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I INTRODUC! 10N

L'industice chimique offre une grande diversité de
fabrication,les une gr.ndigses comme la syntheseide lbmmonizc
les autres beaucoup plus modestes comme la fabrication des
pigments.
L'azote le gaz 1le pPlus cwoondant dans 1l'2tmosphére 4/5 joue un
role particuliérement i: ortant dans les grandes synthéses
minérales.Au fur et & desure que la consommation d'azote aug=
menta(44,5M de tonnes :ous forme d'ammoniac en I970 )
il devint de pPlus en y.us nécessaire de mettre cette abondan-
ce & profit.

L'industrie de 1'azote 3 travers celle de 1'acide nitri-
que,connu un développeent considérable & partir de la pre-
miére guerre mondiale:ceci pour la fabrication d'explosifs.
Dans ce Projet,nous no.s interessons & l'ammoniac,l'undes priu
cipaui dérivés de l'azote,qui doit sa grande importance in-
dustrielld.surtout a son utilisation dans la préparation des
sels d'ammonium,employcs en tant qudéngrais et dans la sythe
se de l'acide nitriquec.

Cette grande enjambée ge 1'industrie de l'agete qui commenca

en Allemagne fut suivie par beaucoup d'autres pays industriels.
Des usines d'azote fixc (NH3’ HNO3 etc..,) furent construites
partout oul. la base de matidres premieéres permettait la fa-
brication de 1'hydrogeéie.dinsi 1'industrie du pétrole X qui se
developpe rapidememnt,et qui a bour sous-produits l'hydrogéne
et les hydrocarbures légers:imatiéres premiéres idéales pour

la fabrication de 1'amuoniac refoulera de Plus en plus la houil~
le en tant que moyen de fabrication de 1'hydrogene@Kactuelle-
ment les combustibles solides commencent 3 revoir le jour 2
Cause de l'augmentation licessante du prix des hydrocarbures).
Pour atteindre leur pleix développement les végétaux demandent
quatorze ( I4 ) €léments dont les trais principaux sont: 1l'a-~
zote,le phosphore et Je potassium%ll importe, pour obtenir un
rendement régulier de la production agricole,de restituer au
80l sous forme diverse: (dechets organiques,fumier,engrais



chimiques ...) les é1¢ ents perdus.
Les engrais chimiques prenént une part importante dans cette
restitution®,il est pl.is que nécessaire pour les pays & vcca-
tion agropastorale (ps s du sahel dont le Mali) de se procu-
rer d'engrais pour retablir 1'équilibre entre la production
agricole et la croissance démographique,
La dépense en dévises pour l'achat des cembustibles étant sou-
vent inférieure & celle que représenterait 1'importation des
engrais finis,et le transport de l'ammeniac liquide ne pou-
vant se faire que sur des distances limitées en raison de
l'emploi des récipients sous pression,l'implatation d'usines
d'ammoniac,base de 1'une des 1rols grandes familles d'engrais
s'avere nécessaire dais les pays en voie de développement poux
briser la barriére du Chantage alimentaire dont ils sont vic-
times de la part des pays industrialisés,
C'est ainsi que certains pays producteurs de pétroley et de
gaz naturelg Se sont dotés d'usines d'ammoniac:complexe d'en-
grais azotés et d4'ammo.izc d'ARZEW: AILGERIE .

lMais il est impor antde rappeler qu'une nouvelle instal..-
lation ne peut étre d¢cidée quaprds étude de la valeur tecni-
que du procédé,appréciction de 1l'opportunité du projet et
analyse de son interét économique. fo
L'objet de ce travail est de douner un apergu sur un point im-
portant de fBette étude,x savoir:le calcul desbilans matériel
et thermique d'une installation de production d'ammoniac par
le procédé industriel des moj%nes pressions.
Au cours de cette recherc e bibliographique,nous avons Jugé
nécessaire de donner un apergu sur les points suivants,a s -
voir

- la production de gaz de synthése

= la synthése de l'ammoniac(therm@dynamique,cinétique,
catalyseurs etc...).

