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Sujet : ETUDE D'UNE INSTALLATICN DE PRODUCTION DE L'UREE.
Résumé : Cette étude fait 1'objet d'une présentation des caractéristiques physico-
chimiques générales d'un processus technologique et,ceux de la synthese de 1'urée
34 1'echelle industrielle en particulier,en indiquant les différents procédés indus-
triels de fabrication de l'urée.Enfin,on a établi les bilans de matiere et de cha-
leur d'une installation de production de l'urée,d'une capacité de 750 tonnes par

jour,utilisant un procédé & recyclage total : le procédé "Stamicarbon I ".

Subject : THE STUDY OF A UREA MANUFACTURE PLANT.

Abstract : This study concerns the general physical and chemical caracteristics of
a technological process involved in an industrial-scale production of ureaj;diffe-
rent industrial urea manufacture processes are also pointed out.Finaily,the amounts
of heat and mass involved in a urea manufacture plant with a daily production of

750 tons are reviewed,using a total recycling process,namely the "Stamicarbon I "

process.
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I-INTRODUCTION:

Une agriculture intensive épuise considérablement le sol,c'est & dire
que la teneur en éléments mindéraux assimilables par la plante baisse rapidement,
et en premier lieu les composés dlazote,de ph~sphore et de potassium,qui sont
solubles dans l'eau et,les acides du s°1.Un sol épuisé ne pourra feurnir que de
faibles rendements et,une qualité de cultures médiecre.

Les substances minérales les plus imprrtantes pour la vie de la plan-
te sont l'azote,le phosphore et le potassium.Ces éléments sent appelés fertili-
sants;ils favorisent le métabolisme des cellules végétales,la eroissanee de la
plante et surtout,des fruits,augmentent la concentratien en substances utiles :
l'amidon dans la pomme de terre,le sucre dans la betterave sucriére,les fruits
et les baies,la protéine dans les grainsjde plus ces ¢léments augmentent la ré-

sistance des plantes vis-&-vis du gel,de la sécheresse et des maladies.

Pour enrichir un sol en £1éments feértilisants,;on deit lui ajouter des
engrais azotés,phosphatés,pctassiques,etc...Les engrais azotés eontenant une
forte teneur en azote sont : 1'urée (46,69 N),1le nitrate d'ammonium (35% N),1e
sulfate d'ammonium (21° N),etc....

L'urée est un produit injustriel de premiére importance.De part son
utilisation en majeure partie dans la fabrication des engrais,l'urée treuve
aussi de nombreux emplois.En effet,elle posséde la faculté de former des cempo-
séo d'insertion (clathrates),c’est ainsi,qu'elle est utilisée dans le traitement
des fractiens pétrolidres.L'essence est traitée de oette facen peur en éliminer
les hydrocarbures normaux,dont la présense fait diminuer son indice d'octane.
Elle est additiennée & l'alimentation des ruminants,une telle nourriture entraf-
ne une prise de poids sensible et,permet d'augmenter la qualité de lait des ani-
maux.Elle s'emploie aussi,i la stabilisation des explosifs,cemme adjuvant dans la

teinture acide des textiles,comme ingrédient dans les crémes dentifrices.

En qualité de produit intérmédiaire,l'application la plus importante
de l'urée,est la fabrication des résines urée—formaldéhydiques.Elle trouve aussi
de nombreux emplois comme produit intérmédiairejdans plusieurs synthéses,l'urée
est utilisée comme agent d'aminatigg,s$1§"servi su sert encore & préparer l'aci-

de sulfamique,l'hydrazine,le diaz?ﬁéthane,les cyanates,etc....

In 1970,environ 72% d'urée produite aux Etats Unis d'Amérique ent été
utilisés comme engrais (%79 engrais solides et,35% engrais liquides),15% pour

(¢}
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1'alimentation du bétail,10% pour la fabrication des résines urée-formol et
mélamine-formol,le réste,3% étant utilisé dans d'autres applications industriel-
les.Actuellement,la capacité mondiale de production d'urée doit atteindre rlus

de 30 millions de toimes par en ,

Le chercheur Wohler (1828) fdt le premier & synthétiser 1'urée,en
chauffant du cyanate de potassium (XOCN) avec le sulfate d'ammenium ((HH4)2SO4).
A 1'heure actuelle,l'urée est synthétisée & 1'echelle industrielle & partir de
1'ammeniac (NH3) et le gaz carbenique (002) sous certaines conditiens de tempé-
rature et de pression (170 a 200 °C3190 & 200 atm.) suivant le procédé industriel
utilisé.L'Algérie dispose dans son sous-sel de vastes ressources en gaz naturel,

ce dernier représente la matidre premiére de choix pour la fabricatien de 1l'urée.

D aux grands besoins en urée,on a construit des unités preductrices
de plus en plus grandes.On emploie actuellement des installatiens dont le rende-
ment atteint 300 & 800 tonnes 4'urde par jour-ét,on méne des rechérches afin de
metire en jeu des installations dent le rendement fait 1500 et m@me 2000 tennes
d'urée par Jour.L'augmentation du rendement deux ou trois fois plus pérmettra
d'abaisser les dépenses d'installation ge 25 & 30% et,le prix de revient du pre—
duit de 15 & 20%;mais,on se trouve limiter par les dimensions des appareils et,

1'apprevisionnement en matiéres premidres (1tarmoniac et le gaz carbenique).

Dans le cadre de notre projet,nous allons faire 1'étude d'une instal-

latien,ayant un rendement de 750 tomnes d'uréde par jour.

S = e =i i
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II-LES PRINCIPES PHYSICO-CHIMIOUES DR REALISATION D'UN FROCLSSUS TECHNOLOGIQUE:
L'un des problémes f ndamentaux de la chimie industrielle,consiste &
élaborer un processus technol gique éc nimiquement rationnel.Si on désire faire
fonctionner un pr-:4dé industriel dans e meilleurs c nditicns,dans le but 4'eb-
tenir un bon rendement avec unc borne qualité en produits finaux,il faut connai~

tre et savoir appliquer les principes généraux de sa réalisation.

1-Les principes thermodynamiquess

L'ecriture stechiométrique diune réaction chimique n'en détermine pas
la possibilité.Tout dépend,des réactifs et des preduits,des conditions de tempé~
rature et de pression.la réaction peut €tre totale,ou limitde par un équilibre

entre réactifs et produits et,elle peut aussi ne pas aveir lieu.

La connaissance des paramétres opératcires (p,T ,C) dans lesquels se
déroule un processus chimique,permet de calculer les variatisns des potentiels
thermodynamiques (AH,&G,—.@U,etc..“,,qul ncus renseignent sur les possibilités
d'évolution de ce processus.Ainsi i,en pratique,la plupart des processus s'effectu—
ent & pression et tempéreture constantes,dans ce cas,on apprécie 1l'évolution
spontannée- d!nne reag:tg.on._qh;m;lque & partir des variations de son énérgie libre

AG.

Pour la réacti n: Z-(Al —y ZJ’A' y &G s'ecrit:
Z"'('{u"l /..___ "‘T-I—Tﬂ = AG® 2 RTLnK
=51 &G €0,la réaction év lucra dans le sens de l'apparition des pro-

duits et,d'une disparition des »éactiifs.

-Si 8G>»0,1la ri=-~+ion rétrogradera,elle sura lieu plutdt dans le sens

de 1l'apparition des réactifs iy« ane disparitizn des preduits.

=31 BG = O,dans ce cas la réaction est en équilibre,on dit aussi,qu'
elle est dans un état de réversibilité etyla réacticn peut s'ecrire :
&= 48
L<s; &= z‘{Ai
Une réaction sera d'autant plus faverisée que la valeur de la varia-
tion de son énérgie libre standard aGe° sera plus négative,on a pour :
- &G 10000 Cal-ries réaction trés difficile.

- =10000Calories « #G" & 10000 Calories réaction réalisable.

~ #&G°£-10000 Calories Réaction compléte ou tetale.
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A des températures pas trés €levées, AH 3 T ®S d'ou 8C MH,alers dans
ce cas,la cennaissance des variations d'enthalpie AH,permet d'apprécier 1'évelu—
tion d'une réactisn chimique.Plus une reéaction est exothermique,plus elle est

faverisée.

La e~nnaissance de 1'état d'équilibre d'une réaction est trés importan—
te,elle permet de déterminer le taux d'utilisation des matigres premiéres.Quali-
tativement,on établit 1'influence des paramétres thermodynamiques (T,P,C) sur
1'état d'équilitre en faisant appel au principe de LE CHATFLIFR :" Toute varia-
tion de 1'rt des facteurs de 1'équilibre tend & preduire une variation de 1'état
d'équilibre dans le sens tel qu'il en résulte une variation en sens contraire du
facteur considéré ",
1=1 Influence de la température sur 1'état d'équilibre

D'aprés le principe de LE CHAT'LIER,une augmentati-n de la température,
influera négativement sur une réacti-~n exothermique et,positivement sur une réac-
tion endcthermique.

Les relations i existent entre les valeurs thermodynamiques et la
constante d'équilibre - pression constsnte sont :

A 1'équilibre,cn a : AG =QAG° + RTLnKp =0 d'od 4G° = —RTLnKp
avec AG®° = AH° - TAge .,

La valeur de Kp peut &tre calculée par application de 1'équation de

ol .
V' N'T HOFF : dInk ) - aEe
e 2

dT RT

L'intégration de cette équation dans 1l'intervalle de température

(T1;T2) et,en considérant que OE° riste constante daus cet intervalle,on aura:

S P S
Rz = ¥ g P T
Pl 2 1

On remarque que la constante d'équilibre verie avec la température seu-—
lement et ne dépend pas de 1a pressien du systéme,ni de la présence ou 1'absence

des inertes,ni de la cinétigue de la réaction, K = £(1).



45

Connaissant les valeurs de X »on en déduit celles du taux de conver—

sien d'équilibre Xe sainsi que Xe en fonetion de la température ( voir figel).

Pour une augmentation de température,le taux de conversion d'équilibre
Xe augmente pour des réacti-=ns endothermiques et,décroit pour des réactisnpg exe-

»

thermiques.

Pour Kp)} 1yune conversion totale des réactifs est possible et,la réae—

tien peut &tre considérde comme irrévérsible.

Pour Kp(K,T,la réaction ne peut éveluer Jusqu'a une conversion appré-—

ciable des réactifs.

1=2 Influence de la pressiun et de la cencentraticn sur 1'état d'équilibre:

Bien que la constante d'équilibre Kp ne dépend pas de la pression ni
des inertes,la concentrati:n des constituants et,le taux de conversion des réac—
tifs A 1'équilibre X ,peuvent &tre influencés par ces deux parimdtres.

e
Soit la réaction : al -2 ¥R 4 sS
- En phase gaseuse,Kp s'expr me en fenction des pressions partielles
s
Fs

a
P
A

des censtituants : T
R

B
K
D =

- n phase quuide,Kp s'exprime en fenction des concentrations :
P

C
R*"s

a
A

C

C

L'influence de 1la pression sur 1'état d'équilibre d'un processus chi-
mique est analogue & celle de 1la concentration.t une température donnég,la ceng-
tante d'équilibre Kp est constante.Une augmentstion de 1= concentration du réac-
tif A au dénominateur conduit & une augmentation des concentrations des produits
R et S au numérateur.D'autre pari,si on élimine au fur et 3 mesure les prrduits
R et S,c'est & dire on diminue le numérateur,alers le dénominateur diminue aussi,

donc le réactif A est consommé de plus en plus.Ces deux mayens sont utilisés spu—
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Fig. 1. Influence de la températuce sur le raux de

ConversSion d’équi\ibr-e Xo a pression constante
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vent en pratique pour déplacer 1'état d'équilibre d'un processus chimique.

2- Les principes cinétiques :
2=1 Vitesse de réaction :

Les principes thermodynamiques régissent 1'état d'dquilibre d'un preces-
sus et,donnent les conditions d'obtention du rendement maximal en produits,mais,
demeurent souvent en contradiction svec 1la cinfétique du processus.Cette dernidre
s'occupe de la dynamique des systemes réactionnels et,fournit des renseignements

sur la maniére d'appr-ocher leurs Stats d'équilibre,

La cinétique chimique d¢pend des conditions opérateires dans lesquelles
se déroule le preocessus.On cherche toujours & avoir une vitesse maximale d'un pro-
cessus chimique.la vitesse d'une réaction est donnde por les formules essentielles
suivantes :

- Pour les réactions homogénes :

La vitecse est donnde par la lei d':ction de masse
ac
U = — = k.AC
dt

— Pour les réactions hétérogines :
La vitesse est donnée par la formule de transfert de masse,qui est ana~
logue & celle de Newton relative & 1la transmission de la chaleur :

aGc
U= =——=%k.F.480
aG
*U = % yreprésente la vitesse globzle de 1la réaction exprimée par la

valeur différentielle de l'augmentation du produit obtenu dG dans le temps dt.

* k,représente la constante de la vitesse de réaction pour les réactiens

homogénes,ou,le cefficient de transfert de masse pour les réactions hétéregénes.
*8C,représente la force motrice de la réaction.

* F,représente la surface de contact entre les phases en réactien et,
dépend des conditions hydrodynarmiques dans les quelles se déroule 1la réactién cen-

sidérée.



_-:!~7 -

2-2 Moyens pour accélérer la vitesse de réacti.n :

Une des principales préoccupati-ns de 1'Ingérievr est de mettre er @Ivre
tous les moyens qui s'nt & sa dispositi-n pour accroitre la vitesse de réaction
d'un procédé de fabricati-n,c'est 3 dire augmenter 1'efficacité de travail du

réacteur.,

Pour accroftre la vitesse de réactim,il suffit d'agir sur les grandeurs
8C,k,et F.Donc ,on dispose de plusieurs voies d'augmentation de la vitesse de
réacticn,parmi lesquelles,il faut chrisir celles,qui necessitent le moins de frais

pour atteindre le résultat recherché.

2=2~1 Augmentation de la force motrice AC :
Dans un procédé technologique,l'augmentation de la force motrice peut
€tre obtenue de plusicurs fagons :
~ Fn augmentant la c~ncentration des corps réagissants dans les matidres
premiéres utilisées,c'est & dire 2ugmenter leur rureté en éliminant le maximum
d'impuretés,ce qui a pour effet d'améliorer la qualité des produits ontenus.
— BEn éliminant le produit au fur et A mesure de sa formation,ce qui fait

-

L o
augmenter la vitesse gl-bale de réaction (U =T, - U, ) grice & la diminution de

) 1
la valeur U2 i

A

Dans un mélange gozeux,l’élimincotion d'un produit au fur et & mesure
qu'il se forme peut £tre réalisée,soit par c~ndensati n,soit par absorption sélec~

tive ou par adsorpticn.

Dans un mélange liquide,le produit formé peut &tre éliminé par différents
procédés,selon ses propriétés physiques : par cristallisatien,par évaporation
sous forme de vapeur,par adsorption sur un corps solide,d'ol il sera ensuite ex-—

trait par chauffage.

~ En déplagant 1'état d'équilibre du systéme en agissant sur la tempé—
rature et la pressicn,qui est un moyen le plus répandu peur accroitre la ferce

motrice d'un procédé.

Dans le cas d'une opération de sorption,on accroit la pression et,on

diminue la température.Par c-ntre,dans celui de désorption d'un gaz ou d'une va-
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peur d'un abserbant solide ou liguide,on cherche 4 augmenter la température et,
& diminuer la pressisn,parfeis méme jusqu'au vide trés poussé.L'intér8t de l'emw
plei d'une pression élevée ou d'un vide p-ussé,dépend de leur effet sur la réac-
tion considérée,ccmpte tenu du prix de revient de la pression ou du vide.On dé-
terminera ainsi la pression rati nnelle necessaire pour mener le procédé de fa-
brication le plus éccnomiguement possible.
2~2-2 Augmentatien de 1a c'nstonte de vitesse (ou o fficient de transfert de mas-
se) de réaction,qui peut &trec atteinte :

~ Fn augmentart 1la température 2 laquelle se¢ déroule la réactien.La vi-
tesse glcbale d'une réacticn augmente toujrurs,lorsque la température de la réac-
tion augmente,jusqu'a une certiine limite,ot les vitesses des réactiens inverses

et secondaires deviemnent trés grandes.

FPour des systémes homogénes,la censtante de la vitesse en fonction de

la température est demnée par la f~rmule d'Arrhénius

k = k .exp{- ~

RT

Pour des systemes kitérogEnei,la valeur de k est fonction des constan-
tes de vitesses de la réaction directe k1 yinverse k?
cefficients de transfert (~u de diffusi~n)des corps en présence Dﬂ,Do,...,vers

’uoa,et dE 1’é_

ssecondaires ké,k;,...,des

la zene de réaction et la zone de produits de la réaction D‘,D2

paisseur de la couche de diffusion :

yeeer 8.

k-—f(k1’kP$KS ’nl-, 131.,_,.;:.,..}‘;,]}

~
&

Pour le calcul,cn établit les facteurs aui ~nt le plus d'effet sur la
valeur du cwefficient k ct ceux gue 1'rn peut négliger dans le calcul de ce cef-—
ficient.

Pour la plupart des réactirms,cn peut -ppliquer la régle de VAN'T HOFF
selon laguelle,la vitesse d'une réacticn 2ugmente de 2 & 4 fois lorsque la tem—
pérature augmente de 10 °C.Les réactions & diffusion ont g .néralement une faible

énergie d'activation ev,par suite,leur vitesse augmente seulement de 1,1 & 1,3
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fois pour chague augmentaticn de la tewpérature de 10 °C.

Dans la pratique,il existe beauccup de causes cui freinent la vitesse
de réaction en augmentant 1z température de celle-ci.Ces principales causes sont
les suivantes @

¥ Pour les réactirng ernthermiques révérsibles,zu fur et & mesure que la
température croit le teux de c'nversion d'é uilidre X diminue et,pour une cer—
taine élévation de tempirature,la cinétique de- la réaction devient contraire a
sa thermodynamiquejmalgré un accroissement de la vitesse de réaction directe

(veir fige2).

Aux basses températures le taux de conversion réel X est limité par la
vitesse de réaction directe ﬁ’ yde sorte qu'il augmente avec la température; alers
qu'aux hautes temperatures,la vitesse de la réaction inverse U2 crolt plus vite
qme%ﬁ et,X limité par 1'état d'équilibre décrnit avec la température.Peur des
cenditiens données,il existe toujours une température optimale To ,qui permet
d'obtenir une vitesse de réactirn optimale (U =-%1 —‘32) ety,un taﬁx de conversimn
X maximal y correspendant.

