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Résumé

Généralement, l'utilisation de simulateurs dans I'industrie est effectuée sans avoir un support
théorique approprié. Parfois, cette situation est la conséquence a la fois du manque de temps et
du dynamisme | I'application de modéles thermodynamiques n'est souvent pas correctement prise
en compte pour le processus spécifique analysé. Un fait indésirable peut apparaitre, par exemple,
lorsqu'un mauvais package de propriétés est choisi ou encore plus lorsque cette étape de
sélection est complétement ignorée. Le but de cet article est de prouver que la sélection
habituelle des modeles thermodynamiques est appropriée ou non pour le processus de raffinage
primaire. Pour cela, un logiciel de simulation et deux modeles thermodynamiques disponibles
ont éte analysés. En particulier, pour la distillation atmosphérique du pétrole brut (Topping), les
ingénieurs utilisent presque par défaut le package thermodynamique Peng-Robinson dans le
simulateur Aspen Hysys et Chao-Seader dans Aspen Plus. Bien que l'utilisation des packages
de propriétés thermodynamiques implique tout un support théorique, celui-ci n'est pas pris en
compte au moment de leur élection. L’étude présentée dans ce mémoire s’inscrit dans le cadre de
I’¢tude de propriété thermodynamique en utilisant les équations d’états cubiques et leur
précisions dans le calcul des propriétés thermodynamiques et en conséquence de faire choisir une
meilleur équation pour une meilleure prédiction de ces parametres .
Mots Cles : distillation, simulation , modéle thermodynamique, ASPEN HYSYS, plateau,
reflux.
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Abstract

Generally, the use of simulators in industry is done without having proper theoretical support.
Sometimes this situation is the consequence of both the lack of time and the dynamism I the
application of thermodynamic models is often not correctly taken into account for the specific
process analyzed. An undesirable fact can appear, for example, when a wrong property package
is chosen or even more so when this selection step is completely skipped. The purpose of this
memory isto prove that the usual selection of thermodynamic modelsis appropriate or not for the
primary refining process. For this, simulation software and two available thermodynamic models
were analyzed. In particular, for atmospheric distillation of crude oil (Topping), engineers use
almost by default the Peng-Robinson thermodynamic package in the Aspen Hysys simulator
and Chao-Seader in Aspen Plus. Although the use of the packages of thermodynamic properties
implies a whole theoretical support, this one is not taken into account at the time of their
election. The study presented in this thesis is part of the study of thermodynamic property using
the cubic equations of states and their precision in the calculation of the thermodynamic
properties and consequently to choose a better equation for a better prediction. of these
parameters.

Keywords: Distillations, simulation, plate, ASPEN HYSYS, equilibrium, reflux.
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Nomenclature

Xi: concentration massique du constituant « i » en phase liquide.

X’i: concentration molaire du constituants « i » en phase liquide.

Y’i: concentration molaire du constituants « i » en phase vapeur.

Yi : concentration massique du constituants « i » en phase vapeur.

T : températures (°C).

L’: débit molaire de la charge (K moles/h).

D’: débit molaire du distillat (K moles/h).

R’: débit molaire du résidu (K moles/h).

Qr: charge thermique du four (kcal/h).

Qc: charge thermique du condenseur (kcal/h).

Hbpb : enthalpie de la phase vapeur du distillat a I’état vapeur (Kcal/K moles).

Hr : enthalpie de la phase vapeur provenant du four (Kcal/K moles).

hp : enthalpie de la phase liquide du distillat a 1’état liquide (Kcal/K moles).

hr : enthalpie du résidu (Kcal/K moles).

Ho : Enthalpie de la phase vapeur de la charge Kcal/Kmol

ho : Enthalpie de la phase liquide de la charge Kcal/Kmol

o : Volatilité relative de I’élément i.

N : Nombre de plateaux théorique.

Nmin : Nombre de plateaux minimal.

R : Taux de reflux .

Rmin : Taux de reflux minimal.

Rop : Taux de reflux optimal.

0 : Parameétre conventionnel déterminé a partir d’une autre équation d’underwood.
i : Constante d’équilibre de I’élément « i » .

Cp : Chaleur spécifique (kcal/kg°C).



Introduction Générale

Introduction Générale

La simulation est devenue de nos jours la méthode de modélisation des procédés
industriels, elle est beaucoup utilisée vu les avantages qu’elle offre aux industriels et aux
chercheurs académiques dans la faciliter de générer le comportement d un procédé quelconque,
surtout lorsqu’il s’agit de prévoir ou d’étudier des systémes ou des réactions difficilement
réalisables en pratique. L’avantage majeur de la simulation est la fourniture d’un apercu du
comportement du systéme en se rapprochant d’avantage de la réalité. La simulation informatique
peut étre classée comme une méthode commode qui ne codte pas chere et sans intervention sur le
procédé réel en cours de fonctionnement, plusieurs simulateurs sous formes de codes et de
logiciels sont mis en ceuvre et sont disponibles pour la conception des nouvelles unités ou pour

I’optimisation des procédés réels.

La simulation permet de représenter par des modeles mathématiques les differents
phénomenes de transfert de masse, d’énergie et de quantité de mouvement qui se produisent dans

les différentes opérations unitaires.

Le développement de I’informatique dans le domaine de simulation, nous permet de
résoudre le probleme de calcul manuel long, en utilisant comme outil des logiciels de simulation.
Les simulateurs existants tels que Aspen Plus, ChemCAD, Hysim, Hysys, Pro-1l sont les plus
vendus et qui deviennent de plus en plus indispensables pour concevoir de nouvelles unités et

pour optimiser les procédés industriels qui fonctionnent parfois loin de leur optimum.
Les objectifs majeurs des simulateurs de procédés sont les suivants :

Résoudre les équations de bilans matiére et énergie pour I’ensemble des appareils

du procédé

Calculer les caractéristiques (débit, composition, température, pression, propriétés
physiques- Enthalpie, Entropie, viscosité, masse volumique, taux de vaporisation) pour tous les

fluides qui circulent entre les appareils

Fournir les éléments nécessaires au dimensionnement des équipements, tels que

les quantités de chaleur échangées ; diametre, hauteur et le nombre de plateaux d’une colonne.




Introduction Générale

La distillation est une des méthodes de séparation les plus utilisées industriellement. Cette
opération permet la séparation et la purification des mélanges de constituants dont les
températures d'ébullition sont différentes, en mettant a profit la différence de volatilité (capacité
a s'évaporer selon la température) des constituants puis en réalisant une succession de

condensations et de vaporisations pour terminer par la récupération d'un des constituants.

Dans lindustrie, la majeure des processus de distillation implique plus de deux
composants. Les séparations multi-composantes sont effectuées en utilisant le méme type de
colonnes de distillation, de rebouilleurs, de condenseurs, d'échangeurs thermiques... etc... Dans
le cas de mélanges multi-composants, il est nécessaire d’utiliser une approche analytique. On
applique plusieurs méthodes de raccourci sont utilisées pour effectuer des calculs dans des
systémes multi-composantes. Bien que les méthodes informatiques rigoureuses soient

disponibles pour résoudre des problémes de separation multi-composants,

I1 existe plusieurs méthodes pour le calcul de la distillation complexe, les majorités d’elle
sont des méthodes numériques basé sur la résolution des équations de bilans matiéres, bilans
enthalpiques et d'équilibres thermodynamiques de tous les étages ; il existe des logicielles
comme UniSim ou Aspen permettent de résoudre ces problémes (résolution exacte mais
complexe). Comme il existe la solution approximative par la méthode de
FENSKEUNDERWOOD-GILLILAND (FUG).

Un calcul rigoureux des colonnes de distillation doit s’effectuer plateau par plateau, ce
qui rend I'opération fastidieuse et longue, surtout lorsqu’il s’agit des colonnes de distillation
multiconstituants. Cependant, il existe des méthodes simples et rapides pour le calcul et le
dimensionnement des colonnes de distillation traitant les mélanges complexes dites « schort-cut
méthodes », ces méthodes reposent sur des formules empiriques développées a cet effet, qui ont

montré une grande approche et une bonne similitude avec les cas réels.

Le présent travail se veut comme objectif essentiel le traitement d’un probléme de

distillation de mélanges complexes.

L’étude présentée dans ce mémoire s’inscrit dans le cadre de 1’étude de propriété
thermodynamique en utilisant les équations d’états cubiques et leur précisions dans le calcul des
propriétés thermodynamiques et en conséquence de faire choisir une meilleur équation pour une

meilleure prédiction de ces paramétres .




Introduction Générale

Pour mener a bien cette étude, nous avons structuré notre mémoire comme suit :

Une partie théorique qui regroupe deux chapitres :

Le premier chapitre comporte une description générale de la procédé de distillation et la colonne
de distillation.

Le deuxieme chapitre : distillation de mélanges complexes, dans lequel on a détaillé les méthodes
utilisées pour le calcul des colonnes de distillation, que ce soit par les méthodes rigoureuses utilisant les
bilans matiere plateau par plateau, ou les méthodes rapides dites « short-cut methods » connues aussi par

les méthodes de Fenske-Underwood-Guilliland.
La partie pratique renferme deux chapitres :

Le troisieme chapitre : Calcul de la colonne de distillation, Une partie calcul constituée d’un

chapitre présentant les parametres de fonctionnement et le dimensionnement de la colonne.

Le quatrieme chapitre sera consacré a la présentation de logiciel Aspen HYSYS et la simulation
en général et les résultats de simulation obtenus a laide HYSYS sont présentés. Les résultats obtenus avec

chaque mode¢le thermodynamique PR et CS sont comparés en termes de I’efficacité.

Finalement le travail est terminé par une conclusion générale qui récapitule les résultats les plus

importants de cette étude ainsi les recommandations.




Chapitre 1
Geéneralité sur

la gjstillatio”



Généralité sur la distillation

I.1 Historique

En effet, la distillation est un ancien procédé qui remonte a l'an 2000 avant J.C. On
considere que les premiéres distillations se sont realisées en Chine, en Egypte et dans la
Mésopotamie dans le cadre médicinal et également dans le but de créer du baume, des essences
et des parfums. Vers 1810 avant J.C, la parfumerie du roi Zimrilim dans la Mésopotamie a
employé cette méthode pour faire tous les mois des centaines de litres de baumes, d'essences et
de I'encens de cédre, de cypres, de gingembre et de myrrhe. Les distillations effectuées ont pour
objectif de produire des cosmétiques, des substances médicinales et des substances utilisées dans
I'embaumement des morts et dans la réalisation de rituels spirituels. La reine Cléopatre
connaissait I'art de la distillation et on pense qu'elle a fait un rapport sur ce procédé qui a été
perdu. Au ler siecle, le physicien grec Pedanius Dioscurides a cité ce procédé aprés avoir

observé une condensation dans le couvercle d'un récipient ou du mercure avait été chauffé.

Les historiens affirment que I'alambic a été trés probablement inventé vers 200 ou 300
apres J.C par Marie, la juive ou par Zosime de Panoplie, un alchimiste égyptien dont la sceur,

Theosebeia, a inventé beaucoup de modeles dalambics et de condensateurs de reflux [1] .
1.2 Définition de la distillation

La distillation est une des méthodes de séparation les plus utilisees industriellement. Cette
opération permet la séparation et la purification des mélanges de constituants dont les
températures d'ébullition sont différentes, en mettant a profit la différence de volatilité (capacité
a s'évaporer selon la température) des constituants puis en réalisant une succession de

condensations et de vaporisations pour terminer par la récupération d'un des constituants. [2,3,4]
I.3 Principe de la distillation

La distillation consiste a chauffer jusqu’a I’ébullition un mélange liquide, le constituant le
plus volatile s'évapore le premier. Par condensation de la phase vapeur, on récupére un liquide
nommeé distillat ou extrait (dit aussi produit de téte) avec une concentration élevée du composé le
plus volatil. La phase liquide non évaporée constitue le résidu ou le raffinat (appelée également
produit de pied ou de fond). [5,6]

Comme la thermodynamique la montre, le contact des deux phases conduit a un change
des constituants, les plus volatils s’accumulent dans la vapeur et sont éliminés au sommet de la
colonne alors que les éléments lourds passent en phase liquide et sont extraits du fond de la

colonne,
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Cette répartition des constituants entre les deux phases se traduit entre la téte et le fond de
la colonne par un gradient de température qui dérive directement du gradient de concentration.
L’échange réciproque des constituants d’une phase vers l'autre par diffusion conduit a un
équilibre théorique. Un tel systéeme en équilibre constitue un étage théorique, il est caractérisé
par des équations entre les concentrations des constituants dans chaque phase traduisant ainsi une
sélectivité élémentaire de fractionnement. La distillation ordonne ces contacts en série, sous

forme de cascade afin d’amplifier la sélectivité de I’étage théorique. [5,6]

Le principe des différentes techniques de distillation fait appel aux lois qui régissent

I’équilibre liquide - vapeur des corps purs et des mélanges.
I.4 Les types de distillation

Selon le procédé de fonctionnement de I’opération de distillation, on distingue : La

distillation discontinue et la distillation continue

I.4.1 La distillation discontinue

La distillation discontinue ou « distillation batch » est utilisée pour les produits a forte
valeur ajoutée dans I’industric pharmaceutique, agroalimentaire, régénération de solvant et

fonctionne en régime transitoire.

En distillation discontinue, il y a une variation constante au cours du temps des

compositions, des débits et des températures dans la colonne. [3,6,7]

En distillation discontinue, le chauffage est appliqué dans un réservoir en fond de colonne
(bouilleur), ou le mélange est introduit. Les produits les plus légers sont recueillis en premier
dans le condenseur qui se trouve en téte de colonne. Lors du passage des différents composes

Iégers, la température en téte de colonne s'accroit.

En fin d'opération, il ne reste plus que le résidu lourd en bas de colonne. C’est pareil que
pour la distillation continue, il est trés difficile de donner une estimation du codt de ce procédé

du fait de la variété des produits traités. [8]

Hl L a distillation continue

La plupart des colonnes de distillation utilisées dans I’industrie du pétrole et dans les

industries chimiques et pétrochimiques fonctionnent en continu.

En distillation continue, le systeme est en équilibre massique et thermique permanent. Le

mélange a traiter est introduit sur le plateau d'alimentation de la colonne. Les composés les plus
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volatils se vaporisent a partir du liquide contenu dans la colonne et atteignent le plateau

supérieur.

En montant, les vapeurs s'enrichissent en composés volatils. La phase vapeur ainsi

enrichie est collectée en haut de la colonne, puis condensée pour fournir un distillat léger.

La phase liquide tombe en cascade vers le bas, s'enrichit en éléments lourds et perd ses
éléments légers. Plus le nombre de plateaux ou la hauteur de la colonne est important, meilleure
est la séparation. Le but étant de trouver un compromis entre le rendement et le colt de
l'opération. 11 est tres difficile de donner une estimation du colt de ce procédé du fait de la
variété des produits traités. Il faut noter qu'avec cette technique il est difficile de séparer des
produits dont I'écart de températures d'ébullition est inférieur & 1 degré. En ce qui concerne les
rejets générés par ce procédé, la partie non récupérable est généralement incinérée dans un centre
de traitement cependant dans le cas ou elle est fortement aqueuse, elle est envoyée dans un

réseau de traitement biologique.[8,9]
Bl L'équilibre Liquide-Vapeur (ELV)

Tout corps pur se vaporise a température constant sous une pression donnée, un mélange
passe progressivement de I’état liquide a I’état vapeur par augmentation de température a
pression constante et la composition des deux phases supposée en équilibre évolue constamment

au cours de la transformation.

L'équilibre liquide-vapeur est un état dans lequel un liquide et sa vapeur (phase gazeuse)
sont en équilibre, c'est-a-dire qu'il y a autant de vaporisation (transformation du liquide au gaz)
que de liquéfaction (transformation du gaz au liquide) a I'échelle moléculaire. A I'échelle

macromoléculaire on n'observe donc aucun changement dans le temps.

A toute température T comprise entre température de bulle et température de rosée sous
la pression P, correspond un eéquilibre liquide-vapeur, caractérisé par les quantités, les

compositions et ’égalité des températures des deux phases en présence.

