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Introduction générale

Introduction générale

L’Algérie, en utilisant sa richesse en gaz, a choisi une stratégie de développement de
complémentarité entre 1’industrie et 1’agriculture par la création d’usines de production de
fertilisants par des procédés a base d’ammoniac. Au cours du procédé de fabrication de

I’ammoniac, la section de décarbonatation du gaz a pour but de réduire la teneur de CO..

La décarbonatation est un procédé d'élimination des gaz acides (CO., H>S et d'autres
composants soufrés) a partir de gaz est souvent désignée comme procédé d'adoucissement de
gaz traité, qui vise a réduire la teneur en dioxyde de carbone. Plus spécifiquement en dioxyde
de carbone «CO»»; aussi appelé gaz carbonique, est un gaz incolore, inerte et toxique. Le CO>
est I'un des principaux gaz a effet de serre, il posséde une durée de vie dans I'atmosphere

d'environ 100 ans.

L’opération de décarbonatation se basse sur le phénomene d’absorption, dans ce travail on a
appliqué I’absorption chimique en utilisant I’amine MEA comme absorbeur, la simulation a
¢été fait par le logiciel ASPEN HYSYS, les résultats obtenus par ce dernier montre que I'unité

diminue le teneur de CO; a des tres faibles quantités (moins de 2%).

Ce travail, qui entre dans le cadre d’un projet de fin d’étude de master en génie

d’environnement, a consisté en 1’étude de ce probléme durant un stage réalis¢ au complexe

FERTIAL.

Le tapuscrit est divisé en 02 parties :

La premiére partie de notre travail est divisée en deux chapitres ou nous présenterons
dans le premier chapitre une mise au point bibliographique sur les généralités de
I’ammoniac, ainsi que le procédé de production de ’ammoniac. Dans le deuxiéme
chapitre nous présenterons une description détaillée de I'unité de décarbonatation ainsi
que les solvants mise en jeu et son utilité pour I’épuration du gaz process.

- deuxieme chapitre est consacré a I’apercu sur la modélisation et la simulation
d'élimination du dioxyde de carbone contenu dans le gaz par le solvant chimique

MEA : présentation de logiciel et la description des étapes de la simulation.
Enfin, une conclusion générale reprendra les points essentiels de notre travail.

Les références bibliographigques sont placées a la fin du tapuscrit.
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Introduction

L’ammoniac est I'un des produits chimiques les plus utilisés par l'industrie pour la production
d'engrais, d'explosifs et de polyméres [1]. Il est utilisé dans beaucoup des domaines
scientifiques et industriels et présente une source économique importante pour son fabriquant.
La fabrication de I’ammoniac nécessite des matiéres premieres telles que 1'air comme source

d’azote, méthane comme source d’hydrogéne et vapeur d'eau.

A partir de ce chapitre nous nous sommes intéressés a une description bibliographique sur
I’ammoniac ainsi traite la méthode de I’obtention de ’'ammoniac de la fagon générale et par la
méthode du reformage de KELLOGG réalisé au niveau de Fertial ; préparé I'ammoniac a
partir d'Hz et d'No>.

Généralités sur 'ammoniac
Définition
L’ammoniac est un composé chimique, de formule NHs. Dans les conditions de température
et de pression ordinaire, c'est un gaz qui est produit industriellement en grande quantité par
différents procédés, c’est une molécule qui a la forme d’une pyramide (Figure 1.1) ; I’atome

d’azote (N) occupe le sommet et les trois atomes d’hydrogeéne (H) occupent les trois coins de

la base triangulaire équilatérale [2].

WY H

Figure 1.1. Structure de la molécule d’ammoniac.

L’ammoniac est un composé inorganique caractérisable par son odeur acre. Il peut étre trouvé
sous forme gazeuse ou dissous en solution aqueuse (ammoniaque NH4OH ou ion ammonium
NH*"). L’ammoniac est formé de maniére naturelle au cours du cycle de 1’azote ou bien par

hydrolyse de I’urée selon I’équation (1) [3].
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NH,

A

H,N "0

Caractéristique de 'ammoniac

+H,0 —— CO,+2NH; (1)

L’ammoniac NH3z existe naturellement sous forme de gaz dans les conditions normales de

température et de pression (C.N.T.P.) et se liquéfie facilement a une légére surpression. Il est

produit par la décomposition de matiéres organique, soluble dans I’eau, toxique avec une forte

odeur piquante, inflammable, incolore, basique avec une densité de 0,779/l (gramme par litre)

soit plus léger que 1’air et hygroscopique [4].

Propriétés physico-chimiques de I’Ammoniac

Les principales propriétés physico-chimiques sont données au tableau ci-dessous :

Tableau I.1. Les propriétés physico- chimique de I’ammoniac [5].

Densité relative (eau= 1)

0,7 a-33°C Densité de vapeur (air=1):0,6

Masse molaire

17,03 g/mol INRS

Aspect

C’est un gaz légerement coloré a température

ambiante
pH en solution aqueuse a 1% 11,7<>6
Point de fusion -77,7°C

Point d’ébullition

-33,4 °C (3 101,3 KPa)

Limites d’explosivité

16-27 % en volume en aira 0 °C

Température auto inflammation

651 °C

Pression de vapeur

101,3KPaa 25 °C

Densité de vapeur relative

0,6 (air =1)

Solubilité dans I’eau a 20°C

Totalement soluble, e.g. 529 g/I

Solubilité dans les solvants organiques

Soluble dans I’alcool, acétone, Chloroforme

Densité du liquide

0,6386 g/cm3 (a 0°C, 101,3 KPa)

Enthalpie standard de formation a 25 °C

-16.22 kJ/mol

Entropie standard a 25 °C, 101.3 KPa

192.731 J mol* K
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Enthalpie libre de formation Gaz a 25 °C,
101.3 KPa

-16.391 kJ/mol

Pouvoir calorifique brut, PCS 2.543 KJ/g

Utilisation [6]

L'ammoniac est soit converti en engrais solides (urée, nitrate d'ammonium, phosphate,
sulfate), soit directement appliqué sur les sols arables.

L'utilisation industrielle de I'ammoniac est denviron 15% de la production de
plastiques et de fibres, comme les polyamides, les résines urée-formaldéhyde-phénol,
les résines a base de mélamine, les polyuréthanes et le poly acrylonitrile.

La fabrication d'explosifs, d’hydrazine, d'amines, d'amides, nitriles et autres composés
organiques azotés, qui servent d'intermédiaires pour les teintures et les produits
pharmaceutiques.

Dans le secteur de I'environnement, I'ammoniac est utilisé dans divers procédés pour
éliminer le SO, des gaz de combustion des centrales électriques a combustibles
fossiles. Le sulfate d'ammonium qui en résulte est vendu comme engrais.

L'ammoniac est utilisé dans un grand nombre d'unités de réfrigération industrielles et

commerciales et d'installations de climatisation.

Description du procédé de production de P’ammoniac au niveau de FERTIAL

L’installation est concue pour la production de 1000 tonnes d’ammoniaque liquide par

journée (production de I'ammoniac liquide), en utilisant comme matieres premiére (le gaz

naturel, la vapeur d'eau et I’air), ce procédé est désigné par la méthode du reformage de

KELLOG a haute pression.