% Parfois une forte €1¢ vation de température de la réaction peut lui

Btre nuisible,car elle favorise le déclenchement des réactions secondaires.

* Souvent un accroissement de température de la réaction est limité par
le fait que les metériaux dont sont constitués les réacteurs ont une faible résis

tance thermique.

* Dans beaucrup de réactions,surtsut endothermiques,un accréissement de
1la température nécessite des dépences souvent censidérables d'énergie thermique
ou éléctriquejc'est pourquoi,en pratique,on établit toujours une température de
réaction la plus écenomique possible,qui,en général,est inférieure & la tempéra-

ture eptimale.

- En utilisant des catalyseurs;afin d'augmenter la constante de vitesse
de réactien.C'est une méthnde la plus utilisée dans 1'industrie chimique.
- En augmentant le degré de mélangeage des corps en réaction,afin d'ac-

eroitre la valeur du cefficient de transfert de masse.
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2~2=3 Augmentation de la surface de contact :

Dans les systémes h'térogines,cette augmentation se fait de diverses
fagons,selon le type de cystéme Gaz—Liquide,Gaz—Solide,Liquide—Liquide (non
miscibles),Liquide—Solide,Solidems.lide,et,selon le rézime suivant lequel se fait
la réaction,c'est & dire sel'n la pression,la température,la concentration,la pré-
sence de catalyseurs,ete...lLe choix du type de réacteur pour un processus denné,
est essentiellement foncti n de la méthode utilisée pour augmenter la surface de

centact entre les phases en présence.

En régle générale,parmi les phases en présence,on cherchera toujours
& accroitre la surface de la phase la plus lourde.Pour les systemes Gaz~Solide
et Liquide-Seolide,ce sera 1la phase solide,tandis que pour les systémes du type
Gaz-Liquide,ce sera la phuse Liquidejpour tout type de réacteurs,la phase la plus

légere devra toujours baigner les conteurs de la phase lourde.

3-Réaction de synthése de 1'urée & partir de 1'ammoniac et le gaz carbenique:
A l'echelle industrielle,l'urée est cbtenue 3 partir de 1l'ammoniac et

du gaz carbonique,suivant la réaction

> NH co, B co(m.). + HO
e S R

En fait,cette réacti’n se dércule en deux étapes :

4%

"

* Dans la premizre,l'ammoniac réagit avec le gaz carbonique,pour denner

du carbamate d'ammonium.La réacti-n est exothermique @

2 NH, + CO & NH_COONH +37 Keal/ mole (1).
20 TP T 4 : /
‘@) (o) b (1)

* Dans la deuxitme,le carbamate d4'ammonium se déshydrate pour denner

l'urée.La réaction est end thermigue :
o -
NE = “w NH 1 sy .
NH2COOI~-I4 (1) == o(w?_)z(l) + }20(vap_3,7 Keal/ mole (2)
La réaction de synthise de 1'urée est une réaction successive et hété-

rogéne,son méeanisme est complexe etysa cinétique n'est pas suffisamment &tudide.

Elle se déroule en présence de deux phases.la phase gaseuse comprend 1'ammoniac
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le gaz carbonique et la vapeur d'ezu;la vrase liquide comprend le carbamate d'am—

monium,l'urée et les sels d'amm~nium.

La réaction (1) est trés lente * température ambiante et sous pressi%n
atmosphérique.Si on augmente la valeur de ces parametres,la réaction devient plus
rapide.Les études cinéticues ont m ntré qu'aux environs de 100 atm. et X 140 °C,
cette réaction a lieu presque instantanément.C'est 1a raison pour laguelle,la
synthése de 1l'urée se déroule 2 de hautes températures (170 & 200 °¢) et s;us de
hautes pressiens ( 190 % 200 bars),dans 1'industrie.Pruew récupérer les réactifs,
deux méthodes sont utilisées pomr déplacer 1'équilibre de la réaction (1),dans

le sens de la décomposition du carbamate d'ammoniun :

X Abaissement de 12 pression et,augmentation de la température
Une diminutien de 12 pression entraine un déplacement de 1'équilibre
dans le sens,qui augmente le nombre de mrles grseuses.Une augmentation de la tem=—
pérature déplace 1'équilibre dans le sens end~thermique,c'est & dire dans le sens

de l'augmentation du nombre de moles gaseuses.

* Diminution de la pressirn partielle de 1l'ammoniac ou celle du g2z
c:rbenique (stripping ) :
5i en diminue la concentration d'un des constituants gazeux, on dé-

place 1'équilibre vers le sens,qui entraine la frrmation de ce dernier.

Les réactions (1) et (2) sont réversibles et,i leurs équilibres,on ne

peut obtenir,dans les conditions opérateires de synthése

¥ Une conversion totzle des réactifs (1'ammoniac et le gaz carbonique).
* Une transformztion complite du produit intérmédiaire (le carbamate

d'ammenium ).

Cette situation,dlie aux caractéristiques thermedynamiques des réactifs
et des produits,est encore aggre=vée par le fait que la réaction de transformatien

du carbamate d'ammenium en urée est heaucoup plus lente que sa fermatien.

- -

Le taux de transformation du gaz carbonique en urée & 1'équilibre et
la vitesse de réaction de synthse,dépendent de 1z pression,de la température,
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du rapport molaire entre réactifs et du temps de séjour dans }a cclonne »
de synthése.

Les travaux expérimentaux ont pérmis d4'établir des courbes re-

latives aux influences de ces paramdtres sur le rendement réel en urée.

3-1 Influence de la pression (Fig.3) =

Le résultat total de la réaction de synthése est une diminuti-
on de volume et,de plus,le carbamate d'ammonium posséde une tension de
vapeur trés élevée,alors une augmentation de pression,a pour effet d'ac-
croitre le rendement en urée 3 l'équilibre,de méme,la vitesse de synthé-
se et le rendement réel en urée,augmentent rapidement avec la pression,

ceci est A0 3 l'accroissement de la force motrice du processus.

3-2 Influence de la température et du temps de séjour (Fig.4) :

La vitesse de réaction et,plus particuliérement,celle dont la
cinétique est limitante (réaction (2)) ;augmente rapidement avec la tem-
pérature et,le résultat est un accroissement du rendement en urée,et ce,
pour de faibles temps de séjour.La figure 4 montre qu'a une température
supérieure 3 180°C,;1la courbe rendement en urée en fonction du temps de
séjour passe par un maximum et,si on augmente encore le temps de séjour,
le rendement en urée diminue;ceci s'explique par le fait que la vitesse

des réactions secondaircs devient importante.

3-3 Infuence du rapport molaire NH3/C02 (Fig.5) :

Le rendement peut aussi bien &tre augmenté en utilisant un ex-
cés d'ammoniac dans le mélange réactionnel initial,par rapport i la stoe-
chiométrice.Lexcés d'ammoniac empé8che la formation des produits secondai-
res et,déplace l'équilibre de la réaction (2) vers la formation de 1'urée
puisque cet excés réagit avec 1'eau formée par la déshydratation du carba-
mate d'ammonium,pour donner de 1'ammoniaque (NH4OH).L‘excés d'ammoniac

dans le mélange réactionnel réduit aussi la corrosion de 1'appareillage.

3-4 Conclusion :

Des résultats expérimentaux représentés sur les figures 3,4 et
5,0n peut en déduire les conditions optimales,qui assurent une vitesse du
processus la plus élevée avec un rendement important en urée:

- Pression : 180 - 200 atm.

Température : 180 - 200 °C.
- Temps de séjour : 30 - 45 minutes.

= Rapport molaire NH3/CO2 : 3 - 4,



7o
()
)

e

€0

r
]
(<t Wrln 3

g om

ow
PP

20 ]

Rt en Ure

40

_ 5
RS TS T 2en Pletmy -°

2 2 2 5 6 N ICG

" 14 " »
Frg. 3: !nﬂucncc cdela piesston | Fia. 8 Influcnee do capaset
Sur lo readenent oa efa. “molaira MM (0, Ser
B -

L2 eendrment en urds .

Y
e }
o

I

Rel en urce
W N
(=] o
A
)
15

-
o

40 //" A NS g .

\\M By o e
0 ]// F,/

20

40 : el ok
"

) 1 2 5 4 >

Fig.‘f»; lnFlu:znce du Lo [‘P m-;"r_:';-:"f:x tura ob

o S ;
ser 2 rendamans en  Uyree
i SR R )



-13-

111~ LES PROCEDES INDUSTRIELS ET LES TYPES DE REACTEURS UTILISES DANS LA
FABRICATION DE L'UREE :

1- Les procédés industriels :

Les prb&édés industriels dec fabrication de l'urée a partir de
1‘ammoniac et le gaz carbonique,différent entre eux aussi bien par les
paramétres opératoires du processus (température,pression,rapport molai-
re NH3XC02,etc...],que par le mode de décompositicn du carbamate d'ammo-
nium.

1-1 Les caractéristiques générales :
Les orocédés industriels de la fabrication de liurée,sont ré-

parties en cinu groupes :

- Les procédés sans recyclage :

Dans ce type d'installations,la décomposition du carbamate
d‘ammonium s¢ fait par simple détente;l‘ammoniac et le gaz carbonique qui
en résultent,sont envoyés directement vers d'autres unités de fabrication
des sels A'ammonium,tels que les nitrates;les phosphates,les carbonates,
etc...

Ce type d@'installations a été abondonné avec l'accroissement

des capacités de production de 1l'urée.

- Les procédés a recyclage partiel :
Les gaz de décomposition sont particllement recyclés au réac-

teur,sous forme d'ammoniac liguide et de carbamate d'ammonium.

Ces gaz sont condensés dans une colonne de lavage et,se re-
combine pour donner du carbamate d'ammonium.La chaleur de réaction entrai-

ne l'évaporation de l'ammoniac en excés que l'on recondense.

Ces recyclages liquides provogquent des phénoménes de corrosion

intenses de ltappareillage.

- Les procédés a recyclage total :
La décomposition du carbamate d'ammonium sortant du réacteur
s'effectue en deux étapes.Le produit gazeux qui en résulte est condensé.
I1 s'en suit une nouvelle formation du carbamate qui,en solution agueuse,

est recyclé au réacteur.

- Les procédés avec prélévement de CO2 ou NH3 (Stripping):

La décomposition du carbamate a lieu 4 la pression de synthé-
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se,nar diminution de la pression partielle du gaz carbonigue ou de 1'ammo-
niac,a 1'aide d'un stripoing.

-

- Las procédds intégrés
On intégre les unités de fabrication d'ammoniac et d'urée.Le
gaz carboniguc est absorbd directement sur l'installation d'ammoniac par

une soluticon 4de carbamate et d'emnoniac.

1-2 Les @différents procédés
Plusieurs procédés sont utiliséds dans la fabrication de l'urée
les plus connus sont :

~ Les procédés Snam-Progetti

Ils utiiisent le strinping a haute pression du carbamate 4d'am-
monium par liammoniac,.Il existe deux procédés : Snam I et Snam II,qui dif-
férent par la maniére dont est recvelée la soiution de carbamate,depuis

le condenseur jusqu'au réacteur et de la pression de synthdse.Si cette dee-
niére est de 200 a 250 atm.,on utilise une pompe et si elle est de 120 &

140 atm.,le recyclage se fait par graviteé.

- Les procédés chemico ( Chemical Construction Corporation ):

Chemico a développé deux techniques a recyclage total :le pro-
cédé A recirculations liguides (ChemicoI) ct l2 procéddé "Thermo Urea "
{ChemicolI] gui recycie les gaz de décomposition au moyen de compresseurs
centrifuges.

Danz le premier procddé,lc plus utilisé,l'ceffluent du réacteur
est d'abord ditendu 2 29 atm,.;le liguide restant est décomposé thermigue-
ment puis 3 notveau détendu A4 2 atm. Les gaz issus de chacun de ces étages
de détente sont zbsorbde dans une solution de carbamate dans deux absorbeurs
comportant un reflux d'eau et @'ammoniac.La solution est recyclée a 1'aide
des pomses.

Dans lc deuxieme,la décomposition se fait en trois étages de
détente (70,14-28 et 1-2 atm.).LegQ%roduits sont partiellment recomprimés
a 70 atm.,puis globazlement & 210 atm,,sans refroidissement;l'addition d'am=-
moniac froide permet alors d'obtenir la températurc de synthése.On évite
ainsi le préchauffage des gaz et 1l'eau necessaire a la condensation du car-
bamate.Les températures élevées des gaz de recyclage ne sont supportés que

par des compresseurs centrifuges.

~ Les procédés Japonais :litsui-Toatsu:

Il existe également deux procédés:
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* L'un & recyclage total,assez samblablc au Chemico I ,qui
utilise des trains de décomposition et d'absorption en deux étages.Sa ca-

ractéristique est dfassurer une recirculation dfeau minimale en évitant

au mieux son évaporation lors des étapes de décomposition,

* L'autre assure l'intégration des unit8s de production d'am-
moniac et dfurée,pour éviter les dépenses de compression du gaz carbonique
provenant directement de la préparation das gaz de synthése dans l'instal-

lation de oroduction d'ammoniac et,ung mise en oeuvre directe de celle-ci.

- Les procédés iMontecatini-Fauser :
rlusieurs variantes de ce procédé ont été développéss,les unes
portent sur le recyclage d'une solution agueuse de carbamate ou de cristaux
de carbam:te en suspension dans l'ammoniac anhydre,les autres sur les re-
circulations du gaz carbonigque et de 1'ammoniac sépards ou associés sous

forme de carbamate.

~ Le procédé Pechiney-Crace :
La synthése de l'uréde a lisu en présence d‘unc huile neutre
dont la fonction est triple.Elle diminue la corrosivité du milieu,sert a
la fois de fluide caloportcur et de véhicule des cristaux de carbamate a
recycier.Les calories emmzgasinées par cette huile lors de la formation

du carbamate,sont réstituées partiellement lors de sa décomposition.

Le procédd C.P.I - 2llied Chemical ;
Le gaz carbonigue contenu dans les gaz Ge décomposition du
carbamate est absorbé sélectivenern’ par le MEA (monoéthanolamine) .Seule

liammoniac est recyclée.Le réacteur est revétu de zirconium.

- Les procédés Stamicarbon :

Il existe deux procédés : Stamicarbon I et Stamicarbon II.Le
premier rézlise 1z décomposition du carbamate en deux étapes : dans chacune
dfelles on baisse la pression de l'effluent sortant du réacteur,puis on
augmente la température.Le second utilise le stripping au gaz carbonique
pour décomposer le¢ carbamate,l'unité comprend dans ce cas trois appareils
essentiels: le réacteur,le condenseur et le stripper.Le temps de séjour

pour la synthése est de 45 a 60 minutes.

- Les procédés les plus récents :
Plusiceurs techniques nouvelles de la fabrication d'urée,ont

até développées et appliquées a l'echelle industrielle.Ces nouvaux procé-
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dés neuvent &tre utiliséds dans les dzux cas suivants :
* Implanter de nouvelles installations .
* mméliorer des installations déja existantes .
Une installztion utilizant le procédé IDR (Isobaric Double
Recycle) ,a montrer l1a fiszbilité de ce procédé,ainsi que la résistance to-
tale a la corrosion de tout 1l'appareillage.Ce procédé peut 8tre efficace-

ment utilisé pour modifier des installations déja existantes.

pour satisfaire les exigances de la conservation d'énérgie
et la qualité du produit,les procédds ACES (Advanced Process for Cost and
Energy Saving) et FUC (Fluidizing Urea Granulation Process) ont été utili-
sés avec succés dans 1'industrie de fabrication de 1iurée.

I

Le procédé SRR récemment développé,est une combinaison origi-
nzle des &tapes des procédés déja connus.Une section additionnelle du pro-
cédé est placée dans la boucle de synthise 3 technique de stripping (Snam-

Progetti ou Stamicarbon II ).

2- Les types de réacteurs utilisés pour 1a synthése de l'urée :

Le réacteur est la partie la plus importante dans une installa-
tion de synthése.Les réacteurs pour la synthése de 1'urde sont connus sous
le nom de colonnes de synthése,ou parfois dfautoclaves.La construction de
la colonne doit garantir la résistance & 1z pression,d la température et
aux conditions de corrosion spécifiques au processus chimique.Elle doit
assurer de méme le mélangeage aussi intime que possible des réactifs,ainsi
que la récupération de la chaleur de réaction.Sur la base de ces principes,

on » construit plusieurs types de colonnes de synthése :

- La fiqure 7 représente une colonne formée d'un corps résistant
a la pression,en acier carbone,d l’intéricure duguel se trouve une partie
amovible dénommée "cloche®,.Celle-ci ost foito en matériau résistant 2 la
corrosion du milieu,surtout en acicr inoxydable;ses parois sont minces car
la pression est 1a méme A l'intérieur et 4 1'extérieur.L'ammoniac liquide,
gqui introduite latdéralement par la partie inférieure dans 1l'éspace libre
{entre la paroi extérieure de la cloche et le corps intérieur du réacteur),
monte vers la partie supérieures de la colonne en se préchauffant,et se ré-
pand a l'intérieur de la cloche ol 2 liesu la réaction.Une deuxiéme cloche
soudée au couvercle supérieur est placée la téte en bas et dirige 1'ammo-
niac vers la base du réacteur ou le gaz carbonique est introduit.Les pro-

duits de réaction sont évacués par la partic supérieure.Dans ce réacteur
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le courant continu d'ammoniac protege le corps du réacteur de 1'action cor-

rosive du mélange réactionnel.

- La figure 8 représente une autre colonne,construite de la méme
maniére qus la précédente.Cependant 1a construction de la cloche intérieure
est différente ot plus 1la colonne est munie d'une chemise de refroidis-

sae
sement extérieure pour maintenir un régime thermique optimum.