La composition de chaque phase a 1’équilibre n’est donc fonction que de la pression et de

la température. [3,6,7]

Les différents mélanges de liquide peuvent étre classés, d’aprés le nombre de leurs
constituants, en mélanges binaires, ternaires... Les mélanges binaires, qui ont été les plus
¢tudi¢s, seront seuls considérés ici. On distingue, d’aprés la solubilité réciproque des

constituants :
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Les méelanges homogeénes comprenant :
Les mélanges normaux parmi lesquels on rencontre les mélanges idéaux.
Les mélanges anormaux ou azéotropiques.

Les mélanges hétérogenes.

Bl Lois fondamentales de transfert de matiere

Il L oide Raoult

La loi de Raoult relie la pression partielle d'un composant dans la phase vapeur a la
concentration dans la phase liquide, Cette loi permet d'exprimer la proportionnalite, pour une
température et une pression données, entre la phase vapeur et les compositions de la phase
liquide

P, =P?.x; (L1)

Avec P ° la tension de vapeur saturante qui est obtenue par I'équation de FRIEDEL :

b
P° = exp(a+ ?+C.lnT+d.Te) (1.2)

Ou a, b, c, et e sont des constantes

Cette loi est applicable que pour les solutions idéales, c’est a dire les solutions dont les

forces intermoléculaires sont identiques ou nulles quelque soit la composition.
a. Point d’ébullition

C’est I'apparition de la premicre bulle de vapeur lorsqu’on chauffe le liquide (liquide-

vapeur).
Il | ois de DALTON

La loi de Dalton s’applique aux gaz et aux vapeurs sans tenir compte du liquide au

contact de la vapeur. On peut I’énoncer de la maniére suivante :
n
P, = Z P, (1.3)
i

P;: pression partielle du constituant i .
n : nombre de constituants du mélange.

P : pression totale du mélange.
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La loi de Dalton relie la concentration d'un compose présent dans un mélange idéal de

gaz ou de vapeur a sa pression partielle :
Pi=PT-Yi (14)
b. Point de rosé

C’est I’apparition de la premicre goutte de liquide lorsqu’on refroidit la vapeur (vapeur-

liquide).
1.6.2.1 La loi de HENRY

Dans le cas de mélange réel, la pression partielle d’un constituant A est proportionnelle a

sa fraction molaire dans la phase liquide :
Py=E X, (1.5)
Ou: E,4 : constant ’HENRY
Bl Volatilités

La volatilité désigne la plus ou moins grande facilité de vaporisation d’une substance. On

distingue la volatilité absolue et la volatilité relative.

I.7.1 Volatilité absolue

Un composé est dautant plus volatil que sa pression de vapeur saturante est elevée c'est-
a-dire que sa température d'ébullition est basse. Pour tout composé A, d’un mélange, 1’équilibre
liguide-vapeur (ELV) est caractérisé par la volatilité absolue (coefficient de partage entre deux

phases) K, :

_Ya
XA

K, (1.6)

La détermination des valeurs des K, peut se faire soit expérimentalement soit

analytiqguement en utilisant les modeles thermodynamiques appropriés.

1.7.2 Volatilité relative

Dans un mélange liquide renfermant deux composants i et j, elle est définie comme le
rapport entre les volatilités absolues de chaque composant dans le mélange liquide. Elle est
exprimée généralement par rapport a la plus grande volatilité, de sorte que sa valeur est

supérieure a I'unité.
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(1.7)

La séparation entre i et j est d'autant plus difficile que a;; est voisin de 1.

On trouvera ci-apres le diagramme de DePriester permettant la détermination des

volatilités d'hydrocarbures Iégers, sous différentes conditions de pressions et de températures.

1.7.3 Utilisation de la volatilité relative:

Dans les calculs de la rectification des mélanges complexes, on sera amené a effectuer
des séries de calcul d’équilibre pour chaque zone. Pour éviter le travail lent et fastidieux des
approximations successives, on peut utiliser une méthode simplifiée et rapide donnant une
précision assez suffisante. Cette méthode fait intervenir la notion de la volatilité relative ai étant
le rapport des coefficients d’équilibre du constituant 1 a celui d’un constituant de référence

choisit généralement comme étant 1’¢lément le plus lourd (le moins volatile du mélange).
I.8 Description d’une colonne de distillation :

La colonne de distillation est un appareil cylindrique vertical, constitué¢ d’une succession
de plateaux ou de garnissages, dont le role consiste a mettre en contact une phase vapeur et une
phase liquide de maniére a effectuer une séparation des constituants présents dans la charge.
Cette séparation se fait grace a un transfert de matiére dont la force motrice dépende d’une part
des différences de concentration et d’autre part des équilibres liquide-vapeur intervenant entre

ces deux phases. [10]

Dans une colonne de distillation (Figure 1.1), le liquide se déplace par gravité de haut en
bas, et la vapeur de bas en haut, grace a I’énergie de pression utilisée pour assurer un bon
barbotage. Le liquide arrivant au fond de la colonne est partiellement vaporisé dans le rebouilleur
qui crée la phase vapeur nécessaire a la distillation, le liquide non évaporé est extrait du fond de
la colonne et constitue le résidu. La vapeur arrivant en téte de la colonne est condensée, une
partie du produit condensée est envoyée en téte de la colonne en qualité de reflux, le reste est

soutiré en tant que distillat (produit de téte). [10]
La colonne est devisée en trois zones :

Zone d’alimentation : ¢’est I’entrée du mélange a fractionner.
Zone de rectification : se situe au-dessus de la zone d’alimentation.

Zone d’épuisement : se situe au-dessous de la zone d’alimentation
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Figurel.l : Schéma d’une colonne dedistillation (a plateaux).
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1.9 Bilan matiére et thermique de la colonne
On écrit les bhilans sur une colonne a distiller fonctionnant en continu comme suite :

Bilan global :
L'=D'+R (1.8)

L’: Débit molaire de la charge.
D’ : Débit molaire du Distillat.

R ' : Débit molaire du Résidu.

Bilan matiere partiel :
On va seulement multiplie par la fraction du constituant soit massique soit molaire.
L"X’L,i = D"Y’D,i + R,'X,R,i (I 9)

X';: Concentration molaire du constituant «i» en phase liquide.
Y’;: Concentration molaire du constituant «i» en phase vapeur.
Xi : Concentration massique du constituant «i» en phase liquide.
Yi : Concentration massique du constituant «i» en phase vapeur.

Bilan thermique:

Un bilan thermique consiste en un bilan des gains et des pertes de chaleur dans un

systéme donné. Etablir comme suit :

L’hL + QR = D’HD + R,hR + QC (l 10)
__— Qc) ( QR)

L'h; = (HD+ D + ( hg R (1.11)

L’hL = D,H,D + R,h,R (l 12)

h., : Enthalpie de la phase liquide de la charge (Kcal/Kmoles).
Hp: Enthalpie de la phase vapeur du distillat a I’état vapeur (Kcal/Kmoles).

Hr: Enthalpie de la phase vapeur provenant du four (Kcal/Kmoles).
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1.9.1 Zone de rectification

La zone de rectification, a pour objectif d’éliminer les produits lourds du distillat.

Bilan matiére global :

G.=D+g,_, (1.13)

Bilan matiére partiel :

G,nyln =D Y,D,i + g'n_lX'n_l (I 14)

L
Diztillat

Taux de reflux = [I?E:m;t
Le taux de reflux Ry est défini comme étant la quantité de reflux g'x

renvoyee a la colonne sur la quantité de distillat D’:

R; = ”D— (1.15)

En admettant que les debits liquides et vapeur sont constants le long de la colonne c’est a
dire que :

9,1=9,-9,=9 (I.16)
Et:
Gnh1=9,=6G=D+g (1.17)
Y, = <i—> X i+ (D’ ;,g ) Y (1.18)
Yo=R X1+ (1+R[)Y)p (1.19)
Bilan thermique :
G.Hy,=g', hy1+ D'Hp+Qc (1.20)
G H,=9g, hp1+D [H’D + % (I1.21)
G H,=g', hy1+D'Hp (1.22)
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1.9.2 Zone d’épuisement

La zone d’épuisement a pour objectif d’appauvrir le résidu en produits légers.

Bilan matiére global :

Gp1=G,+R (1.23) vered
Vapeur
Bilan matiere partiel : -
, , , , . Soutirage
G, 1X 1= 6LY n,i + R'X R,i (I- 24’)
“apeur

Taux de rebouillage = -
Soutirage

Bilan thermique :

gln+1hn+1 = QR = G’an+R’.hR (125)
4 ! ! QR
gn+1hn+1=QR=Gan+R' hR—F (126)
g’n+1hn+1 = QR = G,an+R,.HR (127)
X’ S Y, + R X’ (1.28)
n+1 = 12 n /) R .
9 n+1 9 n+1
1.9.3 Zone de flash
Bilan matiére :
L'= G+ g’o (1.29)
Bilan matiére partiel :
L,.X’L = GIOYIO,i + g,0 X,0,i (130)
Bilan thermique :
L,.hL = GloHO + g,0 ho (I 31)

I.10 Les différents types de colonnes de distillation

La réalisation de contact entre les phases (liquide et vapeur) se fait par deux types de

colonne dont les éléments de contacte sont différents :
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1.10.1 Colonnes a garnissage

Elles sont utilisées dans la distillation et |’ absorption. Ces colonnes (Figurel.11)
réalisent un contre- courant continu. C’est pourquoi elles sont remplies d’éléments solides
(garnissages). On emploie généralement comme garnissage du coke ou de la brique qui ont

I’avantage d’étre particulierement bon marché. Techniquement, une colonne a garnissage

comporte les équipements suivants :

Des trongons de garnissage (de 0.3 a 10m de hauteur selon le diamétre de la colonne)

Des grilles support pour les différents trongons de garnissage

Des collecteurs permettant de récupérer I'ensemble du liquide descendant du trongon supérieur

Des distributeurs permettant d'assurer une redistribution du liquide sur la surface du garnissage,

au niveau de l'alimentation ou du reflux mais également entre deux trongons.

Le garnissage efficace doit étre tel que la surface par unité de volume soit la plus grande
possible, bonne distribution du liquide et du gaz et faibles pertes de charges. On distingue

deux types de garnissage : garnissage en vrac et garnissage structuré (Figure I.11) [10]

Anneaux Pall

Anneaux Rachig

r\'

"\ Selles

Figurer 1.1l : Colonne a garnissage en vrac (a gauche) strUcturé(édroite).lO]
1.10.2 Colonnes a plateaux
Les colonnes a plateaux sont utilisées pour réaliser un contact entre une phase gazeuse et

une phase liquide de facon a amener celles-ci le plus prés possible de 1’état d’équilibre. Les

transferts de matiére et de chaleur entre les phases sont d’autant plus importants que la surface de

Distributeur [

Garnissage

Collecteur

Alimentation e‘-‘)ﬂh

Distributeur |

Garmissage

contact et la turbulence des phases sont plus grandes.
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Les colonnes a plateaux ont été mises au point pour la distillation, opération dans laquelle
la résistance au transfert de matiére est plus importante dans la phase vapeur que dans la phase
liquide. Les plateaux sont donc congus pour assurer une dispersion de la phase vapeur au sein du

liquide .
I.11 Différents types de plateaux

Les plateaux d'une colonne ont pour objectif de mettre en contact le liquide, qui

redescend par gravité, avec la vapeur qui monte. lls comportent :

Une aire active percée de trous, éventuellement équipés de clapets ou de cloches d'un barrage
permettant de retenir sur le plateau une certaine épaisseur de liquide d'un déversoir permettant
d'amener le liquide du plateau considéré vers le plateau inférieur ces deux derniers étant
remplaces par des tubes déversoirs pour des petites colonnes. On distingue plusieurs types de

plateaux :

I.11.1 Plateaux a calottes :

C’est le modele le plus ancien il se rencontre encore dans les industries pétrolieres ou
chimiques. [11][12] Il est constitué d’une plaque perforée, chaque trou étant muni d’une
cheminée, celle-ci sert a guider une calotte dont la fixation est assurée par une tige et un contre-
écrou. [13] Une centaine de formes différentes de calottes ont été imaginées et conduisent a des
efficacités de contact plus ou moins bonnes. [13] Les calottes peuvent étres disposées en carré ou

en triangle. [11]

Une certaine quantité de liquide est maintenue sur le plateau grace a un deversoir qui
assure 1I’écoulement du liquide vers le plateau inférieur. La qualité¢ prédominante d’un plateau a
calottes est sa faculté d’adaptation a une trés large gamme de débits liquide et vapeur. Son
utilisation est toutefois restreinte en raison de son cott élevé et des fortes pertes de charge qu’il

crée dans la colonne. [12]

I.11.2 Plateaux perforés a déversoirs :

Les plateaux perforés ont un prix de revient faible et une simplicité de construction et de
fonctionnement [13], ils n’ont pas obtenu beaucoup de succes, car les performances ne
demeurant acceptables que pour des variations de débit tres faible autour de la valeur optimale

pour laquelle ils ont été calculés .la valeur traverse verticalement la couche de liquide. [10]




Généralité sur la distillation

I.11.3 Les plateaux a clapets:

C’est un plateau dont les orifices sont équipés de clapets. [11] La hauteur de soulévement
de ces derniers est fonction du débit de vapeur. Les vapeurs s’échappent horizontalement dans le
liquide. [14]

Les plateaux a clapets se sont progressivement substitués aux plateaux a calottes car leur

performances sont légérement supérieures pour un prix de revient plus faible. [11][12]

Il existe une grande variété de forme de clapets : ronds, triangulaires allongés. Certains

modeéles offrent la possibilité de tarer le clapet en fonction du debit de vapeur. [12]

I.11.4 Plateaux uniflux :

C’est une variante du plateau a calottes. Le plateau est décomposé en bandes ayant une
section en S et I’échappement de la vapeur aux échancrures s’effectue vers le déversoir aval, ce

qui favorise I’écoulement du liquide sur le plateau. [10]

Par contre la dispersion de la vapeur dans le liquide est moins homogene c.a.d. que le
contact liquide—vapeur est moins bon que pour les types de plateaux considerés précédemment.
[10]

I.11.5 Plateaux a jets directionnels (jet tray) :

Dans le plateau sont découpées des languettes leur inclinaison est dans le sens de
I’écoulement du liquide sur le plateau, 1I’échappement orienté de la vapeur sous les languettes
facilite I’écoulement du liquide, et permet de diminuer le gradient liquide sur le plateau. La perte

de charge est moins importante et le prix de revient faible, la construction est tres simple. [5, 6]

Mais il faut avoir une pression bien déterminée pour empécher le passage de liquide par

les languettes.

Ces derniers sont mobiles est articulés au plateau par une charniére, ce qui apparent au

modeéle a soupapes.

I.11.6 Plateaux perforés sans déversoirs :

Ils sont du type perforé, donc de construction peut onéreuse. Ligquide et vapeur circulent a
contre courant par les mémes orifices, de sorte que I’ensemble peut étre traité comme une
colonne a garnissage . Le niveau liquide sur le plateaux correspond a la balance dynamique des
écoulement liquide et vapeur a travers les orifices . Ces plateaux ont une bonne efficacité et un

prix de revient peut élevé, ils présentent les mémes inconvénients que les plateaux perforés. [10]
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Figurer 1111 :Typesde plateaux.

1.12 Les appareillages d’une installation de distillation

1.12.1 colonne

La colonne de fractionnement est la partie essentielle dans une unité de distillation. Dans
sa trés grande majorité c’est une tour cylindrique verticale de hauteur et de diamétre variable,
formé d’une virole et de deux fonds. L’intérieur est divisé en compartiments horizontaux appelés
plateaux. Généralement la colonne peut atteindre prés de 50m de hauteur et 6m de diametre .Elle

est montée verticalement et repose sur des pieds ou une jupe.

1.12.2 Le condenseur

C’est également un échangeur de chaleur dans lequel la vapeur sortant en téte de colonne

peut étre refroidie pour étre enfin condensée.