Le procédé se déroule dans I’ordre suivant: [7] [8] [9]

Préparation des matieres brutes d’alimentation.

Compression et désulfuration du gaz naturel.
Reforming primaire et secondaire.

Conversion de Shift.

Purification des gaz.

Extraction du CO..

Méthanisation.
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e Synthése de I’'ammoniac.
— Compression gaz de synthese purifié.
— Synthése et réfrigération de I’ammoniac.

— Stockage et distribution du produit.
Préparation de matiéres brutes d'alimentation
Opération de désulfuration

Le gaz naturel d'alimentation de 1'unité¢ d'ammoniac, peut contenir des composés de soufre qui
agissent comme polluants pour le nickel, le cuivre et les métaux sur lesquels se basent les
catalyseurs de synthése. Pour assurer une durée raisonnable et prolongée de ces catalyseurs, il

est nécessaire que la teneur en soufre dans le gaz d'alimentation soit inférieur 0,5 ppm.

Le gaz naturel d’alimentation arrive a une pression minimum de 19 bars effectifs et une
température maximum de 42°C. Avant la désulfuration, le gaz naturel passe par un séparateur
116-F et sa pression est ensuite portée a 41 bars effectif au moyen d’un compresseur 102-J. Le
gaz est ensuite réchauffée dans le préchauffeur 103-B jusqu’a environ 399 °C, avant de passer
au reacteur de désulfuration 102-D pour éliminer toute trace de soufre. Celui-ci est composé

d'un lit de catalyseur de cobalt - molybdene et un lit d'oxyde de zinc.

o Le premier lit a base de cobalt molybdéne (Co-Mo) : transforme les composés de

soufre en H>S pour la réaction suivante :

CH5SH +H, CH, + H,S (2)

e Deuxie¢me lit a base d’oxyde de zinc (ZnO) : joue le role de ’adsorbeur du composé

sulfureux suivant cette réaction :

H,S + ZnO ZnS + H,0 (3)

A la sortie de la désulfuration, la teneur en soufre est réduite a 0, 50 ppm ou moins. Et il est

disponible pour I’alimentation du reforming.
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Figure 1.2. Compression et désulfuration du gaz naturel.

Opération de reforming de gaz avec la vapeur

o Reforming primaire
Le gaz désulfuré est mélangé avec de la vapeur d'eau a une pression moyenne de 40 bars
effectif, dans un rapport vapeur/carbone normal pour les conditions de travail est environ

3,3/1. Puis préchauffé dans le faisceau chaud de la zone de convection par les gaz de carneau
jusqu'a 522°C avant d'étre distribué dans les 378 tubes du four 101-B.

Ces tubes sont remplis de catalyseur a base d'oxyde de nickel ou s'effectuent les réactions

suivantes:
CH, + H,O CO + 3H, + 49.2 Kcal/mole 4)
CO+H,O CO, + H, - 9.8 Kcal/mole (5)
La réaction globale est donc :
CH, + 2H,0 CO, + 4H, + 39.4 Kcal/mole (6)

La réaction globale étant endothermique, 200 Brdleurs sont prévus pour assurer l'apport

d'énergie nécessaire a la réaction qui s'effectue a une température de 822 °C.

A la sortie des tubes, le gaz partiellement reformé (9,58% en CH4) est collecté dans des

collecteurs de sortie ensuite remonte a travers les colonnes montantes pour arriver a la ligne
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de transfert avec une température de 847°C, puis le gaz est envoyé dans le réacteur du

reforming secondaire.

e Reforming secondaire

Le gaz entrant dans le réacteur 103-D va réagir avec l'oxygene de l'air laissant que l'azote.
L'air du procédé provenant du compresseur dair 101-J et la vapeur supplémentaire sont
préchauffes a 466 °C dans la section de convection du four de reforming primaire et entrant
dans la chambre de combustion ou il va réagir avec le gaz non converti a travers deux lits

catalytiques fixes :

e Premier lit : de catalyseur (Cr203/Al203)

CH, + 20, CO, + 2H,0 + 8.36 Kcal/mole (7

e Deuxieme lit : de catalyseur a base d’oxyde de Nickel (NiO)

CH, + H,0 CO + 3H; + 49.2 Kcal/mole (8)

CO + H,0 CO,; + H, - 9.8 Kcal/mole (9)

e Laréaction globale est :

CHy4 + 2H,0 CO, + 4H, + 39.4 Kcal/mole (10)

L'effluent contenant 0.33% de CHa est refroidi dans deux chaudieres de récupeération 101-C et
102-C jusqu'a 371°C avant de passer dans la section de conversion de shift dans lequel le CO
est converti en CO; avec une production moléculaire équivalente d’hydrogene. La teneur en

CO a la sortie se situe aux environs de 0,58 (gaz sec).

HCV101

\AA i

101-B
FRCal05
Vapeur pracess

TRCa102

FRCal04
Gazpracess 54 s

FRCal02

Air pracess

Figure 1.3. Reforming primaire et secondaire.
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Opération de conversion de CO

Cette réaction se déroule dans le réacteur 104-D, ou la quantité de CO va étre convertie en

CO: en raison de la difficulté d'éliminer le CO par la solution de monoéthanolamine.

Le mélange gaz-vapeur est envoyé au convertisseur de shift pour transformer la majeure
partie du CO en CO,. Dans cette section la teneur de CO est réduite de 12,96% a 0.5%. Cette

conversion est menée en deux étapes convertisseur est un réacteur catalytique constitué de

deux sections superposees :

Section HTS : section a haute température (371 °C), elle est congue pour réduire la
teneur de CO de 12,96% a 3,11%, le catalyseur utilisé est a base de Fe;Os,
Cr203/Al:03, selon la réaction suivante :

CO + H,0 CO,+H, (1)

Section LTS : section basse température (242 °C), dans ce réacteur les 3,11% de CO
vont étre convertis jusqu'a 0,5% en utilisant deux lits :

ler lit : on utilise un adsorbant (Zn0) pour éliminer les traces de soufre encore present
(0,25 ppm), suivant cette réaction :

ZnO + H,S ZnS + H,0 (12)

2éme lit : le catalyseur utilisé est a base d'oxyde de cuivre (CuO) pour transformer la
quantité de CO restante dans le gaz :

CO + H,0 CO, + H, (13)

[ ; j Venantdu 101-E

136-C

* "

N
Lt

Vers 105-CA,B

00,

106-D
e p2 22—
—piq—

“ HCV

102

‘
TRCa
103 103-C
-

Figure 1.4. Conversion de CO en CO; (réaction de Shift).
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Purification des gaz
Section de décarbonatation (élimination de COy)

Dans cette partie, le gaz de procédé venant du séparateur 102-F a une température de 63°C est
traité pour extraire le gaz carbonique et une faible quantité résiduelle d'oxyde de carbone et
produire un gaz de synthese riche en hydrogene et en azote nécessaire a la réaction de
synthese. La décarbonatation a pour but de réduire la concentration de CO> de 18,5% a 0,01%
(100 ppm) en utilisant la MEA a 20% en poids. Le gaz riche en CO> entre par le bas de la

colonne garnie de 20 plateaux perforés et le liquide par le haut (contre-courant).