- les procédés industriels de synthése(installation,réac—
teurs)o,

Dans le cadre précis du sujet nous avons denné une méthode



une méthode de calcul{cxpressions litterales) des bilanu mat!

riel et thermique d'u e installation a partir des gaz de syn

thése purs (stockés ),a..nt de passer & l'application numéri-

que dans le cas d'une ~roduction annuelle de Y 400000 ton-
nes d'amwoniac (300 «iu 500°C ).



~x_ II ASPECT T_ZORIGUE DE LA SYNTHESE DE L'AMMONIAC
2-I IATRC. Qw108

L'ammoniac est obte._u par divers procédés tels gque:
~1l'extraction de 1'a .oniac des eaux-vannes,desgaz de houille
de lignite de schist=.

- la préparation & p.rt.r des nitrure,des cyanures.
- la syntheése direct: etl...

Toutes ces ict.cles d'obtention de 1'ammoniac 3 1'ex-
ception de la derni:.e sent en voie de disparution,ou reser-
vées a d'autres domaiaes autre que la grande chimie industriel-
le,par exemple 1'ind.strie organique.

La synthése dir. cte basée sur l'union de 1'azote et
de 1l'hydrogeéne suiva.t la réaction:

Y o 5H2 e 2NH3 22kcal
est le procédé qui fc.rnit actuellement 1'ammoniac pur et al: -

mente les laboratoires en gaz liquefié extrimement commode e-
maniable.

On avait tenté depuis longtemps cette préparation sans arri-
ver & la rendre prati,ue,parce qu'on avait négligé le carac-
tére reversible de 1= riaction de méme que le réle joué par
la pression dans le ¢¢.lacement de 1'équilibre vers la syn-
these.

Il existe plucieurs procédés industriels de synthése
directe suivant la veleur de la pression,de la température
ainsi que l'origine uecs gaz de synthése.

2-2 OBTEL.IC DES GAZ DE SYNTHESE

La production d'une tonne d'ammeniac nécéssite en
moyenne IS75m> d'hydrogéne et 658m> d'azete(2).
La plupart des usines d'ammoniac ayant des capacités de plu-

sieurs centaines de tor es d'ammeniac par jeur,il est nécesw=
saire de produire des quantitées considérables de gaz de la
qualité voulue.

Les exigences posées a un gaz de synthése prét i &tre utili-
séxsont :



1

= un mpinimum d'impuretés telles que CO, C02, 02, Hog i
~ une teneur augsi faible que prssible en gag inertes tels
que CH4, Ar,

€tant un calcul de bilans matériel et thermique, nous nous
limiterons 3 1'énumération de quelques prgcédes de produc-
tion de cesg gaz de synthese, Sang entrer .dans les considéra-
tions techniques.

2-2-] PRODUCTION DE L'AZOTE
La source d'azgte industriel est évidemment ltair atmosphé -~
rique, d'ou il est extrait §o0it par liqugBactian et distilla-
tion fractionnée, 01t en fixant l'oxygeéne par la combustion
du charbon oy l'hydrogéne,

= L'air, melange CompPQsS€e en vglume de 78,2%
d'azote et 20, 8% d'oxygéne et des gagz rares : argon 0,982%
néon, héljum, krypton, xenon, reut €tre liquifié soit par la
procédé de LINDE qui utilise 1a Coiupression 3 20Q atm et la
detente sang travail extérieur Jusqu'a 4qQ atm, soit le progé-
dé G. CLAUDE qQui met en geuvre la d étente avec travail exté-
rieur comme source de froig pour liquefie; 1ltajr comprimé
& 40 atm, )
La difference des points d'e€bullition de 1'azote ( - 195,80¢)
€t de l'oxygeéne (- 182,5°%) permet leur séparation par ditilz
lation . S k:fractionnée dans les ¢olonnes & plateayx
On obtient ajnsi 1l'oxygéne gageur et de l'azote gazeux & 99%
de purété,



Selon leurs points d'é.ullitions les gaz rares se repartis-
sent dans l'azote ou 1'oxygéne et ils sont ensuite séparés par
une nouvelle distillaticn fractionnée,

Les gaz rares ainsi obsenus sont utilisés dans léclairage par
luminescence.