Les condensations les plus souvent rencontrées sont :

1.12.2.1 Condensation totale

Toutes les vapeurs sont condensées en un liquide se séparant ensuite entre reflux et
distillat, Condenseur total n'est plus un étage de séparation. Par rapport a une colonne congue sur
la base d'un condenseur partiel, il faut donc rajouter un étage interne a la colonne si le

condenseur est doit étre total.
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En fait, la construction de McCabe et Thiele est exactement la méme, que le condenseur
soit total ou partiel, mais elle commence au deuxieme plateau (au lieu du premier) dans le cas

d'un condenseur total.

1.12.2.2 Condenseur partiel :

Un condenseur partiel est un étage d'équilibre qui effectue une séparation (le distillat et le
reflux n'ont pas la méme composition). On demande donc au condenseur de liquéefier distillat et

reflux, on parle donc de condenseur total. Un condenseur total n'est plus un étage de séparation.

1.12.3 Le rebouilleur

C’est un échangeur de chaleur, disposé au fond de la colonne, souvent de type a faisceaux
tubulaires, dont le rdle est de porter, a I’ébullition, le liquide a distiller moyennement un échange

de chaleur avec un fluide caloporteur. [14]

1.12.4 Ballon de reflux

C’est un ballon situé au-dessous du condenseur pour accumule les produits de téte

condenses et surtout pour contenir le liquide de reflux. [14]
I.13 Les appareillages annexes

I.13.1 L’échangeur de chaleurs

Ils sont utilisés pour récupérer la chaleur, par exemple un échangeur préchauffe la charge
d’alimentation par le liquide chaud du bas de la colonne afin de valoriser les rejets thermiques.

[15]
1.13.2 Les pompes

Elles sont indispensables pour assurer la circulation des liquides au sien de I’installation

et pour compenser les pertes de charges dans les différents éléments. [14]

1.13.3 Les appareils de mesure, de controle et de régulation

Pour éviter la perturbation des conditions de fonctionnements, certains appareils de
controle sont a installer. Ces derniers permettent de suivre en temps réel 1’évolution des
différents parameétres opératoire (température, pression). Par conséquent, ils faciliteront

Iintervention si 1’incident qui survient risque d’altérer le bon fonctionnement. [14]
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Chapitre 11 Distillation des mélanges complexes

Introduction

Dans lindustrie, la majeure des processus de distillation implique plus de deux
composants. Les séparations multi-composantes sont effectuées en utilisant le méme type de

colonnes de distillation, de rebouilleurs, de condenseurs, d'échangeurs thermiques... etc...

La séparation de ces constituants repose sur les mémes principes que ceux qui ont été
énoncés pour les mélanges binaires, bien que I'application en soit délicate. Si I'on excepte le cas
des soutirages latéraux, la colonne répartit I'alimentation en un distillat en téte et un soutirat en
bas de colonne. On se raméne au cas des binaires en faisant choix de deux constituants de

volatilités voisines, les "constituants-clefs".

Dans le cas de mélanges multi-composants, il est nécessaire d’utiliser une approche
analytique. Le schéma de séparation fait intervenir deux principaux composants du mélange. Le
composant principal léger (Yi) a une concentration limite maximale dans le résidu et le

composant principal lourd (Xi) a une concentration limite maximale dans le distillat.

On applique plusieurs méthodes de raccourci sont utilisées pour effectuer des calculs
dans des systemes multi-composantes. Les méthodes de calcul qui permettent de connaitre les
valeurs conjuguées du taux de reflux et du nombre de plateaux théoriques nécessaires pour

effectuer une séparation peuvent étre rassemblées en deux groupes :
* Les méthodes dites abrégées (Short-cuts) ,
* Les méthodes dites progressives de calcul plateau par plateau.

Ceux-ci impliquent généralement une évaluation du nombre minimal de plateaux, du taux
de reflux minimal et du nombre de plateaux au reflux fini pour des distillations simple. Bien que
les méthodes informatiques rigoureuses soient disponibles pour résoudre des problémes de
séparation multi-composants, les méthodes approximatives sont utilisées en pratique. Une
méthode approximative largement utilisée est généralement mentionnée comme la méthode de
FENSKE-UNDERWOOD- GILLILAND.
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I1.1 La distillation des mélanges complexes : La méthode (Short-cuts)

Avant lI'avénement de I'ordinateur numeérique moderne, diverses méthodes de « short-cut»
ont été développées pour simplifier la tache de conception de colonnes multicomposants. Bien
que des programmes informatiques soient normalement disponibles pour la résolution rigoureuse
des équations MESH, les méthodes abrégées sont toujours utiles dans le travail de conception
préliminaire et comme aide a la définition des problémes pour la solution informatique.
L'utilisation intelligente des méthodes de raccourcis peut réduire le temps et les colts

informatiques. [16]
Les méthodes de short-cut disponibles peuvent étre divisées en deux classes :

1. Simplification des procédures rigoureuses étape par étape pour permettre aux calculs
d'étre faits a la main ou graphiquement. Des exemples typiques de cette approche sont les
méthodes données par Smith et Brinkley (1960) et Hengstebeck (1976).

2. Les méthodes empiriques, qui s'appuient sur les performances des colonnes
opératoires, ou sur les résultats de conceptions rigoureuses. Des exemples typiques de ces

méthodes sont la corrélation de Gilliland et la corrélation d'Erbar-Maddox

Ce chapitre développe une méthode approximative supplémentaire pour la conception
préliminaire et I'optimisation de la distillation simple, appelée la méthode Fenske-Underwood-
Gilliland (FUG).

I1.1.1 La méthode Fenske-Underwood-Gilliland (FUG).

Les méthodes approximatives continuent a étre utilisées en pratique pour des buts divers,
y compris la conception préliminaire, des études paramétriques pour établir des conditions de
conception optimums et pour des études de synthése de processus pour déterminer des ordres de
séparation optimaux. Dans ce chapitre nous étudierons le calcul d’une colonne par la méthode
approximative FUG qui est largement utilisée pour faire la conception préliminaire et

l'optimisation de distillation simple.

La plus populaire de ces méthodes raccourcies est la méthode Fenske Underwood-

Gilliland (FUG). Les hypotheses de base d'une telle méthode sont :
1. Le systeme est idéal.

2. Débordement molaire constant (comme dans la méthode de McCabe Thiele pour les

mélanges binaires).
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3. La séparation s'opére essentiellement entre le composant clé léger et le composant clé

lourd.

La clé Iégere (LK) est le composant le plus léger apparaissant en bas et la clé lourde

(HK) est le composant le plus lourd apparaissant en haut. Dans la méthode FUG :

1. L'équation de Fenske est utilisée pour calculer le nombre minimum de plateaux , Nmin
qui est le nombre de plaques requises pour effectuer une séparation spécifiée au reflux total,

c'est-a-dire que la valeur minimale des équations de N.
2. L'équation d'Underwood est utilisée pour estimer le reflux minimum , Rmin

3. La corrélation de Gilliland est utilisée pour calculer le nombre réel de plateaux, N
(pour tout R donné), ou le taux de reflux, R, (pour tout N donné) en fonction des valeurs limites

précedentes Nmin et Rmin
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Start
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Y
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Y
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Y
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Calculate splits
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Y
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Bubble-point/dew-point calculations

Adiabatic flash procedure

Fenske equation

Fenske equation

Underwood equations

Gilliland correlation

Kirkbride equation

Energy-balance equations

[ Figurer I1.1 :Algorithm for multicomponent distillation by FUG method. [17]
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I1.1.2 Méthode de Fenske : ""Fonctionnement a taux de reflux total' :

Dans la rectification on utilise deux méthode d’idéalisations du procédé permettant
d’établir les cas limites du fonctionnement de la colonne, I'un des cas est le fonctionnement a
reflux total qui correspondant & un nombre minimal de plateaux théoriques et 1’autre est le
fonctionnement a reflux minimal demandant la séparation spécifiée un nombre infini de

plateaux.

A reflux total lorsque les concentrations de deux constituants (i et j) dans les produits
obtenus (distillat et résidu), les volatilités relatives de ces constituants et le nombre minimal de

plateaux est donné par la formule connue de Fenske.[18]

Fenske (1932) a été le premier a dériver une équation pour calculer le nombre minimum
de plateaux pour la distillation multicomposant au reflux total. La derivation était basée sur

I'nypothese que les étapes sont des étapes d'équilibre.

Pour un binaire, 1’équation de Fenske permettant de calculer ce nombre minimum de

plateaux dans une colonne fonctionnant a reflux total est donnée par :

xp(1 —xy)
In xw (1 —xp)

(I.1)
In A s

Npin+1=

Nmin + 1 : Représente le nombre d’étages théoriques total y compris le bouilleur.

Sion se place au dernier étage en haut de la colonne, n = Nmin 0n a alors

Nmin

x. - x.
(Fmmer ) (22 [T, 11.2)
Xi1 Xj Nmin+1

k=1

On considéreé le couple de composés i ( la cléf I1égére) et j (la clef lourde) sur le plateau n,

et on pose :

Xi, Nmin +1 €t Xj, nmin+1 les fractions molaires du reflux et égales a celles du
distillat pour un reflux total xip et X;p .

Xi1 et Xj1 les fractions molaires en bas de colonne : Xig et Xjs
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Si la volatilité du couple i-j reste constante dans la colonne, c’est-a-dire ok = Qj=

constante,alors :

Xi Nmin+1 Xj1 N i
< ] = a"" (IL.3)
Xi1 Xj Nmin+1

On obtient alors 1’équation de Fenske suivante :

log (xi,Nmin+1 ) ( Xj1 ) log (xi,D ) (xi,B)
Xi1 Xj,Nmin+1 Xi,B/ \XjD

min log a;; log a;; (I1.4)

Une Forme souvent plus pratique de I’équation de Fenske utilise les débits plutdt que les

fractions molaires.

X; . D.x; . d: X; b:
< l,Nm1n+1> — ( l,Nm1n+1> — (_l) et <L1> — (_l) (H. 5)
Xj Nmin+1 D.Xj Nmin+1 d; Xj1 b;
Si D et B sont les débits totaux de distillat et de résidu, on appelle di et bi les débits

molaires de chaque composé « i » dans le distillat et dj et bj ceux dans le résidu :
Et I’équation de Fenske s’écrit alors :
d; bi
log (g )

] (11.6)
log a;;

Nin =
Avec i = clé légére et j = clé lourde
I1.1.3 Répartition des autres composés (non-cles)

Choisissons la clé lourde comme référence et utilisons la loi de Fenske pour les couples ( i,r) ou

« i » est un composé non-clé :

— =) .a ™ IL.7

(&) = (50) -« a.7)
Or:fi = di + bi avec fi = débit molaire du composé i dans I’alimentation :

l- i (IL.8)

T 1+ (dy /b)) (@)

g fi(d,/b,) (@)
i— N :
1+ (dr/br) (air)mmm

(IL9)
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I1.1.4 Reflux minimal par la méthode de Underwood :

Le reflux minimum correspond au cas limite d'une colonne ayant un nombre infini de
plateaux. C'est a dire qu'il existe dans la colonne une (ou plusieurs) région pour laquelle les

courants qui entrent dans un plateau sont déja a I'équilibre.

» Pour les binaires, cette situation correspondait a l'intersection ou a la tangence des

droites opératoire et d’alimentation avec la courbe d'équilibre

« La détermination du reflux minimum pour les mélanges complexes résulte de la
résolution d'un ensemble d'équation caractérisant des bilans matieres, les relations d'équilibre et

I'état thermodynamique de l'alimentation.

* Le développement des équations, long et fastidieux n’est pas présenté et nous allons
simplement donner les relations obtenues par Underwood (ChemEng.Prog. 1948; 44 :603) dans

le cas ou il n'y a pas de composé distribué Distillation des mélanges complexe. [18]
La méthode consiste d'abord a trouver (par itération) la valeur du parameétre 0 tel que:

n

A, Z;
Z bt _q_g (IL.10)
i=1

air—e

Avec : aHK <0 <aLK

etou:

Z;= Fraction molaire dans I’alimentation du composé€ 1
LK = fraction de récupération du composant clé Iégére
HK = fraction de récupération du composant clé lourd
* N est le nombre de composants,

* a;-est la volatilité relative moyenne du composant i par rapport au composant principal lourd r,

* ( est le nombre de moles du liquide saturé produit au plateau d'alimentation par mole de

I'alimentation et

« B est un paramétre, dont la valeur est une inconnue qui doit étre déterminée par itérations

successives. La valeur correcte de 0 se situe entre la volatilité relative des deux composants

principaux clé Iégere et clé lourde.
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On choisit comme référence la clé lourde et les volatilités sont estimées a la température
moyenne de la colonne. Le paramétre ¢, qui caractérise I’état thermodynamique de

I’alimentation par rapport a ceux de la vapeur et du liquide

Puis, on utilise cette valeur de q pour trouver la valeur du reflux minimum Rmin=L/D :

n

Ai-X;
Rpin +1 = ZL‘D (I1.11)
: 1air_0
i=

Ou xiD est la fraction molaire du composant i dans distillat.

I1.1.5 Taux de reflux optimal

A partir du taux de reflux opératoire choisi, 1I’étude du procédé de rectification montre
qu’a chaque valeur du taux de reflux, correspond un nombre fini de plateaux théoriques et que ce
nombre diminue quand le taux de reflux s’accroit. Pour cela on utilise la formule propose par

GILLILAND.

En général on utilise la régle suivante pour le choix du reflux réel d'opération [18] :

R

=1.3 (I1.12)

Rmin

I1.1.6 Méthode de Gilliland : "Nombre de plateaux théoriques a reflux
optimal™ :

Gilliland a proposeé une corrélation empirique entre le taux de reflux, et le nombre de
plateaux théoriques. Si « N » est le nombre de plateaux théorique, correspondant a un taux de
reflux opératoire (R)opt, les deux fonctions sont reliées entre elles par une courbe de

corrélation.[6]

N - Nmin_ R — Rpin

N+1  R+1 (I1.13)

Les résultats de Gilliland ont été corrélés par Eduljee (Hydro. Proc. 1975; 54 (9) 120) suivant:

R_Rmin
X=—" (1. 14)
— N— Nmin
Y =~ min (I.15)
Y =0.75 —0.75 x0.5668 (IL. 16)
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I1.1.7 Position du plateau d’alimentaion :

La relation de Kirkbride (1944) permet le calcul du rapport du nombre d'étages dans la

zone de rectification, Ng, sur le nombre d'étages dans la zone d'épuisement Ns:

Ne _ [(@) (xs-m)z (E)
Ng Z1 K/ \Xp HK D

La somme (Nr+Ns) étant connue, on trouve alors la position de I'alimentation.

(IL. 17)

]0.206

Il faut retenir que la position optimale de I'alimentation est celle qui perturbe le moins le

fonctionnement du plateau. [17]
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I1.2 Distillation multicomposants : solution rigoureuse

Avant les années 1950, les calculs de colonne étaient effectués a la main. Bien que des
procedures de calcul rigoureuses aient été disponibles, elles étaient difficiles a appliquer pour
toutes les colonnes, sauf pour les trés petites. Les méthodes raccourcies éetaient donc le principal
outil de conception. Des procédures rigoureuses n'ont été utilisées que pour les petites colonnes
ou pour les Vérifications finales de la conception. Les imprécisions et les incertitudes dans les

procedures de raccourci étaient généralement prises en compte par la sur conception.

L'introduction des ordinateurs a entierement renversé la procédure de conception. Des
calculs rigoureux, qui prenaient autrefois plusieurs jours, parfois des semaines, méme pour une
colonne relativement simple, peuvent maintenant étre effectués rapidement et efficacement a
l'aide d'un ordinateur. 1l ne faut plus tolérer les imprécisions et les incertitudes inhérentes aux
procédures raccourcies. Dans la pratique de la distillation moderne, les méthodes rigoureuses

sont le principal outil de conception. [16]

L'utilisation des ordinateurs a également conduit & un développement rapide de
procédures plus rigoureuses. Les méthodes rigoureuses développées dans les années 1930 ont été
remplacees par des méthodes plus efficaces. De plus, des développements ont eu lieu pour
permettre l'application de méthodes rigoureuses a de nombreux fractionneurs complexes, dont

certains ne pouvaient pas étre modélisés de maniere adéquate par des méthodes raccourcies.