L'absorption se réalise selon les réactions suivantes :

HCO™ + H" (14)

CO, + H,0

2NH,CH,CH,OH + HCO™ + H* 2 (HOCH,CH,NH;) CO;  (15)

Le gaz ainsi appauvri en CO> sort par le haut de la colonne 101-E et entre dans le méthanateur
apres passage dans le séparateur 118-F. Le MEA riche en CO. provenant de l'absorbeur est
régenérée dans deux stripeurs 102-EA et 102-EB. Chaque stripeur est équipé d'un condenseur
de tete 110-CAJCB, et d'un rebouilleur de MEA 111-CAJ/CB.

Le CO; sortant par les hauts des stripeurs passe dans les condenseurs 110-C pour condenser la
solution de MEA entrainée, cette derniére est recyclée a partir du bac de reflux 103-F, le CO>

est évacué vers I'atmospheére.

101-E

HTIA113
7
4

Gaz process
Venant di LTS EensnnnnnS

105-CB TTITTIT

A

102-F

il

MEA riche en CO,
Vers LES 102-EAB
»l ——»
106-J j
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Figure L.5. Purification du gaz (extraction du gaz carbonique).
Opération de méthanisation
Le gaz d'alimentation provenant de I'absorbeur 101-E passe dans I'échangeur 136-C ou il est
chauffé jusqu'a 111°C par le gaz provenant du refoulement du compresseur 103-J puis dans le
préchauffeur de charge du méthanateur 104-C jusqu'a 316°C par l'effluent de la section HTS
avant d'entrer dans le méthanateur 106-D.
Le méthanateur est un réacteur catalytique prévu pour réduire les oxydes de carbone a moins

de 10 ppm suivant les réactions suivantes :

CO +3H, CH, + H,0 - 49.2 Keal/mole (16)

CO, + 4H, CH, + 2H,0 + 9.8 Kcal/mole (17)

Le catalyseur utilisé est I'oxyde de nickel NiO/Al>Os. Le gaz de synthése sortant du
méthanateur contient de I'nydrogéne et de I'azote dans un rapport de 3/1 et environ 1,34% de
gaz inerte composé Ar, He et de CHa.
Le gaz du méthanateur est chauffé a une temperature de 359°C par la chaleur libérée par la
réaction. Il va subir un refroidissement progressif dans 1’échangeur 114-C par la vapeur d'eau,
puis dans I'échangeur 115-C par l'eau déminéralisée et enfin dans I'échangeur 142-C par l'eau
douce jusqu'a 38°C. Il sera ensuite envoyé vers le ballon de séparation 104-F pour éliminer
I'eau formée dans le gaz de synthese.

Synthése de ’ammoniac
La synthése de I’ammoniac au sein de I’unité Fertial-Annaba passe par 3 étapes essentielles :
la compression des gaz, la synthése et réfrigération de ’lammoniac et le stockage du produit
comme sulit :
Compression du gaz de synthese purifié Le gaz de synthese décarbonaté venant du séparateur
104-F a une pression de 24,7 bars et une température de 38°C, est introduit dans I'étage a
basse pression du compresseur 103-J ou il est comprimé jusqu'a 63 bars et une température de
187°C. La chaleur crée par la compression est éliminée en faisant passer le gaz comprimé
dans I'échangeur 136-C et le réfrigérant intermédiaire 116-C. Le gaz est refroidit jusqu'a 8°C
dans le réfrigérant 129-C qui utilise I'ammoniac liquide pour refroidir, il passe ensuite par le
séparateur 105-F avant d'étre aspiré au niveau du deuxieme étage du compresseur avec le gaz
recyclé venant du réacteur d'ammoniac a une pression de 134 bars et une température de
43°C. Le mélange est refoulé du deuxieme étage a une pression de 150 bars et une
température de 74°C. Il est ensuite refroidit avec de I'eau déminéralisée jusqu'a 35°C dans

I'échangeur 124-C.

10
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Figure 1.6. Compression du gaz de synthése purifié.
Synthése et réfrigération de ’ammoniac Apres une série de refroidissements et une séparation
dans le separateur 106-F le gaz de synthése est chauffé dans les deux échangeurs 120-C puis
dans 121-C jusqu'a 144°C. Il est introduit au niveau de la partie inférieure du réacteur de
synthese qui est formé d'une enveloppe a haute pression et contenant une section catalytique
et un échangeur de chaleur 122-C. Le gaz de synthése entrant a une température de 144°C et
une pression de 148 bars effectif remonte par I'espace annulaire entre l'enveloppe du
catalyseur et lI'enveloppe extérieure de I'appareil. Il passe ensuite par I'échangeur 122-C pour
étre réchauffé par les gaz sortant du quatrieme lit et redescend a travers les quatre lits
catalytiques a base d'oxyde de fer FesO4 de différents volumes (9,16 ; 11,94 ; 17,83 et 25,25
mq) dans le but de produire de I'ammoniac tout en évitant 'augmentation de la température
vue que la réaction est exothermique ce qui peut déplacer I'équilibre dans l'autre sens. La

réaction de synthése est la suivante :

N, +3H, 2NH; +26.74 Kcal/mole (18)

Une charge froide est injectée au niveau de chaque lit a différente pression selon la hauteur du
lit. Le gaz a 12% de NHs remonte a travers une colonne placée au centre du réacteur et passe
dans I'échangeur 122-C.

Le gaz sortant du convertisseur est ensuite refroidi dans deux échangeurs 123-C par la vapeur

d'eau et 121-C par le gaz de synthése jusqu'a 43°C et il est ensuite divisé en deux parties :
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e La premiere partie est recyclée vers le deuxiéme étage du compresseur 103-J.

e La deuxiéme partie est refroidie dans les échangeurs 139-C et 125-C jusqu'a -23°C
L'ammoniac liquide sera récupéré dans le séparateur 108-F. Les gaz incondensables sortants
des deux séparateurs sont utilisés comme combustibles dans le reforming primaire, et le
liquide est refroidi d’avantage jusqu’a - 33,3 °C avant d’étre acheminé vers le bac de stockage
T-101.

Les vapeurs d’ammoniac provenant du séparateur 112-F sont comprimées dans le
compresseur 105-J ensuite refroidis par échange a I’eau de mer 127-CA/CB, ’lammoniac ainsi
condensée et accumulées dans le ballon 109-F ou les gaz inertes sont enlevés apres passage a
travers 1’échangeur 126-C. le NH3 liquide du fond de 109-F est détendu dans le ballon de
flash 110-F jusqu’a 5,9 bars (effectif) et 13,3°C. Le liquide du fond du ballon 110-F traverse
les échangeurs 117-C, 126-C et 129-C pour refroidir les charges chaudes qui les traversent.
Les vapeurs produites dans 117-C retournent au ballon 111-F avec la charge liquide du ballon
110-F ou elles seront detendues jusqu’a 2,2 bars effectif et - 7,2°C.