= La figure 9 représente un autre type de colonne,qui permet
une meilleure utilisation de la chaleur de réaction.Dans ce réacteur ;1 'am~
moniac et le gaz carbonigue sont introduits par la partie inférieure de
celle-ci;la pression i 1'extérieur est contrdlée par un agent thermique
véhiculant 1la chaleur;qui a pour r8le 4'uniformiser 1a température sur
toute 1a hauteur de 1~ colonnc.La solution résultant de 1a réaction est
dvacuée 3 travers un échangeur de chaleur tubulaire 3 deux paliers de dé-
tente,disposé a l'intérieur de la colonno.Par brusque détente de la solu-
tion a l'entrée de 1'échangeur,on décompose une grande partie du carbamate
d’ammonium non transformé en urée,ainsi gue les autres sels d'ammonium pré-
sents.Ces processus endothermicques,ainsi que 1'évaporation d'une grande
quantité d’eau,consomment une quantité considérable de chaleur.Ce réacteur
présente 1’avantage de faire obtenir directement des solutions d'urde trés

concentrées.
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IV- DESCRIPTION DU SCHEMA OPERATIONNEL DU PROCESSUS fECHNOLOGIQUE D'UNE
INSTALLATION DE PRODUCTION DE L'UREBE (Fig.6) s

Ce processus technologique utilise un pro=dad a recyclage total:
le procédé "Stamicarbon I" gui comprend les Stapes suivantos:

-

- Synthése de l'urée & partir de 1'ammoniac ot l¢ gaz carbonique.
- Distillation de la sclution sortant du réacteur,qui se fait
en deux étapes :
* Distillation premier degré.
* Distillation deuxiéme deqrd.
~Evaporation premier ot deuxicme degré pour concentrer la solu-
tion dturéde.
- Absorption-désorption pour récundrer le maximum d’anmoniac.
= Granulation de la solution concentréc dluréc.

= Emballage et stockage de 1lturée granulde.

1- Syntheésc :

L'ammoniac frafche est introduitc dznz lo collectcur (B1),a une
pression de 12-25 atm. et,3 une tempdrature de 35-33°C.La pompe (P1) com-
prime 1'ammoninc liquide jusqu'a 1a pression de synthése 180-200 atm. et,
avant d'entrer dans le mélangeur (2),elle est préchauffie dans 1'échangeur
de chalour (E1) par de 1la vapeur d'eau et sort avees une température de
110-115°C.

Les gaz sortant de l'installation de production d'ammoniac,aprés
la regénération du HUEA (monodéthanolamine) ,ont une teneur en gaz carbonigque
supéricure ou &g:le & 95%.Avant d’entrer dans lfinstallation,le gaz carbo-
nique est purifide,pour le débarr-sser de ses impuretés et 1'humiditd.Pour
éviter les phénomenes de corrosion,on introduit avec le gaz carbonigue de
petitss quantitis d'air sec.Le mélange gaz carbonique -air scc 3 la tempé-
rature d'envircn 35°C,ndn2tre dans le compresseur (1) ,00 il est comprimé
jusqu'a la pression de synthése et,sort avec une température de 110-115°C.
Puis il entre dans le mélangeur (2).

Les sels d'ammonium sortant de la colonne de lavage (i16) avec
une température de 100-110°C,sont introduits dans le mélangeur (2),aprés
avoir &été comprimés par la pompe (P2) jusqu'a la pression de synthése.Ces
sels sont censtitués d'ammoniac,de gaz carbonique et dteau dans les rapports
molaires NHB/C02/H20 = 3,5-4,0/ 1 / 0,54~0,8.Le carbeznate d'ammonium se
forme déja partiellement dans le mélangeur & la température 175-185°C ot &

la pression 180-200 a2tm.
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Lcffluent sortant du mélangeur,entre dans 1~ nartie basse de 1la
colonne de¢ synthése (3),00 se produit la formation compléte du carbamate
a'ammonium et,sa Jdéshydratation donne 1lTurée A 1la température 190-195°C et
a 1a pression 1720-200 atm. Le temps de sljour du mélange rdactionnel dans
12 colonne de synthése est de 30-45 minutes et,le taux de conversion du

carbamate 3'ammonium en urdc est Qe 62%.

2- Distillation premioer Jegré :

La sclution sortant du réacteur est détenduc au niveau de la
vanne (V1) jusgu'a la pression 16-20 atm. ct,entre dans la colonne de dis-
tillation premicr degré (4).Cette détente entraine un abaissement de la
température de la solution jusqu®d 120-130°C,le ddégzgement de 1'ammoniac en
excés et la Jdécomposition particlle du carbamate d'ammonium en ammoniac et
gaz corrbonicue,

L»> chase gageuse sortant de la celonne (4),constituée par 1'ex-
cds a’ammoninc,pénétre dans la colonne Jde lavage (16) et,la phase liguide
sossa par l'echangeur de chaleur (E2) ou,elle est chauffée jusqu'a la tem-
pérature 155-16C°C par de la vapeur d'eau,puis pénétre dans le séparateur
(5) ou,se fait le dégugement presque total de 1l'ammoniac et la 3écomposi-
tion de la majeur partic du carbamated'ammonium,

L~ phase :nzsusg sortant du séparateur (5),prsse dans 1l'dvapora-
teur sous-vide (%) en cdédant unc partic dec sa chaleur,nuis entre en méme
temps jue les oz Jde la colonne (4) dans le bes de la colonne de lavage (16).
Dons cette lJernierc 50% du gaz carbonique et la vaneur dfeau sont entrainds
par les sels d'ammonium.Les 10% du gaz corbonique restant sont absorbds par
1'ammonizc liguide qui descend du eollecteur (B1).La tepiraturc de la colon-
ne de lavage cst Jde 45-~50°C vers le haut st de 90-100°C vers le bas.Pour un
réglage plus précis de la température.une partie de l'ammoniac liquide pro-
venant Ju collecteur (31),soit 10% envircn,entre par la partie moyenne de la
colonne.

Les gnz inertes,sortant de la c¢olonne de lavage,entrafnant 1'am-
moniac gnzeux et entrent dans le condenseur I (18) ol,elle est liquéfide ot,
se sépare alors des gzz inertes,dans le séparateour (18),puis s'écoule par
gravité dans le cclilzcteur (B1).

Au Iond de la colonne 22 lavage,le mélange gaz carbonigue, ammo-
niac et eau forme la solution des sels d'ammonium,qui 2 1'aide Ce la pompe

(P2) est envovée vers le mélangeur (2).

3- Distillaticn deuxiéme degré :

1n solution surtant du séparatour (5),subit une détente au ni-
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veau Jde 1n vanne (V2) jusqu'd 1a pression 2,5-3atm, ;puis pénétre dans la co-
lonne de distillation Qecuxiéme degré (6) ,par sa partie haute.Cette solution
est chauffée cons la colonne par les gaz montant & contre courant,jusqu'd
1: température 125--130°C.

La 2étente de la solutisn,entratne une dvaporation d'eau et une
décomnosition complimentaire adu carbamate d'ammonium en ammonize et gaz car-
onisue.La phase gazeuse sortant de la eslonne (6) ,entre dans le condenseurII
{15} ou,se forme une solution de carbamate,cette Jderniére est dirigde vers
le bas de la colonne de lavage (16) a l'aide ce 1a pompe (P3) ;tandis que la
phase liquide sottant de 1z colonna(6),est chauffdée par de 1la vapeur d‘eau
dans 1'echangeur de chaleur (E3) ;jusqu'a la temoérature 145-150°C,puis pé-
nitre dans le séparateur (7).Le carbamato d'ammonium restant,est compléte-
ment Jdcomnosd,

Aprés le séparateur (7) ;1les gaz se dirigent vers la colonne (6),

cu ils se refroidissent,tandis gue 1a phasa liquide pénétre dans le sépara-

Ui

teur scus-vide (8),0h la pression est de 300-400 mm Hg et la tepérature est
de 95-100°C.A1'issue de cotte détenta,il y a2 eu une 4vaporation d'eau et 1la

concentration Je 1z solution en urde atteint 70%.

4~ Fvaporation premier et deuxidne degred

Lo solution d'urle sortant du sédparateur (8),est envoyce a 1tai-
de de la wompe (P4) vers 1'évaporateur scus-vide (9) ;puis pdnétre dans le
séparateur (10;,00 la solution d'urée,id la tempdrature 125-130°C et & la
pression 400-460 ma Hy,s'dvapore et la concentration en urée atteint 95%.La
vapeur d'eau évavorée,péndtre dans le bac (B2),tandis que la solution d'urée
P25se dans 1l'évavorateur & £ilm (11),puis dans le séparateur (12),o0 la
nression ast de 20~30 mm Hg,ct 1= température est de 135-138°C.La concen-
tration de la soluticn en urée passe de $5% & 99-99,8%.Ls phase vapeur du

séparateur ({12} entre dans le bac (82).

5= Absorption-Déscrpticn

L'install-tion absorption-désorption est utilisde pour récupérer
1'ammoniac sortant das diffirents appareils de 1'unité et,de rocycler 1'am-
moniac disscute dans 1'zau,l'ammoniac issue des différentes solutions et
17anmoniac entrainée par les 322 inertes.

Les zondensots orovenant du réfrigérant (R1),entrant dans le bac
(B2) .Les gaz issus de (32),entrent dans la partie basse de 1l'absorbeur (13).
La pompe (P5) aspmirz la soluticn de la partie basse du bac (B2) avec un
débit de 180 i’/h et,l’envoie vers le réirigdrant (R2) ol,elle est refroidit

jusqu'a la température 30-35°C.L'effluent passe alors dans la partie haute
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da l’absorbeur (13),

L'ormoniac et le jaz carbonigue son' absorbés dans 1'absorbeur
et les gnz inertes,s‘echappent ‘ans 1'atmosprnre.La solution sortant de
1'absorbeur retourne de nouveau dans le bac (32 odb,la temperature est de
40-45°C.La pompe (P6) aspire la solution du bas du bac (B2) et la fait pas-
ser dans 1'echangeur de chaleur (E4) ol,elle récupére de la chaleur de 1la
solution sortant du désorbeur (14) ;puis entre dans le désorbeur par sa par-
tie haute avec une temnérature de 130-135°C et une pression de 2-3 atm.
Pour maintenir une temoérature constante 2ans le désorbeur,on fait entrer
dans sa partie basse le ia vapeur d'eau directe.

Dans le 24surbeur (14),les sels d'ammonium se décomposent en am-
moniac et gaz carbonique.Les gaz désorbés se dirigent vers le condenseur II
(15} ,quent & 1a solution sortant du désorbeur,passe par (B4) ol,elle céde
une partie de sa chaleur zvant &'8tre évacude vers les Sgouts,aprés neutra-
lisation.Cette solution contient environ 0,5 g d'ammoniac et 10 mg 3'urée

par litre,

6- Granulation :
La sulution concentrde d'urie sortant du sdéparateur (12),est en-

voyce a 1'zide de 1a sompe (P7) vers le haut de la tour de granulation (20)

avec une tem.érature o 133-140°C ot une Pression de 740-760 mm Hg, uis

LIS

tombe par gravitd 3 travers un oulvérisateur.Les gouttes 2furde lors de
leur cutte,rancontrent 3 contre courant de 1'air chaud,ct arrivent en bas
e 1a tour sous forme de grains.

La tour de granulation (20) est munie Qans ses parties basse et
haute des bouches d'entrdéc et de surtie d'air.L'air pénétre par les bouches
du bas,aspiré par des aspirateurs installds en haut de la tour,puis resort

vers l'atmosphére par les bouches du haut.

7- Emballage ot stockage

Lfurée granulde sortant de 1a tour (20} ;est transportée 3 1'ai-
de du tapis roulant (21) vers des silos Jde stockage.

L'emballage Qe 1'urée se fait dans des sace on plastique de
(50 + 0,5)Kg,et sa température avant 1'emballage doit &tre inférieure ou

égale 3 6o0°C,
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V-BILAMNS DE MATIERE ET DE CHALEUR :

o

ne fcis {tablis les paramétres technologiques de base,et avoir
choisi les appareils dJdans lesquels vont avoir lieu les réactions,on doit
calculer les bilans de matidére et de chaleur afin A'¢tablir les Qimensions
¢t le nombre de chacun des appareils devant figurer jour chaque stade dc
fobricaticon.Ces bilans doivent 2tre Ctablis aussi bien lors A'un calcul
d'un nouveau projet que pour vérifier le bien fondé d'un procédé de fabri-

cation d&ia en cours.

1- Biln Jde matiére :

Le calcul du bilan de matdre se fait 3 1a base de la rdaction
globale principnle et les réactions secondaires suivant le principe de 1la
conservatiin de 1. matidre.

En fait,dans l'industrie,méme les rincipaux constituants les
matidres premitres peuvent réagir entre eux en dehors les réactions princi-
palesjen outre,les réactions secondaires sc¢ forment aux dépens des impure-
tés contenues dans les matiéres premilres et,on ne peut connaitre rigourcu-
sement toutes les réactions,qui se produisent au cours des proccssus indus-
triels et les uroduits secondaires formés;on ne tient compte généralement
cue des réactions essentielles et des produits,qui ont une certaine valeur
sour llindustrie,autrenment dit le bilan de matiére n'a qu'une valeur ap-
vrochée,Pour 12 calcul du bilan de matidre,on utilise la formule :

Gs + Gl + Gg = G; + Gi + Gé .
Bien souvent,en fin de caleul,on représente le bilan de matiére

s.us forme Jdfun tableau.

2- Bilan Jde¢ chaleur :

Le bilon Ze chaleur est calculé A la base de la lci de la con-
servation e 1'éndrgie,il est calculé pour chrgque appareil séparément sc-
lor les valeurs du bilan de matidre et du bilan da chaleur Ju procddé de
fabrication envisagé dans cet appareil.

Ce qui a ¢été dit au sujet de 1'établissement ct de llapplica-
tion du bilan Je matidre rests vrai en ce qui concerne le bilan de chaleur.
En particulier,en fin ZJe calcul Au bilan de chaleur,il pcut 8trc représen-
té sous forme de tableau.

pPour le calcul du bilan de chaleur,on utilise 1la formule :

Qs + Ql + Qg + Qr + 0, = Qé + Qi + Qé + Qé + é .

3- Bilans Je matidre et de chaleur dec 1'installation :
onnées de base

= Production journalilére de 1'installation : 750 tonnes/jour scit
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31 250 Kg/h,exprimés en quantitd d'urde pure 4 100%,
- Pression Jde synthdése : 200 atm.
- Température Jde synthise : 195 °C,

- Temps ‘¢ sé&jour Jdu mélange réactionnel dans le réacteur : 35 mn.

|

T2ux de conversion du carbamate d'ammonium en urée : 52%.

Concentration Je la solution fraiche 3'ammoniac liquide a2 1l'entrée du réac-

teur: 99,6% avec 0,4% 2'ecau.

-Concentration Jes gaz entrant dans 1'installation :

¥ Gaz carbonivue : 93 %,
* Gaz inertes {Nz 7 H2 2 1,2 %3 32 : 0,0 %) ¢ 2 8,

= Teneur en ammoniac de 1a solution des sels d'ammonium recyclés vers le réac-
teur : 40 %,
- Le rapoort melaire entre les pPrincipaux constituants entrant dans la co=-
lonne Jle¢ synthise {NH3 : CO2 ; 820}: 387 1 o 0,2 -
Pertes en urée au cours :

* Do 1n distillation : 5%.

* Do 1*'évausration : 1s.

* De la granulation 1%.

= Le nombre e jour dfexploitation par annde : 330 Jours/année.

Calculs :

Vu qu'il existe 7% de tertes totales en urde au niveau de toutes
les sections e liinstallaticn,il faut donc,qu'il y ait au niveau de la co-
lonne de synthise une production en urde de s

m' = + 0,0?.mu 0 = 1,07.m  , .

‘urde mUrée rée urée
1,07.31 250 = 33 437,5 Kg/h.

i

m'
uree
En se basant sur 1'équation stoechiomdtrique de la réaction glo-

bale le synthdse de l'urée;pour sroduire 1 tonne/h = 1 000 Kg/h 2'urde,il

faut assurer un débit A'entrée dans la colonne Je synthisc en

* hmmoniac de My = E;QNH_;E_QQQ_
IUrée
ou PJH = 17 et Murée = 00 g/mole sont respectivement les masses molaire de
1'ammoniac et 1l'urde.
B 351%61-999—-~= 566,67 Kg/h.
3
i o0G
* Gaz carbonique de : L 4=0p 21,900
SH | = 44 g/mule mnsse moloire Au gaz urée carbonique,
a5 44.1 000
L ~====-=-=-= 733,33 Kq/h.
2 60

Connaissant les rapports molaires des constituants rentrant dans
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le réactzur ct,le taux de conversion en urde;pour sroduire m&r, = 33 437,5 Kg/h

A'urée,il faut assurer un 3ébit en:

*hnmontac de: G =~k 23182100
Anmonlac ae Sym ﬁﬂg' e murac
3 uree
ofl Q = 6£2% taux Je conversion.
6 = 17:3,8.100 s
UNH3 20 %> .33 437,5 58 066,2 Kg/h.
; - i 3 e
* 5az carbonigue de @ G o -JC0—~~—199 .m'
co 2 urse
2 Mo, K
ursé
:4.1.100
: i A b e .'-I = 49 7 0 il »
co,, 3083 .33 437, 39 5 3 BEg/h
*Bau Jde : G o =~-EH70-59131199—.m‘ .
2 ME 6 urée
ureéc
ol M = 18 g/mole mzsse molaire de 1'eau,
e i 12,0,7.100 s -
;}120 B orads ‘6'::’5"': .33 437,5 = 11 325,6 Kg/h.

- Les quantitds Jd'ammoniac; ‘e gaz carboniguc et dfear entrant dans le réacteur
avec la solution des sels dfammonium recyclie,sont
SoientN,Q , etd respectivement los tencurs e¢n ammoniac,gaz car-

hunique ¢t eau,dans 1o solution des sels dfammonium,

M 1 - K M T
. = m' e Yo e i i s e - .= P A
co Marée O e Marde *TTCO
2 uree Y ur

ol p sont les pertoes en uréde au cours de la distillation ot 1'évaporation

sans la perte inévitable { 0,5%): p = 0,05 + 0,01 - 0,005 = 0,055 .

axa = 2l ;‘5_ et ! =0 ...’!,".-.

M FJ ¢ B0 <o’

i 4.(1 - 0,62 " - 4&.0,355
o =33 a3 cmmmidaoZozf280 4 31 250 ,--2222002

co,, & 60.0,62 e 60

G4y = 16 283,31 Kg/h.

