau de I'unité¢ de topping (U100) de la RAIG, les
équipements suivants :

e Une nouvelle colonne de prédistillation du brut: d’aprés les calculs la hauteur de la
colonne est de 28.5 m et son diamétre est de 3.2 m avec un taux de vaporisation molaire de
0.137 et un nombre de plateau égale a 28.

e La colonne de distillation atmosphérique : les résultats du calcul de Vvérification de cette
colonne, représentés sur le tableau 22, montrent que la colonne supporte la nouvelle
capacité.

Tableau 22 : Comparaison entre les résultats du calcul de vérification de la colonne et celle de

design

Nombre de plateaux | Hauteur diamétre
Design 49 45 5.4
Calcul 49 40 5

e Le condenseur a eau : qui assure le reflux froid au niveau de la colonne principale, les

résultats ont données une surface d’échange de 3756 m?.

L’augmentation de la capacité par un pourcentage de 35% permet d’augmenter la quantité

produite au niveau de I’unité de topping de chaque produit avec le méme pourcentage.
La comparaison entre la productivité actuelle de cette unité et la productivité
augmentation est résumée dans le tableau suivant :

Tableau 23 : Comparaison entre le cas actuel et aprés augmentation de la capacité

Produits Rendement/ | Débit kg/h (G)

pétrole brut

Actuel Apres augmentation

Gaz 3.32 10671.4 14406.4
Essence légere 7.73 24846.4 33542.6
Essence lourde 19 61071.4 82446.4
kérosene 19.03 61167.9 82576.6
Gasoil léger 13.08 42042.9 56757.9
Gasoil lourd 7.79 25039.3 33803.0
Résidu 30.05 96589.3 132395.5
Total 100 321428.6 433928.6
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Conclusion et recommandations

Conclusion et recommandations

L’objectif de cette étude est de vérifier la possibilité¢ d’augmenter la capacité de 1’unité
de distillation atmosphérique (U100) de la RAL1G de 35% pour satisfaire la demande en
produit énergétique de la région centre, pour cela il est indispensable de soulager la colonne

principale (C101) du flux de vapeur important la traversant en intégrant une colonne de
prédistillation.

Les résultats de 1’étude ont montrés que :

» L’unité doit comprendre une nouvelle colonne de prédistillation composée de 28 plateaux
avec un diamétre de 3.2 m et une hauteur de 28.5 m.

> La colonne principale de distillation C101 peut supporter la nouvelle capacité.

Il est recommandé dans I’avenir de de prendre en considération le calcul d’autres

équipements  (citant: le dessaleur, la batterie d’échange, le four, les pompes, le
débutaniseur...).
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| . GENERALITES SUR LE RAFFINAGE DU PETROLE BRUT 7
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Fig. 1.40. — Tension de vapeur des hydrocarbures (0,1 a2 100 atm.).

Figure 14: Tension de vapeur des hydrocarbures (0.1 a 100 atm).
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Tableau 1: Valeurs de la grandeur a= 0.403t + 0.000405 t aux différentes températures

TepéaireC a Terrpérature °C a Terpéaire °C |« Tempéaue °C | o
0 0,00 130 50,23 260 132,16 390 218,71
5 2,02 135 61,79 265 13524 395 22237
10 4,07 140 64,36 270 13833 400 226,00
15 6,14 145 66,80 275 14145 405 229,64
20 8,22 150 69,56 280 14459 410 233,31
25 10,33 155 72,19 285 14775 415 236,99
30 1245 160 74,85 290 15093 420 240,70
35 14,60 165 7752 295 15413 425 24443
40 16,77 170 80,21 300 157,35 430 248,17
45 18,95 175 82,93 305 160,59 435 251,94
50 21,16 180 85,66 310 163,85 440 255,73
55 23,39 185 88,42 315 16713 445 260,53
60 25,63 190 91,19 320 17043 450 263,36
65 27,01 195 93,98 325 17375 455 267,10
70 30,26 200 96,80 330 177,09 460 271,08
75 32,53 205 99,63 335 180,45 465 274,96
80 34,83 210 102,49 340 183,84 470 27792
85 37,10 215 105,36 345 18724 475 282,80
90 39,55 220 108,26 350 190,66 480 286,75
95 41,94 225 111,18 355 19404 485 290,72
100 44,35 230 114,11 360 197,57 490 204,71
105 46,78 235 117,07 365 201,05 495 208,72
110 49,23 240 120,05 370 204,55 500 302,75
115 51,70 245 12304 375 208,08
120 54,19 250 126,06 380 211,62
125 56,70 255 129,09 385 21519




Tableau 2: Valeurs de la grandeur p = 50,2 + 0,00014 t* aux différentes températures

Annexe 2

Températur § Températur | B Températur § Températur p
e’C e’C e’C e’C
0 50,20 130 66,74 260 88,00 390 114,00
5 50,75 135 67,47 265 88,92 395 115,11
10 51,30 140 68,20 270 89,84 400 116,20
15 51,87 145 68,95 275 90,76 405 117,31
20 52,44 150 69,70 280 91,70 410 118,42
25 53,01 155 70,46 285 92,64 415 119,55
30 53,60 160 71,22 290 93,58 420 120,67
35 54,19 165 72,00 295 94,54 425 121,81
40 54,78 170 72,78 300 95,50 430 122,96
45 55,39 175 73,56 305 96,47 435 124,11
50 56,00 180 74,36 310 97,44 440 125,26
55 56,62 185 75,15 315 98,43 445 126,43
60 57,24 190 75,96 320 99,42 450 127,60
65 57,88 195 76,77 325 100,41 455 128,78
70 58,52 200 77,60 330 101,47 460 129,46
75 59,16 205 78,43 335 102,43 465 131,16
80 59,82 210 79,26 340 103,44 470 132,35
85 60,48 215 80,11 345 104,47 475 133,56
90 61,14 220 80,96 350 105,50 480 134,77
95 61,82 225 81,81 355 106,54 485 135,99
100 62,50 230 82,67 360 107,58 490 137,22
105 63,19 235 83,55 365 108,64 495 138,46
110 63,88 240 84,42 370 109,69 500 139,70
115 64,59 245 85,31 375 110,76
120 65,30 250 86,20 380 111,84
125 66,01 255 87,10 385 112,02