Les gaz issus de la détente passent dans le premier étage du compresseur 105-J alors que le
liquide est divisé en deux parties. Une partie refroidie les gaz de synthése dans I’échangeur
118- C et l'autre partie est détendue jusqu’a 0 bars effectif et -33,3°C dans le ballon 112-F

avant d’étre pompée vers le bac de stockage T-101.

123-C

A

-

Systeme de gaz
De purge

SP4

121-C

124-C

! é 119-C

Figure 1.7. Synthese et réfrigération de I’ammoniac.

réfrigération

-
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1.2.3.3.Stockage de ’ammoniac

Le NHs liquide arrivant de la section de réfrigération avec une température de — 33,3°C et une
pression de 0 bar effectif alimente le bac de stockage par sa partie supérieure sous forme de
pluie pour liquéfier une partie des vapeurs dégagées. La partie non liquéfiée est comprimée
dans le premier étage des compresseurs K101A, K101B et K101C jusqu’a 3,15 bars effectif
ensuite refroidie jusqu’a -2°C dans le ballon d’aspiration 101V par contact avec le NHs
liquide. Les gaz sortant de 101-V sont comprimés dans le deuxieme étage des compresseurs
101-A, 101-B et 101-C puis condensés par I’eau de mer dans les condenseurs 103-A et 103-B.
Ils sont ensuite dirigés vers le réservoir de recette de NHs 102-V avec 13,8 bars (effectif) et
38 °C avant de passer dans le ballon 101-V ou ils sont détendus jusqu’a 3 bars et -2 °C. Le
liguide dans le ballon 101-V sera utilise comme agent de refroidissement des gaz en
provenance du premier étage des compresseurs 101-A, 101- B et 101-C, aprés avoir éeté
détendu I’NH3 liquide est renvoyé vers le bac T-101.

Conclusion

Dans cette premiére approche, nous avons presenté un apercu bibliographique sur
I’ammoniac, ses propriétés physiques et chimiques ainsi que ses différentes utilisations, et
comme nous I’avons vu la synthése d’ammoniac est une fois de plus I’'un des procédés le plus

important en chimie industrielle.

13



Chapitre Il

Introduction

La décarbonatation est un procédé qui vise a réduire la teneur en dioxyde de carbone, plus
spécifiquement en dioxyde de carbone CO; ; aussi appelé gaz carbonique, est un gaz incolore,

inerte et toxique.

Au cours du procédé de fabrication de I’ammoniac, la section de décarbonatation du gaz a
pour but de réduire la teneur de CO2, qui est un poison du catalyseur du réacteur de synthese
dans le procédé de fabrication d'ammoniac donc il faut éliminer le dioxyde de carbone.
L’opération d’’¢élimination de CO. consiste & absorber le CO, dans la colonne d’absorption

par une solution de monoéthanolamine (MEA).

Dans ce chapitre nous nous sommes intéressés a une description détaillée de I’unité de

décarbonatation, les solvants mise en jeu et son utilité pour I’épuration du gaz process.

Le but de I’unité de décarbonatation [10]

Enlever le CO2 d’une partic du gaz d’alimentation de 1'unité de facon qu’apres traitement et
mélange avec le gaz non-traité, le mélange gazeux réponde aux spécifications de teneur en
CO:a. Faire circuler le solvant d’amine pauvre dans I’absorbeur du CO> et de régénérer I’amine

riche sortant de I’absorbeur.
On fait la décarbonatation pour éviter :

e La corrosion des pipelines en présence de I’eau.
e Le givrage a des basses températures.

e Ladiminution du pouvoir calorifique du gaz

Les procédés de décarbonatation

Les principales techniques pour séparer le CO2 des gaz de production sont basées sur les
procédés d’adsorption, les procédés membranaires et les procédés d’absorption (chimique ou

physique) (Figure 11.1).
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organique

carbonate de
potassium

Ino-organique

Ia Selexol
décarbonatati
on de gaz

physique

Figure 11.1. Différentes méthodes pour la capture du dioxyde de carbone.

Décarbonatation par membrane [11]

La séparation par membrane est déja appliquée industriellement pour réaliser la
décarbonatation du gaz naturel. Ces unités ne sont utilisées que pour de petites capacités. Le
schéma de principe d’une opération de séparation par membrane est représenté sur la figure
11.2. Pour que la séparation soit efficace, la membrane doit étre trés perméable vis —a-vis de
dioxyde de carbone, qui passe a travers la membrane sous I’effet de la pression et tres peu

perméable vis-a-vis du méthane.

Gaz purifié

J r
Gaz a traite pauvre en co;

o
-

B e S

Perméat riche en co;

-

Figure 11.2. Séparation par membrane.

Décarbonatation par adsorption

Procédé d'adsorption consiste a capter les gaz acides par un adsorbant solide. Les procédés

d'élimination se fait soit par réaction chimique ou par liaison ionique du solide des particules
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avec le gaz acide. Utilisent couramment des procédés d'adsorption, l'oxyde de fer, I'oxyde de
zinc et le procédé tamis moléculaire (zéolite). L'adsorbant est généralement caractérisé par
une structure microporeuse qui retient sélectivement les composants a séparer, une fois le lit
de la colonne d’adsorption est saturé par le gaz acide, ce dernier est retiré au cours de la
régénération par I'écoulement du gaz non corrosif chaud a travers le lit. Parmi les procédés
d'adsorption; le tamis moléculaire est le plus approprié pour l'enlevement de la petite
concentration de CO a partir du gaz naturel. Le tamis fait usage de la zéolite cristalline
synthétique solide pour éliminer les impuretés du gaz. La molécule de gaz polaire comme H>S
forme une liaison ionique faible avec le site actif [12]. (Figure 11.3)

Etape 1 : Diffusion vers Etape 2 : Migration & -
1a surface I'interieur des pores Etape 3-C'_F:;ten£:2he
Molecules d'adsorbat d'adsorbat

Figure 11.3. Les étapes du procédé d’adsorption

Décarbonatation par absorption [13]

L'absorption consiste a dissoudre un soluté contenu dans un mélange gazeux, a l'aide d'un
solvant liquide dans lequel ce soluté est soluble. Bien que leur mise en ceuvre donne lieu a de
nombreuses variantes, les procédés par absorption comportent tous deux étapes essentielles
une phase d'absorption, au cours de laquelle le gaz est mis en contact avec un solvant, le plus
souvent a contre-courant a l'intérieur d'un absorbeur, aussi appelé contacteur ou colonne
d'absorption, doté d'équipements internes (plateaux, garnissages) destinés a promouvoir le
contact entre le gaz et le solvant. Le CO, présent dans le gaz est sélectivement retenu par le
solvant (injecté en téte d'absorbeur). Le solvant chargé en CO, (solvant riche) est récupéré en
fond d'absorbeur, les gaz épurés en CO, sortant en téte. Une phase de régénération du solvant,
au cours de laquelle le CO, est extrait du solvant riche (désorption) en modifiant les
conditions de pression et/ou de température (pressions basses, températures élevées) au
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niveau de séparateurs de détente ou dans un régénérateur (aussi appelé colonne régénération).
Le solvant régénéré (solvant pauvre) est recyclé vers l'absorbeur. Le type de solvant utilisé
définit les caractéristiques premiéres d'un procédé d'absorption.