2

Soit A, 1o guantitl Jfammoniec frafche et recyclée (sans celle

1
recyclée avec la solution des sels &'ammonium) :

i

N, =G -Gl =3 - G -
1 NH NH ’NHB Co," %
et soit B, la guantitl d’eau contenue dans ui :
' = -0:004 S - > Q,004
= .“""-:_"-""'Z - - Az Sl £ 1 "":,:"“:"‘i ____
1 1°° 1 - 0,00 T co, "¢ 0,004
& 0,4 0,004
B, = ( 58 - 15 R D Tt
1 { 066,2 - 156 289,31 g s e
B, = 233,2 - 25;17.-l-
1 ¢
< A
Dfautre part B, = G ~ G} = G - G' .-
1 < . 5 C
B0 H,0 Hz? o, [3
B, = 11 325,6 ~ 16 289,31, %
or R+B+ Y =1 +F=1-¥ =1-0,4=0 5 =o0,6 -8,
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donc on a un systéme 3 deux {quations avec deux inconnues k et ﬁ
1
233,2 - 26,17.~z~ = 11 325,5 - 1% 289,31.-5-
£ : :
= 0,6 ~B
J'eﬁ ¢ = G,35595 ok ¥ = 0,24402.
donc les jquantités d'ammoniac ot teau recyclées avec le solution des sels

A'ammonium sont e

‘1'
Gl o d5 289,34, 2 = 03,62 Kg/h.
i 15 289,31, r ‘ozzss = 18 303,52 Ka/h
Gl 8 M5 289,01 D028 302 oy Ee ub
H_ O '0,35598" d 2

ot la quantitd® totale Jde la sclution Jdes sels 'ammenium recyclée vers le

-

reacteur,est do¢
N G E + G} = 18 303,32 + 14 289,31 + 1 166,12 = 45 759,05 Kg/h.

co 20
) 2 <
= La gquantitd d'ammoniac fraiche ot rucyclée,h1 cst de :

= 58 066,2 - 18 303,6 = 39 762,58 Ka/h.

i1 = 3 -

ar
1 ﬂn "N

= T 1uﬂnt ité ?3udu qu; cuntient A est de :

b = - ot e | 22 12 -
B, = 233,2 - 26 175 3559 159, 5& X5/h.

3-1 Bilan de matiire de 1o colunne de synthise :
- Les quantités des srinci, wux constituants entrant dans la colonne sont Jde:

o

G... = 58 06£,20 Kg/h.

Gﬂ_3 = 3 549 73 n”/h
LUZ
Sy o = 11 325,50 Kg/h.

o
©
0]
ot
o
0

- La quantiti™de gaz carbonique frafche entrant dans la colonn
G = G = 39 543,73 - 16 289,31 = 23 260,42 Xg/h.
co., ce, _
Comme cette quintité Sonticnt 22 cn gaz inertes {g.X}, M a alors un Adbit
volumique en gaz inertes entrant d-ns 1a colonn: avec le gaz carbonique frois
T " %
ue \Y = G.. = @3t P (RN, R,
' g = ¢ Ceo o, T

q
o Vo= 22,4 Na/Rmole wolume molaire & 'un gaz parfnit dans les conditions

normales. 22 4 2
v = 23 260,42,9522 oS = 241,87 Nai/h,
e X 44 100 -~ 2 4 /
ce qui curressond A un kit massigue on gaz inertes de :
e =N
g.I Gl "g.l

ou A r S 0,73 X,;/& densitd Jes gaz inertes (azote) .

G, 1 = 241,67.0,73 = 176,42 Ry/h.

En consiilrant ia réaction Je 1a premidre étape (1),la quantité de carbamate

d'ammonium (C.2) formde ser: Je s

M
-2 Vo I " b
p Cco
2
MM, = 78 g/mcle masse molaire du carbamate a'ammonium,

G 5 = 39 549,73.23- = 90 110,9 Ry/m.
i La

.ia



s (s

-~ La -quantité 2'amuonias necessaire 3 la formation de GC A ast de :
1 . e 2.17 .
3 = G __2__7_13 = 70 110,9.~5=~~ = 30 561;2 Xyg/h.
n C.h i e 74
3 Sl
donc la quantitd M‘“nmgnlaq qui n'a pas réagit est de :
S:H b ’NHQ JH3 52 066,20 - 30 561,20 = 27 535 Ry/u.

3

- La quontitd Jturde formde & partir du carbamate 4'ammonium,selon la réac-

tion Jde 1z louxilme dtane (2),23t Jde

Yy G _';;95'».59 L2 . 59_ €2_. . 33 4z
mrse = Soui TV 70 110,9.52-.25=, = 33 437,5 Rg/h.
et la quantiid 1feau formée avoc lfurée est dc :
€ 52 .
i o= (g i i . 2R 2 ok oot 1\_,' O .
M50 c.“’iﬂz oo - 0 M0, 100 it 2y
C.a

- La quantité de carbamate d'ammonium,qui n'a pas -t trensformde,est de:

) e
* G he =t o 76 190,920 =82 o o5 egning K3/h.

‘c.r  Ccl.ntT 100 150

done la quantité totale d'eau qui sort du réacteur est ¢
it 325,56 + 10 031,25 = 21 356,85 Kg/h.

[
+

=
i

A'u0 la quantitd Jtamuoniagque ( NH,OH) qui se forme Q'aprés la rdaction:

— MR, O,

o0 qu A = 35 y/acls messe molaire Je NH OH.
NS L § - L
4 4 35 A iy >
Sym oy & 21 356.85.3%~ = 41 527,21 Rg/h.

- -

~ Lo guantits dfammonine gui o réagit avec 1l'eauw poar Jdonnor IJH4OH est de
D

Nh3 = GNH”G& - B, = 41 527,21 - 21 356,85 = 20 173,3¢ Xg/h.
d'ol 1z guantité Q'emmoniac restante Jdans la phase jascuse est Jde
4 p 3
G.. =G =G =27 505~ 20 170,36 ='7 334,64 Ky/h.
ﬁ\_13 JH3 NHB

- Le tableau I rdsume l2 bilan Jdomatiére J2 12 colonne de synthdse.
- Détermination du nonlbre de colonnes dc synthise :

D'apres le bilan de aatidre de la colonne de synthése,le débit
total Jdo tous les constituants entrant dans 1z oslonne Jo synithdse,est 32
192 113,15 Ky/h.Sachznt que 1a masse volumique du mélange est Jde 900 Ka/m,
on aura Jdone un débit volumique total de s

v = ~¥i-—f;—-: = 121,24 w'/h.
Connaisssnt lo temps de séjour du mélange riactionnel dans le rdacteur

2
U = 35mn = 3 n ,on peut caleculer le volume necesszire pour mssurer un 38—

bit de 121,24 &/h
-

ol : ’
V=v, L = 121;?4."'{5 E 7("72 ]
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TABLEGAU I

Tableau récapitulatif du bil:n de matidre de la cclonne de synthase.

= ! :
! E N T R & E ! S U BR T I E !
¥l ' oomeITs s i Y pmBITS ' % ;
1 ] H
2 CONSTI'TUANTS ! H CON 5
; NSTITUANT ' xg/m) huns.d CNSTITUANTS : e :MAJ‘!
+- ; ] = , ! :
1501, d'am. frai. et { i \Bfflu. scrt. du react.! i 1
! : ) _ A
:recyc. : NH, L 35 762,50159,6, CoMmm,), p 33 43?,bu13b,6:
'- H fa] ! g ! ¥ ol N
! qu \ 159 ;,! ﬁ,qf Nﬂ2CbUNh4 !’2v 642,14!30,9:
1 »
= : —+ ; Nii3 en oxcds 1 7 334,641 6'71
ok, de la b 5 2 1 38 F100 -~ !
R RS S e el NR,GH i 527,21133, 11
T S 1 * t
:Gaz frais : H ! b Gaz inertes i 176,42: O,2i
1 1 = I
= « - r -; " Ll ‘"'9 . ;
’ Cy y 43 200042, 30,211 co 1veEfucnt 105 117,915 100 i
! . Lo i !
Gaz inzrtes ! 1750, "2' B '
! X : 1 ! i
' - -
‘Tot. des gaz ! 23 436,u41100 $ : !
L T o : ¢ !
I
1S0l. sels &'ammoniums i { ! s i i
1 1 ! ! { ! 1
1 'S 62
) NH3 p I 3_3,v¢!ﬁt | : : )
! C02 1 1¢ 2{9,31135,6! i !
;s ! i ! o !
i HC | 11 186,15,24,4, ! ! :
+ " . : b
¥
ITot. de la sol. I 45 754,051100 1 ; ) !
1 - : Ce—t : : : ~t
1T0TAL CEMERAL 1109 115,151 1TUTATL, GENERAL i169 11?,91i !
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Dans 1'industrie,on construit des colonne s de synthése ayant un
vonume interne de 23 @ avec unz honteur de 23 m ot un diamctre extérieur de

1,3 m,done il Zzut installer un nombre do colonnes M de
r

Cas cclonnes fonctionnent parallilement pour a ssurer la produc-

tion désirée en uréde.

2 Bilan de maticre de 1a colonne de distillation premier deqré :

Données de base

- Pression au s2in S2 la cclonne s 20 atm,

- Taux i'enlivement de l'ammoniac e¢n oxcds : 90 &,

-~ Taux Qe déeomposition du carbamate dfammonium : SO 3.

- Teneur de 1o phase gazeuse sortent de 1: colonne en eau : 3 8.
Chlculs :

= La quantitd de carbamate dfammonium qui s'est ddcomposdé est de

S, = G4 p-Te9 = 26 642,14.C,9 = 23 373 Ky/h.

- Les quantitds d'-umonizc et gaz carbonigue formés aprds la déeomposition

du carbamate 2'ammoniun,sont le o

B G1 17‘5.&'3‘? 5 L 2417 1,95 Kg/h
3 = G, _W.===HB, = 23 970,72aae = & ; .
wRy © c.atTi, n3 T % 78 2 3/
. a4 e,
= 23 97¢ e 13 525,05 Kg/h.
- & J'ammonium restante Jdans la sclution est de :
2
:C = 20 642,14 - 23 272 = 2 664,14 Kg/h.
- G éz lors de la distillation est de :
-.5 = .F'-2 508 o - Chy o= 5
L,j.‘IH:} = _an 0,8 = 27 5\.4.).0;-- = 24 ?54,3 u_,/}"u
-La qu*ntltn a swmuni*r restante en sclution est de ¢
GNH - GHHQ .= 27 505 -~ 24 754,5 = 2 750,5 Kg/h.
- L2 ”U‘ﬂtlt* ammon_:: totzle dégagée est alors de
8 5 G " " e 5
GNH = S + GHH = 10 451,95 + 24 754,5 = 35 206,45 Kg/h.
3 3 3
= Lz guantitd l'eau A&gajzde lors da la distillation svec 1~ phase gazcusc
1 A
ast de G, = { g _ + g’ﬁ + G }.__Tg-mf_
HLO ¥l CJZ ﬂH3 160 - 3
1 3
S = 4 3 526,05 + 35 206,45) jm=-meame = 5 3
HQC ( 177,42 + 12 526,05 + 35 206,45) 1557273 1 512,65 Kg/h.

= Lo guantit¢ 2'enu restante Jans la solution est alors de s
2 1 - ;
G, =8B, -G =21 356,85 - 1 512,65 = 19 £44,2 Ky/h.
J‘l" - 2 Hz'-.} d
“

~ Le tableav II résume lc¢ hHilan de maticére de 1= colonne de distillaticn pre-



AT 2X

THLBLE o
Tableaw rdcapitulaztif du bilan de mnticrg de la colonne de distillation
premier Juyrd,
I I - N !
! E ¥ T R E BE i S 0 R T I E i
1— ‘ : -._)F'Pl']" ! i ; DEBITS ) E _f
DEBLITS & T %
! CONSTITUANTS 1 o2 3 ° CONSTITUANTS ! i
, t \Lg/i.'} ih{h. "y i (KQ‘A}] !i-lﬂxs- f
1 AN R ! ! i ! :
IEfflu. sort. Jdu réac. ) 1Phasc ya%, allant vurs! i !
2 i
! (N ! ’ o colonne avage
: CJ(NHE)Z : 33 437, G:l colinne de lavag E i ;
N X 06,4569,
] NIL,CCUNH,, i 26 542,1&:2?;41 s y 22 SRS e
: " : & o516, 6
: NE3 an excés i 7 33q,64i 6,?f C”z ; 13 52"05£ £y
: O vep. : 2,65, 3,08
! BH Ol P41 527,21135, 11 Byo vap g 1T ’351 =
= N z i 35 ! ¥ Us
i Gaz inert.s i 176,-_.2f 0,2, ROZ. fnELkes ; i . !
1 ! TN i s
,”wtal de l'effluent !1iu 11:,;111:3 I'I‘-::t. 7@ 1a phase gaz. , 5C 421,57 150 !
R - 2 v ]
i~ ! L1 . ! ! .
i ! ; lPha. ligg. allant vers : 4 !
! B ! i lcol, cistil. 28me Aug.! ! )
: S5 ! £ o LR i Loy
! R : ! ! (Eako 1 33 437, 5J157,L,l
! S 1 E l e, L ! 1 A -
; ! . | . l\athL‘ ,-NH4 ) 2 664,11 4:5 i
i ‘“L\\ 1 ! NH, en excis 12 750,5@5 447,
f ) i ! — ! i -
: L s g ! e ;19 344,20133;.:
! i e i i e
f f ?\\\‘fTUL. Ac 1la phase lig. E_SS 696,34f1ﬁi 1
ITCTAL GEHERAL 1129 117:911 {TCTAL CGENERAL 1109 117,918 i
-+ e i 1 } - t
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3-3 Bilan Jde matizre Je la colonne de Cistillation deuxidme deqgré :
Donndes de base :

~ Pression au sein de la cClonne : 3 -~tm.

- Pertes en urde par rappert a la masse produite : 5 2.

- Teneur de la phase gazeuse scrtante de la coclonne en 2au Dar rapport au

%.

(@]

volums du jaz sec : 3

- on suppose que la décomposition Gu carbamatce &'ammonium est totale,c'est

2 dire mu'il y 2 un d&jajement complet Q'ammoniac et du jaz carbonique,
Calculs :

- Lz guantité d'urie perdue au cours de la distillation:

= 3 = ey 3 - VB e
By =M .. .z5= = 31 250,22~ = 1 .562,5 Ku/h.

~ En fait ces pertes on urdc se traduisont Lar une formation Jdu carbamate

L

d'ommonium selon

co(ug.), + H,O —<» NB_ COONIH,
< =

£ cette quantitd de carbamate Q'ammonium est Jo s
M
i3 C.ia A 79
G v = Paescim 201 5062,50-=— = 2 031,25 Kij/h,
LY k‘1 ik - j
urde
‘eau qui 3 rdagir avec 1liurée sour Adonner Qu carbamate d'am?d

[44]

i

- La ~uantitd

snium cst Jde s
3 5,0 s = 48 - )
CL . = Pae==2= = 1 502,5.-=- = 4(8,75 Xg/h,
H.O ds . 50
2 “urde

~ La guantité totnle du carbamate A'a2mmonium,gui s'est décomposé dans la co-

lenne est de :
q4 L GZ LEEt
C.A C.A [ S

- Les quantités d'ammoniac et de gaz carbonigue,ui se sont dégagés lors de

~

= 2 664,14 + 2 031,25 = + 95,39 Ky/h,

la décomposition du carbamate J'ammonium,sont de

9 . NH .17
G = 54 _3_?133 = 4 595,39.3—_}-i = 2 046,71 Kg/h.

RE . 5 =l 1 L 3

Ny CC.aTH, 78

2 g Y 4

s 4 8 s ores ded 5
oo = Gc.p"i—2 =4 695,35.-5% = 2 643,08 Kg/h.

2 C.2
-~ La guantité totale dtammoniac déga

gajée de la colonne est de
10 5 e 7 S e SR R o
GNH = :J-‘IH =G = 2 046,71 + 2 75C,5 = & 757,21 Kg/h.

3 3 “%s 3
- les débits volumijues d'ammoniac ¢t de gaz carbonigue,scrtant 3e la celon-

ne,scnt Jde : L0
"Ng. .V .T .P
v = weo3louliglioo. £ N
NH Moo 9 o €t Ve

ou T = 273 + 11C = 383 °K est la tempdrature moyenne des gaz ddgayds.

]
T = 273 °K température absclue.

T =
o =

1 atm. pression atmosphérigue.
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Pc = 3 atm. pressicn ou sein de la ceolonne.
2 797,21.22,4.353.1

S ook e e e . R i o s e i e il I (o]
VNHB 177373.3 2 $56 Kg/h.
v . 2.03u,00.22,5.323.1 c10.56 Ra
"C_j-_.\. I &*.?73 3 U3L-;5n, K‘g/ho

- Dans les conditions réelles le déhit volumigue de la vapeur d'eau ui sort

avec les gaz,te la colonns,est de

s . o 30
=V + V. ).32= = ( 2 956 + 633,56).2== = 1 075,97 w/h.
d.0 HH (800 2 1
2 3 2
dans les conditions normales,on aura un débit volumigue de :
P

vﬂ_ﬁ'*)‘"c 1 075,97.273.3

Vé e e Rt i 2 300,02 Nad/h.
2 gL 383.1
Ce ~ui correspond 3 une cuantitd de vapeur d'zau de
Taen i
':: P ; -..\' ot L b
o= ﬂigf__gg; - 2.39%C,c2,. 10 = {1 249,27 Kg/h
B \ V1 2 2 r "i'
2" i
-~ La quantitd {'eau gui reste dans la sclution dturds est de
5 2 L4 3 .
G .. =G, = (&, +G, ) =13 844,2 - (1 344,87 + 468,75)
H. H G i} 1.0
52 2 2 2
GP o= 17 525,58 Kg/h.

ae

La cuantité d'urde qui sort de la celonne ast de
a? ;. o =ml . = p. = 33 437;5 - 1 562;5 31 275 Kg/h.
arde urde d ! 9/h

- La guantité Je li solution d'urde gui sort de la colunne est alors Jde @

it

x _,5 =
3 Z = m , o= 17 7 65,50 = 49 4C ] "
\ 5. Lo ‘I'u_ S UH, = 31 275 + 1 52),_.- 2 01,58 Kj/h

~ Lo teneur Jde la solution ¢n urde est Je :
¢om" A fee) 31 ““5 146G

& = BB it ian st i v st s £4.52 2
2 urﬁe ; 35 301, 50 £4,52 %,
's.urde

- Le tableau TII résumec 1o bilan Je matiére Jde la colonne Je distillation

deuxidme degré.