Avec la précision et les capacités supérieures de la rigueur moderne methodes, une
colonne ne doit pas étre congue sans elles. Un raccourci le calcul est moins précis et, dans
certains cas, peut donner résultats trompeurs. Dans la plupart des travaux de conception de
colonnes modernes, le réle des calculs de raccourci se limite a éliminer les options de conception
les moins souhaitables, a fournir au concepteur une estimation initiale pour I'étape rigoureuse et a
dépanner la conception finale. Les méthodes rigoureuses sont utilisées comme conception

principale et outil d'optimisation. [16]
Les étapes de base de toute procédure de solution rigoureuse seront :

1. Spécification du probleme ; une spécification compléte est essentielle pour les

méthodes informatiques.

2. Sélection de valeurs pour les variables d'itération ; par exemple, les températures
d'étage estimées et les débits de liquide et de vapeur (les profils de température et de débit de la

colonne).

3. Une procédure de calcul pour la solution des équations d'étape.
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4. Une procédure de sélection de nouvelles valeurs pour les variables d'itération pour

chaque ensemble de calculs d'essai.

5. Une procédure pour tester la convergence ; pour Vérifier si une solution satisfaisante a

éte trouvée. [19]
Il convient de considérer les méthodes disponibles sous les quatre rubriques suivantes :
1. Méthode Lewis-Matheson.
2. Méthode de Thiele-Geddes.
3. Méthodes de relaxation.
4. Méthodes d'algébre linéaire. [19]
I1.2.1 Modélisation mathématique des colonnes multi-etagées de séparation
liquide-vapeur

LaFigurell.ll représente le schéma général d’ une colonne de distillation comportant N
plateaux théoriques. Le condenseur, quelque soit son type (partiel ou total), est I’étage n°1 et le
rebouilleur 1’étage n° N. L’étage n°2 est dit plateau de téte et I’étage N-1 est dit le plateau de
fond.

Chaque plateau j est alimenté par un débit vapeur, Vj+1 est un debit liquide Lj-1 venant
respectivement des deux plateaux adjacents j+1 et j-1. De méme, quittant le plateau j un débit
vapeur Vj et un autre liquide Lj pour alimenter respectivement les deux plateaux adjacents j-1j
et j+1. [20]

Sur chaque plateau peut étre défini une alimentation vapeur FVj et une alimentation
liquide FL, un soutirage liquide Uj, un soutirage vapeur Wj et une perte ou apport de chaleur Qj

(Figure 0.1V).
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Figurer 11111 : Schéma général d'un plateau d'équilibre.
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I1.2.2 Formulation des équations du modele

11.2.2.1Hypotheses du modele
Sur chaque plateau, on considére les équilibres suivants :

Equilibre mécanique : la pression de la phase vapeur est égale & la pression de la phase
liquide

Equilibre thermique : la température de la phase liquide est égale a la température de la
phase vapeur

Equilibre thermodynamique : égalité des fugacités dans chaque phase pour chaque
constituant

On fait aussi ’hypothése d’absence de réactions chimiques et que chacune des phases

vapeur et liquide sont parfaitement agitées. [20]

11.2.2.2Equations du modéle (MESH Equations)

A chaque plateau d’équilibre, on associe les quatre équations suivantes :

Equations M—Bilan matiére pour chaque composant

.'htl':.: = .L..' 1% i—1 + 1-"'.. t1¥ije1 T .F.::[‘_.'

— (Li+ Up)xiy — (Vi + W)y, = 0

Equations E - relation phase-équilibre pour chaque composant

'E.'_,l' = _1|":

ry

—Kijx; =0

Equations S—Sommations des fractions molaires

e

(8,),=> w;—10=0

i=l

e

(8.), = Z\ —1.0=0

i=l

Equation H—bilan énergétique

H_.' — .L ]."fj'_ . -+ .'r. |||'J','_ . -+ F.:.ilf.r-'_
— (L + Uy)hy, — (V; + W)y, — @, = 0

Ces quatre équations sont désignées sous I’appellation M.E.S.H . Pour sa résolution, le
modele peut étre formulé de deux fagons selon qu’on utilise les fractions molaires ou les débits

partiels. [17]
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I1.2.3 Approches fondamentales de la simulation des colonnes de séparation
liquide-vapeur

La simulation des colonnes de séparation liquide vapeur a plateaux, a fait ’objet d’un
nombre tres important de travaux [21], une étude rétrospective, nous a permis d’identifier
différents algorithmes de base. Aussi, nous avons pu constater que chacun de ces algorithmes se
caractérise des autres par sa procédure de calcul et par ’application pour laquelle il est destiné.
Toutefois, trés peu de travaux [21, 22, 23, 16] ont été menés dans I’objectif de synthétiser ces

différents algorithmes et de définir une approche fondamentale de résolution.

De ce fait, il nous est paru nécessaire d’établir une classification des différents
algorithmes pour la résolution du modele MESH. Cette classification nous permettra par la suite
de comprendre les particularites de chaque approche et de préconiser leurs domaines

d’applications appropriés.
I1.2.4 Approche mathématique de la résolution du modele MESH

Le modele de la colonne est constitu¢ d’un grand nombre d’équations algébriques non
linéaires. Les mathématiques nous offrent plusieurs possibilités pour résoudre ce systéeme

d’équations [25, 26]. Parmi ces méthodes numériques, nous citerons :

La substitution et I’élimination,

Les méthodes directes (sans calcul des dérivées partielles),
L’approche séquentielle,

L’approche simultanée,

Les deux premieres approches sont a éliminer car elles nécessitent des manipulations
spéciales des équations qui sont impossibles a effectuer sur le modéle MESH. Par contre, les
deux derniéres sont retenues. L’approche séquentielle consiste a découpler le systéme
d’équations en sous systémes qui sont résolus séquentiellement selon une procédure itérative.
L’approche des corrections simultanées consiste a résoudre toutes les équations du systeme
simultanément (Figure 11.1V) . Dans les paragraphes qui suivent, nous présenterons ces deux
approches mathématiques appliquées a la résolution du systéme d’équations du modele M.E.S.H.

[20]
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Approches de resolution du modele mathématique
des colonnes multi- étagées de separation

liquide-vapeur

Approche des

Approche séquentielle corrections simultanées

Le modele mathématique de la colonne de Le modeéle mathématique de la colonne de
distillation est subdivisé en sous systémes distillartion est résolu de maniére
qui seront de maniere séquentielle simultanée

Figurer 11.1V : Organigramme des approches de résolution du modéle mathématique des colonnes
multi- étagées de séparation liquide-vapeur. [20]

I1.2.5 Approche séquentielle

Elle consiste a fractionner le systtme MESH en sous-systemes d'équations qui sont
résolues séquentiellement. Les équations de bilan de matiére sont résolues indépendamment
pour générer les profils de distribution des compositions. Ensuite, les profils de température et de
débits sont obtenus a partir des autres équations du modele soit simultanément ou séparément.
Dans I’approche séquentielle, un choix judicieux doit étre porté sur quatre aspects importants

pour la résolution du modele, a savoir :

Le choix des variables indépendantes,

Le découplage du systeme d’équations en sous systémes,
L’association variable équations,

L’ordre de résolutions.

Les trois principaux algorithmes de base de I’approche séquentielle sont :

L’algorithme Bubble-Point,
L’ algorithme Sum-Rate,
L’algorithme 2N-Newton.
Ces algorithmes ont connu beaucoup de modifications relatives a I’amélioration des

propriétés de convergence et a la minimisation du temps de calcul. [20]
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I1.2.6 Les approches des corrections simultanées

Contrairement a I’approche séquentielle, I’approche des corrections simultanées consiste
a résoudre I’ensemble des équations M.E.S.H simultanément. Dans 1’approche des corrections

simultanées, on doit tenir compte des trois points suivants :

Le choix des variables indépendantes,
L’ arrangement des équations,

La méthode numérique de résolution. [20]

Principaux algorithmes de ’approche des corrections simultanées

Plusieurs algorithmes de I’approche corrections simultanées ont été développés depuis les
premiers travaux sur la simulation des colonnes de distillation. Les plus connus sont ceux de
Naphtali et Sandholm [27] et de Goldstein et Stanfield [28]. Sur la base de ces deux algorithmes,
d’autres auteurs ont développé des variantes améliorées. Nous citerons a titre d’exemple les
travaux de Gallun et Steven [29]. De nos jours, les algorithmes de type « Inside Out » sont les

plus utilisés pour la simulation des colonnes de séparation.
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Chapitre 111 Calcul de la colonne

Introduction :

Notre travail dans ce chapitre est de Vérifier les dimensions de la colonne par deux

méthodes :

Une méthode approximative qui consiste a calculer les dimensions de la colonne .Elle
permet de calculer le bilan matiére et déterminer les différentes pressions et températures,
cette méthode est basée sur les équilibres liquide-vapeur .

Une simulation HYSYS pour vérifier les paramétres et les paramétres de la colonne.

II1.1 Données de départ

Le mélange d'alimentation suivant doit étre séparé par distillation ordinaire a 120 psia pour
obtenir 92 % en moles de nC, dans le distillat liquide et 81,0 % en moles de iCs dans les queues.
L'alimentation est donnée sous forme de liquide a point de bulle .

la température de I'alimentation également = 180,8 °F = 82.22 °C

Pas de chute de pression au condenseur ou a I'étage. Par conséquent, la pression au fond
également = 120 psia.

La composition et les débits partiels de la charge sont regroupés dans le tableau 111.1

Alimentation
N© Constituants Débit molaire (Ibmol/h) | Fraction molaire
01 Cs Propane C3HSg 5 0,5
02 iIC4 Isobutane iC4H 10 15 0,15
03 (LK)NC4 n-Butane nC4H10 25 0,25
04 (HK)iCs Isopentane iC5H 12 20 0,20
05 nCs n-Pentane nCsH 12 35 0,35
D totale 100 1
Tableaur I11.I : Lacomposition dela charge.

IT1.2 Compositions imposées des courants sortants

Les compositions des deux courants, distillat (téte de colonne) et résidu (fond de colonne)

sont précisées dans le tableaur |11.11




Chapitre 111 Calcul de la colonne

Les teneurs admises
Dans le distillat Dans le résidu
YnC4 0.49 Xnca 0.04
Tableau( II1.I1 : composition imposées des cour ants sortant.

I11.3 Calcul de spécification des deux courants distillat (D) et Résidu(R)

Le constituant clé léger est nCs .

Le constituant clé lourd est iCs.

L’analyse des deux courants montre qu’il reste cing titres a déterminer (5 inconnues) pour
une spécification totale des deux courants. Les cing équations nécessaires sont obtenues en

écrivant les bilans macroscopiques des constituants :

L.X;c3=D.Yc3 + R.Xpcs (I1L. 1)
L. Xyica = D.Yica + R Xpica (I1L. 2)
LX;nca =D.Yyca + R Xgnca (111 3)
L. X;ics = D.Yics + R. Xpics (111 4)

L. X;ncs = D.Yycs + R. Xpncs (1L 5)

En procédant par substitution, on arrive a résoudre progressivement le systéme

d’ équation . Les résultats de la résolution sont regroupés dans le tableaur [11.111

D’ 465725 lbmol/h R’ 53275 Ibmol/h

Constituants Xi Di Xi Ri

C3H8 0.107 5.000 0.00 0.000
iC4H10 0.32 15.000 0.00 0.000
nC4H10 0.49 23.125 0.04 1.875
iC5H12 0.07 3.6 0,34 16.400
nC5H12 0.00 0.000 0.64 35.000
Total 1.000 46.275 1.000 53.275

Tableaur I11.111 : Résultatsde larésolution (en titre molaire et débit molaire) .
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I11.4 Détermination des parameétres opératoires de la colonne (Estimation des

points de rosée et de bulle) :

I11.4.1 La température au sommet de la colonne

Pour la vérification de la température au sommet de la colonne on utilise 1’équation de

I’isotherme de la phase vapeur au sommet de la colonne :

in=2%=1 (111 6)

Connaissant la pression Ps = 8,3 bars, on propose une température Ti. A I’aide du
monogramme de Scheibel et Jenny (annexe 01), on détermine les volatilités Ki et on calcul le

terme >y;. k; On continue 1’opération jusqu’a ce qu’on obtienne 1’égalité > y;. k;= 1.

Constituants 70 °C 60 °C

Xd K; yi/K; K; yi/K;
Cs 0.107 2.6 0.04 2.20 0.24
iICa4 0.32 1.3 0.25 1.06 0.35
(LK)NC,4 0.49 0.88 0.6 0.77 0.42
(HK)iCs 0.07 0.46 0.04 0.36 0.01

nCs 0.00 / / / /

Yyi- ki = 0.94 yi. ki =1

Tableaul I11.VI: lectures effectuées a partir du Monogramme de Scheibel et Jenny.

111.4.2 La température au fond de la colonne

On procéde de la méme fagon mais en utilisant 1’équation de I’isotherme de la phase

liquide au fond de la colonne :

Zyi:ZKi.xizl (111. 7)
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100 °C 110°C

Constituants Xd K; yi/K; K; yi/K;

Cs / / / / /

IC4 / / / / /
(LK)nC, 0.02 1.85 0.04 2.1 0.04
(HK)iCs 0.34 0.94 0.32 11 0.37
nCs 0.64 0.82 0.52 0.96 0.61

Sy.k; = 0.88 yik; = 1.02

Tableau I11.V : lectures effectuées a partir du Monogramme de Scheibel et Jenny.

111.4.3 Calcul des volatilités relatives « :

On calcule les volatilités relatives des constituants aux différentes zones de la colonne

en utilisant I’équation :

(I11.8)

K;
a; =
Kyk
K;: constante d’équilibre de 1’élément 1i.

Kyx: constante d’équilibre de le constituant clé lourd iC5 .

111.4.4 Estimation de la volatilité relative moyenne

La volatilité Ki change avec la température ; de méme pour la volatilité relative. Par
conséquent, on est amené a considérer une volatilité moyenne. Cette moyenne peut étre estimée

de différentes facons :

Valeur de la volatilité a la température moyenne : T,y = mw;ﬂ (I11.9)
. ”_ — __ atétetapied
Moyenne arithmétique : 0 = ———— (I11.10)
Moyennes géométriques de la volatilité :
1
@ goom = ( Xrete. Epiea)? (IIL11)
1
dgéom = ( Aiste- aalim'apied)3 (I11.12)
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Constituants Rectification épuisement
K; a; K; a; Ageom
Cs 2.1 5.24 3.88 3.63 4.36
iCs 1.056 5.63 2.26 2.12 2.36
(LK)nC, 0.818 2.04 1.863 1.74 1.88
(HK)iCs 0.401 1.00 1.068 1.00 1.00
nCs 0.329 0.82 0.922 0.86 0.84

Tableau I11.VI : Volatilitésrelative.

II1.5 Détermination du nombre de plateaux théoriques. Méthode de F.U.G

I11.5.1 Détermination de Nmin :

La formule de Fenske est appliquée 1’équation (I11.13) et aux deux éléments clés nCsH1o
(légere) et iCsH1o (lourd). L’equation de Fenske permettant de calculer ce nombre minimum de

plateaux dans une colonne fonctionnant a reflux total est donnée par :

log [dnC4 bics] : [23.125 16.4
dics bncal _ °6173.6 1.875
log(@ ncaics) log1.88

geom

Nopin = = 6.38 (II1. 13)

II1.6 Répartition des autres composés (non — clés)

Pour calculer la distribution des composants non clés au reflux total, utilisez pour les
composants clés plus légers que légers, LK, Eq. (IL.9), et utilisez I'équation. (II.8) pour la clé
plus lourde que lourde, HK, avec iC5 comme composant de référence, r, et la valeur ci-dessus de

Nmin.