On distingue ainsi les procédés par solvants chimiques, physiques et mixtes. Le soluté ou
absorbat est le gaz (ou la vapeur) contenu dans le gaz porteur, que l'on doit extraire par
dissolution dans le liquide. Le diluant ou inerte est le gaz (ou vapeur) mélangé au soluté. 1l est

souvent insoluble ou peu soluble dans le solvant.
Le mélange gaz entrant la colonne est appelé souvent : gaz riche.

Le gaz dépourvu plus ou moins complétement du soluté est appelé : gaz épuiseé.

Les types d’absorption

On peut définir deux types d’absorption physique et chimique:

L’absorption chimique

Elle correspond a la dissolution d’un soluté dans un liquide avec formation d’un composé

chimique plus ou moins stable.

Généralement les procédés industriels d’épuration d’effluents liquide et gazeux, mettent
souvent en ceuvre une réaction chimique en phase liquide. Si on considére un systéme gaz-
liguide contenant un gaz absorbé A qui reagit de facon réversible ou irréversible avec un
réactif B dissous dans le liquide. Le compose A est transféré de la phase gaz vers la phase

liquide ou il se dissout et réagit avec B, en présence du catalyseur C.
A+B —»C
L’absorption physique

Lors de I’absorption gaz-liquide sans réaction chimique, le soluté est transféré a travers
I’interface de la phase gazeuse vers la phase liquide, puis dissolution dans la phase liquide,
sans donner lieu a une reéaction chimique. Dans ce type d’opération le constituant absorbé ne
réagit pas avec le solvant. La concentration a 1’équilibre du constituant absorbé dépend

fortement de la pression partielle dans la phase gazeuse.
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Les absorbeurs [14]

Selon le systeme considéré, notamment en fonction des vitesses caractéristiques de transfert,
de transport ou de réaction, I'absorbeur devra étre choisi soit en fonction de ses performances
du point de vue transfert de matiére soit en fonction du volume de liquide mis en jeu. En

conséquence, les absorbeurs utilisés dans I'industrie ont des formes trés diverses:

e réacteurs tubulaires a bulles, a gouttes, a film tombant, & garnissage, a plateaux.
e réacteurs a cuve agitée mécaniquement.

e réacteurs du type jets ou venturis.

Les différents types d’absorbeurs gaz-liquide utilisés industriellement sont classés en fonction
de la rétention en liquide (volume du liquide par unité de volume de I'absorbeur):

o forte rétention : colonne a bulles, cuve agitée, jet immergé.
e rétention moyenne : colonnes a plateau et a garnissage.

e faible rétention : colonnes a film et a pulvérisation, venturi, éjecteur.

L’absorption est réalisée dans ces absorbeurs, le plus souvent, a contre-courant (étages
multiples ou a contact continu), par introduction du gaz a la base et du solvant a la partie
supérieure, le gaz diluant étant recueilli en téte tandis que la solution est soutirée a la partie

inférieure.

But et performances des absorbeurs [15]

Les absorbeurs ont tous pour but de réaliser le meilleur échange de matiére entre une phase
liquide et une phase gazeuse en contact. lls doivent donc étre équipés de dispositifs internes
qui, d'une part, favorisent la dispersion de la phase gazeuse dans la phase liquide, plus
particulierement provoquent la plus grande surface daire interfaciale, et dautre part,
permettent la séparation de la phase gazeuse et de la phase liquide.
Les performances globales des absorbeurs, rendement et sélectivité, dépendent des
phénomenes mis en jeu, a savoir :

e Les équilibres thermodynamiques a l'interface (solubilités).

e Les lois de transport dans les phases (diffusivités).

e Les lois de transfert au voisinage des interfaces (coefficients de transfert, aires

interfaciales).
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e Les cinétiques des réactions chimiques (schémas réactionnels, constantes cinétiques,
ordres de réactions).

Différents types des solvants [16]

Du point de vue action sur le soluté, on distingue trois grandes familles de solvants :

Solvants chimiques

Ces solvants réagissent chimiquement avec le soluté par des réactions équilibrées. Ces
réactions d’absorption sont favorisées par une forte pression et une basse température, le
solvant pouvant ensuite étre régénéré en inversant ces conditions. Parmi les solvants

chimiques les plus répandus il faut citer :

e Les solutions aqueuses d’amine.
e Les solutions de carbonate de potassium.
e [’eau.

Solvants physiques

Ces solvants permettent I’absorption par dissolution des solutés, sans réaction chimique. Ceci
est basé sur la différence de solubilité des solutés qui leurs confére une propriété d’absorption
sélective. lls sont en général employes pour le traitement des gaz de synthese, mais peu, voire

pas du tout, appliqués en raffinerie.

Solvants mixtes

Ces solvants sont des mélanges d’un solvant physique et d’un solvant chimique. Le plus
connu est le « sulfinol » développé par SHELL, qui est un mélange de sulfolane et d’une

éthanol-amine (MDEA). L’utilisation des solvants mixtes en raffinerie reste limitée.

Critéres de sélection d'un solvant chimique [17]

Le but recherché est d’éliminer le CO> de gaz naturel, plusieurs choix sont possibles. Dans ce

cas, quelques caractéristiques du solvant sont a prendre en considération :

e Le pouvoir solvant ou la solubilité de gaz, afin de disposer d’un taux d’absorption
élevé, et ainsi d’utiliser une plus petite quantité de solvant.
e La volatilité, car une pression de vapeur basse est souhaitée pour éviter la perte de

solvant avec le gaz saturé.
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e La viscosité, puisqu’un solvant moins visqueux est préfére dans le but d’éviter
I’engorgement et la chute de pression dans le dispositif de pompage.

e Lacorrosivité, afin d’éviter des matériaux tres chers.

e La stabilité chimique notamment face aux impuretés de I'effluent, a savoir
essentiellement I'oxygéne, les SOx et les NOx.

e Larégénérabilité et la possibilité de récupération.

e Le solvant ne doit pas présenter de risque pour la santé et la sécurité

e La sélectivité du solvant vis-a-vis du dioxyde de carbone, par rapport aux
hydrocarbures présents dans le gaz naturel.

e Etre peu cher ou régenérable a faible codt.
Les alcanolamines

Les solutions d’alcanolamines sont les plus couramment utilisées dans les procédés
d’absorption des gaz acides. Le gaz réagit chimiquement avec I’absorbant liquide pour former
des complexes plus ou moins faiblement liés. La structure moléculaire des alcanolamines
contient au moins un groupement hydroxyle (-OH) et un groupement amine (-N) ; le
groupement hydroxyle augmente la solubilité dans I’eau et diminue la pression de vapeur de
la solution aqueuse et le groupement amine fournit I’alcalinité nécessaire en solution aqueuse
pour assurer I’absorption des gaz acides H.S et de CO.. MonoEthanolAmine MEA et la
DiGlycolAmine DGA, amines primaires, la DiEthanolAmine DEA, amine secondaire, et la
MéthylDiEthanolAmine MDEA et triéthanolamine TEA amine tertiaire sont les amines les
plus utilisées. La MEA est I’amine la plus réactive avec un groupe éthanol li¢ a 1’atome
d’azote, clle réagit rapidement avec les gaz acides, et permet des séparations de grande qualité
en terme de puretés de produits séparés. Cependant sa capacité d’absorption du dioxyde de
carbone est relativement faible. Elle réagit irréversiblement avec le sulfure de carbone et le
disulfure de carbone, CS et CSy, en produits de dégradation. Les amines secondaires étant de
moins fortes bases sont moins réactives et sont utilisées pour des applications moins
exigeantes en termes de séparation. Les amines tertiaires sont des bases plus faibles. Elles
réagissent plus rapidement avec I’'HoS qu’avec le CO., et sont utilisées pour leur sélectivité.