= Un proccdé trés simple d'obtention de l'azote
consiste a réaliser la combustion du charbon, du lignite ou
du coke dans l'air,

I1 est encore possivle d'unir 1l'oxygnéne de 1'air
et 1'hydrogéne lorsque 1'on dispose de celuirci en quantité
excédentaire, comme cela s€ produit dans certaines usines efz ]
effectuant la synthése de 1'ammoniac en vue de sa transforma-
tion en acide nitrique et qui par suite de leur ressources en
"houille blanche" préperent l'hydrogéne par €lectrolyse,

2=-2=-2 PRODUCTION DE_Q]H{PROGEQ@
Les proceédés de préparztion de l'hydrogeéne varient suivant
les quantités et la purcté necessaireg.
Le procédé €lectrolyticue donne 1'hydrogene le plus pur qui
convient aux réactions d'hydrogénation nécessitant des cata-
lyseurs treés sensibles aux impurétés,

On procede a 1'électrol se de 1'eau alcalinisée par de la
soude ou €ventuellement par du cearbonate de soduim, en uti-
lisant les électrodes Je¢ fer ou de nikel.

L' hydrogéne peut titr.r 59,9% et 1l'oxygene 9,7 %.

S1 1'on desir obtenir de- gaz pes encore plus purs, il est
nécessaire de les faire passer sur un catalyseur au Pt: les
traces d'oxyséne dans 1'hydrogene et inversement s'unissent
au gaz en exces pour icricr de ll'eau.

L'empioi de ce procédé relativement cofiteux
est conditionnné par 1: p_ix de l'énergie électrique. Toute-
fois les installations d'€électrolyse d'eau ont pris récem-
ment une nouvelle importance en relation avec la production
d'eau lourde, qui est une source importante d'énergie. Dans 1
l'électrolyseur il y a enrichissement en HDO, du fait de sa
faible vitesse de décoi.position par rapport a celle de H20

'Ij_ /: J



2=2<3 OBTENTION SIMULTANEE D'HYDRQGENE ET
D'AZOTE

Le gaz de synth&se qui .st obtenu par le mélange d'hydrogéne
électroljwique et d'azote de 1'air ne contient pratiquement
pas de poisons de contact, sauf une petite quantité d'exygene
qui peut €tre facilement et completement é€liminde, Cette pure-
té €levée et constante du gaz de synthése, donne des rendements
de conversion Plus €levés avec une longue durée de vie des
catalyseurs et une gestion simple de la synthése,

Le prix clevé de la production séparée des
gaz de synthese, la découverte de nouveaux glsements de gag
naturel, le developpement deg industries petrochimiques et
de transformations des rrodults p€troliers, ainsi que la conw-
sommation concurante dc coke dans 1'industrie métallurgique
ont orienté le develeopienment des pProcédés d'obtention des gaz
de synthése vers de nouvelles sources, Cette orientation des
gaz-¢e est justifiée p r les POSsibilités plus simples et plus
économiques de transformation et par un plus bas prix de re-
vient des matiéres premiéres.isj
Les gaz de synthése obt. us & partir des combustibles solides
liquides et gazeux,conticnnent des impuretés qui nécessitent
une ¢limination avant tout usage.,

Les réactions caractéristiques sont les suivantes : (I)
= gazéification du carbone

C+H20 5 CO + H2 (1)
CO+H20 —— (02 + B2 (2)
- dissociation d'un hydrocarbure
Crliin, CnHm+nH20 -——> n€0 4 (#+m/2)H2 (3)
CO + H20 ——> (02 -+ H? (4)

En raison des equilibres, une partie seulement du CO peut
étre transformée avec 1= vapeur d'eau en CO2+ H2.