On obtient les résultats suivants :
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Constituant Alimentation Distillat Résidu

Cs 5 5.000 0.000
iCs 15 14.60 0.4
(LK)nC,4 25 22.9 2.1
(HK)iCs 20 3.70 16.3

nCs 35 2.7 32.3
Totale (Ibmol/h) 100 48.9 51.1

Tableaul I11.VII : lescompositions de différents courants.

II1.7 Calcul de taux de reflux minimal :

Le taux de reflux minimum correspond au cas limite d'une colonne ayant un nombre
infini de plateaux. Sa détermination pour les mélanges complexes résulte de la résolution d'un
ensemble d'équation caractérisant des bilans matieres, les relations d'équilibre et ['état

thermodynamique de l'alimentation.

Dans le présent travail, la charge a traiter est introduite dans la colonne sous forme de

liquide saturé (porté a sa température d’ébullition, [q = 1]).

L ' éthemambdynamique de
| > al i ment at valeur du parametre q

liquide en ébullition 1

vapeur saturante 0
I. .d f .d. 1 + Téb — TA
iquide sous-refroidi —

g AHyap

14+ Cp (Tr - TA)

vapeur surchauffée AHy4p

Tableaul I11.VIII : lesvaleursdu paramétreg.
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Les itérations de la résolution par approximations successives sont regroupées dans le Tableau

0.XI1

Constituants |  x; o; X;. O 0
15 1.3 1.317
Cs 0.05 4.36 0.218 0.076 0.071 0.071
iICs4 0.15 | 2.36 | 0.356 0.414 0.336 0.341
(LK)NC4 0.25 | 1.88 0.47 1.237 0.81 0.835
(HK)iCs 0.20 | 1.00 0.20 -0.40 -0.666 -0.631
nCs 035 | 0.84 | 0.294 -0.445 -0.639 -0.616

Y totale 0.882 -0088 0.00

Tableaur I11.1X : résultatsdesitérations.

Les résultats nécessaires al’ application de I’ éguation (11.10)pour le calcul de Rmin sont

regroupés dans le tableau 111.X

Constituants X; a; X;. O
G 0.102 4.36 0.44472 0.146
iCs 0.298 2.36 0.710328 0.681
(LK)nC4 0.468 1.88 0.87984 1.563
(HK)iCs 0.0756 | 1.00 0.0756 -0.238
nCs 0.055 0.84 0.0462 -0.0968
> totale = Rmin+1 2.0486
Rmin 1.0486

Tableaul I11.X: calcul de Rmin.

La derniere étape consiste a calculer :

le taux de reflux opératoire (Ropér.) a partir de la relation usuellement utilisée (provenant de

I’analyse technico-économique) :

le nombre de plateaux (étages) théoriques N nécessaires en utilisant ou le diagramme de Gilliland

Ropér.=1,2 Rmin = 1.2(1.0486) = 1.258

ou la corrélation d’Eduljee.

L’ ensemble des résultats de cette derniére étape est récapitulé dans le tableau 111.XI.
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L¢état _ Y+ Nmin
thermodynamique R- Ry, | Y=075-075X0%% T o1-vY
de ’alimentation. | Ropér X = TR+l
liquide & point de | 1.258 | 0.07676 0.57495 16.023
bulle
Tableaur I11.X1 : récapitulation desrésultats.
II1.8 Position du plateau d’alimentation :
En utilisant la distribution de Fenske, D = 48,9 Ibmol/h et B = 51,1 Ibmol/h
Ng [( ZicsF ) (xnC4-,F)2 (B)]0'206 _ (O.ZO) (0.041)2 (51.1) 0-206 _0.721
N W\z,cap/ \ x5/ \D ~ [\0.25/\0.075/ \48.9 o

La somme (NR+NS) étant connue, on trouve alors la position de I'alimentation.

Dongc, la position du plateau d’alimentation = 6.5

I11.9 Comparaison entre les valeurs de la simulation et le calcul analytique :

Les tableaux ci-dessous récapitules la comparaison entre les valeurs trouvées analytiquement et

celles simulées .

Constituants Distillat Résidu
analytique simulé analytique simulé
Cs 5.00 4.9975 0.000 0.0025
iICa4 14.60 14.6505 0.4 0.3494
(LK)NC4 22.9 22.8977 2.1 2.1023
(HK)iCs 3.7 3.6543 16.3 16.3457
nCs 2.7 2.57 32.3 32.43
Y totale 48.9 48.77 51.1 51.230
Tableaur I11.X11 : Tableau comparatif des résultats (Composition molaire du distillat et du résidu).
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Constituants Distillat Résidu
analytique simulé | analytique simulé
Cs 0.102 0.1025 0.000 0.000
iIC4 0.298 0.3004 0.00782 0.0068
(LK)NC, 0.468 0.4695 0.041 0.041
(HK)iCs 0.0756 0.0749 0.3189 0.3191
nCs 0.055 0.0527 0.632 0.6330
> totale 1.000 1.00 1.000 1.000
Tableaul 11.XI11 : Tableau comparatif desrésultats (Composition molaire du distillat et du rési
Constituants Distillat Résidu
analytique simulé analytique simulé

Cs 2.100 2.202 3.880 3.914
iIC4 1.056 1.103 2.260 2..253
(LK)NC4 0.818 0.8595 1.863 1.860
(HK)iCs 0.401 0.4142 1.068 1.043
nCs 0.329 0.3516 0.922 0.9194

Tableaul 111.XIV : Tableau 1V-4: Tableau comparatif desrésultats ( lesvaleursdek ).

parametres Valeurs Calculé (méthode Simulé (méthode preécise
approximative)

Température de téte (°C) 60 62.52

Température de fond (°C) 110 109.6

le nombre de plateaux N 16.023 15.236

Le nombre minimum de 6.38 6.151
plateaux Nmin

Le taux de reflux minimum 1.048 1.083

Rmin
Le taux de reflux R 1.258 1.3

Position du plateau 6.5 6.544

d’alimentaion

Tableaul I11.XV : Tableau comparatif desrésultats.
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Discussion

Les résultats sont presque identiques en ce qui concerne le calcul des débits molaires et
massiques ainsi que les compostions, de méme pour les nombres d’étages théoriques et le plateau

d’alimentation.

A partir du tableaux ci-dessus, nous remarquons que l'erreur est trés faible. De cela, nous

concluons que les valeurs obtenues par la simulation et les calculs analytiques sont tres proches
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Introduction

Les méthodes de simulation, congcues pour étre utilisées en statistique et en recherche
opérationnelle, ont connu et connaissent encore un développement rapide di a ’extraordinaire
évolution des ordinateurs. Des applications se rencontrent tant dans 1’industrie qu’en économie,
ou encore en sciences sociales, en physique des particules, en astronomie et dans de nombreux

autres domaines.

Dans beaucoup de situations, que ce soit de la vie courante ou dans la recherche
scientifique, le chercheur est confronté a des problemes dont il recherche des solutions sur la
base de certaines hypothéses et contraintes de départ. Pour résoudre ce type de probleme, il
existe des méthodes analytiques applicables a des situations ou le modele permet de traiter les
différentes variables par des équations mathématiquement maniables, et des méthodes
numériques ou la complexité du modéle impose un morcellement du probléme, notamment par
I’identification des différentes variables qui entrent en jeu et I’étude de leurs interactions. Cette
derniére approche s’accompagne souvent d’une importante masse de calculs. Les techniques de
simulation sont des techniques numériques : Simuler un phénomene signifie essentiellement

reconstituer de facon fictive son évolution.

L’avantage majeur de la simulation est la fourniture d’un bon aper¢u du comportement du
systeme réel. Cet apercu peut €tre difficile de ’avoir a travers 1’expérience et I’intuition seule, en
particulier pour les systemes complexes avec plusieurs variables interactives. Dés que le modéle
mathématique répond aux ajustements de changement des parametres comme un procedé réel, la
simulation peut étre classee comme une méthode commode qui ne colte pas chéere et sans danger
pour la compréhension du comportement du procédé réel et sans intervention sur le procédé en

cours de fonctionnement.

Il existe un trés grand nombre de logiciels de simulation des procédés chimiques. On
présente une liste non-exhaustive des logiciels les plus utilisés au niveau mondial tell que :
(Aspen), (Chemcad), (Designll), (Hysys), (Ideas), (Indiss), (Prosim), (Proll), (Sim42). [29]
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IV.1 Définition de simulation

La simulation est définie comme étant la représentation d'un phénoméne physique a
I’aide de modéles mathématiques simples permettant de décrire son comportement. Ces modeles
sont basés sur la vérification des phénomeénes de transfert de masse, d’énergie et de quantité de

mouvement qui se produisent dans les différentes opérations unitaires .
IV.2 Principes de fonctionnement et réle des simulateurs

Les simulateurs de procédés utilisés classiquement dans D’industrie, peuvent étre
considérés comme des modeles de connaissance. lls sont basés sur la résolution de bilans de
masse et d’énergie, des équations d’équilibres thermodynamiques, ... et sont 8 méme de fournir
I’information de base pour la conception. Ils sont principalement utilisés pour la conception de
nouveaux procédés (dimensionnement d’appareil, analyse du fonctionnement pour différentes
conditions opératoires, optimisation), pour I’optimisation de procédés existants et I’évaluation de
changements effectués sur les conditions opératoires. Avant méme de parler de modeles
d’opération de transformation de la matiere, il faut des modeles pour prédire les propriétés
physiques de la matiére. C’est pourquoi ces simulateurs disposent tous d’une base de données
thermodynamiques contenant les propriétés des corps purs (masse molaire, température
d’ébullition sous conditions normales, paramétres des lois de tension de vapeur, ...). Cette base
de données est enrichie d’un ensemble de modéles thermodynamiques permettant d’estimer les

propriétés des melanges. [30]

Tout simulateur industriel de procédés chimiques est organise autour des modules

suivants :

Une base de données des corps purs et un ensemble de méthodes pour estimer les

propriétés des mélanges appelés aussi modeles thermodynamiques.

Un schéma de procédé permettant de décrire les liaisons entre les différentes

opérations unitaires constituant 1’unité (PFD pour Process Flow Diagram).

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

colonne de séparation, échangeurs de chaleur, pertes des charges, etc

Un ensemble de méthodes numériques de résolution des équations des modeles. Avec ce

type de logiciel, les ingénieurs peuvent a partir de la donnée des corps purs présents dans le
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procédé et du schéma de procédé, développer un modele du processus reposant sur la mise en
commun des équations décrivant les différentes opérations unitaires, les réactions chimiques, les
propriétés des substances et des mélanges, qui puisse aussi communiquer avec d’autres

applications comme Excel, Visual Basic et Matlab, ...[30]
IV.3 Type de simulation

On peut distinguer principalement deux types de simulation dans le cas des procédés

chimiques :

Iv.3.1 La simulation statique (steady state)

La simulation statique a pour caractéristique fondamentale d’étre dédiée aux calcul de
bilan matiere et enthalpique ainsi qu’aux calculs d’équilibres entre phases. Les performances des
appareils sont estimées a partir des valeurs fournies par 1’utilisateur tout en calculant I’évolution

du systeme en régime stationnaire.

Le procéde est décomposé en blocs représentant les différentes opérations unitaires mises

en ceuvre. Les blocs sont li€s entre eux par des flux de matiere ou d’énergie.

1V.3.2 La simulation dynamique (transient state)

La simulation dynamique d'un procedé vise a définir les propriétés des courants en

fonction du temps, pendant des situations transitoires ou le régime n'est pas stable.

Par les moyens de simulation dynamique, il est possible de suivre le comportement des
variables principales du procédé quand elle sont sujettes de perturbations quelconque dans les

opérations industrielles [31].
I'V.4 Définition du logiciel Aspen HYSYS

Aspen HYSYS est un outil de modélisation de processus de simulation en régime
permanant, la conception performance, le suivi, ’optimisation et la planification des activités
pour les produits chimiques, les produits chimiques de spécialité, la pétrochimie et les industries

et la métallurgie. [32]

HYSYS n'est pas le logiciel de simulation le plus flexible, ni le plus utilisé dans
I’industrie, mais il a ’avantage d’étre convivial et facile a utiliser une fois que les éléments de
base sont compris. HYSY'S a été développé pour l'industrie du pétrole, bien qu'il soit utilisé pour

d’autres types de procédés chimiques.
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Les simulations sont accomplies en utilisant les outils des menus. En plus, il dispose
d’une interface graphique pour la construction des diagrammes du procédé (PDF — Process Flow

Diagrams).
IV.5 Les concepts de la base du simulateur HYSYS

HYSYS est un simulateur de conception orientée-objets. Tout changement spécifié sur un
élément est répercuté dans tout le modéle. C'est un logiciel de simulation interactif intégrant la
gestion d’événements (Event drivent) : C’est-a-dire qu’a tout moment, un acc€s instantané a
I’information est possible, de méme que toute nouvelle information est traitée sur demande et
que les calculs qui en découlent s’effectuent de maniere automatique. Deuxiemement, il allie le
concept d’opérations modulaires a celui de résolution non-séquentielle. Non seulement toute
nouvelle information est traitée dés son arrivée mais elle est propagee tout au long du Flowsheet.
Dans ce qui suit, on definit les principaux concepts de base et vocabulaires associés, qui sont

utilisés pendant les étapes de construction d’un modele dans le simulateur HYSY S. [33]

« Flowsheet » : ¢’est un ensemble d’objets « Flowsheet Elements » (courants de matiere,
d’énergie, d’opérations unitaires, de variables opératoires) qui constituent tout ou une partie du
procéde simulé et qui utilisent la méme base de données thermodynamique « Fluid Package ».
Ce simulateur possede une Architecture Multi-Flowsheet : il n’y a pas de limite par rapport au
nombre de Flowsheets. On peut préalablement construire des Flowsheets pour les utiliser dans
une autre simulation, ou organiser la description de procédés complexes en le scindant en sous-
Flowsheets qui sont des modeles plus concis (ceci permet de hiérarchiser un processus tres
complexe). Il posseéde un certain nombre d’entités particuliéres : un « Process Flow Diagram »

(PFD), un « Workbook ». [33]

« Fluid Package » : il permet de définir les composants chimiques présents dans le
procéde simulé et leurs affecte les propriétés chimiques et physiques contenues dans la base de
données des corps purs. Il permet aussi de définir les modéles thermodynamiques qui seront
utilisés pour le calcul des propriétés des mélanges et de définir les cinétiques des réactions

chimiques mises en jeu dans le procédé.

« Process Flow Diagram » : ce diagramme permet de visualiser les courants et les
opérations unitaires, représentées par des symboles dans le « Flowsheet », ainsi que la
connectivité entre les courants, les opérations unitaires et les tableaux des propriétés des

courants.
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« Workbook » : il permet d’avoir acces a I’information sur les courants et les opérations

unitaires sous forme de tableau de données.

« Desktop » : c’est I’espace principal de HYSYS pour visualiser les fenétres lors de la
conception. « Property view » : il contient I’information décrivant un objet (opération ou
courant). « Simulation Case » (fichier de simulation) : ¢’est ’ensemble des « Fluid Packages » «

Flowsheets » et « Flowsheet Elements » qui constituent le modele. [33]

IV.6 Structure générale du HYSYS

Modeéles Modeéles des Banque de données
==
numériques. opérations unitaires des propriétés
Données. T, P, ey Interface o Modéles
d’ util
thermodynamique
Solution

¥ ¥

Optimisation Etude économique

Figure IV.I : Structure générale du HYSYS [32].

IV.7 Le Choix du modele thermodynamique

Une méthode thermodynamique est un ensemble de propriétés physico-chimiques
permettant la modélisation d’un systéme afin de mener une étude prédictive sur la qualité et la
quantité autour de ce systéeme. Les méthodes thermodynamiques existent sous deux formes

notamment le modele de coefficient d’activité et le modéle des équations d’états.