Leur capacité d’absorption est nettement plus élevée que celle des amines primaires et

secondaires (Figure 11.4).
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Les amines primaires :

Monoethanolamine(MEA)
H

N N-CH,-CH>-OH
H
Les amines secondaires :
Diethanolamine(DEA)
HO~(CH:); N(CH:): OH
!

Les amines tertiaires :
Triethanolamine (TEA)
HO-(CH3);-N-(CH»):-OH

HO-(CHz):

Diglycolamine(DGA)
H
L -
N-(CHz);"0O-«(CH:):-OH

H

Diisopropanolamine(DIPA)

HO—CH‘CH:-NI'-CH;‘CH'OH

CH: H CH:

-

Methyldiethyanolamine (MDEA)

HO-(CH2):-N-(CH:):-OH
|
CH;

Figure 11.4. Structure des amines utilisées dans les procédés d’absorption des gaz acides.
% Les amines primaires

Ce sont des amines trés réactives avec les gaz acides et qui permettent des séparations de
grande pureté. Cependant leur capacité d’absorption du CO, est relativement faible ;
I'absorption d'une mole de CO. nécessite deux moles d'amine le carbamate formé par la

réaction entre le CO; et I’amine est tres stable.
«» Les amines secondaires

Elles sont moins réactives que des amines primaires et ne sont donc a utiliser que pour des
objectifs moins exigeants en termes de pureté. La dégradation avec le COS et le CS; est aussi
moindre que pour les amines primaires. La tension de vapeur de la DEA est assez faible,
limitant les pertes par évaporation. Par contre, il existe plusieurs réactions irréversibles avec le

CO», formant des produits de dégradation corrosifs.
% Les amines tertiaires

Ces amines sont encore moins réactives que les amines secondaires mais leur capacité
d’absorption est plus grande. Pour une solution aqueuse de MDEA, il faut une mole d'amine

pour absorber une mole de CO;.
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Description de I’unité de décarbonatation de gaz de process [7] [8] [9]

Le gaz process qui sort de la conversion passe ensuite vers la section de décarbonatation ou
il est nécessaire d'éliminer le CO. par une solution aqueuse appelée ’MEA, en absorbant le

CO2 dans une colonne d’absorption 101-E. Dans cette section on distingue quatre circuits :

Circuit d'absorption de CO;

Le gaz de process est amené a la température de saturation 177°C par injection des condensat
de 102-F, Ensuite le gaz passe a travers deux rebouilleurs reliés en paralléle 105-CA/B, ou il
cede une partie de sa chaleur pour chauffer la solution MEA située dans le fonds des colonnes
de régénération. Ici le gaz de process se refroidi jusqu'a une température approximativement
127°C, en passant, ensuite, par I'échangeur 106-C ou il est refroidi jusqu'a 80°C en chauffant
de l'eau déminéralisé consommée par 1’unité, ce courant de gaz passe a travers un ballon
séparateur 102-F avant d’entrer dans 1’absorbeur, pour séparer les condensats du gaz process.
Le gaz passe ensuite du bas vers le haut d’une colonne de vingt plateaux appelée absorbeur
101-E, a contre-courant avec la solution MEA de lavage, le gaz qui sort par le haut de la
colonne entre dans un ballon séparateur 118-F, d’ou tout liquide entrainé est separé, le gaz
passe en suite dans le méethaniseur, dont la teneur en CO> dans le gaz a la sortie de
I’absorbeur est contrdlée par le service laboratoire, dont la valeur normale est inférieure a

500ppm.

Circuit de régénération de la solution MEA

]—*
- H 103-F

102-E.A t 102-E,B

105-C/IA 111-C/A ~, <4 111-C/B 105-C/B
—

108-JS

107-JAB.C,S FRCa-108 Ve 101E

Figure I11.5. Circuit de régénération de la solution MEA.
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La solution MEA sort du fond de I’absorbeur (solution riche en CO2) a une température
d’environ 112° C pour aller aux strippers de CO2 (deux colonnes de régénération 102-EA/B).
D’ou le CO; est extrait de la MEA qui est récupéré pour étre utilisé a nouveau. Le produit
récupére de la chaleur dans les échangeurs 109-C, du MEA pauvre qui sort des strippers pour
s’écouler par le coté tubes de deux paires d’échangeurs en paralléle, la MEA riche entre dans
les strippers par le distributeur placé au-dessus de 17 plateaux, le débit vers 102-E/A est réglé
par la FIC-106 et vers 102-E/B par FIC-107.

Circuit de refroidissement des vapeurs de CO>

Le gaz de téte des strippers de CO; passe a travers les demisters des sommets de colonnes a
une température de 95°C a 105°C, et sont refroidis dans 110-C/A, B jusqu’a la température
d’environ 65 a 78°C, passe ensuite dans le ballon 103-F, une partie de CO> est exporté vers
des unités avoisinantes et ’autre est libéré a I’atmosphere ,la pression dans le systéme de
régénération est d’environ 250 a 360 mbar, contrdler par la PIC116 , la MEA condensée
retourne aux strippers, rejoint la MEA riche par les pompes 108-J/JS en aval des vannes de

contréle respectives.

Circuit du condensat de process

4| A P

1144C-D
GP vers 101-E V

«——»)

A

=
(= D

1144C-A v e S——
i A
1103E

(- [

LCV429

]

Fl
]

\/

|

Y

Figure 11.6. Circuit du condensat de process.
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Les condensats produites pendant le refroidissement du gaz de process dans les rebouilleurs
105-C/A, B et dans I'échangeur de chaleur d'eau déminéralisée 106-C, sont separé du gaz dans
le séparateur de condensat 102-F a une tempeérature normale environ 80°C puis envoyés, a la
partie supérieure du stripper de condensat ou est débarrassés de tous les gaz dissous et ceci
par contact a contre-courant avec la vapeur MS (39 bar). Le contact a lieu dans 2 lits
d'anneaux métalliques, les condensats sortent par la partie inférieure, et sont envoyés au
dégazeur d'eau d'alimentation de chaudieres. La vapeur avec tous les gaz dissous sort par la

partie supérieure pour rejoint le reste de la vapeur process utilisée dans le reforming primaire.