3-4 Bilan de matiire 2o 1 dvasorateur sous-vide

Dinnées de base :
- Tempdérature de 1z scluticn & l'entréde de l'évaporatour t: = 140 °C.
- Température Jde 1o sclution a la scrtie de 1l'éwaporateur : ¢ = 35 °C,
- Prussion au sein de lidvaporateur: 0,42?.105 N/ (440 mm Hg).

Culculs

.o

- Pour calculer 1: suantité X dfeauw Svaporisde,on a dtakli 1'équation Qu bi-

lan e chaleur de 1'lvapcrateur sous-vile :

5 . e s 5 s
r‘; s 4- ]-“ - . -. = i 2 --‘o fo “l 'c rl- i
¢ R C? quree Cz} tcv muree 02 tev & (Ghzu %) Cl tcv el
. CS - + '.nt e = i ¥ + 5 =
1iob X = —cBp0i21 " TurserCo) -Toy T { MurggsC3 ¥ %p e L
r - C'.t5
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TABLEATU

du hbilan

de matidre de 1la

III

colonns de

distillation

1 ! !
! nON E E i s ¢ R T I E !
“r_ i DEBITS i Z i i DEDITS i ¢ :
1 CONSTITUL ‘ ) ; CONSTITURNTS | i ;
L ) {K_,/h} 11'-1.?".8; : | {Rg/h) IMAS. i
! i ! ! ! 1 1
ISclution i ! 1831, allant vers la | ! !
! r ! . i A . ! ! i
) 9 53:.57,0 . © OGS :
) CL{NHz}z : 33 437, i P !tr ansf. en produit ; : i
! NﬂzchNHﬂ ! 2 564,141 4,5¢ CO(FHzl? ! 3% 275,00164,51
! = I8 i : E oo - ! N !
£ - TaE 752 5 * ]
. NH3 CN exXceés . 2 7150, J! *,?! 82 ; 17 526,58!35,5!
! Hzﬂ 1 18 é4,20133,08! L + !
! ! ! iTotal Je 1z solution ! 49 401,581100 ¢
m O ! ! 4 : !
A &) o) Jde a sl ) 54 w (=
jrotalide da sclutiony Fa8 It 'Phese gaz. scrt. Jde lal ! 1
M~ i 1 1. ) ! | 1
i \ i i iCJ onneae @ i l !
Mo ' 4 707 [
! = ! : ! HHy P R '2'151':
! ! ! ! ce, 12 r&r,sutzs,sl
! vl i ! Bl ! :
1 ‘!\‘__“ I i [“.2-3 vag, . 1 Ll 17!19,£!
= ; J !
I ! i ! + 4 \
i ! ITctal de 12 phase gaz.! S 294,761100 |
L i o} Lo} + 5
{TOTLL GENERML P 51 6%06,34! tTOTAL GENEDRML I 50 69¢,34! :
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x

ouc, o= 4,200 KI/£g.°C chaleur spécifique de l'eau & 140 °C,
C; = 4,190 KJ/K5.°C chaleur spécifijue de l'eau & 95 °C.
C2 = 2,014 XKJ/Kg.°C chaleur spéeifigue de l'urde A 140 °C,
Cé = 1,845 KI/Kg.°C chaleur spéeifique Jde l'urde & 95 °cC,
r = 2 320 Ki/Ka chaleur @'évanoration de 1'esau & u,425.135 N/m.
0 = 2 200 KI/Kg pertes en chaleur de 1'évaporateur.
o, (L1030226 500, 205 L VIL S280SHeA, 190,958 3008 _ o 500w

- La quantité Jd7eau qui reste dans la solution d'urde est alurs de s

9
G, .= GS L= X = 17 526,53 - 3 515,7 = 14 ,15,060 Kg/h.
;iz.; qu

- Le tableau IV rdsume le bilan de matidre e liévaporateur sous=vide.
3-5 Bilan de matiére de l'évaporateur & ©ilm :

Donncées Je base
- Teneur Jde lz solution en urée a la sortic de 1'évansrateur : 99,38 %.
- Pertes en urée au cours de l'évaporation,par rapport & la masse du produit
1 %,

Calculs :
-~ Pertes en urdée au cours de 1'évaporation sont Jde

1

1
: = 3 ——— ) vmeman = (o) L
oy = Mirce-755 = 31 250.33= = 312,5 Kg/h

- En fait ces pertes se tracduisent par une formation -1'ammeniac et de gaz
carbonijque,selon 1

CO(NH,} + Aol H .
}[N'lz;z -'IZJ 2 Nq3 + Clz

d'ou les cuantités 1 ammoniac ¢t gaz carbonique formés sont de :

2-1
T
el wp . eo-BBa o 395 5.2:07 L 199 58 ky/m.
WH v M, S =
3 . uree
.Ar‘ . "
at Gaﬂ e 312,5.-;3— = 223,17 Xg/h.
Co ev M G
2 urce

- La jquantité dfeau gqui a rdagit avec l'urde est de :

M

o] =, B9 18 L g3 :

UH 0 i ev‘M 2‘ 312 SI , ‘ — 33’75 I\g/h-
2 urce

~ La quantité d'urée qui sort de 1l'dvaporateur est de :
" = " o = %] =5 £i % G
murée mur/= Pay 31 875 312,5 31 52,5 Kg/h.
- L2 jquantité d'eau que contient 1z scluticn dfuréc sortant de 1'évaporateur

est de :

3 0,2 2
G TR 1 1 = o Lo ™ c ,_1__ = h Ka/h.
RO urée®100 - G, 2 Bl 2Fas 59,0 gt
- La juantité d'ezu vaporisde est de :
9 7 7 2
Oy 0 = Oy o= {6y o+ Gy 5) = 14 015,58 = (93,75 + 63,25)
a 2 - 2 -t s 2 2

= 13 52,59 Kg/h.
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TeEBLEL

U 1Iv

du Lilan de matidre de 1févaporatour sous-vide,
f %y

! i !
i E N 9 R B B H 5§ 0 R T I E !
.rwJ N i DEITS ' i i DERITS I % :
C NS S e SHE ik o TS : 3
i CLNSTITUENTS : (XG7h) ;m;;s.: CUNSTITULNTS ' (K5 /h) iMﬂS. :
R TR T R iy 1 1 i ol ! !
ISclutlhn dfurdces y ; ISol. al. vers 1ltév, 51! i ;
{ CG{NH?}.._, L 371 675,00164,51 C‘C-{Nszz ! 31 §75,0C169,5 1
! R ! N I T Do o e !
q Hz'\_, { 17 526,5:.’!35, 5I h‘2u | i '_115,8d!3k.‘,5 {
$ 2 ~+ i + 4 t !
ITctal de la solution! 4% 401,301100 1Total de la solution | 45 £295,0C1100 ¢
3 = L 4 : : i
i ! ! IVap, 21l. vers absorb.:l ! i
' T i | i ¢
! - S I B0 vap. 3 510,70 i
1 ! Ty ! ! 1 :
T i )
;T:.'JTAL GENERAL ! &5 d(.-I,SE.T: fTUThL GENERAL : 49 401‘,51}: {
2 2 4 ~ !
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- Le tallesu V rdésume le bilan de matire de 1'dvaporateur 2 film,

3-C Bilans Jde matiore de 1la cclonne de lavage et des condenseurs I et IT :
Donndes de hase

- Pression au sein de la colonne de lavage ; 20 atm.

- Prassion au sein du condenscur I ¢ 20 atm.

~ Pression au sein du condenseur IT : 3 atm.

- La température des jaz a l'entrée du condenseur I : 5. °C.

- La température 3¢ l'ammoniac liguide 4 la sortie Jdu condenseur I @ 37 °C.
- La teneur en ammoniac nen condensée des gaz sortant du condenseur I est
de : 75 % (% massigue).
- La teneur en ozu de la phase gazeuse sortant de la colonne de lavage et
entrant Jdans le¢ oondensour I est de : $,2 $ (% massizue),

Calcule :

- Lo ruantité d'ammoniac sortant avec les gaz Jdu condenseur I est de

2 65 55
“NB, = G _.raolemcms 176,42.7202=mm0s 64 Kg/h
NH g+«I'100 -~ £5 115 d2eq587="FaT 947404 Kol
- La juantitd d'ammoniac gqui entre dans le condenseur IT est de
13 15 22
= G + G = 4 737,21 + 21,12 = 5 213,33 Kg/h.
“NH NH NH A 16t £39Bg/1
22 3 3 3
ou G NH. 416,10 Xy/h quantité Qfamnoniac provenant du désorbeur (voir bilan

. £ \
de aatierz lu dlisorboeur).

- La guantité Jfammoniac qqui entre dans 1o colonne Jde lavage est de s

ﬂI“ =63 +G>. =5 213,39 + 35 206,45 = 40 419,24 Kg/h.

w3, I
NH WH NE
3 i 3
- La cuantits 2'ammoniac dégagée avec la phasc gazeuse sortant d: la cclonne
de lavage vers le condenseur I est Je :
13 14 o . : -
ey G.. - G = 40 419,84 ~ 18 303,52 = 22 116,22 Kg/h.
“NA NH INH
3 3 3
- La guantitd de yaz corbonigue qui entre dans la coslonne de lavage est de :
- 1 2 2
G, =& TG + G = 13 520,35 +2 €45,008 + 114,59
co, co co,, co, & T G s
gé,“ = ic %uy,BZ RKG:R;
ol Géﬁ = 114,53 Rg/h juantité de gaz carbonique vrovenant Ju désorbeur (

voir bilan le matidre lu désorbeur).

- La mantité dfammoniac condensée lans le condenseur I est de

615 g1 a2 - 22 116,22 - 327,64 = 21 703,58 Rg/h.
INE Wil NH
3 3 3
~ La quantité 27cau gui entre dans le condenseur I avec la phase gazeuse est
de 10 @l® 2 . w21 780,58.-2L2 = 43,67 Kg/h
bl ﬁ-—;:} l.? '13 1)0 o] ;.;‘,2 93,“ : -
(4
- La guantité totale d'eau jui sort de la colonne de lavage est de :
11 . 10
= = S A & = RS
GH = GH o + Ca 11 166,12 + 43,67 11 209,79 Kg/h.

2 2 2
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Tableau réeapitulatif du bilan de matidre de 1'évaporateur 3 film,
l ! i
! B ol T R GE OB H E o R T E !
S oy ——es + +
¢ I DEL:ITS i % ! l DERITS l g !
TN 17.MNTS = 1 CNST 1 T { e ’ .
: CUNS'EITUNT f (Ko /H) 1“‘38‘: CCNSTITUANTS b ko/m) fw-,s ;
! i Tr ! ! 1 ! 1
1Sclution Jdlurde ! ! 1801, urée 2l. vers la ! | !

]
: Cu(Nh i 3i ?75,C¢:G§,5;tour de granulation : i i i
i B, G P14 015,00130,51 CG(NHZ}? I 31 562,50199,u1
& 1 o i
S = B0 i 63,251 o, 2
ITotal de la s lutionl 45 ©uG,001100 ’ ! ! A
i- + 3 ST ! ! \
. \\x\x ; \ lphﬂuu gaz. al. vers 1‘1 | :
1 i ! aisorbeur !
! \» ! ! i ! : !
s ; alte (i 15 P !
| x\\\\h 1 | | HZC vag 1 13 J58,¢ 'J7,1!
- ] ] 3 i 3

; = SCIEE. co, L 229,17 1,61
] : \\‘\, i ; i i I
! ; . ITctal de la phase ga | 14 265,1311CC °
1 S : _‘lr \\: 2 1 ! 5 I'
- - - I
!TJT{u CENDEAL ; 5 0% '-L'il ;.'I(‘-T:'\.L GE NERA } 45 290, Uz_, i




-~ 3"_}.,

- La quantitl totale d'eau <ui entre dans la colonne de lavage est de :
Soit ¥ 1a guantité deau qui sert Jdu désorbeur et entre dans le condenseur IT

ouis entre Jans la colonne Jde lavage

} 1
Gl =¥+ G +al =y 1888,07 4+ 1512,65 =¥+ 3 361,52
0,0 H.O
1 1y -2 2 T
or G, = CF & d'ou Y = I o T 93 361,52
‘2 2 2
Y = 11 209,75 - 3 361,52 = 7 243,27 Kg/h.
- La guantitd l'cou qui entre Qang 12 colonne de lavaje sortant 2u condenseur
13 4 . s -
It est de: G.° =G,  +Y=184,37+7 543,27 = 9 637,14 Kg/h.
3,_1 3 l.'].,‘-.t

- Lo guantité de car' nate d'ammonium qui sort de la ¢ lonne de lavage est

de : le carbonate J7ammonium est formé sclon la réeation suivante

4 1 + . + H.OC {
2 NI-‘3 co, B0 ——e  (NH,).C
i1
(NH ) ,CO 96
= G! ——===(=2==3 = 16 239,31.-~== 5 540,31 K .
G[HL ) ,CO, Seo o3 2893~ = 3 #31 Ba/b
42 2 C02

on L(NH2)2C03 = 96 g/mole masse molaire du carbonate d'ammonium,
- La quantit’ d'cau qui a réagit pour former du carbonate d'ammonium est de

A
(;12 = "‘ F||iH_ O-— = 1;_} 2\,‘9 31 "“I'F'— = 6 553;31 Kg/n'

1120 ("02 Ca

- La guantité J'ammoniac qul a réayit pour former le carbonate d'ammonium est
17 14

de G =G . = (G + G )
Tga (N84]20J3 C02 HZJ
Sy T 35 540,3 - (16 289,31 + 6 563,01) = 12 587,19 Kg/h.
3

- La guantité d'eau restante,qui a réagit avec 1'ammoniac pour former NH OH
I i g

ast de : 15 = ¢!, - GTqm = 11 166,12 - & 663,51 = 4 502,31 Kg/h.
ﬂ n.v H.O
2 2
- La guantité du N8 ,OH furmée,est de :
{ =4 i =
Gl o= G2 __fﬂgqgg 4 502,31.-32- = { 754,45 Kg/h.
NE CR H,.O 16
4 2 HZL
- La juantité d'ammonizc qui a réagit avec 1'eau pour former NﬂQPH,est de :
18 15 . :
€ .l -G = 49 - O = 4 252,18 ”
NH NE OH CH o 754, 4 502,31 1 252,18 Kg/h
3 4 2
= La quantité d'ammoniac restant en excds,est de
15 17 1%
p = gl - > + = € -.= = ca a B
GNH SN (GNH GNH ) 18 303,62 (12 587,19 + 4 252,10)
193 3 3 3
G.,. = 1 464,25 Kg/h.
hH3

Les tableaux VI,VII et VIII résument respectivement les bilans de matiére

de la colonne de lavage et des condenseurs I et II.

3-7 Bilans de matiére de 1'absorbeur et le désorbeur
Données de base :

- Pression au sein de l'absorbeur : 1 atm.



TAbleau rOCClltUlLtlf du !

TAD

LIEAU

VI

Dilan de matilre de la colonne de

lavage ;

1 ! 1
! E N T R E E 1 S 6 R T 1I E L}
4 + 1 :
: | g T
O ANTS ) CN oM
: CONSTITUANT f (Kq/h) fMﬂb‘i CONSTITUANTS : (K5/h) jMAS.:
i" se gaz. sort, delw: : fPh(sc gaz. al, vers : : :
lCRl dist. ler aeqrc:l ; ; condenseur I : 1 | '
1 NH3 I .35 CF,QS'CC, | NH3 I 22 116,22199,01
! ! ! ‘ ! . I
{ CO2 ; 13 52¢ ,JS 2C lI HZO vap., | q3,6?l 0,2!
! 320 va, . I, 11 532, -5! 3,0 Gaz inertes ! 176,421 ©,81
! ; i 1 1 !
Ga @ertes 6 G, :
| ez dnexeas | | 176,42 0,4~ de la phase gaz. ! 22 336,311100 |
1 1 =
lTot. de la ;hase gaz.! 50 421,57f10ﬁ i I 1 ;
e - : $ 1Scl. sels d'amm, all. ! ;
1501, sort. du cend.IXl ! i !
; | ; (Vers col. synthise | i !
T NH 1 o ( g
| 13 i 5 213, 3¢ 12J,S£ (NH})2C03 | 35 540,31!?7, i
! CGQ ! 2 763,27115,6] Nﬁquh b2 754,49119, 2,
1 = I I
: B P 9 697,14'54,0! NHy en excds | 1 464,25! 3,01
i - 3 a + !
1Tot. de 1= sclution P17 673,201100 17 Tot. de la sclution i 45 759,051100 :
+- — 4 : : : 4
,T;TAL GENERAL { 13 SQS,B?; iE3TAL GENERLL l 6C 095,361 :
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TABLBEAU VII

Tableau récapitulatif du bilan de mati®re du condenseur I.

! ! 1
! E ¥ T R E B ! S 0ORT I E !
4 — il 1 1
- ' ' - -
) ! pesrrs 'y ! ek 3 |
! CONSTITUANTS ! = Yo g SONSTITUANTS | 1 i
(Kg/h)  Mas. (Kg/h)  MAS.

B e L0 R ! ! 1 ! !
! ! ! ] ! ! !
IPhase ga2z. sort, del ! lPhase gaz. al. vers i ! 1
tla col. de lavaje 3! ! labsorbeur ! ! t
! ! - Yyg of 4 ! l 1
; NH ! 22 11",22 95,0 : JHB i 327 f4'65 0 {
! HZO va ! 13,5?! 0,21 Gaz inertes ! 176,42135,0 1
] i ] e S £ : 4
1 g lneffifi ! 1 "21 “7Y1Scl. al. vers collec. | I !

! ] ~E .,;\_.. T - l' : ~ l
fTotal de 1a phase Gy 22 335,31 100 MRS Liquide o
'i"' 111111 ‘-‘:— l ! I NHB ’ 21 ?7();5‘-)l39pu !
! SN ! i ! H.O ! 43,571 0,2 |
! T i 5 - ! ! !
! 1 ] i i . 1 —— ] 1
l hﬁ“?-nuhﬁhhﬁh$hhhﬁjTot. de la sclution , 21 o34,25!100 |
'V"'_"”"T‘ijff'““" 1 = 1 1 1 I
ITOW JENEREL ; 22 336,31 : y 22 336,31£ |




ableau reca.itulatif du bilan de matiére du condenseur IT.