Le travail de la simulation commence par le choix du modéle thermodynamique
convenable a notre systéme, et qui assure le minimum d’écart de résultats par apport aux

données de design.
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IV.7.1 Les équations d’état (EoS)

Les équations cubiques d'état sont largement utilisés dans la simulation de processus et
les calculs d'équilibre liquide-vapeur ont été appliquées a la représentation de propriétés de
composés purs et de mélanges. L’historique de ’apparition de ces équations d’état revu en 1662.
La loi de Boyle était la premiere expression d'une équation d'état, le physicien et le chimiste
irlandais Robert Boyle a exécuté une série d'expériences. Il a noté que le volume du gaz a varié
inversement avec la pression (PV = constant). Cette relation a été aussi attribuée a Edme
Mariotte et appelée la loi de Mariotte. Cependant, le travail de Mariotte n’a pas été publié

jusqu’a 1676 [34].

Les modeles thermodynamiques basés sur les équations d’état sont utilisés pour le calcul
des systéemes d’hydrocarbure et des systemes de faible non idéalité . Ils peuvent étre utilisés pour
calculer des propriétés thermodynamiques telle que la constante d’équilibre K, 1’entropie,
I’enthalpie et la densité. Leurs supériorités par rapport aux autres modeéles résident dans le fait de

I’utilisation des coefficients d’interaction binaires. [35].

IV.7.1.1  Equation de REDLICH-K WONG (RK):

Considérer comme la plus simple des équations d'état, elle est tres utilisée pour predire

d’état de la phase vapeur. [36]

RT a
R = — (IIL. 1)

V-—b>b 1
ﬁV(V+b)

Ou a et b sont uniqguement fonction des composés chimiques, et de la composition, ainsi :

( RZT%'S
I a= a*
4 Rf; (1L 2)
| * c
b=0>b
\ P,

Avec a*=0.4278023 et b* = 0.08664035.
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IV.7.1.2  Equation de SOAVE-REDLICH-KWONG (SRK):

Cette equation modifiée celle de REDLICH-KWONG, par I’introduction d’une fonction
(T) qui dépend du facteur acentrique. [37]

L’équation de SOAVE est de la méme forme générale :

RT a(T)

R = -
V—-b VIV +hb)

(1IL. 3)

SOAVE a introduit les relations suivantes pour exprimer la fonction (T) :
a(T) = a.a(Tg) (I11.4)

Avec:

a(Tg) = (1 +m(1- \/T_R))Z (1L 5)

IV.7.1.3  Equation d’état de PENG-ROBINSON (1976) :

L’¢équation de PENG-ROBINSON diffeére de 1’équation de SOAVE par I’expression du
terme d’attraction. Elle a été introduite en vue d’améliorer les résultats obtenus par I’équation de
SAOVE, notamment en ce qui concerne le calcul des densités en phase liquide, sans modifier le

nombre de parametres :

_ RT a
" V—b V2+4+2Vb —V?2

R (I1L. 6)

Pour un corps pur, les parametres a et b sont calculés a partir des coordonnées du point
critiqgue (mesurables expérimentalement) selon :
272
R°T¢

=0.45724
a PC

. (1L 7)

_0.077796 RT ¢

II1.8
> )

L’équation de Peng-Robinson est recommandée pour les calculs d’équilibres liquide-

vapeur des hydrocarbures sous pression (application en pétrochimie, au gaz naturel).
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Ses résultats sont comparables a I’équation SRK. Avec cette dernicre, I’équation de Peng-
Robinson est essentielle et relativement irremplagable pour les calculs d’équilibres liquide-

vapeur sous pression. [37]

1v.7.2 Modéeles d’activités

En thermodynamique, I’activité chimique d’une espéce chimique exprime 1’écart entre les
proprietés de cette espece pure ou dans un melange réel et les propriétés de cette méme espece
dans un état standard (sous 1bar et 25°C) a la méme température. La notion activité chimique est

surtout employée pour les phases liquide et solide.

L’approche « Activité » est une approche plus empirique que les équations d’états. Les
melanges non-idéaux présentent de grands problemes lors des simulations. Il est alors nécessaire
de prédire les coefficients d’activités non-ideaux de la phase liquide et les coefficients de

fugacité de la phase vapeur.

Ces modeles sont surtout recommandeés pour les solutions non idéales comportant des
constituants polaires (acides, alcool). Pour les solutions idéales, les coefficients seront 1. Ce cas

n’arrive pas alors il faut obtenir des valeurs pour ces coefficients.

Les corrélations sont basées sur I’excés d’énergie libre de Gibbs qui représente la non
idéalité d’une solution. Le couplage de cette technique avec I’équation de Gibbs-Duhern permet

d’obtenir des valeurs de coefficients d’activité. [32]
Exemple de mode¢les d’activité

UNIQUAC.
NRTL.
MARGULES.

WILSON.

1V.7.3 Ensemble de méthodes

IV.7.3.1 Modele Chao Seader

Le modéle Chao-Seader est une ancienne méthode semi-empirique datant de 1961. Cette
méthode est souvent utilisée pour calculer 1’équilibre liquide-vapeur pour les hydrocarbures
lourds et ’hydrogene, ou la pression est moins de 1500 psia et une température entre -17,78°C et

260°C

La méthode de Chao-Seader (CS) est la combinaison d’un ensemble de méthodes couplée

a une corrélation (option set dans les logiciels de thermodynamique).
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Dans la méthode de Chao-Seader, la phase gaz est modélisée par 1’équation d’état de
Redlich-Kwong, et la phase liquide est modélisée par la théorie des solutions régulieres de
Scatchard-Hildebrand. [36]

IV.7.3.2 Modeéle Grayson Streed

La méthode Grayson-Streed (GS) est une méthode plus vieille, semi-empirique. La
corrélation est une extension de la méthode Chao-Seader avec accentuation spéciale sur
I'nydrogene. Cette méthode a été adoptée pour les systemes appliquent des hautes pressions et

température [38].

La corrélation GS est recommandée pour simuler des systéemes d'hydrocarbures lourds
avec un teneur en H» élevé, tel que les unités de I'hydrotraitement. La corrélation GS peut étre
utilisée pour la simulation des unités de Topping et les fractions lourdes sous vide, et pour le

calcul de fugacités de la phase liquides pour N2, CO- et H2S.
I'V.8 Problematique

Le modele de simulation consiste en un groupe d'équations qui caracterisent le
comportement des unités opérationnelles dans un processus. Ces équations ont une quantité
considérable de termes liés aux propriétés physiques et thermodynamiques des composants et
des mélanges impliqués. 1l est donc indispensable d'inclure dans le cas de simulation un groupe
d'équations pour le calcul de ces propriétés. Le groupe de variables a spécifier comprend des
valeurs de température, de pression, de composition et certaines valeurs empiriques pour chacun
des composants dans tous les flux de processus. Tout cas de simulation realisé nécessite de
connaitre les valeurs des propriétés physico-chimiques et thermodynamiques du melange. Ceci

est nécessaire pour tous les composants a utiliser dans le processus. [39].

Les valeurs sont nécessaires pour toutes les conditions—composition, pression et
températurequi peuvent apparaitre dans le fonctionnement normal d'une installation industrielle.
[39].

Dans l'industrie, cette situation est en effet peu susceptible de se produire en raison du

dynamisme et de la grande quantité de valeurs étudiées [40].

Une bonne sélection des techniques sera essentielle pour une analyse précise des
dispositifs et flux présentés dans ce cas de simulation. Il ne suffit pas d'avoir le simulateur le plus
sophistiqué disponible sur le marché, si un mauvais choix de méthode est fait, dans ce cas, des

résultats erronés ou imprécis seront jamais obtenus.




Chapitre 04 Simulation de la colonne

Lorsqu'une option thermodynamique est sélectionnée, le modele et les autres modeles
associés sont utilisés pour le calcul des propriétés thermodynamiques et de transport. Ces

derniers sont nécessaires pour développer le cas de simulation.

Dans l'industrie pétroliere, les équations d'état (EOS) ont joué un role central dans la
modélisation thermodynamique de I'équilibre vapeur-liquide (LVE) des hydrocarbures (HC).

Néanmoins, les EOS ont tendance a offrir des résultats inexacts dans certaines conditions.

Pour les applications pétrochimiques, pétrolieres et gaziéres, en particulier une distillation
primaire de pétrole brut (Topping), un ensemble des logiciels de simulateurs recommande la

sélection du package thermodynamique basé sur I'EOS Peng-Robinson (PR)

Les coupes de gaz naturel et de pétrole sont composées principalement pour les
hydrocarbures. Ces mélanges complexes sont traités comme des “pseudocomposants”.
Généralement, les modeles thermodynamiques sont utilisés pour les applications de raffinage du
pétrole brut. Dans le cas particulier du raffinage primaire, un autre ensemble de simulateurs

recommande le package thermodynamique Chao-Sea (CS).

Dans cette partie, on a essaye Utiliser la corrélation Chao-Seader ou Grayson-Streed pour
les propriétés thermodynamiques afin de calculer les compositions des produits, les températures
des étages, les débits et les compositions inter-étages, le service du rebouilleur et le service du

condenseur pour les spécifications de distillation et Comparer les résultats.
IV.9 Méthode de détermination de travaille par HYSYS :

La simulation de procédé par hysys a été réalisé en passent par les étapes suivantes :

Commencer une nouvelle tache

Pour créer un nouveau cas, il suffit de sélectionner New Case dans le menu File.
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Untitled - Aspen HYSVS V10 - aspenONE — x
Search aspenONE Exchange EHe @
(Cgap | 2rzotnetica aneaec | B
H | ot

53, Update Properties .

Petroleum | oil Convert to
Assays 3 Remove Duplicates Manager  Refining Assa
Companents Refining Hypotheticals
Properties Component Lists - |+ =
List Name Source Associated Fluid Packages Status

—
2 [ mpor [~

=5 Simulation

i) satety Analysis

6% Energy Analysis

Figure IV.11 : New Case.

Choix des composes du procéde

L’étape suivante est l'introduction des composants. Sélectionner la page Components , €n
cliquant sur son signet. Pour selectionner les composants desirés pour la simulation, une des
possibilites est de cliquer deux fois sur le composant dans la liste, il est ainsi transférer

directement dans la Current Component List.

Source Databank: HYSYS Select: Pure Components v Filter: All Families -
Cemponent Type Group Search for: l:l Search by: Full Name/Synonym -
Propane Pure Component
i-Butane Pure Component Simulation Name Full Name / Synonym Formula
n-Butane Pure Component < Add Methane (o CH
i-Pentane Pure Component Ethane c2 C2Hs
n-Pentane Pure Component n-Hexane C6 CBH14
n-Heptane a C7H16
n-Octane ] CBH1B
n-Nonane (o] C9Hz0
n-Decane (al) C10H22
n-C11 () Cl1H24
n-C12 1z Cl2H26
n-C13 13 C13H28
n-Cld {4 C14H30
n-C15 €15 C15H32

o |

Figure IV.111 : Choix des composés.

Créer un Fluid Package.

Presser la touche Add pour créer un Fluid Package : choisir I'équation d'état voulue. Dans

notre cas, ce sera Peng - Robinson.
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Set Up | Binary Coeffs | StabTest | Phase Order | Tabular | Notes

Package Type: HYSYS Component List Selection .Component List - 1 [MYSYS Databanks] - View |
Property Package Selection Optiens Parameters

P rty Package EOS ~

Glycol Package Enthalpy LU

Grayson Streed Density Costald

LAPWS-IF97 Medify Te, Pc for H2, He Maodify Tc, P for H2, He

Kabodi-Danner Indexed Viscosity HYSYS Viscosity

Lee-Kesler-Plocker i

MEWR Peng-Robinson Qptions HYSYS

INBS Steam EOS Solution Methods Cubic EOS Analytical Method

NRTL Phase Identification Default

Peng-Rob N

Pf:?wu inson Surface Tension Method HYSYS Method

PRSV Thermal Conductivity API 12A3.2-1 Method

Sour PR

Sour SRK

SRK

SRE-Twu

Sulsim (Sulfur Recovery)

Twn-Sim-Taccane -

Property Pkg

Figure IV.1V : Choix de I’équation thermodynamique.

la sélection du systeme d'unité

Choisir I’ensemble d'unités. Pour cela, il vous faut sélectionner format dans le menu bar. Le

menu suivant va apparaitre,Et ensuit sélectionnez eng unit.

ED units Of Measure — [m] =
Simulation
Set defaults options for units of measurement
Reports
Equipment Display Units
Units Of Measure
Unit [ wview |
Aspen Properties Options i KOH
Resources Options ity ma /9 [ add |
Act. Gas Flow ACT_m3/h
Act. Vol. Flow m3/h [ Delete | =
Actual Liquid Fle m3/s [ z |
Actual Mass Der kg/m3 =
Angle deg
API Fire Equatio Btu/hr-ft1.64
Area m2
AreaPerVolume m2/m3
BWR ‘Alpha’ m9/mol3
BWR B m&/mol2 -
Available Units Sets
Unit Set Name  NewUser [ copy |
Fietd | Delete |
5
Newliser
Load Preference Set | | Save Preference Set oK | | Help
e T

Figure IV.V : Choix du systéme d’unités.

la création du proceédé (Dessiner le flowsheet )

Pour dessiner l'organigramme il faut travaillerez avec la palette d'organigramme, qui

ressemble a ceci :
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FD Model Palette

=

Tew

|

All

DS Se

FL T DT ED ¢

Dynarics & Control

S =

Cn(4)

3

il = A &

External Model

—

SEN e

EEE

4

¥
W

A\ -

Figure IV.VI : palette d'organigramme.

Choisir les icones nécessaire puis les ajouté au flowsheet.

feed

¥

qc

distillat

[Disti

llation: T-100 |

qr

residu

Figure IV.VII : Le flowsheet.

Créer un Flux d'alimentation ""Feed"" :

Nous sommes maintenant en mesure de définir le stream d'alimentation. Ceci peut étre

fait en employant la commande des spécifications sur la barre de menu ou par une double clique

directement sur le stream. Taper alim, le nom du nouveau flux, dans la case Stream Name, Il

reste ensuite a remplir les cases avec les propriétés qu’on connaisse. Une fois que les cases sont

remplis, presser le bouton OK. Le flux est maintenant completement défini.
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Petroleum Assay
K Value

User Variables
MNotes

Cost Parameters

D Material Stream: FEED

O >

Mormalized Yields

Wapour / Phase Fraction
Temperature [F]

Pressure [psia)

Molar Flow [Ibmele/h]

Mass Flow [kg/h]

Std Ideal Lig Vel Flow [m3/h]
Molar Enthalpy [ki/kgmole]
Molar Entropy [kl/kgmole-C]
Heat Flow [ki/h]

Liq Vol Flow @Std Cond [m3/h]
Fluid Package

Utility Type

-1,530e+005

1045

-6,940e+006

4874

Basis-1

Vapour Phase
0,0080

3,778e-002
-1,276+005
1578
-4,650=+004
3,7532-002

Liquid Phase
0.9920

-1,532e+005
104,1
-6,893=+006
4836

Figure IV.VII1I : Création du flux d’alimentation.

Entrée les parametres d'équipement

Pour modifier les spécifications de la colonne, double-cliquez sur la tour et un sous-menu

apparaitra.

La premiére page de I'Input Expert apparait. Lorsque vous installer une colonne, HYSYS

fournit certaines valeurs par défaut qu'il est possible de modifier.

.r_ﬁ' Distillation Column Input Expert

Condenser Energy Stream Qc
e
-
Colurmn Name  T-100
>
Inlet Streams
Stream Inlet Stage
FEED 6_ Main Tows
<< Stream >3

@) Top Down

Stage Numbering

Bottom Up

— [} =
v| — Condenser |
@ Total "
e Partial Ovhd Liquid Outlet
\I_/ Full Rflx DISTILLAT v|
1 - v
2 Water Draw
# Stages Optional Side Draws
n= "mF————- E Stream Type Draw Stage
<< Stream >3>
n-1 Reboiler Energy Stream
n
ar | Bottoms Liquid Outlet
i
-

| RESIDU

-

Next > |

Connections (page 1 of 5)

Cancel |

Figure IV.IX : Spécification de la colonne.