Justification du choix

On a choisi la décarbonatation par absorption chimique (solvant : solution

monoéthanolamine) pour les raisons suivants :

La concentration du CO> dans le gaz brut est relativement faible, avec la présence des

hydrocarbures lourds, les amines sont considéres les plus recommandé dans ce cas-la.

e Les amines sont les moins corrosifs parmi les absorbants utilisés, ils sont parfois
utilise comme des inhibiteurs de corrosion, ils sont un peu corrosifs en présence de
CO2 a haut température.

e Les amines peuvent traiter le gaz de prcess jusqu’a des tres faibles teneurs en COo.
Donc ils sont les plus adapté a la variation des conventions.

e Les codts d’investissement et d’exploitation relativement faibles par rapport aux autres

procédes.
Conclusion

Avant de présenter les résultats de cette étude, il a été jugé nécessaire d’effectué une étude
bibliographique, a travers laquelle on pouvait dans un premier temps de definir et cerner les
caractéristiques essentielles des différentes configurations de la décarbonatation et notamment

la décarbonatation par absorption.
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Introduction

La simulation est un outil utilisé dans différents domaines de I’ingénierie et de la recherche en
général, permettant d’analyser le comportement d’un systeme avant de I’implémenter et
d’optimiser son fonctionnement en testant différentes solutions et différentes conditions
opératoires. Elle s’appuie sur I’élaboration d’un modele du systéme, et permet de réaliser des
scénarios et d’en déduire le comportement du systeme physique analyse.

L'objectif de ce chapitre est de fournir les résultats déterminés par la simulation d'unité
d'élimination du dioxyde de carbone contenu dans le gaz naturel a différentes concentrations
(3.56% - 5.41% référence) par le solvant chimique MEA. La simulation peut étre définie
comme I'utilisation d’un modele mathématique pour générer une description du
comportement d’un systéme physique (procedé).

L’avantage majeur de la simulation est la fourniture d’un bon aper¢u du comportement du
systeme réel. Cet apercu peut étre difficile de ’avoir a travers I’expérience et I’intuition seule,

en particulier pour les systéemes complexes avec plusieurs variables interactives.

Présentation du logiciel de simulation Aspen HYSYS [18]

Aspen HYSYS™ est un environnement de procédé de simulation congu pour servir les
techniciens et les ingénieurs de pétrole, du gaz et du raffinage. A I’aide de I’environnement
d’Aspen HYSYS, on peut créer I'état d'équilibre rigoureux et les modeles dynamiques pour la
conception des installations, la gestion et planification économique, analyse, amelioration et
planification des projets. Par linterface interactive d’Aspen HYSYS, on peut facilement

manceuvrer des variables et la topologie de procédé d'opération unitaire.

Les procedures de simulation par HYSYS [18] [19]

Les simulateurs de procédés utilisés classiquement dans 1’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 a méme de fournir
I’information de base pour la conception. Ils sont principalement utilisés pour la conception
de nouveaux procedes (dimensionnement d’appareil, analyse du fonctionnement pour
différentes conditions opératoires, optimisation), pour ’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 maticre, il faut des modeles pour prédire les

proprietés physiques de la matiére, c’est pourquoi ces simulateurs disposent tous d’une base
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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 modeles thermodynamiques permettant
d’estimer les propriétés des mélanges (Figure I11.1).

Tout simulateur industriel de procédés chimiques est organisé autour des modules suivants :

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

e Des modules de calcul des différentes opérations unitaires contenant les équations
relatives a leur fonctionnement : réacteur chimique, colonne de distillation, colonne de
séparation, échangeurs de chaleur, pertes de charges, etc.

L'utilisation de logiciel HYSYS [18]

v Engineering.

Etablissement des bilans matiére et d’énergie d’un procédé industriel.
Dimensionnement des equipements.
Réajustement des parametres de fonctionnement dans le cas de changement de

composition de I’alimentation.

AN N NN

Détermination des performances des équipements.

v Optimisation des unités de traitements.

Les étapes d’utilisation du logiciel HYSYS

Modéles des oplirations
unitaires

B =) =
Le choix du modéle L’environnement de simuiation Cholx du composant
thermodynamique de I'amine du gaz nature|
Interface d'utilisation
I Solution
Optimisation Etude économique

Figure I111.1.0rganigrame des étapes de simulation
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Le choix du modele thermodynamique

Les logiciels de simulation donnent accés a plusieurs modéles thermodynamiques pour la

prédiction de 1’équilibre liquide vapeur, d’enthalpie et d’entropie ainsi que les propriétés de

transports. La réussite de la simulation dépend du choix du modéle thermodynamique, parce

que ce dernier est établi pour une classe de fluide et un domaine de conditions pression et de

température recommandée. Pour les procédés de traitement du gaz, 1’équation d’état de Acid

gaz — chemical solvant est généralement le modéle recommandé. Elle contient les données

pour modeler le processus de I'absorption et désorption des gaz acides.

SetUp | Phase Mandling | Diagrastics | Nozes |

Pactage Trpe  HySYS

Component Lt Selection

Prepeny Package Selection Required Components

Amios

<nones

Acd Gos - Lgu Treating oo

Adid Gos - Chemncol Solvents e

Acd Gog - Physico! Salvents H0

Aokt Gos - Cauntw Work

Antoeme

ASME Steam Supported Aerenes

Sroun K10 DEA

BARS DGA

Chag Seader Db

Chen Nl MOEA

Cloom Fueiz Py AREA

it £ Pz

£330 Tobwar

Extended NATL TEA

GLEOS

Generol NRTL
Ghycol Package

Le choix de la composition du gaz

Compenent List - § [HYSYS Databanks|

Scopported Amine Blends
DEASDGA DEACDPA  DEAYMDEA
DEA«MEA  DEAPZ DEALTEA
DGA-DIPA  DGAMDEA DGA<MEA
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SULFOLANE«DIPA
SULFOLANE« MDEA
MDEA« MEA-DEA
SULFOLANE + MOEA+ P2

Figure 111.2. Le choix du modele thermodynamique.

Le simulateur Aspen HYSYS travail avec des données réelles pour cela nous avons pu relever

tous les parameétres de fonctionnement de chaque appareil constituant le cycle de

décarbonatation du gaz naturel en termes de température, pression etc.

Tableau I11.1. La composition du gaz d'alimentation.

Constituant | Fraction molaire 1 Fraction molaire 2 Fraction molaire 3
CO 0.14 0.11 0.1

CO: 0.035 0.041 0.054

CHas 0.05 0.09 0.86

N2 0.62 0.61 0.59

H: 0.155 0.159 0.17

Total 1 1 1

27




Chapitre 111

Constituant Fraction molaire

H20 0.65 0.60 0.55 0.50 0.45
MEA 0.35 0.40 0.45 0.50 0.55
Total 1

Les conditions opératoires
Les paramétres operatoires de gaz naturel de la zone FERTIAL sont utilisés dans la
simulation par logiciel HYSYS (Tableau 111.2).

Tableau 111.2. Les conditions opératoires.

Conditions Gaz d'alimentation MEA pauvre
Température (°C) 65 25

Pression 1 (Bar) 1.5 1.2

Débit (kg/h) 1000 3800

La simulation de processus de décarbonatation est basée sur le nombre des plateaux de

I’absorbeur
Oeeigr Farametes | Side Dps | Intensls | Reting | Workaheet | Performance | Flowah cet | Reectiorn | Dynomics
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Figure 111.3. Le choix du modele thermodynamique.
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Les gaz acides sont véhiculés en bas de la colonne d’absorption ou ils entrent en contact a
contrecourant a travers 20 plateaux a clapets avec une solution d’amine pauvre qui entre en

haut de la colonne. Les gaz décarbonatés sortant du haut de I’absorbeur

La configuration du procédé de décarbonatation

———

solvant e —)

> clean
gaz
2=
q— q
flu solvant
gaz absorber rich

Figure 111.4. La configuration du procédé de décarbonatation.