=40

TADRL

EAU

VII

I

R i ! !
! E W T R E B ! S 0 R r B i
S i . 1 F
DERITS 2 DEBITS %

! CONSTITU N- ! N Y

: ONSTITU NTS ; (K< /h) :H S, i CONSTITUANTS : (Kg/h) : HS.:
T T ! i i ! 1 1
!Phase gaz. sort. de ! 1Sol. al. vers la col. | i !
!la col. dist. 2ime deq. : tde lavage ! l !
! o T ! ! ! ! !

NH o
i 1 3 g 4 797,21; bl,;l NH3 ) 5 213,39 29,5I
i CcC ! 2 64L,63128,51 co b2 763, 2?!15 61
! 2 ! Leil - ! !
| qu van ! ¥ 84 ,ﬂ?!1:,zl Hzo 1 S 697, 14 54, 9,
e L ; t ! oy
ITot. shase jazeuse P9.294,751100 ITot. de 1la solution 1 17 673,801100 1
b " =3 } 3 3 -+
!

:Fhase jaz. sort. du f : \\‘\ i : :
.désorbeur . -

! NR 1 416,15 ! 0! i ! !
! "3 ! ‘ (et ! ! !
! CC2 1 114,521 1,41 ! ! !
! H. C wv: : 7 L44 27l‘3 G : :
I 2> Vi i R AT IR ! ! !
4 B i ! ! ! I !
ITot. shase gazouse ! 375,048150 1 ! ' !
4 e o - i t 4 }
lTO ThL ENERAL §17 673,33{ iTOTAL GENERAL j 17 673,80! i
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~ Pression au scin du désorbeur : 3 atm,
= L'humidité absolue des gaz sortant vers l'atmosphére est de : 0,05 3 40 °e
¢t a 1'humidité relative W = 100 &,
~Les pertes en ammoniac,gaz carbonique et ecau dans le Césorbeur sont de
3,5 % por raprort & 1la quantité d'urde produite.

Caleuls

= Lo quontité <'eau,qui cntre dans 1l'absorbeur scus forme de condensat,est de :
~16 g

"o =C; o *%x=132855,88+ 3 510,7 = 17 369,55 Kg/h.
= La guantitd ée vapegr d'eau,qui sort vers 1'a atmesphere avec 1¢s gaz inertes
est de: Galo = €. 0,05 = 176,42.0,05 = ¢,02 Eg/h.

_2\1 "_‘,' . I
= La quantité Jd'cau,cui entre dans le désorbeur est de ;

g8 wgl® . Cj', = 17 369,57 - ¢,82 = 17 36¢,7¢ Ry/m.

11 & f:l U HoJ

2 2 2
= Lo cuantitd g- ammeniac,qui entre dans 1l'absorbeur,est de
2C 12 11
o = + = 64 + o6 = 04 2> z
e, = Oya_ * Gy = 327,6 177,96 = 504,72 Kg/h
3 3 3
- Les pertes cn ammoriac,jaz carbonique et eau dans le désorbeur,sont de:
2.
21 NH 2,17 . .
= I W - . ﬂ;’ - tJ. o e c = i Lo .
hh L Fr ’3 0,005 = 31 25 o ,CO5 88,54 Kg/h
urée
19 "y o 14
0.6 = Mardet F 25000005 = 31 250,-1%- 0,005 = 45,5 ;
Ch.6 = Myrdet TR 2= +0,005 = 31 250 £3-.0,005 /67 Kg/h
2 urce
5 Mo 44
. = -3592.0,005 = 31 250.-24_ 0. 008 = 114,50 Kg/h.

= m ., ,====2
ce,, uree M 6
< uroe

In fait,ces pertes sont dlles 2 la formation au carbonate A'ammo-
nium,d'ch 1o quantité de ce Cernier,qui est dvacude vers les égouts,est de :

19 5

| * G., = 03,54 + 46,87 + 114,56
€lom ) co, GNH Chot Gy 3, 46,57 + 114,5
£4°2 2 2
, = 245,99 Kg/h.
(’H &) 605
- La quantité d'ammoiac,qui sort du désorbeur ot entre Jdans le condenseur IT
2 20 21
Pabida ¢ Gup S G = Go = 504,72 - 60,54 = 416,92 Ra/h.
? - NH2 EEH3 bNH3 504,7 33, 5¢ 16,18 Kg/h

- La quantits de gaz carboniqgue,qui sort du désorbeur et entre dans le conden-
seur II est cde -

4] = o3 L5 _ S e
GCGZ = GCOZ - GC02 = 229,17 - 114,5¢ = 114,59 Kg/h.

= La quantité d'eau,qui sort avec le carbonate 4'ammonium vems les égouts,

o1 o - .
Gy o) = 17 360,7€ = (7 84,27 + 46,07)

S




- Les tableaux IX ¢t ¥ résument

1'absorbeur ot le désorbeur.

o P
2 ke

les bilans

de matiére,respectivement de

3-0 Bilan Jde chaleur de 1a colonne de synthése

La synthése de 1'uréd

évolue autothermiquement,cependa

¢ A partir

du gaz carbonique et 1'ammoniac,
4

nt la chaleur manquante est introduite dans

le réacteur avec 1'ammonine préalablement chauffée,

Donndes de base
~ Les tempdratures des constitua
* l'ammoniac liquide avant

* Le gaz carbonique : 110

nts entrant dans la colonne de synthése:

le chauffage : 37 °cC,

oc.

* La solution des sels A'ammonium : 100 e

- La températurc Jdans 1a colonne

- La température critique de 1'a

de synthcse : 195 °o¢ ,

mmoniac : 132,4 °c,

= La chaleur de formation a’un kilomole Jd'urde A partir du carbamate d'am-

monium 2 195 °C ; 32 2¢3 KJ /Kmcl

2.

= Les quantités de matiére sont prises des bilans de matidre.

Calculs de l'entrée

= La gquantité de chaleur entrant avec le

1

0
b -(10
2

de chaleur

gaz carbonique frais

= 23 260,42.253,7 = 5 927 168,55 KJ/h.

oll 23 26C,42 Eg/h uantité de gaz carbonique frais.

253,7 KI /Ky znthalpic du

= La gquantité de chaleur entrant

_f ; = 176,42.1,0425

jgaz carbonigue,

avec les gaz inertes
110 = 20 232,95 Ki/h.

ou 175,42 Kg/h “uantité des gaz inertes.

1,0425 RI/Rq.°C chaleur specifique des gaz inertes (on suppose que la

chaleur specifique des gaz inertes est celle de l'azote).

110 ¢ température des gaz inertes qui est celle de Coz.

= La quantité de chaleur entrant

QT“ = 39 762,58.147
N.".3

ol 3Y 762,53 Kg/h  quantité d'a

avec l'ammoniac licuide

O = T 455

450 KJ/h.

mmoniac fraiche et recyclée,

187,¢ KI/Kg ¢nthalpic.de 1'ammoniac liquide,

- La quantité de chaleur dégagde lors de 1a formation du carbamate d?ammoni-

: 1 7 9. ) = 6 _
A Qi = = _9_119;£_i1§§_§39___32-§§_l = 73 494 200,35 KJ/h.
f ca 3
chi 70 115,9 Kg/h quantité de carbamate dfammonium formée.
159 220 &I /Ky chaleur de formation du carbamate d'ammonium solide &

partir de 1'amm niac et le gaz c

arbonique 4

azeux (on suppose que la forma-

i
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TABLEAU IX

Tableau récapitulatif du bilan de matiore de ‘absorbeur.

1 ! 1
! E ¥ © R E E ! S 9 R T I E !
fom e — !
: ! DEBITS ', g ! ! nehs, g !
1 SNSTT TU LR ! 2 0 AT
; CONSTITUANTS ' (%5 /h) i RS : CONSTITUAHTS .'! (B5/h) :M.‘;s.f
i e £ S 1 ! 1 1
{Phase gaz. sort. du ! i 15c)l. allant vers le ! ! '
lcondensecur 1 ¢ ! ! {désorbeur ! ! !
! I ! ! ! ! i
Wt G4 G ) G £C,75.95,6
; \‘13 , 327 . 55, O, H2 ; 17 3 b,73195,41
! Gaz inertes i 176,42135,0! MNH ! 504,721 2,81
e - L : ! A > ! 229,17' 1,
ITot. de la phase gaz.! 504,051100 “02 I 235 7! 31
b — b ; L ! 4 +
! ! ! ITot, de la solution ! 10 094,651100
.Les condensats
! ! ! ! ! 5 —t
i H.O ! 17 36%,52197,71 1
1 i, ) : f ! ,Dhas: gaz. sort. vers | i :
' NHB ; 177,008 g l 'atmosphére ; ; '
1 CQ? I 224,171 1,31 Gaz inertces ! 176,42155, 21
2 1 {
.}_ — - = : : HZQ vayp. : J,U2! 4,8°
ot des condensats | 17 775,03}100 ! : EE Y
s - - - - -
tf~“—:-__,_____ é__“-“‘ f :Tot. de la phase gaz. : 185,24f1OO i
; TOTAL GENERAL ; 18 200,25 1 I TOTAL GENERAL } 12 279, 89i !




Tableau récapitulatif du bilan de
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TABLEAU X

mati¢re du désorbeur.

i i __ i 1
! E T R ®B R ! S 0 R T I E !
+- e 1 : i i —+
! i ! i i
DEZITS % ) DEBITS 3
Ci :l' r :‘1' 15“ ! ! I_'f :_\ e
: ONSTITUANTS ; (K55 /h) !HRS.f CONSTITUANTS : (Kg/h) EMAS.:
1 g T I 1 i T
IScl. sort. de 17zhsor] ! 1Phase jaz. allant versi ! !
] & oy Aano
: Hzo i 17 350,7if95,9:l” condenseur II ; : :
- 45
! NH, ! 504,721 2,231 Rty (. Aosls, 5009,
; ! (9] 1 !
f co, : 229,17, 1,3: &0 f '4'59, 1'4:
. - . E AT 8643 - 5
A 3 3 ! 520 V&, 1 7 84 ,27193, ;
{Tot. de la solution ! 1° 094,651100 1 i L —+
= — 1 4 !Tot. de la phase gaz. ! &8 379,041100 !
ES ! by =t : —
T 1 1
l =g . : lSol. allant vers les - : !
! . ! 1 i~ ! ! !
~ ggouts
! Sl i ! f ! ! 1
! ! ! ! (NH,) ,CO, I 249,991 2,61
! ‘\\b\\ o 5 o Fow
i : i i H20 i g 465,62!97,4!
! ! 1 1 1 4 !
! ! ITot. de la solution ! S 715,611100 1
!"""" vy : [ L] : : —!—
! TOTAL GENERLL ! 12 094,65! ! TOTAL GENERAL ! 18 ©34,651 !
o — ' bt ! —
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tion du carbamate d'ammonium se fait & la température critigue de l'ammoniac
132,4 °C).
77 456 KJI/Kg chaleur de fusion du carbamate A'ammonium.
73 R /Kmole masse molaire du carbamate d'ammonium,

= La jquantité de chzleur de réaction de formation de NH, CH

01 {20 170,36 - 15_303,62) (25_540_~_23 650)
F Na_om 17

4
ol = €43 476,26 KI/h.

£ NE OH

&
ol 20 170,3% Kg/h  quantité d'ammoniac sortant de la colonne sous forme de
NHJDH.

1 303,62 Ky/h  quantité d'ammoniac entrant dans la colenne avec la so-
lution des sels 2'ammcnium.

29 540 KJ/Kmole chaleur de dissolution d'un Kilomole d!ammoniac Jazeuge
dans un kilomole 1'eau.

23 GLO RT/Kmole Jdifférence entre les enthalivies Jde¢ l'ammoniac liquide
et gazeuse,

17 Ky /Kmele masse molaire de 1'ammpniac.
- La qguantité Je chaleur entrant dans la colonne avec la solution des sels
dfammonium a8 130 °C et 200 atm.

* hvec l'ammcniac

QSE = 10 303,62.405 = & 877 255,7 KJ/A.
3

ot 455 KI /Ky enthalpie de 1'ammoniac.,

* Avec le gaz carbonicue

Qéo = 16 209,31.232,2 = 3 732 377,78 KJ/h.
2
ou 16 219,31 Kg/h  quantité de gaz carbonigue contenue dans la solution.
232,2 KJ/Kg enthalpie du gaz carbonigue.
* Avec l'eau :
Q; & = 11 166,12.434,2 = 4 548 329,3 KJ/h.
2
ob 11 166,12 Ky/h  quantité Q'eau contenue dans la solution.
434,2 KJI/Kg enthalpie de 1l'eau.

d'ch la guantitl le chaleur entrant avec la sclution,est de :

Ql = © 877 255,7 + 3 7432 377,70 + 4 434 329,3 = 17 507 562,75 KJ/h.

-~ La gquantitd totale Jla chzleur,qui entre Jdans la coclonne,est de
Q? = 5 901 165,55 + 20 230,96 + 7 459 4GO + 73 4%4 200,35 + G643 47€,26
+ 17 507 962,75 = 105 026 49i,9 KJ/h.
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Calculs l¢ sortis 2z chaleur -

- La quantité Je chaleur nocessaire 4 1a formation de liurde :

erée . §§—E§3§§i3g~39§ = 17 379 931,04 KJ/h.

cu 33 437,5 Kg/h guantité d'urdée Formée.
32 273 KJ/Emcole chaleur de formation de 1iurde,

60 Kg/kmole mssse molaire de 1'urée.

= La quantité de chaleur necessaire pour chauffer 1'smmoniac e 37 °C i

132,4 °C :

3 —_— S =
9 = 30 561,2.(574 -~ 127,%) = 14 264 967,66 KJ/h.
WA,
ob 30 541,2 Kg/h Guantité dfammoniac necessaire & 1z formation du

carbamate 3'ammonium.
874 KI/K, enthalizie de 1'ammeniac.
= La quantité de chalzur necessaire pour chauffer le vaz carbonigue de 110°C

a 13z2,4 -c :

Qg“ = 23 2600,42,(297,2 - 253,7) = 1 025 724,52 RI/h.
2
ot 23 260,42 Kg/h quantité de gaz carbonique necessaire A la forma-

tion du carbamate A'ammonium.
227,% RJ /K enthalpie de gaz carbonigue.
- La quantité Je chaleur neceszsaire 3 dégager le gaz carbonique de la solu-

tion des sels A'zmmonium

A 15 239,31.24 770 -
Q.. = —===InfoolllllX = 5 144 225,3 KJ/h,
cO, 4
2
ou 24 7790 KJ/Kaole chal2ur de dissolution du gaz carbonigue dans la
solution.
44 Kg/Em-le masse molaire du vaz carbonigue.,

~ La quantité de chaleur necessaire oour chauffar le jaz carbonique contenu
1 x
132"1 r‘"':.' k

[

dans la solution des sels d'ammenium de 170

i

Q.G = 16 225,31.(297,¢ -232,2)

2
- La quantité de chaleur necegsaire pour chauffer le carbgmate d'ammonium ;

1 ©6% 578,74 KJ/h.

P
]

r

Jui se transforme en urde,de 132,4 A 195 °C :

Q;F = 43 468,76.1,954. (165 ~ 132,4) = 5 317 116,11 KJI/h.
bl
ol 43 46%,75 Ky/h quantité de carbamate d'ammonium qui s'est trans-

formée en urée.
1,954 KJI/Kyg.°C chaleur spécifigue du carbamate &'ammonium,

- La guantité de chaleur enlevée par l'effluent sortant du réacteur & 195°C;

ng = (33 437,5.2,243 + 26 542,14.1,954 + 176,42,1,047) .195 + 27 505.1 253
+ 21 356,35,0335,83 = 77 191 055,52 KJ/h.



ol 33 437,5:256 642,14;176,42:27 535 et 21 356,35 Ky/h sont resoectivement
les quantités d‘'urde;de carbamate 2'ammonium,des jaz inertes,d'zmmoniac,et
dieau sortang du rdackteur.

2,243;1,35%;et 1,047 “JI/K:.”C sonkt respectivement les chaleur spécifigues
; I k

mate J'ammonium et des gaz inertes,

1 253;2t 435,03 KI/Kg sont reppectivement les enthalpies dz2 1'ammoniac at

- Les nerktes Jde chaleuar du réacteur,sont donndes par la formule suivante:

i . o ] —~3
Q@ m eee it = ENEIEEN E en Ki/h.
P <] 1 &
el A = 2,15 W/m.°C coeffivient de conductibilité thermicue de 1'isolant,

e Ipaisgeur Je l'isolant en mitre.
t, = 133 *C  température de la paroi intérieure de 1'isolant.
t. = =¢ 23 tamsérature de la paroi extérieure de liisolant,
F surface totale d'échanige da chaleur en o.
l'isolant est en pierres de silice et,son épaisseur est calculée par 1°%ex-
pression suivante :

© #F memeeaam— § PR, FELS
ot Qﬁ est la dansité du flux de chaleur en ¥/,

D =hit, -t ).
D = hilt, - t)

ou h zst le ceoefficient de transfert de chalaur Jde la surfaca extérieure
de l'isolant avec l'air antiant.
€t = 20 °C temperature de 1'air ambiant.

h est calculé par llexpressi~n suivante ;:

h = 2,3 + 0,058.k, = 4,3 + C,052.40 = 11,62 w/F.°C,
£

d'cl = 11,62.(4D -~ 22) = 232,4 wAf,
o P10 kN30 = i) s
et ¢ = 232¢!, ,,-_.,/ M.

Calcul Az la surfacs oxterne diune colonne
d2 ; o i
A= K a8 & 20 Vo ml K (1,3 ¢ .2.0,607).23 # 20422 2:0.97)
E

A 111,48 «,

i

donc 1a surface totale d'4chance de chaleur des trois colonnes,est de :
B = 3,2 = 3.111,46 = 334,30 of.

d’cu les pertes de chaleur sont de @

-

=. (190 - 40),334,30.3 500,10 ~ = 279 224,54 X3 /h.

- La guantité totale de chzleur,qui sor= de la colonne de synthése,est de ;



Q; = 17 979 901,04 + 14 364 967,58 + 1 025 784,52 + 9 144 226,3 +.
1066 578,74 + 5 317 195,11 + 77 191 065,82 - 279 224,54
Q; = 126 070 364,5 KI/h.