Presser le bouton Next pour avancer a la page suivante qui permet de définir le profil de

pression. Dans notre cas, le profil de pression est supposé linéaire. Entrer les valeurs suivantes :
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= [ Distillation Column Input Expert — ] >
u
B i
= - Condenser Pressure
‘:) @ 120,0 psia
Condenser Pressure Drop
v
0,0000 kPa
Rebueiler Pressure Drop
0,0000 kPa
Reboiler Pressure
120.0 psia
-
\i ).
L < Prewv | | MNext » | Pressure Profile (page 3 of 5) | Cancel |
= s —

Figure 1V.X : Définition du profile de pression.
Presser le bouton Next pour avancer a la page Optional Estimate. Bien que HYSYS ne
requiert pas d'estimation pour faire converger la colonne, une bonne estimation permettra

d'atteindre la solution plus rapidement.

D Distillation Column Input Expert

[ ) Optional Condenser

A

Temperature Estimate

e =

> Optional Top Stage
Temperature Estimate

Optional Reboiler
Temperature Estimate

2500 F
-
T, .

< Prewv | | Mext = | Opticnal Estimates (page 4 of 5) | Cancel |

Figure IV.XI : Estimation de la température.
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4 D Distillation Celumn Input Expert — O X F
i b
[ —— " E
| ) g @ ;

\I_/ Liquid Rate 48,9000

- v o

Reflux Ratio
= -
2,579 Flow Basis Molar '|
-

\i ).

< Prev | | Cone.. | | Side Ops » | Specifications (page 5 of 3) | Cancel | B

Figure 1V.XI1 : Spécification du distillat et du taux de reflux.

Presser le bouton Done.

Cliquer sur I'Active Check Box du taux de reflux pour que ce soit uniquement une

approximation et pas une spécification. Le nombre de DDL augmente de 1.

#D Column: T-100/ COL1 Fluid Pkg: Basis-1/ Peng-Rebinson

Design | Parameters | Side Ops | Internals | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics

Design Optional Checks Profile
Connections [ inputsummary | | View Initial Estimates... | Temperature vs. Tray Position from Top
Monitar 10,00 — —
Specs @ Temp o ] N
Specs Summary | Iter Step Equilibrium Heat / Spec | Press E
- 6.000 -
Subcooling T E
Maotes 4,000
oco
a s s i) 1
Specifications
Specified Value Current Value Wt. Error Active Estimate  Current
Reflux Ratic 2,579 zempty> <empty> M 1= =2
Distillate Rate 48.90 Ibmole/h 48,90 ooooo M ~ I~
Reflux Rate <empty> <empty> <empty> [ [ |}
Btms Prod Rate <empty> <empty> <empty> = [}
View.. | | Addspec. | [ Groupactve || Update Inactive el Rt o

Figure IV.XIII : Espace monitor.

Il faut ensuite ajouter une spécification, pour cela il faut ouvrir la page Specs. Se

positionner sur column temperatur et presser le bouton Add Specs. On veut que la température

au condenseur (1_Main TS) soit de 55°C. La nouvelle spécification apparait dans la liste. Il faut

ensuite retourner a la page Monitor.
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¥ Column: T-100 / COL1 Fluid Pkg: Basis-1/ Peng-Robinsen

Design | Parameters | Side Ops | Internals | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics

Design Optional Checks Profile
Connections [ inputSummary | [ View Initial Estimates... | Temperature vs. Tray Position from Top
Maonitor 10.00
Specs @ Temp 2000 F= =
Specs Summary | Iter Step Equilibrium Heat / Spec Press o E
Subcooling e ]

Motes 4.000
2,000 3
T T T T T T
o 2 4 6 8 10 12
Specifications
Specified Value Current Value Wt. Error Active Estimate = Current
Reflux Ratio 2.579 <empty> <empty> M e ~
Distillate Rate 48,90 Ibmole/h 48,90 ooooo M = =
Reflux Rate <empty> <empty> <empty> [ 1= [l
Btms Prod Rate <empty> <empty> <empty> - = —
Temperature 140.0 F <empty > <empty> = -
[ View.. | [ Addspec. | [ GroupActive | [ Update Inactive Degrees of Freedom o

Figure IV.X1V : Introduire d’autres spécifications.
Pour simuler la colonne, il suffit de presser le bouton Run. La colonne converge rapidement en

guelques itérations. Le profil de température est fournit dans le coin droit de la page.

B Column: T-100/ COL1 Fluid Pkg: Basis-1/ Peng-Robinson

Design | Parameters | Side Ops | Internals | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics

Design Optional Checks Profile
Connections Input Summary | [ View Initial Estimates... Temperature vs. Tray Position from Top
Monitor 240.0

e —1
Specs P s 2200 e
Specs Summary Iter Step Equilibrium Heat / Spec Press o0 ] | =
Subcooling 1 1,0000 0,000154 0,007699 1 I

Flows 1800 -
Notes 21,0000 0,000004 0,000891 1e00 =
31,0000 0,000000 0,000021 1
1400 T r T T
o 2 a s 1 1 12

Specifications

Specified Value Current Value Wt Error Active | Estimate Current
Reflux Ratio 2.579 2,579 oooon M ~ ~
Distillate Rate 48,90 Ibmole/h 48,90 -opoo0 B =4 =
Reflux Rate <empty> 126,1 <empty= [ =2 =
Btms Prod Rate <empty> 51,10 <empty> 12 [l
Temperature 140,0 F 1599 0221 [ = -
[ View.. | [ Addspec. | [ GroupAcive | [  Updatelnacive | pegrees of Fresdom 0

[ peete J[ coumnemvionment. [ mum  |[ mesec | |

Figure IV.XV : Convergence de la colonne.

I1V.10 Résultat de la simulation de la colonne :

IV.10.1 Stream 2 : (distillat) :
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Q‘T' Material Stream: distillat

Utility Type

Worksheet | Attachments I Dymamics

Worksheet Stream Mame distillat Liquid Phase
Conditions Vapour / Phase Fraction 0,0000 1,0000
Properties Temperature [F] 1438 1438
Compasition Pressure [psia] 120,0 120,0
Cil & Gas Feed Molar Flow [Ibmole/h] 48.90 4890
EE\:,;TL"Z”'“ Assay Mass Flow [kg/h] 1292 1203
User Variables Std Ideal Lig Vol Flow [m3/h] 2,245 2,246
Motes Molar Enthalpy [k kgmole] -1,448=-005 -1,448=-005
Cost Parameters Molar Entropy [k)/kgmole-C] 9212 o212
Mormalized Yields| | Heat Flow [ki/h] -3,211e+006 -3,211e+006
Lig Vol Flow @Std Cond [m3/h] 2,236 2,236

Fluid Package Basis-1

Figure IVV.XVI : Conditions du distillat.

G‘T PAaterial Stream: distillat

Worksheet

"l

Conditions
Properties
Camposition

il & Gas Feed
Petroleum Assay
K Value

User Variables
Notes

Cost Parameters
MNormalized Yields

Preference Option:

Figure IV.XVII : Propriétés du distillat.

— O s
Worksheet | Aftachments | Dynamics |
Stream MName distillat Liguid Phase “
Muolecular Weight 58,28 58,28
Muolar Density [kgmole/m3] 5885 8,885 =
Mass Density [kg/m3] 517.8 517.3
Act. Volume Flow [m3/h] 2,496 2,496
Mass Enthalpy [k//kg] -2424 -24824
Mass Entropy [klikg-C] 1,581 1,581
Heat Capacity [kl/kgmaole-C] 161,0 161,0
Mass Heat Capacity [k)/kg-C] 2,763 2,763
LHV Molar Basis (Std) [k)/kgmale] 2,6842=006 2, 6642006
HHW Molar Basis (Std) [k/kgmeole] 2,8692=006 2,869=+006
HHY Mass Basis (Std) [k)/kg] 4,923e+004 4,0923=2+004
CO2 Loading <empty> <empty>
CO2 Apparent Mole Conc. [kgmaole/m3] <empty> <empty>
CO2 Apcarent Wt Conc. [kamal/kal < emoitu> <empotes> 174
Property Correlation Controls
24 # |22l X[ (4=
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1V.10.2 Stream : 3 (résidu) produit de fond :

) Material Stream: residu — [ >

Woarksheet | Attachments Dynamicsl

Worksheet Stream Mame residu Liquid Phase
Conditions Vapour / Phase Fraction 0,0000 1,0000
Properties Temperature [F] 231,0 231,0
Compaosition Pressure [psial 120,0 120,0
E’;'{ié:;?::a Molar Flow [Ibmole/h] 51,10 51,10
K Value ¥ Mass Flow [kag/h] 1662 1662
User Variables Std Ideal Lig Vol Flow [m3/h] 2,654 2,654
Motes Molar Enthalpy [k/kgmole] -1,5882+005 -1,588=-005
Cost Parameters Molar Entropy [kl/kgmole-C] 114,1 114,1
Mormalized Yields| | gt Flow [k/h] -3,680e+006 -2,680e+006

Lig Vol Flow @5td Cond [m3/h] 2,646 2,646
Fluid Package Basis-1
Utility Type

[ Delete l [ Define from Stream... ] EEI]

Figure IV.XVIII : Conditions de la simulation pour le résidu.

ET Paterial Stream: residu — [ pas I
Worksheet | Attachments | Dynamics | - !
Worksheet Stream Mame residu Liquid Phase “ §‘
Conditicns Muolecular Weight 71,70 71,70
Properties Molar Density [kgmole/m3] 7,201 7,201 =
Compaosition Mass Density [kg/m32] 516,2 516,2
Eellt:s:Ef;F:::ay Act. Volurne Flow [m3/h] 3219 3219
K Walus Mass Enthalpy [k)/kg] -2214 -2214
User Variables Mass Entropy [kl/kg-C] 1,592 1,592 =
Motes Heat Capacity [kl/kgmole-C] 210,1 210,1
Cost Parameters Mass Heat Capacity [kl/kg-C] 2,931 2,931
Mormalized Yields| | | 1oy polar Basis (Std) [ki/kgmole] 32,251e+006 3,251e-006
HHV Molar Basis (Std) [kl/kgmale] 3,4962+0086 3 4962006
HHV Mass Basis (Std) [kl/kg] 4, 876e+004 4, 876e+004
CO2 Loading <empty> <empty>
CO2 Apparent Mole Conc, [kgmole/m3] <empty> <empty>
CO2 Annarent W, Conc. [kaomol/kol emntw emntw il

- Property Correlation Controls

(Rl ] & [+ [3]]

4 m *

Figure IV.XIX : Propriétés du résidu.

RS




Chapitre 04 Simulation de la colonne

|: | Design I Parameters I Side Ops I Internals I Rating I Worksheet | Performance | Flowsheet I Reactions I Cynamics | —
Performance - Feeds |
Summary feed U
Caolurnn Profiles Flow Rate (lomele/h) 100,0 i
Feeds / Products E
Plots _ Propane (Ibmole/h) 5,000
IC"“C""'T‘EE:"EIF i-Butane (Ibmole/h) 15,00
ntermals Results n-Butane (Ibmole/h} 25,00
i-Pentane (lbmole/h) 20,00
n-Pentane (Ilbmole/h) 35,00
- Products =
distillat residu
Flow Rate (lomole/h) 48,8993 51,1007
Propane (lbmaoleh) 49959 0,0011
i-Butane (Ibmole/h) 14,7936 0,2064
n-Butane (lbmole/h) 23,5695 14305
i-Pentane (lbmole/h) 3371 16,6289
n-Pentane (Ilbmole/h) 21663 328337

[ Delete ] [ Column Environment... l [ Run ] [ Reset ] _ J

< | m | b

Figure IV.XX : les compositions de différents courants.

| Design | Parameters | Side Cps | Internals | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics | —

n
1 Performance -Feeds
Summary feed
Column Profiles Flow Rate (Ibmole/h) 100,0000
Feeds / Products i
Plots Propane 0,0500
Cond./Rebailer i-Butane 0,1500
Internals Results n-Butane 0.2500
i-Pentane 0,2000
n-Pentane 0,3500
-Products 1
distillat residu
Flow Rate (lomole/h) 48,8993 51,1007
Propane 01022 0,0000
i-Butane 0,3025 0,0040
n-Butane 04820 00280
i-Pentane 0,0689 03254
n-Pentane 0.0443 06425

[ Delete H Column Environment... l [ Run ] [ Reset ] _ -
| | m | K

Figure IV.XXI : les compositions de différents courants.
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Name feed @COL1 distillat @COL1 residu @COL1
Vapour 0,0080 0,0000 0,0000
Temperature [F] 180.8 1438 231,0
Pressure [psia] 120.0 120,0 1200
Malar Flow [lemaole/h] 100.0 4290 51,10
Mass Flow [kg/h] 2955 1293 1662
Std Ideal Lig Vol Flow [m3/h] 4,900 2.246 2654
Molar Enthalpy [k)/kgmale] -1,530e+005 -1, 448e+005 -1,588e+005
Malar Entropy [k!/kgmole-C] 1045 9212 1141
Heat Flow [kJ/h] -6,940e+006 -3,211e+006 -3,680e+006

Tableau V.1 : les conditions de différents courants (worksheet).

' Column: T-100 / COL1 Fluid Pkg: Basis-1 / Peng-Robinson — O s
Design | Parameters | Side Ops I Internals I Rating I Worksheet I Performance I Flowsheet I Reactions I =
Parameters Steady State Profiles
Profiles Optional Estimates
E:;::-‘::ZZS Stage Press_ure Temp Met Liguid Met Vapour

[p=sial [F1 [lemole/h] [lemolesh]
Z;’;s:‘ase Condenser ) 120,0 120,0 1261  1.623e-007
Fluid Plgs 1_Main Tower 1 120,0 1599 1223 1750
2_ Main Towsr 2 1200 1721 179,71 171.2 -
3_ Main Tower 2 1200 1820 116,9 168,0 T
4 Main Tower 4 1200 1895 1158 1658
5__Main Tower 5 1200 1548 1149 1645
6__Main Tower B 1200 1282 215,17 1638
7__Main Tower 7 1200 2068 216,2 Ted,0
8_ Main Tower g 1200 2141 2173 165,17
9__ Main Tower Q 1200 2200 2184 1662
10_Main Tower 10 1200 2247 2194 1673
11_Main Tower 11 120,0 2283 2201 1683
Reboiler 12 1200 250.0 51,10 1690
nr »

Tableau IV.11 : steady state profiles.
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1 Column: T-100 7 COL1 Fluid Pkg: Basis-1/ Peng-Robinson — [} s

Design | Pararmneters | Side Ops | Internals | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics

Parameters Composition Estimates

E;:i’l\::es Propans i-Butane n-Butane i-Pentane n-Pentane Sum

Efficiencies Condenser 01022 0,3025 0.4820 6,894e-002 4 .430e-002 1.000

Solver 1_Main To... 4, 156e-002 02360 04814 01343 0,1037 1,000

2/3 Phase

Fluid Plgs 2_ Main To... 2,181e-002 a.1874 04261 01958 0,1750 1,000
3_ Main To... 1.560e-002 0. 1402 0.3565 2471 02464 1,000
4_Main To... 1,348e-002 0,17142 02962 026732 0,3089 1,000
5__Main To... 1,260e-002 9,88%e-002 02524 02767 0,3504 1,000
6__Main To... 1.216e-002 9,021e-002 02236 02752 0,3988 1,000
7_Main To... 4,674e-003 6, 180e-002 Q,1845 03056 04434 1,000
8__Main To... 1.718e-0032 4,000e-002 01425 0.3289 04870 1,000
9_ Main To... 6,000e-004 2,452e-002 01037 03429 0,5282 1,000
10_Main T.. 2,08%e-004 1,431e-002 7, 151e-002 03469 05671 1,000
11_Main T.. 6,910e-005 7.904e-003 4,648e-002 03409 0,6047 1,000
Rebaoiler 2, 140e-005 4,039e-003 2, F89e-002 03254 06425 1,000
‘ m »

Tableau IV.111 : La composition des constituants sur chaque plateau.