La simulation du procédé commence par la simulation du flux de gaz acide d'alimentation
puis indication de la température de gaz, la pression et le débit et le HYSYS calcule les
parametres restants. Dans cette partie nous avons présenté un apercu sur la simulation des
procédes de décarbonatation, principe de fonctionnement des simulateurs de procédés et leur
role dans le domaine d’engineering, ainsi qu’une bréve explication sur la maniere dont
HYSYS procédé.
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Résultats et Discussions

Cette partie de travail consiste a exposer les résultats déterminés par la modélisation de la
section de décarbonatation des gaz acides contenus dans le gaz naturel dans la zone
industrielle FRETIAL-ANNABA a différentes concentrations massiques de solvant chimique
MEA.

Concentration d’amine par rapport a la concentration de CO>

e Pour une teneur en CO- dans le gaz d'alimentation égale & 0.035:

Tableau 111.3. Résultats de simulation pour une concentration initiale de CO- dans le gaz

d'alimentation egale a 0.035.

Concentration de MEA Teneur de CO; dans le Gaz traité
(Fraction massique) (Fraction molaire)
0.35 0.0091
0.4 0.0091
0.45 0.0091
0.5 0.00901
0.55 0.00902
CO2= 3.56%
0.009125
0.0091 3 23
0.009075
0.00905
0.009025
0.009
D.0D897S
03% 04 U4 a5 S
@ VEA

Figure 111.5. Teneur en CO- dans le gaz traité en fonction de la concentration en MEA.
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La Figure 111.5 représente la variation de la fraction molaire de dioxyde de carbone contenant
dans le gaz traité en fonction de différentes valeurs de fraction massique de MEA. Cette
courbe décroissante lorsque la fraction massique de MEA augmente et la fraction molaire du
dioxyde de carbone atteint des valeurs inferieures dans le gaz traité.

e Pour une teneur initiale en CO> dans le gaz d'alimentation égale & 4.13% :

Tableau 111.4. Résultats de simulation pour une concentration initiale de CO2 dans le

gaz d'alimentation égale & 0.041.

Concentration de MEA Teneur de CO; dans le Gaz traité
(Fraction massique) (Fraction molaire)
0.35 0.0108
0.4 0.0107
0.45 0.0107
0.5 0.0107
0.55 0.010602

CO2=4.13%

e
& MVEA

Figure 111.6. Teneur en CO- dans le gaz traité en fonction de la concentration en MEA.

La Figure 111.6 représente la variation de la fraction molaire de CO2 contenu dans le gaz
traité en fonction de différentes valeurs de concentration (fraction massique) de MEA.
Cette courbe est d’une forme hyperbolique, donc la valeur de la fraction molaire de CO> dans

le gaz pauvre décroit avec I’augmentation de la fraction massique de la solution de MEA.
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e Pour une teneur initiale en CO> dans le gaz d'alimentation égale & 0.054:

Tableau I11.5. Résultats de simulation pour une concentration initiale de CO2 dans le gaz

d'alimentation égale a 0.054.

Concentration de MEA
(Fraction massique)

Teneur de CO; dans le Gaz traité

(Fraction molaire)

0.35 0.0045
0.4 0.0042
0.45 0.0040
0.5 0.0040

CO2=541%

Figure 111.7. Teneur en CO- dans le gaz traité en fonction de la concentration en MEA.

La Figure 111.7 représente la variation de la fraction molaire de dioxyde de carbone contenu

dans le gaz traité en fonction de différentes valeurs de concentration (fraction massique) de

MEA.

Cette courbe est d’une forme hyperbolique, donc la valeur de fraction molaire de CO; dans le

gaz pauvre diminue avec I’augmentation de la fraction massique de la solution MEA.
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Conclusion

L’objectif initial de ce travail était I'é¢tude descriptive du procédé de décarbonatation par
absorption chimique & l'aide du Méthyl Ethanol Amine « MEA ». Ainsi, I’objectif final est de
trouver la quantité optimale du solvant MEA pour réduire le teneur du dioxyde de carbone
«CO2» dans le gaz traité & une valeur supérieur a 3%.

Le processus de décarbonatation a été simulé avec le simulateur Aspen HYSYS. Nous avons
pu étudier I’effet de la variation de la concentration d’amine dans un intervalle de 35% a 55%,
sur la teneur en CO- du gaz traité (qui doit étre inférieure a 2% dans le gaz doux).

A FERTIAL la concentration initiale de CO, dans le gaz a I’entrée de la section de
décarbonatation varie entre 0.035 et 0.054. Les résultats obtenus sont présentés sous forme de
courbes avec des commentaires.

D’apres ces résultats nous pouvons dire que :

- La variation de la concentration de ’amine a un grand effet sur I’absorption du CO- et
la réduction de son teneur.

- Par augmentation de la fraction massique de MEA 35 a 55%, la teneur du CO:
(fraction molaire du dioxyde de carbone) dans le gaz traité atteint des valeurs
inferieures.

Donc on peut conclure que la concentration optimale du MEA pour réduire au minimum 3%
les teneurs du dioxyde de carbone dans le gaz traité a la zone industriel FRETIAL est de 55%

avec un debit de 3800 kg/h de solution absorbante.

33



Conclusion Générale

Conclusion générale

Dans le cadre de la préparation de notre projet de fin d’étude, nous nous sommes intéressées a
I’étude de I’opération de décarbonatation du gaz. L’objectif a été, principalement de réduire la
teneur de CO., qui est un poison du catalyseur du réacteur de synthese dans le procédé de
fabrication d'ammoniac. A ’issue de notre étude, nous notons que le choix de cette opération
dépend de nombreux parametres tels que pression, température du gaz a traité, la composition
et degré de pureté. Cette étude nous a permis d’une part de comprendre 1’opération
d’absorption qui vise a réduire la teneur en dioxyde de carbone par une solution de

monoethanolamine (MEA). Et d’autre part, d’éliminer les problemes rencontrés.

Le travail mis ’accent sur la simulation d'unité d'élimination du dioxyde de carbone contenu
dans le gaz naturel a différentes concentrations par le solvant chimique MEA. Aussi durant
cette étude, on peut déduire que nous avons pu acquerir des résultats intéressants donnés par

simulation avec le logiciel Aspen HYSYS.

En effet, les résultats obtenus montrent que par 1’augmentation de la fraction massique de
MEA, la teneur du CO: (fraction molaire du dioxyde de carbone) dans le gaz traité atteint des

valeurs inferieures, ce qui confirme la fiabilité de ce logiciel.

La maitrise du simulateur HYSY'S, qui est un outil important, efficace et indispensable, pour

1’étude de n’importe quel procédé industriel, est I’'un des points positifs de notre étude.
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