Cette reaction est donc cortinuée dans une installation spe-
ciale de conversion du CC, de cette fagon le carbone re des
matieres premiéres est treasformé plus ou moins coupletement
en CO2 et éliminé sous cette forme du gaz de synthése.
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Toutes les réactionsde Zuz€ification ou de dissociation avec

avec la vapeur d'eau cou.ie agent de gazgeification consomment
de la chaleur, X et la fegon dont cette consommation de cha-
leur est couverte caractcoise les différents procédes.[Z ]

2=2~3«1 DIS50SIAYION DES QKQBOUARBURES

Le diagramme e la fig II-21 (I) représente les différentes
€tapes pour la synthése de l'ammoniac & partir du gaz naturel
Les difierents procédés peuvent Stre classés d'aprés le mode
d'apport de chaleur.

les trois principau¥ procedés sont :

- l'oxydation partielle

- le STEAM~REFOR#ING ( traitement & la vapeur~d'eau)
= le SHIFLT conversion ( conversion i la vapeur)
a) oxydation partielle
Il y a combustion de l'hydrocarbure avec une quentité d'oxy-
gene plus petite que la quantité stoechiométriquement néces-
saire a la combustion cowunléte,

Dans le cas du méthane le¢s trois réactions principalss SOr- tyj:
(I) combustion : CH4 +3/202 ———> (O +2H20
(2) COQ+H20 — (02+ H2 équilibre
(3) décomposition CH{ —=» G+ 2H3
La premiere réaction est cxothermique et exentropique, quasi=-
: . g evolue ; 5
complete ; la seconde deypcnd d'mn €quilibreyvers la droite 3
basse température.

Pour avoir une teneur ¢loevée en hydrogene, il faut travailler
a basse température , mais l'exothermicité de la réaction I
crée des températureselcveges ( 950 ~ 1250°C). On corrige cet
effet par la convemsion c;ialytique du CO dans le gaz refroi-
di par énjection d'eau -u exces. |
Les procedés d'exydatioc:. partielle sont généralement thermi-
ques ( TEXACO, SHELL), Uecrtains utilisent des masses de con-
tact ( ONIA, MONTECATINI, KOPYER).

b) Traitement & la vapeur d'eau
I- CnHBn+ 2 + (n-1j/2H20 < [(3n+1)/4CH4+(n-J/4C02

&= CH4 - H<O «—— CO+3H2




3= CO + H20 tr— C02 +H2
La réaction 2 est endothicrmique, elle est limitce par un é-
quilibre. Le pourcentage uolaire d'hydrogéne augmente avec

la température,

o %H2 %C0
427 ST T 9,7
627 52,5 I7:5
900 74,5 24,5

Le catalyseur 1le plus utilisé est le nickel (Ni) avec un pro-
moteur. En travaillant sous une pression de I5 i 25 bars on
peut avoir 95 % H2, mais la température requise est de l'ordr e
de 850° avec 2 a3 fois 1la quantite Stoechlomerlque d'eau.

C- Conversion 3 12 vapeur
Le réaction mise en Jeu est

CO+H20 —~w» Cv2+H2P
On opére a basse % mpérature avec un excés de vapeur d'eau,

le catalyseur est geénéralement constitué d'oxyde de fer ( 80
95 %) et d'oxyde de c. come ( 5 & I0 %) 1a temperature de
travail est de 1'ordre ce 300 = 400° la teneur en CO est de

0,2 % en moyenne,

Le %emeu= er cracking t.c ;.1qae ‘2“§nlt une quantiéifzﬁ}%2i$¢:£
ment modéree, sa partic. ;ﬁltevd en aveir de bonne qualité’
Cet inconvenient, en plus des difficultés rencontrées dans
1l'épuration de 1'hydrogcne prodult par ce procédé, font qu'il
est pas utilisé dans 1'iniustrie de 1l'ammoniac.
Dans tous les procédés Cgcréts préeédemment, nous ne parlons
pam d'azote, blen q%&. f vivre indique sa presence (oﬁnf?ﬁlonv
par dlstlllaglon ﬁ%wla‘f est introduit i la proﬁ%%tlon voulue
au niveau de la purificey on lavage & l'azote liquide : Cf
schéma général fig II-21

2=2=3=2= LA G.ZEIFICATIUN | _DES COMBUSTIBLES SOLIDLS
Par combustion du coke ou des lignites dans des gazogenes a
gros débit, on obtient un saz pauvre renferment environ 2/3
d'azote, moins de I/3 de CO avec une petite guantité de C02

et de H2, Ce gaz pauvre est mélangé avec du gaz & 1'eau de

maniere a pouvoir réaliser awee déu ges finalement les propor-
tions d'azote et d'hydroséne convéenanta la synthese de 1'ammo-
niac,
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Le melange est soumis a la réztion dinversion par la vapeur
d'eau pour effectuer 1. transiormation du CO en 002 qui est
ensuite €liminé par p.: . ~ication. (

La réftivité du co..oustible joue un rdéle important dans
les générateurs qui tr.v:illent en alternance,de méme que son
comportement lors du §.u.lage,du broyage (résistance,agglutina-
tion,gonflage etc...).