- La guantité de chaleur nccessaire pour chauffer l'ammoniac liqguide entrant

dans la colonne de synthise,est de :

A o Q
Q;H = Q; = Q. = 126 270 364,85 - 105 026 4503,9 = 21 344 365,9 RI/h.
; T
3

~ Le tableau XI résume le bilan de chalecur de 1a colonne 22 synthése,

3-% Bilar de chaleur de la colonne de distillation premier degré

onnéas Je base
- La température Je l'effluent 3 1'entrée de la colonne est de : 195°C.
- La température le l'effluent & la sortie de la coclonne est de : 124°C.
- La température de la salution & la sortie de 1'échangeur de chaleur (E2)
est de : 1450°C,

Calculs de l'entrée lJe chaleur :
- La quantitd de chaleur,qui entre avec Lieffluent est de
Q;f = 77 191 065,22 KI/h (voir bilan de chalenr de 1: cclonne de syhthése).
- L2 guantité de chaleur necessaire pour chauffer la sclution entrant dans
1'échangeur de chaleur (E2)
Secit Qﬁz cette guantité de chaleur.

- Lz quantité de chalgzur tctale,qui entre dans 1a coionne,est de :

]

1
'8 =
= -:1_‘,[_- + QE2

er

=

Calculs de sortic d¢ chalesur

= La quantité de chaleur scortant avec 1a solution qui sort de la colonne :
1 i

(33437,5.2,243 + 2664,14 .1,954) . 160 + 275G,5.1611,5 + 19044,2.675,9

S IR B N

Q_ = 36 578 092,26 #J/h,

m

ou 33437,5;2C64,1432750,5 et 19044,2 Kg/h sont respectivement les quantitds
d'urée,de carbamate d'ammonium,d'ammoniac et d'eau gue contient la solution.
2;243 et 1,954 KJ/Kg."C sont respectivement les chaleur spécifiques de
L'urde et le carbamate J'ammonium.

1611,5 et 675,9 KJI/Ky sont respectivement les enthalpies de 1'ammoniac et
lteau.

160°C est la température de la solution scortant de la colonne.

~La quantité de chaleur necessaire & la décomposition du carbamate d'ammo-

nium :
1 23 973.(15% ggo - 77 456)
d CA 78

= 25 135 092,21 KJ/h.

ol 23 978 Kg/h. quantité de carbamate d’ammonium décomposide.,
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- La gqua ntitc de chaleur necessaire au dégzgement e 1'ammon

niac iszue de la Jddcomposition de NH OR ;

5 20 170,36.29 540 - 2 750,5.33 330
Q 1 R . Aot e s e e a2
i‘-]l.:3 17

[ v4
02 = 29 656 366,79 K3 /h.

I‘]H3

o0 20 170,36 Kg/h cuantité d'ammcniac dans la solution de NHQOH
entrant dans la colonne.

2 750,5 Ka/h quantité d'ammoniac 2ang la solution de NHQOH sor-
fant de la colonnc.

29 540 KJ/Kmocle chalcur de dissclution 4'un kilomole d'ammoniac
gazeuse dans un Kilomole d'eau.

33 330 KJ/Kmoclée chalour de dissclution d'un Kilomole d'ammoniac

302euse dans ©,: Kilomole d'eau.
- La quantité de chaleur sortant avac 1a rhase¢ gazeuse 3 1la
mpératurce de 120°C

tem)
QI g = 35 206,45.1 515,1 + 13 526,05.397,1 + 1 512,65.2 714
* 176,42.1,043.120 = 62 239 293,68 KI/h.

20 35 205,45:13 526,05;1 512,65 et 176,42 Ry/h sont respective-

ment l2s guantités d'ammoniac,de gaz carbonicgue,d'eau et des

1

72z inertes,dans 1la phase gazeuse.

[

1 515,1;33%7,1 et 2 714 KJ/Ky sont respectivement les enthalpies
de l'ammoniac,du gaz carbonigue &t de l'zau.
1,943 KJI/Kg.”C chaleur spécifigue de l'azote (gaz inertes),

- Les pertes de chaleocur dans l'atmosphére,sont éstimées a:
L &

0? = 100 200 XJ/h.

= La guantité de chalcur totale scttant de la coclonne,est de:

Q; = 30 670 092,26 + 25 135 92,21 + 29 656 369,75 +
§2 839 899,58 + 100 000 = 148 405 452,9 KJ/h.

) a® = 65 2.5 L e : ____.r_:s__r)'l

°F Qp % Q= Q. + Qp, diod Cpa = % -

QE2 = 148 4C9 452,9 - 77 191 085,52 = 71 2138 337,08 KJ/h.
donec la guantitd de vapeur <2'eau necessaire pour chauffer 1=

solution,est de
D, = S--Z222-220222 o 39 464,50 K5 /h.

ou 1 823 KJ/Kg est la chaleur 1'évaporation e l'eat A P=14atm.
€au XII résumé le bilan de chaleur de la colonne de

ion premier degré,
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3-1. 2ilan Jde chaleur de lz colcenne de distillztion deuxidme

Données le bDasa s

Le température de la sclution eéntrant dans 1a colonne : 120°C.

Calculs de l'entrés de chaleur

- La qquantitd Qe chalcur,gui entre avec 1a sclution,est de :
2 iy . - ; ‘i A
QS = 30 570 093,26 KJ/h {voir bilan de chaleur de 1la colonne
de distillation premier degré) .

= La guantitd “e chaleur dégagée par 1la d¢composition de 1'urde:

;;.urée = l_éggigélfnéff_a 377 £04,17 K3/h.
ou 1 562,5 Kg/h quantité d'urde décomposde,
14 590 KJ/Kmole chaleur de furmation de l'urée avec 10% d'am-
moniac en sxcés,
¢ Kg/Kmole masse molaire de l'urée.

- La guantité de chaleur necessaire pour chauffer la solution
entrant Jdans 1l'échangeur de chalecur (23)
Suit QPB cette Jquantitdé Jde chaleur.

= La gquantitd totale de chaleur,qui entre dans la colonne,est de

5

L 0 — ‘.-1 r‘,
2-220 C AT R50) 4 921 372,67 KJ/h.

50 4 795,39 K-./h quintitlé e carbamate dfammonium décomposde,
t

ité le chaleur necessaire au dégagement de l'ammoniac

2
ou 2 755,5 Kg/h quantité d'ammoniac Aéy-
- La guantité 4de chaleur sortant avec la phase gJazeuse
Q. = 4 797,21.1 527,5 + 2 645,63.303,3 + 1 CA8,17.2 700

Q. =13 343 169,72 KJ/n.

ol 4 797,21;2 648,63; ot 1 £48,387 Kg/h sont rospectivoment les quantités

A'ammoniac ,de gaz carbonigue et d'eau dans la solution.,



~53=-
1.527,5:35%2,3 et 2 7.0 RI/Eg sont resgectivoment les enthalcies de 1! ammo-
ninc,du jaz carionique et de 1'sau,

-~ La Juantité de chaleur sortant avec la solution

(oY)

QS = 31 L75.2,014,135 + 17 520,5C.509,1 = 10 9351 402,23 K3 /UYL
ol 31 L75 et 17 527,52 K- /h sont respectivement les gquantitéds Ad'urée et
d'eau dans 1o solution,

2,214 XJ/Kg.'C chaleur s dcifique de l'urée.

135°C tempdérature e 1z solution.

553,1 KJ/Kg  enthalpie de ltoau.

= Les pertes le chaleur 3nns 1'atmosphére sont dstimées 3 -«

QE = 120 000 KJI/h.

1

.|

an

- La quantit? totale de choleur sortant de 1a colonne,est de

0° = 4 521 972,57 + 5 352 597,94 + 13 348 169,72 + 12 931 402,03 + 120 950
4
s Rt -
Q. = 42 774 142,36 Ki/b.
. S e 2 i s 2 H
or Q=0 = ( + 0O . + 0O A0 O = - 4+ 0 .
I Vg 7 Js Q}.uree “13 o8 Ugj QT {Qs ¥1.urée’

o = 42 774 142,37 = ( 30 575 032,26 + 377 604,17)

Q., = 11 713 445,93 KJI/h.
done la guantité de vapeur dfeau recessaire pour chauffer la solution,est

de : 11 712 445,93

- Le tableau XIIT rdsure le hilan ¢ chaleur de L3 colonne de Jistillation

@ la colonne de lavage :
Données de base
- La température des oz sortant O¢ la colonne @0 120 *Ca
- Lo temperature de la solution des sels 4'ammonium sortant de la colonne:
1D¢ 2C.
~ La tempérzture Jde 1z solution des sels 3'ammonium entrant dans 1z cclonne
et provenst Jdu condenseur IT : 40°C.
- Lz température des gaz sortant de la colonne vers le condenseur I : 50°C.
Caiculs de l'entréc de chaleur :
= La guantité de chaleur entrant avec los gaz o la distill}ation premier

de.ré; o i s T hew i
SiEukr = 62 035 £99,68 XJ/h {voir Lhlan Qe chaleur de la colonne

By
de distillation premier deord),
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- La guantitd de
d'ammonium lu con
¥ Lvec
i
0.
“hE

ol 5213,83% Kg/h
15 KJI/Ky

* Avec

ol 2763,27
306,5 KJ/K:

Aveco
2
.6
2
ol 9697,14 Xy/h

169,2 KJI/Ky

donc la guantité de chaleur cntrant avec la solution,est de

-56.-

chalzur entrant ave c¢

denseuar II ¢
l'cumoniac dissoute
= 5213,39.190 = 9%

-1

gquantit’ J'ammcniac

enthalpisz

le gaz cocarlonigue 3
= 2763,27.302,5 = 15
quntité de gaz carbo
¢nthalpie Jdu jaz car
1'eau g

= 9697,14.169,2 = 1

guantité d'cau dans

enthalie de 1l'eau.

de 1l'ammoni

lissout

1a soclution des sels

r
544,1 ¥J3/h.

dans la solution.

ac.

a
u

2 428,75 ¥J3/h.
nigue <ans la solution.

Loenigqgue.,

¢40 756,11 XJ/h,

Aoy
o L

solution,

4 . ? - . y . . - s
QS = 290 544,% + 082 262,79 + 1 640 756,71 = 3 453 763,95 KJ/h,
- L2 guantité de chaleur 2éjagle par la formation de NA,OH ¢
k)
2 13090,23.29540
3. gy T T mssshasLs == = 22 746 192,65 KJ/h.
Qt,NH“uH 17 ! /
x
ol 13.53223 KG/h quantité <d'smmoniac disscute dans 1l'eau.
~ La guantitd 2¢ chaleur d'abscorption du gaz carbonigue var
l'ecu
1 13526,05.2479C ; !
2, ARZERLN52Z2000 = 7 563 032,61 KJ/h.
ou 13526,05 Xiy/h guantitd de 522 carbonique absorbée.
24750 XI/¥mole chalcur de dissoluticn Au gaz cxrboniqgue
dans l'esu,
- La quantité totale d'entrée de chalzur,est de :
=
Q; = 62 835 £99,68 + 3 433 763,99 + 22 746 199,66 +
7 593 032,456
Q; = 96 662 930,34 RJ/h.
Calculs de la sortie 2e chaleur :
- La quantitd de chalcur sortant avaec 1z phase gazeuse i
3 - - - E - A Pon -
Q = 221142,22.1293,7 + 43,67.2594 + 176,42.1,03.50



=57 -

o> = 20 734 119,42 RI/n.
e
o0 22116,22;43,67; et 176,42 Rg/h sont re

spectivement les guan-

tités Jd'zmmonizc,d'cau et des gaz inertes dans la phase gazeuse.
1293,7 et 2594 KJ/Kg sont res_cctivement les enthalpies de 1l'am-
A,

moniac et e 1'eau.,

1,203 KI3/Kg.'C chaleur spécifique de l'azote (gaz incrtes).

5¢°'C température de 1la phase gnzouse.

- L2 juantité de chaleur sortent avec la solution Jdes sels d'am-
monium:

Q: = 123003,62,1457 + 16209,31.367,86 + 11156,12.420,1 = 37 347 211,71 KJ/h.
oa 18323,52;162:59,31 et 11166,12 Ku/n sount respectivement le
quantités "ammoniac,de jaz carbonigue et d'cauv Jdans la solution.
1457;367,6 &t 422,1 K3/Kg sont respectivement les enthalpies de
l'ammeniac,;dugaz carbonigue et dc¢ 1l'eau.

-Les pertes Je¢ chaleur 3ans l'atmosphare
£ I

Q> = 15 00U RJI/h.
- La quantitd totale ie chaleur sortant Qe la colcnne est 4o
Qi = 20 734 113,42 + 37 347 211,71 + 15 J00 = 66 396 331,13 Ki/h.
- La guantitl 2e chaleur gu'il faut récupdérer de la colonne de lavoje,estde
ol = 0 - % = s 662 900 ,94 - 36 096 331,13 = 30 550 569,81 XKI/h.
r T T
Cette rdécupération Jde chaleur se fzit var l'introduction de 1'am-
monize 1icuide Jdans la colonne de lavage d'une guantité de
D3 = g:-éfé-éﬁéiil = 20 924,34 Ky/h.,
1 354,06
ou 1054,% KJ/Xy est l: chaleur d'évaporisation de 1'ammoniac 3 P= 29 atm.
=~ Le tableau XIV rdsume le bilan de chaleur do la colonne de lavage.
3-12 3ilan de chaleur u condenseur I :
Données de hase
- La températur les gaz A lfentrée 4Au condenseur : 50°C,
~ La température A la sortic Au condensecur : 40°C.
= La pression dans le conlenseur : 20 atm.
- Le refrcidisscement se fait par l'ezau froide
* Tenpérature initiale de l'eau : 24°C
* Température finale de l'eau : 35¢9C.

sont estimdes &
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Calculs :
- La quantité totale d'ammoniac qui entre dans le condenseurI :
. .23 .15 3 '

= ¥ iC = { 84,04 + & 2 = co .
GNH3 D3 GNH3 23 884,0 22 316,:2 51 1 ;26 Kg/h
= La quantité d'eau que contient l'ammo;iac 03 ;est de
. O
o2 . 32T 28 988,00:0,2 | oo o0 e
H.0 1C0 - ©,2 86,8 EEEE SRR

2C
ot 0,2% est la teneur en cau de l'ammoniac.

=~ Le volume total d'ammoniac entrant dans le condegnseur I,est de:

23
G 22,4 . .
- T r A
VNH = _593 _____ - 21.100,2¢.22,4 = 67 332,11 Na'/h.
3 17 17

- Le volume d'eau entrant dans le condenseur I,est de

21 10
(G » + 6. " 22,4 T !
V; - B __ggf____ﬂzz ______ = £§§195_3_2§£521?22;4 = 120,62 Na'/h.
27 10 13

~ La pression partielle de tous les Jaz inertes et la vapeur

d'eau A l'entrée du condenseur I,cst de

1
(V e WV ) . 20 — 2
vj = __%2E_H__&&E _______ =1122123_f-221_231129 ________ = 23,15%9ntm.
= c ' 6
VHZO - vg.I + VNH3 126,82 + 241,67 + 67 332,11

Dans nos calculs ultérieurs,on 2 négligyé cette pression,du fait
qu'elle est trés petite devant 1la pressiocn totale (20 atwm.).

- La guantité de chaleur dégagée au cours de la -~ondensation de
1'ammoniac

* Quantitd de chaleur de condensaticn de 1'ammoniac

Luare s QT i (5?3 o G12 ) (1295 = 190) = (51 100,26 - 327,64) (1295 - 190)
NH NH MH
3 3 3
37 = 56 103 745,1 KJ/h.
B3

ou 1295 RJI/Kg enthalpie de l'ammoniac gazeuse.

et 180 RJI/Kg enthal>i2 de l'ammoniac liquide.

* Quantité de¢ chaleur do refroidissement des gaz

inetaes 1
Q r.g.I = 176,42.1,03,(50 - 40) = 1 817,13 XJ3/h.

* Quantité de chaleur de refroidisscment de la va-

peur d'eau
3

Qy o =(53,00 + 43,67).1,95.(50 - 40) = 1 904,12 KI/h.

2"

ou 1,95 KI/Ky.°C chaleur spécifique de la vapeur Ad'eau.
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- La gquantité de chaleur récupérée Je l'ammoniac restant & 1'¢
tat gazeux

Quy = 327,64.(1295 - 1293) = 655,22 RJI/h.
NH3
ob 1293 XJ/Kg enthalpie de 1'ammoniac gazeuse 3 400,

1295 RJ/Kg enthalpie de 1'ammoniac Jazeuse a 50¢C.

- La quantité de chaleur de dissolution de la vapour dfeau dans
¥

l'ammoniac licuide

1
0

1.8 .5 (50,08 + 43,67) (1900 - 1541) = 29 353,25 KJ/h.
- 2‘J

ol 1900 KJ/Kg chaleur de condensetion Jde la vapeur d'cau.

1641 RJ/Ky chaleur de formation de Nﬂqcﬁ.

- La guantité totale de chalecur récupdrée par l'eau de refroi-

dissement -

i

Q 56 103 745,1 + 1 817,13 + 1 904,12 + 655,2% + 26 353,25

5% 134 554,85 RJ/h.

d’2u le débit volumique de 1l'eau de refroidissement,est de:

V., | T me==so-cilfo .. = 1 913,85 n/h,
2 1 000.4,19.(35 - 23)
ol 1 050 Kg/® masse volumique de l'zau 4de refroidissement.
4,19 KIJ/Kg.°C chaleur spéecifique de 1l'eau.
35 C température d'entrée de lt'eau,
20 °C température de sortie de 1'ecau.

- Le tableau XV résume le bilan de chaleur du condenseur I.

3-13 Bilan de chaleur du condenseur II
Dcnnées de base
= Fression dans le condenseur : 3 atm.

- La températurc des gaz sortant de la colonne de distillation

A1

euxidéme degré ; 110°C.