IV.11 Variation des parametrés dans la colonne

Temperature vs. Tray Position from Top

Temperature (F)

Figure IV.XXII : profile de température en fonction de la position du plateau.
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Met Molar Flow (kgmole/h)

Mole Fraction

100

Flow vs. Tray Position from Top

—&— Liguid
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Figure 1V.XXIII : Profil de débit molaire en fonction du nombre de plateaux.

Composition vs. Tray Position from Top
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Figure IV.XXI1V : la composition molaire des constituants en fonction de la position du plateau.

IV.12 Interprétation des courb Hysys :

Figure IV.XXV : La courbe refléte la température en fonction de la position du plateau.

La température diminue du fond vers le haut, sauf entre le cinquiéme et le sixiéme

plateau qu’on voit que la température varie légérement, ceci s’explique par le fait que nous

sommes dans la zone d’alimentation et que le transfert de matic¢re ne s’est pas encore intensifié.
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Le profil de température dans la colonne de stabilisation présente une évolution normale
le long de la colonne, sauf une présence d’un pic qui est remarqué au niveau du plateau
d’alimentation (au niveau du 6éme), ce pic s’explique par la différence entre la température

d’alimentation et celle du plateau.

La température est maximale au fond de la colonne ce qui est normale par ce que nous
sommes dans le domaine de rebouillage, et minimale au sommet de la colonne par ce que nous

sommes dans le domaine de condenseur (reflux froid).
Figure IV.XXVI1 : Profil de débit molaire en fonction du nombre de plateaux

D’apres la figure on constate que le débit de vapeur dans la section de rectification est
supérieur a celui de liquide mais quand on arrive (au 6éme plateau) le débit de liquide augmente
d’une fagon considérable par rapport au débit de vapeur qui est diminué¢ a cause de la fraction

liquide vapeur de 1’alimentation.
Les lignes paralléles expliquent I’équilibre liquide—vapeur dans chaque plateau.

D’apres le graphe, le débit vapeur et important par rapport a celui de la phase liquide dans
la section d’enrichissement. Le débit liquide augmente brusquement par rapport a celui de la
phase vapeur dans la section d’épuisement a cause de I’alimentation qui se trouve a 1’état liquide,

et ce graphe prouve une stabilité dans le fonctionnement de la colonne.

Figure IV.XXVII : la composition molaire des constituants en fonction de la position du

plateau

La courbe reflete la composition molaire des constituants sur chaque plateau.la plus
grande concentration du N-butane se trouve localisée au sommet de la colonne (plateau n 1) et la

plus faible concentration au fond de la colonne.

L’effet inverse se réalise pour le isobutane autrement dit la plus grande concentration s’y

trouve au fond de la colonne.
Les résultats de la courbe montrent qu'une séparation pure du composant a été obtenue.

Le résultat montre également que la composition de propane s'est vaporisée au niveau de

I'entrée d'alimentation située sur le plateau 6.

La courbe montre que I'iso-butane et le n-butane se sont vaporisés et séparés au sommet
de la colonne sous forme de distillat, laissant I'iso-pentane et le n-pentane comme liquide au fond

de la colonne.
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IV.13 Résultats et discussion

Il a été constaté qu’il n’a pas une grande différence entre le modele PR et celles simulées
par CS, les résultats sont presque identiques en ce qui concerne le calcul des débits molaires et
massiques ainsi que les compostions, le modele thermodynamique Peng Robinson donne une
meilleure convergence. Les analyses des résultats obtenus par ce modéle nettement en évidence.
On constate que le modeéle de Peng Robinson est le plus adéquat en comparant entre les résultats
obtenus lors de la simulation en utilisant le modéle thermodynamique CS . Ce modéle montre

son efficacité et sa fiabilité pour les mélanges des hydrocarbures a moyenne et haute pression.

La différence a connu une divergence dans la détermination du la charge du rebouilleur et
la charge du condenseur. Depuis le chauffage est plus cher que le refroidissement, le principal

colt d'exploitation est le colt du vapeur pour chauffer le rebouilleur.

C'est pourquoi il est si important de Vérifier votre choix de modele thermodynamique.

Tous ¢a est fait en se basant sur une efficacité des plateaux de ’ordre de 1
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Conclusion géenérale

Le calcul de la colonne (I'étude paramétrique) , que nous nous sommes fixés comme
objectif, nous a servi, dans notre travail, de support pour traiter un probleme de distillation de
mélanges complexes. A cet effet, nous avons été amenés a étudier et appliquer la méthode dite
de Fenske-Underwood-Gilliland (F.U.G). il permet de calculer les bilans et les composition
molaires et massiques des différents produits entrant et sortant de la colonne, le taux de reflux
minimum et le taux de reflux optimal ainsi que le nombre d’étages minimum et d’étages
nécessaires a effectuer la séparation, il permet aussi de localiser 1’étage d’alimentation en

calculant le nombre d’étages de la section concentration et celui de la section épuisement.

Le simulateur Aspen Hysys utilise I'équation PR, qui est modifiée suivant les régles de
mélange’, valables pour des systémes complexes comme le pétrole brut et leurs coupes.

Généralement, plus la base théorique d'une correélation est solide, plus elle en résulte fiable.

En particulier, cette corrélation a été largement prouvée et leurs résultats ont été

comparés a ceux obtenus dans des cas réels du procedé de distillation primaire du pétrole brut.

Le simulateur le compense avec leur large base de données brute du monde entier. Son
application doit étre évitée en dehors de sa plage valide. Aspen Tutorial recommande I'utilisation

du modeéle CS car son application est fiable grace a leur large source d'informations.

Le modele Chao-Sea Bien que la base théorique ne soit pas solide, cette simulateur le
compense avec leur large base de données brute du monde entier. Son application doit étre évitée
en dehors de sa plage valide. Aspen Tutorial recommande l'utilisation du modéle CS car son

application est fiable gréace a leur large source d'informations.
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Annexe : Nomogramme des coefficients d’équilibres des hydrocarbures(Scheibel et Jenny) [7].
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Annexe : Diagramme de Guililand (Nombre de plateau théorique N en fonction de taux de
reflux rf Dans la distillation des mélanges complexes) [12].
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Le package thermodynamique Chao-Sea (CS)

' Material Stream: distillat — O et

Worksheet | Attachments | Dynamics

Waorksheet Stream Mame distillat Liquid Phase
Conditions Vapowur / Phase Fraction 0,0000 1,0000
Properties Temperature [F] 146,8 146,8
Composition Pressure [psia] 120,0 120,0
E}E"tr&:lfj:_f:::a Molar Flow [Ibmole/h] 48,90 4890
K Value Y Mass Flow [kgsh] 1292 1292
User Variables Std ldeal Lig Vel Flow [m3/h] 2,245 2,245
Notes Melar Enthalpy [k//kgmole] -1,445e+005 -1,445=+005
Cost Parameters Molar Entropy [k)/kgmaole-C] q278 9278
Normalized Yields| | yeat Flow [ki/h] -2,204e+006 -2,2042+006

Liq Vol Flow @Std Cond [m3,/h] 2,235 2,235
Fluid Package Basis-1
Utility Type

[ Delete l [ Define from Stream... ]

Conditions du distillat.

D Material Stream: distillat — O =
| ]
Warksheet | Attachments | Dynamics | -
Waorksheet Stream Mame distillat Liquid Phase =]
Conditions Melecular Weight 5824 5824
Properties Malar Density [kgmole/m3] 8,847 8,847 =
Compaosition Mass Density [kg/m3] 5153 5153
Poellt:S:;LlE::ﬂ F:::ay Act. Volurme Flow [m3/h] 2,507 2,507
K Value hass Enthalpy [k!/kg] -2481 -2481
User Variables Mass Entropy [klikg-C] 1,593 1,593 =
Notes Heat Capacity [kl/kgmole-C] 156, 7 156,7
Cost Parameters Mass Heat Capacity [kl/kg-C] 2,690 2,600
Mormalized Yields | |y Molar Basis (Std) [k)/kgmaole] 2,662 +006 2,662 +006
HHW Malar Basis (Std) [k/kgmeole] 2,867e+006 2.867e+006
HHW Mass Basis (Std) [k)/kg] 49232+004 40232=004
CO2 Loading <ampty> <empty>
CO2 Apparent Mole Conc. [kgmole/m3] <empty> <empty>
CO2 Annarent W, Conc, [komol/kol emnt et ll

- Property Correlation Controls
@] e+ B0 (X[EE) (@)= |

. m (3

Propriétés du distillat.




Annexe

Utility Type

' Material Stream: résidu — O e
Warksheet | Attachments | Dynamics |

Worksheet Stream Name résidu Liquid Phase
Conditions Vapour / Phase Fraction 0,0:000 1,0000
Properties Temperature [F] 2325 23325
Composition Pressure [psia] 120,0 120,0
E};L;S:IES;F;::ay Molar Flow [Ibmole/h] 51,10 51,10
K Value Mass Flow [kg/h] 1663 1663
User Yariables Std Ideal Lig Vol Flow [m3/h] 2,655 2,655
Motes Molar Emthalpy [k kgmole] -1,586e+005 -1,586e+005
Cost Parameters Molar Entropy [k)/kgmole-C] 1148 1148
Mormalized Yields | peat Flow [kifh] -3,6762-006 -3,676e=006
Lig Vol Flow @5td Cond [m3/h] 2,647 2,647

Fluid Package Basis-1

Delete

] [ Define from Stream... l

Conditions de la simulation pour le résidu.

1 Material Stream: résidu — O >
Worksheet | Attachments | Dynamics | -
Worksheet Stream Mame résidu Liquid Phase “
Conditions Muolecular Weight 71,74 71,74
Properties Melar Density [kgmole/m3] 771 FAFA =
Composition Mass Density [kg/m32] 5144 514,4
pCIIt&|Gas F:ec' Act. Volume Flow [m3/h] 3,232 3,232
etroleum Assay
K Valus Mass Enthalpy [k!/kg] -2211 -2211
User Variables Mass Entropy [ki/kg-C] 1,601 1,601 =
Motes Heat Capacity [kl/kgmole-C] 202.8 2028
Cost Parameters Mass Heat Capacity [k)/kg-C] 2,827 2827
Mormalized Yields | 1oy Molar Basis (Std) [kl/kgmole] 3,253=+006 3,2532+006
HHWV Molar Basis (Std) [kl/kgmecle] 3,498e+006 3, 498=+008
HHY Mass Basis (Std) [kikgl 4.876e+004 4 876e+004
CO2 Loading <empty> <empty>
CO2 Apparent Mole Conc. [kgmole/m3] <empty> <empty>
02 Annarent W Cone. [kamal/kal emntw emnty bl
- Property Cormrelation Controls
+ * x Y
- - — - L 1 -

Propriétés du résidu.
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Design I Parameters I Side Ops I Imternals I Rating I Waorksheet | Performance | Flowsheet I Reactions I Dynamics -

Performance - Feeds

Surmmary feed

Column Profiles Flow Rate (lbmole/h) 100,0

Feeds / Products

Flots Propane (Ibmole/h) 5,000

Cond./Rebaoiler i-Butane {Ibmole/h) 15,00

Internals Results n-Butane (Ibmole/h) 25,00
i-Pentane (Ilbmoles/h) 20,00
n-Pentane (lbmole/h) 35,00

- Products
distillat résidu
Flow Rate (lbmolesh) 48,8990 51,1010
Propane (Ilomolesh) 49993 ,0007
i-Butane (Ibmolesh) 14,8019 0.1981
n-Butane (lbmoles/h) 23 6896 1.2704
i-Pentane (Ibmaoles/h) 33,3082 16,6918
n-Pentane (Ilbmole/h) 2. 1002 32,8998
[ Delete ] [ Column Environment... ] [ Run ] [ Reset _ -

Les compositions de différents courants.

Design I Parameters I Side Ops I Internals I Rating I Worksheet | Performance | Flowsheet I Reactions I Drynamics Tl

Performance -Feeds

Summary feed

Column Profiles Flow Rate (Ibmoles/h) 100,0000

Feeds / Products

Plots ; . Propane 10,0500

Icc'“d'-’IRE;;"'elr i-Butane 0,1500

nternals sults n-Butane 0.2500
i-Pentans 00,2000
n-Pentanes 0,3500

- Products
distillat résidu
Flow Rate (lbmolesh) 48,8990 511010
Propane 01022 00,0000
i-Butane 0,3027 00,0039
n-Butanes 04845 0,0256
i-Pentanes 00677 0,3266
n-Pentane 00,0429 0,6438
[ oeee || commnenvionment. | Run || Reser | Comemed |

e

les compositions de différents courants.
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Mame

Vapour

Annexe

Design | Parameters

Parameters

Profiles
Estimates
Efficiencies
Solver

2/3 Phase
Fluid Pkgs

feed @COL1 distillat @COL1 résidu @COL1

0,0000 0,0000 0,0000

Temperature [F] 1808 1468 2335

Pressure [psia] 1200 1200 1200

Maolar Flow [lbmole/h] 1000 4390 51,10
Mass Flow [kg/h] 2955 1292

Std Ideal Lig Vol Flow [m3/h] 4900 2,245 2,655

Molar Enthalpy [k)/kgmale] -1.532e+005 -1,445e+005 -1,586e+003

Molar Entropy [kl/kgmole-C] 1042 9278 1148

Heat Flow [kJ/h] -0,947e+ 000 -3,204e+006 -3,676e+006

Les conditions de différents courants (worksheet).
D Column: T-100 7 COL1 Fluid Pkg: Basis-1/ Chae Seader — O >

Side Ops I Internals I Ratirg I Worksheet I Performance I Flowsheet I Reactions I

Steady State Profiles

Optional Estimates

Stage F‘ress.ure Temp Met Liguid

[psial [F1 [lemaoledh]
Condenser o 1200 120.0 126,17
1_Main Tower 1 120,0 1625 1225
2__Main Tower 2 1200 1744 1192
3_ Main Tower 2 1200 184,71 1169
4 Main Tower 4 1200 197,646 1156
5_ Main Tower 5 1200 1970 1149
6__ Main Tower (5] 1200 2006 2170
7__Main Tower T 12000 209 3 2182
8_ Main Tower 8 1200 216,86 2194
9_ Main Tower 9 1200 2226 2206
10__Main Tower 10 1200 227.3 2218
11_Main Tower 11 120,0 2309 2227
Rebaoiler 12 120.0 250.0 51,10

Met Vapour
[lbmolesh]

1,570e-007

1750

.‘.-7.‘-.4

.‘-ES-. 1

1658

Ted 5

1638

1659

1671

1683

1695

1707

1716

mn

steady state profiles.




T Column: T-100 / COLT Fluid Pkg: Basis-1/ Chao Seader

Design | Parameters

Parameters

Profiles
Estimates
Efficiencies
Solver

2/3 Phass
Fluid Pkgs

— O >
Side Ops | Internals | Rating | Worksheet | Performmance | Flowsheet | Reactions | Dynamics
Composition Estimates
Propane i-Butane n-Butane i-Pentane n-Pentane Sum
Condenser Q. 1022 03027 04845 6, 765e-002 4.295e-002 1,000
1_Main To... 4,082e-002 02413 04862 Q1317 @, 71004 1,000
2_ Main To... 2,123e-002 01846 04320 01917 Q. 71704 1,000
3_ Main To... 1.509e-002 01432 0.3620 0.2378 02419 1,000
4_ Main To... 1.289e-002 Q.1765 0.3002 0.2650 0.3054 1,000
5__Main To... 1.209e-002 0.1005 02546 0.2756 03572 1,000
6__Main To... 1, 163e-002 9, 126e-002 02243 0.2750 03978 1,000
7__Main To... 4,.272e-003 6,248e-002 0,1836 0.3067 04436 1,000
8__Main To... 1,482e-003 4 074e-002 0, 7407 03300 04883 1,000
9_ Main To... 4,888e-004 2,43%e-002 , 1005 0,3444 05303 1,000
10_Main T... 1,61de-004 1,407e-002 6,805e-002 0,3483 05604 1,000
11_Main T... 5,015e-005 7,680e-003 4,347e-002 0,3422 0,6067 1,000
Rebailer 1,45%e-005 3,877e-003 2, 564e-002 03266 06438 1,000

La composition des constituants sur chaque plateau.
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