On utilise ces ¢ z de synthése pour la préparation de
1l'ammoniac dans le proc ... i _BR-BOSCH .

La fig I1-22 re.r:s.nte le digramme des differentes éta-
pes pour la synthése .c¢ 1'_ .mmoniac i partir du coke.

On peut proc..re les gaz de :synthese par gazeificas
tion des huiles de che ffage lourdes.



LT

2-=2«4 PURIFICATION DES GAZ DE SYNTHESE

Pour la syntheése de 1'ammoniac,on empleie un mélange
approximativement stoechiométrique d'azote et d'hydrogeéne.

Les gaz riches en HZ’ resultant des differentes indus~
tries ou de l'exydation pertielle des combustibles contien-
nent outre H, (éventuellement N, ) du bigxyde de carbone de
1l'oxyde de carbone,de 1%hydrogéne sulfureux,des gaz inertes.
Les gaz peuvent contenir gn outre des impuretés sqglides (char-
bon,oxyde de fer provenant des cendujtes, poussidre de cataly-
seur) ou liquides (huiles,eau etc...).
Ces substances agissent soit gomme dilJuants en diminuant la
productivité des installations et les presgions partielles
des constituants utiles,so1t comme des poisons,ce qui rend
necessaire une purificagign plus ou moins avancée suivant le
cas.farmi les impuretés €énumérées,1'hujle et les poussiéres
sont relativement faciles & €liminer par les pProcédés mécani-
Ques habituels (changement de vVitesse, filtration); les ve-
beurs d'eau sont séperces de méme par un refroidissement nod¢
ré.L'élimination des g4z Indésirables est basée sur des pro-
céssus plus compliqués,cgume d'absorption,la chimiseorption ,
1‘adsorption,ladiffusion,la transfermation catalytique et le
fractionnement.[3]

a- la désulfuratigg
Le soufre se présente surtout sous forme de H28 dont 1'élimi-
nation constitue 1l'étape principale de 1a désulfuration.
Les combinaisons organiques du squfre sont le plus souvent
€liminées dans les étapes de la convegsion du CO et le lava-
ge du 002 .

Pour 1'épuration on utilise deg masses & hydroxyde de
fer,ainsi que les proccdes humides par lavage a la mono,di,
tri—éthanolamine,é la pgtasse caustique et la sqQlution alka-
zide,

b- élimination du 002

Le 002 est €éliminé par:
- lavage & 1l'eau sous pression ( 21,5 volumes de €O, a 25
bars et I2% pour un volume ddeay )



x2

- lavage & la monoétanolamine (MEA) activée par l'arsenic ou
bPar un catalyseur.
= lavage & la solutior .: carbonate de potassium
K2003 . 002 + HEO-:__:-_—---—»- EKHCO3
- lavege & 1l'eau amoni.cale
> - lavage a la soude:utilisé pour des purifications treés fines
c- €limination du CO

— Par conversion du CC en 002 par la vapeur d'eau

CO+H2O N — J‘O2 +H2 AH = - 9177 kcal/mole
Cette conversion qul -roauit de l'hydrogéne a fait l'objet de
nombreuses recherches, surtout dans le choix du catalyseur.

On opére a base tempéreti e vue l'exothermicité du processus.
= bar absorption dans 1z liqueur cuivreuse (acétate cuivreux
ammoniacal ,ou formiate cuivreux ammoniacal ) ou dans le mé
thanol a froid (I50-3CC =tm ).