C

- L2 température des gaz sortant du déscrbeur ¥ 95%¢C,
- Lo température de la solution des sels d'ammonium sortant du
condenseur II : 4)°(C,
- Le refrcidissement se fait par de l'eau froide
* Tempdérature initiale de l'eau : 28°C,

* Temrwérature finale de 1'zau 3s5°¢.,
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TAELEZATU XV

Tableau récapitulatif <u bilan de chaleur du condenseur I,

| T
E N T R E E 1 S O R 9 I B 1
i - ) -— -
! 1 ! !
OUANTITE DZ CHALEUR | %I /h | QUANTITE DE CHEALEUR | X3 /h i
! 1 1 :
i 1 ) '
4 ! ! ! :
D 1 56 103 745,101 R ! 56 134 554,981
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TOTAL GENERAL , 56 134 554,88,  TOTAL GENERAL i 56 134 654,53,
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Calculs d'entrée de chaleur
- La guantité de chaleur entrant avec les jaz sortant de la co-
lonne de distillation deuxicme degraé

* Chaleur dégagée par liammoniac au cours du refroi-
dissement dJde 110 3 40°C

QEH = 4797,21.(1527,5 - 1364,6) = 7¢1 465,51 KI/h.
Y

o0 4787,21 Kg/h quantité d'ammoniac dans les gaz.
1527,5 KI/Kg enthalpie de 1'ammoniac a 110°C.
1364,6 KJ/Ky enthalpie de 1l'ammoniac & 40°cC.

* Chaleur dégnagée par le gaz carbonigue au cours du
refroidissement de 110 & 40°C :
& ;
QC“ = 2648,68,(383,3 - 323,9) = 170 574,99 KJ/h.
T2
ol 2648,68 Kg/h quantité cde gaz carbonigue dans les gaz.
308,3 KI/Kg enthalpie du gaz carbonique a 110°C,

323,9 KJI/Kg enthalpie du gaz carbonique & 40°C.

* Chaleur dégégée par 1l'eau au cours du refroidis-

sement de 110 & 40°C

&
QH A = 13548,87.(2631 - 163) = 4 664 659,01 XKJ/h.

=
2.J

ou 1843,27 Kg/h quantité d'cau dans les gaz.

2691 KJ/Kg enthalpie de l7eau a 110°c.

162 KJ/Kg enthaltie de 1'cau a 4o0°cC,

- La quantité de chaleur entrant avec les gaz sortant du désor-
beur
* Chaleur dégagée par l'ammoniac au cours du refroi-
dissement de 95 & 40°C:
‘lu'\
QF; = 416,18.(1495 - 1364,6) = 54 269,37 KJ/h.
N
3
ol 416,1¢ Kg/h gquantité d'ammoniac Jans les gaz.

1495 KJ/Kg enthaliie de 1'ammoniac A 9.5°¢,

* Chaleur déjagée par le yaz carbonique au cours du
refroidissement de 95 3 4a°C:
7
Q = 114,59.(373,3 - 323,5) = 16 08,44 KJI/h.

COZ

ol 114,59 Kg/h qguantité de gaz carbonique dans les gaz,

373,3 KJ/Ky enthalpie du gaz carbonigue & 95°C,



ddéjagdée Lar lieau au cours Au refroidisse-

13 ._'N_.‘I 1_’5;21 KJ/ho

il

Q- = 7846,271.(2691 - 150)

21

54 7:48,27 Kg/h juantité d°'eau dans les gaz.

= La quantité Jde chaleur de Jdissolution du gaz carwonigue dans
ltcau :
g 114,55) ,24700 A =
0> = L2221 22 = 1 551 159,25 KJ/h.
e |

- La ouantité de¢ chaleur Jde¢ dissolution de l'ammoniac dans 1l'eau:
s e = 3 05§ G31,3 KJ/h

- La juantité de chzleur totale entrant dans le condenseur II:

Qe = 731 465,51 + 170 574,99 + 4 G664 555,01 + 54 263,87 + 16 088,44

+ 19 151 105,21 + 1 551 159,28 + § 59 31,0 = 35 282 514,12 KJ/h.
Czlculs Je sortie “e chaleur :

e
o]

s
3

cuantitd de chaleur sortant avec la solution des scls d'ammonium, ekt de:

n

O = 3 433 754,325 RI/h ( voir &ilan de chaleur de la coclonne de
v

- La juantité de chaleur sortant avec l'eau de refroidissement:
’) - e 4 - o ) A ‘3 £ " e -y Lt b >
O P G SR ¢ = 36 058 514,12 - 3 483 7 59 = 32 21.: 745,13 KJ/h.
H \J d S
2
d'ch le débit volumigue de l'eau de refroidissement,est de:

27 100C.4,15.(35 - 28)

- Le tableau XVI zrésume le Bilan de chaleur du condenscur II.

3-14 Bilan de chaleur de l7absorbeur :
Donndes 4z base
- La pression dans 1l'absorbeur : 1 atm.
-~ La temudérature des gaz sortant du condenseur I : 42°C,
- La température des condensats entrant cdans l?abscrbeur : 4GC.

= La temiérature 2e la solution des sels d'ammonium sortant de

i ot

- Le refroidissement se fait par lPeau froide :
Temnérature initiale : 22°C,

Température finale : 35<C.
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du condenseur II.

1 <k 1 R A T !
! E M F R E B ! £ G E & I K £
[ S s . s e -+
! 1 i

I QUANTITE DE CELLLUR | Ki/h CUARNTID?E DI CHNLEgR | KJ/h

: 1 i

435,51

s B dwe Gem D—s G dmn | Gem  Bme  Seew

e

3 483 755,52

i

[#21

32 614 745,13

]

jos]

Bws G e Bew G G Bew Ge= Sam Swm fma G Bes B
]

16 G32,441
1

Cller  Gmr  fam Bws Gmm fwm b G Gem gam Sem Bem O P S

155,214

185,28

——h

]
U
o
Y

i

o
YNE

2

L ¥
O
i
L]

. 031;302
3

feu Bee Bis fem G e[S Bea G Gmr G Geu fem s
Sra Oes Dam G dm Boi Gme gem i e B See See Om Smm [ Ben Sow Dam

/

fem pem G B Bl

S

i

|
|

e e Gme Bem Gwa  Gws  GDem

.

e o
L9}
¥

ToTAL CEUEKRaL 35 Y& 514,121 ToTAL GERLLSAL
i

(1]
()]

GGz 514,121

L R e T et i

. T i A e, M o

.



o P |

Zalculs:
- La juantité de chaleur dégagée au ccurs de l!absorrtion de l'am-

moniac par l'eau dour former Nﬁqaﬂz

12 327,64.33330 o
g, —roRmiiadetios = B43367, 13 RI/h

L% ]

ot 327,564 Xg/h cuantitd d'ammoniac gazeusa.

- La ruantitéd 2e chaleur rdcuplzde par l'eau de refroidissement:

7 12 .

G o = gue 642 357,13 KJ/h.
B NH

Z 3
d'ol le débit velumigque de l'eau de refroidissement;est de :

4 £42 367,13

Vo u ¥ 555 Ton i iTeEy = 20,9 K/,

520 1000.4,19,(35 -~ 28} i %

- Le tableau XVII résums le bilan <@ chaleur de 1'zkscorbeur.

3-15 filan de chealeur du désorbheur:
Données de bacse:

- La pression desns le désorbeur 3 atn.

- La tem;drature dz la sclution & l'entreé de 1l°échangeur de cha-
leur (E4d) ,est de; 40°C.

La tem>érazture de ia =olution A& l'entrée du Césorbeur est de:d5°9C.
- La temJérazture de la solution % la sortiz 3u désorbeur est de:

Czlculs de l'entrée de chalaur:
~ La quantité de chaleur entrant avec la solution dans lé désor-~
2Uur:

aveec lPammoniac

]
i}
wu
o
W
~J
(8]

L]

_—
W
L0
w

il

~J
w
o

556,4 KJ/h.

ol 54,72 Kos/h uantité d'ammoniac dans la s3clution.
1€25 K3/X+ enthealpie de l'ammoniac.
az carbonigue:

©,17.373;3 = 65 549;12% KJ/h,

ot 225,17 Kg/h rjuantité de gaz carbonigue dans la solution.
373,3 RKJ/Ky enthalyie du gaz carbonique.
hwae l'2au:

8% = 17350,76.4,19.95 = & 310 450,52 K3/h.

ol 17350,75 %,/h juantité @'eau daus la solution,
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 ABLEAU  XVII

Tableau récanitulatif du bilan de chaleur de l'absorbeur.

e i o 1 1
! E N T R E & 1 S U R T I E 1
] i s T il i
, QUANTITE DE CHALEUR %3 /h y QUANYITE DB CHALEUR | KJ/h i
i 3 i ! . i 1
1 ! 1 1 !
! A 1 1 1 !
i . 29
[ s 1 642 357,13 | Qs i G42 367,131
! =53 ! i 2 ! !
| TOTAL GESERSL ! €42 367,13 | TOTREL  GENZRAL ! 642 367,13




d ol né = 554 555,4 + 55 549:15 + % 891D 450,52
Q- = 7 75C 556,08 XJ/n,

3

3]

Czlcaul de soruis

das chaleur :

gquantitd de chaleur sortant avec la solution du

% Avec 1'ammoniac:

£8,; 5451580 = 139 £93:32 XJI/h,

3
h cuantitd A'ammeniac dans la seolution,

1533 KI/K, enthalypie de llammoniaz,
* Lvec le gaz carbhonizue:s
‘co. = 114,56.400 = 45 832 Ki/h.
"2
clt 114,5° F:/h cuantitd de ;az carbonicue dans laz so
400 K3/K5 enthulpie du ;zz carbonigue.
* lveo l'eau:
3 g ; : ; ,
G o~ = 8512,45.560 = 5 326 $54,4 K2/h,
L SO |
£
ou 9812,4¢ Xiu/h guantizd di2an dans lz solution,

560 XJ /%o Jde lfeau,

W

nthzloie

4a'‘ou Q_ = 13% 853,2 + 45 832 + 5 325 994,4
Al s 7 ALh o
G, = 5 512 7i5,5 KJ/h.
o3
~ La vuantitd de chalevur sorcant avese la nhase jazeu
Deur
¢« Lven 1l'ammoniac 3
oD 1 S - ‘
(2 = 415,13.,1485 = 622 1825 ,1 KJ/ﬂe
LI
3
20 412,18 Koe/h guantitd dlamwionisc dans les caz.
1435 BI /70 enthzlpie d¢ l'ammoniacz,
rvac > $az arbonigue:
i . L 2
2 = 114,555,375 = 42 571,25 BI/h.
L A
ch 114,53 Kg/h wuentitci de gaz carbonigue dans les g
375 wI/KXs enthalnia du gzz carbonicue,
# Avec l'eau:
.10 S e Pl 5 2 S
Tq o = 7548,27.267¢ = 21 017 667,%% KI/h.

désorbsur:

iuticn.



G
b

7845,27 XKj/h  juantité d'eau dans la solution.

2678 KJ/Xg enth:l_ ie de lieau,.

el 4 o :
4s'ou . = 622 132,1 + 42 571,25 + 21 ©17 557,35
S
- = 21 G662 827,41 KJ/h,

SEI

-

- La guantité 3s zchaleur ausorbée lécomrosition du carba-

u
=
|..-.d
a
u

mate dfammoniurn:

A A Q R 545
ﬁ% g 11&,5..(15{22; 774545 = 212 935,47 X3/h.
3 .CA 44

Zde chaleur necessaire au cdgajenent de l'ammoniacz:

i

- La guantit
= --22.-222225 - 515 $57,61 KJ/h.
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- Les pertes

- La yuantité tctale de chaleur sortant du désorbeur,est de:

7

‘-2 = 5 512 719,6 + 21 =02 827,41 + 212 639,47 + £15 957,51 + 60 000

25 = 20 234 444,09 RI/h.

. 5 & 11 4 11 i o 4 :

or Q. =QC_+ 2. . ou Q represente l'asport en chaleur de la
T 1) .2\.1 H,)O

vaneur I'eau directe.On a alors :

“11A = 0; = s; = 23 284 444,09 - 7 750 556,03
.-.2J
11 i s L
}H 2 = 22 533 883 K;./h.
2

1

d'ol le 3épit massijue e la vaseur d'eau directe entrant dans le

(A8

désorbeur -

20 533 2¢a@ = alm 3
D; * TT3TR33T7C % 1C ©80,45 K3/h,

ol 2037 XJ/XKy enthalpie e la vaseur d'zau.

Le tableau XVIXI risume le bilan de chaleur du désorbeur.

4- Remar iue

Ty

Les gjrandeurs thermodynamigues (enthalgies et cha-
leurs s:écifijques) des différents constituants,sont prises des
données de tables ou,sont calculfes nar inter.,olation ou extra-

polaticn ,3 partir de cas mémes donndes.
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su 7843,27 Ko /h  jquantité 4'eau dans la sclution.
2678 KJ/Kg enth:l_ ie de 1'eau.,
LI 4 Sro— s
4" 0u D= 622 132,1 + 42 571,25 + 21 017 557,065
‘:; -
g. . = 21 662 827,41 RJ/h.
- La quantité de chaleur ausorbée nar la ddcomposition du carba-
mate d*ammoniurn:
3 114,52.(15922. - 77455 - 2
of o om noei2381002R00 T JTASR) _ o4 4 wae gy g
'.C;-x 4":
= La guantits de chaleur necessairs au cd3gajement de l'ammoniec:
15 415,1:,33330
= SefioiZsoZl = 315 $57 h.
WH . 19 515 57,61 RKJ/h
- Les pertes de chaleur cdans l°atmos hire sont estimfes a:
[ =
2”7 = 50 000 K3/ /h.
- La guantité totale de chalaur sortant du désorbeur,est do:
O: = 5512 719,6 + 21 02 827,41 + 212 $39,47 + £15 957,51 + 60 000
=l - 1
w“m = 20 234 444,05 KJ/h,
s 8 11 < 11 e i . \
or Q= C_ 4 0. ou Q represente l'asport en chaleur de la
T s .0 H,O
2 2
vaneur I'eau directe.On a alors :
1 S G : - .
1r1h = 0 - 0 = 23 284 444,09 ~ 7 750 556,03
.12J di S
= = e
., . = 23 533 823 KJ3/h.
a2.o
2
d'ou le dévit massijue Ze la vaveur d'eau directe entrant dans le
désorbeur
: 20 533 283 o e B
D, = ==srags~— = 1C 080,45 Ki/h.
ou 2037 XJ/Xy enthalpie ce la vasaur d'eau.
Le t=bleau XVIXI risume le bilan de chaleur du d4sorbeur.
4- Remar jue :
Les zrandeurs thermodynamigues (enthalpies et cha-
leurs s:»écifiques) des différents constituants,sont prises des

données de ta

=

p0lation ,2

3

bles ou,sont calculées nar interj olation ou extra-

artir de ca2s mémes donndes.,
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de craleur du &

-

scrhaur.

i ) 0 i i !
1 E N R E : S O R T I E )
i,.._., AT - ; A i EL e A _i_.
' i i ! !
{  OUANTITE DE CIALEUR ! %3 /A | QULITITE DE CHALEUR | XJ/h I
1 s L8 ! ! !
1 1 i 1 !
t € i , o 7 ! .
i o , 7 750 556,05 O | 5512 719,50,
1

: atl ! 20 533 388,00 ¢ o b 21 682 e27,41}
! H.O i ! Ded ! i
! ! ! o ! .o l1
o : : e ; 212 939,47,
! “-=HHEHMN ! ! 16 i ars Bo el
i T~~~ ! “HH, ! B
! 2o SO ! 5 ! 1
! o 1 o : 50 000,001
I ot e | o ! i

. ' it ]
i TOTAT, 3ENERAL : 28 224 444,09 i TOTiL  GEWERAL , 28 284 444,00,
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IV - CONCLUSION
In couclusion,onmeut dire,d’apnrés les nrincipes cités

dans la partie thioriqgue,cue les ~rocédés de fabrication de 17uréde

a rezyclaje total; ermettent de récupdrer le maximum d%agmoniac en

excés,ainsi jue liammoniac et la jzz carbonigue déyzids lors de la

1}

1écomnosition du carbamate dfammonium.Pour notre rrojet,on a choisi,

]

un procéds 2 recyclage total "Stamicarbon I¥,intégrd 3 une installa-

[
Py

tion de »roduction dfammaniac.a

-

11 parmet de réduire les frais de re-
comreszsicn du gaz carbonigue et l'utilisation directe de 1'ammoniac.
c a5t un cas,ul existe en Algérie,au complexe dfen rais azotés

¢ LRZEW (ORAFV) ,mais malheureusemant l'installation Je production 3e
l'uréde ne fonctionne sss pour le moment,3 cause dz certains probld-
mes Jde matériels.

de des diffirents facteurs,qui influent sur lz

u
thermodynamijue et le cinétigue de la réaction de synthése de l'urs

w

nous z nermis d'en déduire les intervalles Ge variation de 1la tempé-
rature.lz concentration (rajport molaire NHB/COQ},la cression et le
temos de sdjour du mélange réactionnel dans le réactesur (180-200°C;
3-4;180-200 z2tm.;et 30-45 mn),qui' assurent un rendement optimum 3Je
la zéaation de svnthise,en urée, ki

n a wrccoédé aux calculs 2es bilans de matidre et de
chaleur des diffcerentes sections ve liinst=zlilation,utilisaent 1le 3ro-
cédé choisit.Cew calculs pauvent 8tre utilisés pour n'importe quel
attre procédé,en tenant com te Jdes conditions opdratoires et du mo-
de de décomposition Ju carbanate d'ammonium.

Dans 1l'iadustrie,on a construit plusieurs types de co-
lonnes de syath_se,répondant aux principes shisico-chimigues de la
synthese Ze l'urée,pour des bilans Jde maticére et de chaleur donnés.
ainsi,on s'est rcposé un type de ces colonnes et,on a caiculéd 1le
nombre de colonnes de synthése,assurant le rendenant &ésird en urée.

La réaliszation des installations Qe production de
I

l'urée,oose un certain nombre de proslimes au niveau du dimensionne-
ment et de la technclogie des matériaux de construction des diffé-
rents apsareils.L’ensemnble de ces nrceblémes doif &tre résolu & l'ai-
de d'une technigue certaine et dune collaboration étroite entre las
ex:loitants,les burezsux d'étude,les constructeurs et en jénéral,par

tous ceur qui particinent & la réalisation.
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L rarer entre lesg d4di

=a

it trés utile,d2 zoutenir les calculs das bilans
matiér: et Ze chaleur par un calcul fconomiyue,et ce pour pouvoir
férents .rocidés de fabricstion de l'urée,afin
tirer les m=illaurs.’ais,vu jue les donndes fconomiques ne sont

dispondbles dans la littérature,alors nous n'avons sas abordé
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