Tableau 3: TBP du brut flashé

N° de la Température °c | %poids par %poids par %poids
fraction a 760mmHg rapport au rapport au cumulés
pétrole brut brut flashé

1 80-85 0,84 0,94 0,94

2 85-90 1,24 1,39 2,34

3 90-95 1,44 1,62 3,96

4 95-100 1,93 2,17 6,13

5 100-105 0,96 1,08 7,21

6 105-110 0,61 0,69 7,89

7 110-115 0,75 0,84 8,74

8 115-120 1,19 1,34 10,07
9 120-125 1,41 1,59 11,66
10 125-130 1,14 1,28 12,94
11 130-135 0,95 1,07 14,01
12 135-140 1,15 1,29 15,3

13 140-145 1,05 1,18 16,48
14 145-150 1,29 1,45 17,93
15 150-155 1,16 1,30 19,24
16 155-160 0,86 0,97 20,2

17 160-165 1,03 1,16 21,36
18 165-170 1,19 1,34 22,7

19 170-175 1,34 1,51 24,2

20 175-180 1,07 1,20 25,41
21 180-185 0,89 1,00 26,41
22 185-190 0,73 0,82 27,23
23 190-195 1,11 1,25 28,48
24 195-200 1,23 1,38 29,86
25 200-205 0,78 0,88 30,74
26 205-210 0,72 0,81 31,55
27 210-215 0,87 0,98 32,52
28 215-220 1,45 1,63 34,15
29 220-230 2,85 3,20 37,36
30 230-240 2,48 2,79 40,15
31 240-250 2,32 2,61 42,75
32 250-260 1,75 1,97 44,72
33 260-270 2,07 2,33 47,05
34 270-280- 1,86 2,09 49,14
35 280-290 1,65 1,85 50,99
36 290-300 1,83 2,06 53,05
37 300-310 1,9 2,14 55,19
38 310-320 2,02 2,27 57,46
39 320-330 1,43 1,61 59,07
40 330-340 1,46 1,64 60,71
41 340-350 15 1,69 62,39
42 350-360 1,39 1,56 63,96
43 360-370 1,36 1,53 65,49
44 370-375 0,65 0,73 66,22
45 375-380 0,61 0,69 66,9

46 380-390 1,36 1,53 68,43
47 390-400 1,33 1,50 69,93
48 +400 26,75 30,07 100
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Tableau 4: TBP de I’essence

N° de la Température °c | %poids par %poids par %poids
fraction a 760mmHg rapport au rapport a cumulés
brut flashé I’essence
1 80-85 0,94 4,42 4,42
2 85-90 1,39 6,53 10,95
3 90-95 1,62 7,58 18,53
4 95-100 2,17 10,16 28,68
5 100-105 1,08 5,05 33,74
6 105-110 0,69 3,21 36,95
7 110-115 0,84 3,95 40,89
8 115-120 1,34 6,26 47,6
9 120-125 1,59 7,42 54,58
10 125-130 1,28 6,00 60,58
11 130-135 1,07 5,00 65,58
12 135-140 1,29 6,05 71,63
13 140-145 1,18 5,53 77,16
14 145-150 1,45 6,79 83,95
15 150-155 1,30 6,11 90,05
16 155-160 0,97 4,53 94,58
17 160-165 1,16 5,42 100
Tableau 5: TBP du kéroséne
N° de la Température °c | %poids par %poids par %poids
fraction a 760mmHg rapport au rapport au cumulés
brut flashé kérosene

1 165-170 1,34 6,25 6,25
2 170-175 1,51 7,04 13,29
3 175-180 1,20 5,62 18,92
4 180-185 1,00 4,68 23,59
5 185-190 0,82 3,84 27,43
6 190-195 1,25 5,83 33,26
7 195-200 1,38 6,46 39,73
8 200-205 0,88 4,10 43,83
9 205-210 0,81 3,78 47,61
10 210-215 0,98 4,57 52,18
11 215-220 1,63 7,62 59,8
12 220-230 3,20 14,98 74,78
13 230-240 2,79 13,03 87,81
14 240-250 2,61 12,19 100
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Tableau 6: TBP du gas-oil léger

Annexe 2

N° de la Température °c a %poids par %poids par %poids cumulés
fraction 760mmHg rapport au brut rapport au gas-oil
flashé léger

1 250-260 1,97 13,38 13,38

2 260-270 2,33 15,83 29,2

3 270-280- 2,09 14,22 43,43

4 280-290 1,85 12,61 56,04

5 290-300 2,06 13,99 70,03

6 300-310 2,14 14,53 84,56

7 310-320 2,27 15,44 100

Tableau 7: TBP du gas-oil lourd

N° de la fraction | Température °c a %poids par %poids par %poids cumulés
760mmHg rapport au brut rapport au gas-oil
flashé lourd
1 320-330 1,61 18,36 18,36
2 330-340 1,64 18,74 37,1
3 340-350 1,69 19,26 56,35
4 350-360 1,56 17,84 74,2
5 360-370 1,53 17,46 91,66
6 370-375 0,73 8,34 100