= par lavage 3 l'azote liguide,

Pour la purific:z-ion du g2z de synthése,on procede aus-
sl par purification fire catelytique qui transformeles compos
sants nuisibles en combinaisons inoffensives par réation avec
1l'hydrogéne.

ng;2H 2H (

P ——

CO + 3H, ——=CH, + H,0

|

| 1. +

| 002 + 4H2 —-—bCh,‘l 2H20
Ce procédé n'est utiliszé zue pour des quantités faibles de
CO,si non la consommatiown “'aydrogéne serait troés grande de
méme que la teneur en v¢% inerte (méthanation) et en eau qui
est un poison pour le co+ _yseur,



I3

2=3 SYNTHESE DE L'AH_OH{£9

La premiére question quisc pose dans J.'étude de 1= transfo. ma
tion chimique est de savoir si le systéme considéré est Succeptible
d'évolution,Généralement constitué dans le but de Provoquer une ré- -
tion souhaitée,ec systaone peut voir sa transformation limitée par u
état d'équilibre,une récction incompléte entrainera la séparation ¢
le recyclage des réactifs. Par allleurs des processus concurrents et
parasites peuvent intervenir pour diminuer la selecctivité du procdd.
et alterer la pureté de: produits,
Il importe donc que l'ingénicur dispose des données et méthodes qui
lui permettent de répondre a 1la question classique :l1a réaction prc, -
sée est-elle possible?dfexrniner 1'éventualité de transformations et
ralléles ct d'optimiser les conditions(température,pression,propor~
tions des réactifs)qui se prétent 4 son projet,
Notons dés maintenant que ltétude thermodynamique des équilibres chi-
miques ne peut a elle scule apporter une réponsec complete a ces pro-
blémes,On sait bien qu'ilexiste des systhémes dont 1'eévolution est -

principe possible,mais qui resteront indéfiniment eon un état métast
ble en l'absence de 1'initiateur ou dn catalyseur propre a provoqu
leur transformation. (8)

2w3l Thermodynsmique et Cinetigue

2=311 thermodynomiques
: L, o pade —__n
L'am oniac est produit AvVscs ¢léments selon la réaction:

Ny 4 SHy 2Nz 4+ 22 keal

ou }éNE -+ 3/2 H2

DTHB + Il kcal
— T /! ?2 ;{
KP Lo PI\I:J?,/KP]\IE FHL

Btudié d&s I9OI par LE CHATFLIER, cet équilibre est déglagé vers_la
droite, sens de formation .c ltammoniac par une augmentation de la

pression et un abaissemcnt de la temperature,conformement aux lois <&
deplacement de 1'é&quilibrs, ILa thermodynamique a indiqué dés le dé-
but aux chercheurs(sur lo base des données calorimétriques) autant
les voies permettant de resoudre le probléme, que 1la possibilité.d%b/r
teindre le but poursuivisla. fixation de 1lazete de Llair,[ 37

La grande quantité de chaleour dégagée parle processus de synthése d=
ltammoniac stemploie aujourd'hui dans la majorité des cas pour re-

chautffer les gaz de synthése pénétrant dans le reacteur.
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Pour la réaction de synthdce dirccte ( 2 N5 4 3/2 Hy —es NH3 )
la loi de HESS permet d'cxprimer la chaleur dégagée
Mo = ZAHp -3 4Hz (1)
Dans les conditions stan’ord,l'cxpression obtenue est la suivante
0 = Mgs=[H 045 + 5 BHY ] (2)

Les valeurs de g4 peuvent Cire deteruinées par plusicurs voies,dont les
plus exdtes sont celle weitont en jeu les capacités calorifiques ou
les chalcurs isobares (os constitunnts,

La loi de KIRCHHOFF don:c la formule ci-dessous

ol = 3 Gpe - S, e &

L'o‘pre ssion des capacit_= calorifique en fonction de 1la températiye

ebsolue étent de la for .o @
Cp = a+bT 4+ cT2 ¥ sesec-s... l'équation (3) devient:
LA = AC- = da s AT+ ACT2. . = [ Ctnns=42 Gy - 361,)

+ (Z1 A,f;;fug .__aj ‘_//2 - —7?/:' {f J'V,‘/T‘f‘ [(ﬁlf":{ '2'16""_. - ﬁéaﬂyrz ([_'.)

Dans la literature (tallecan IV-3 page I4T MATASA )on trouve les valewr)

suilvantes pour les const-n“es a,b,c.

i a b C._ E
= [=

: M{B 8'01‘_ i ?.IOHL]' E 5!.10 ‘ =

. ' ! |

I ; * :

i 6,5 i 00T 0 '
e : e I ! tableau II-I

r i ;

| : T 5 :

| H ' 6,5 ' 0,0009 | 0 ;

! : 1

1

L

En remplagant les constrites var leurs valeurs yL'équation(4) devienf:

B _ 4,96 = 1I,5.70"%1 , 51.10~772 (5)
e
En intégrant (5) entre 7' et T (en choisissant T' comme standard ) 0>

)

obtient:
B = AH = 4,961 - 5,7512, 17.10~713 (6)
1'équation(6) n'est val: lec qu'a la pression atmosphérique et en n

tenant pas compte de 1o chaleur de nélange des réactifs dont 1'impor—
tance s'accroit avec la “roession.

Pour le calcul dedfa di’fer-ntes pressions et températures 1'équatlon
suivante a été proposéc CﬁD :
A = (0154526 + 840,607 + 4,5003410% w31p- 5,586850 - 2,525.10-% T2

+ 1,69167.10-613 . 9157, 09 (7)
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ou P est exprimé en atm ot T en °K

Tableau II-2 page 348 manucl de ltazote

i T T T T S i

! Poatm I 1 TOC ' 300 600 1000 ]
! ) { 1 l -
g 1 3 I ! ! '
1AH . ] P N X
:cal/molf 11500 ,1243c [13320 '14560 i 16400 ;

|
|

1

L'application de la tcr odynamique aux rénctiors chimiques permet
d'apprécicr en princi . lovrs possibilités de réalisation grice 3 1a
relation entre les vrl =g thcrmjg:gguit la constante d'équilibre a
pression constante de 1+ réaction,
-AG° = « AH® 4+ TAge AG zpu-mas . (8)
LG°= = RT LnKp (9)

ou AG® cst la variatio: du potentiel chimique isobare ou fonction de
GIBBS, AS° la variation d'entropic.Comne Kp n'est que le rapport en-

tre les constantes des vitesses dc la réaction (synthése ot dissocia-
tion de NH_-5 Jsyon peut “nciloment établir la liaison entre la thermo-

dynamique et 1a cineti;"¢.00n:risaant kI et ka correspondant aux Qé&&f
réactions reversibles,on —eut trouver la valeur de Kp ct de la,a 1'ai-

de de 1'6 quation(9) trecuv.r 1a valour de bG°.

L'cquation de VANT'HOI' -cruct de calculer Kp ( AH® ¢tont considérée
comme constante lors ¢ 'integration)
d(InKp) - _ape (10)
“dT T2

Par integration on a:

InKp . AHO(u-77 ) (11)
Kpp RT, T

La valeur de AG® permc’ de prévoir le sens de la réaction.

8i AG=0 =lors d'aprés 1'_auntion (9) Kp= I

comne Kp = _%% o1 s B ks

le systéme est en équi” bre.
Pour obtenir le produi (NH;) 1l faut que ky soit supéricur a k,
Kp2>I et AGe «¢

Une Gquation empirique donnée par TEMKIN permet de calculer la constan-
te d'équilibre, i e (5_-,"'.';..".,)":[,5 R 2756-Pk2
3,42

T e £t 1la surfaoce spécifique (ma/g)du catalyseur
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f la masse volumique du catalyscur
Comme lc wontre le dingramme (fig II~3I)1a rénction de formation de
& g

NH; 3 partir de ses ¢léments cst possiblc ' berssc crature,Au fur
resure que la température s8'éléve,ln réaction devient plus diffie

cile & rialiser par contre les possibilités qu'unec décomposition se
produisc scusmentent beaucoup,On pourvsit donc croveiller dans des

conditions optimales A de basscs tempcratures,nais la réaction ctant
activée thermiquemcnt il faut trevoiller & une tompérature plus é3e-

vie & laquelle 1n vitesse de réaction sornit mcceptable.Plus 1a tenpé-

rature est élevée,l'effet de la pression 21t roins sentir,ce qui
nous pousse g chercgher un comproumis,cn traveillant 4 des Pressions et
tenpératures modérées,

Les Gauations (&) et (9) permettent d'écrire L'expression suivante pour

la valeur de Kp,

LnKp= _Q%i_ - -%%2 (12)

& & =
Swuz- 550 - ¥ S5 Huns - % Hwe - 55 HY.
/ Ko= =MH3~ %o, /Ay
Gl [771 NP — - T

R R

Comme les entropies et les enthalpies pour toutes les températures

sont connues rarcuentyon utilise l'incrément de ces valeurs avee les
température qui s'ajoute aux valours standards,

Une formule empirique proposcée por LAKSON ot DODGE donne 1a relation
entre Kp et T.

log Kp = 2074,8T~1 _ 2¢494310og T ~ a7 - 0,1836.10°12 , T (13)

ot a et I sont des constantes a P donnde,

[

H I T 1 4 1
iPatn ! T0 100 | 300 ! 600 ' 1000 |
1 Z ! % LS ) H
' Ja ! 000 ! ! 6 ! 356 1t & :
: T0”a :o,o 00 ' 0,I256 ! 0,1256 ! I,0856 ; 246853 ' Dableau
+ 1 AU bebae s "
' , : ] i ) ;o II-3
' 1 ! H ! ! {
' Iy I,993 1 2,113 12,206 ! 3,059 v h,h73 '
I
! : ' i ! ' |

Pour lc¢ trav~il sous pression il es: préférable d'utiliser les fue
gacitisn licn Caos presgions perticlles pour exprimer la constante
d'équilibre,
La relation entre K:f (constante d'ouilibre ) ot la température est
donnée par 1'cquation proposée par GI*“ESPIE et BEATIE,
log Kf = = 2,60112210gT . 5,519265.70 7 , I,348863.10=7p2
+ 200T,6T77L 246899 (I4)
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L'influence de la pression de travoil sur 1o constonte d*équilibre est
due tant av fzit que le mélenge ne se comportc pas comme des gaz i-
deaux,qu'@ la forte contraction de volumc,

On traduit la dévendance de la constnnce d'éqnilibre par la relation

suivantes ;
K+' = ,L Ni%i (15)
M1 .

la fugncité portielle étant liée 4 1 pression partielle par un coef-

i

ficicnt dc Tugocité ¥ et la pression particelle pouvant s'exprimer
comme le produit de la pression totale et de la fraction molaire Xi du

gonstituant i la relation(I5) peut s'éerirce sous 1o Torne:

?frhfﬁ_g_ i "x”"’""“' P an a rewir
#
Wt Ynee AGE Za (16)
n
ot Kf = Ko « KL P* (16")
Dans le cos do la synthése de NEz Kx s'éerit
IED
Kz = Yo (17)

Bh
(Z‘!l-f}’"e r?"/r;ﬁ-/’}&x (”9;:\/ V.

ol ny,np nz sont respecctivenent le nowbre de wmoles de NE'HZ et NH.
et ny renresentc les gaz initiaux ot fn==2 (2 -1 =3 = =2)
1'équation (I6') devient

[/ 2
Kf = KyKn [——E— \ (18)
lI‘!.O + nin

Kf [P
Ky ( No + Ain

: (19)

Ceotte dernicére rcelation montre cu'un nceroissoment d

ol

Q

la pression a

un effet positif dans la synthésc dc lizper contre si

14

lc nombre de mole:
dtinertes ~ugnente la formation de Tz est cntravie,

3
En exprim-nt le nombre de moles dec chrque comnoscnt en fonction de la
quantité de NHB formé et en considirant cu'nu début il y a un mélange
dans un rapvort d'une mole d'azote iour trois moles d'hydrogeneg et
qu'

nous pouvons ccrire

A la fin vne partie du mélang. o ri-git nour donner 2 moles de NH3

B ) e ——— 2124“113
T L 0

I -x 5 = 3% . 2%
Le nombrec total de moles est:
2x + (I = x) + (3 = 3x) = 4 =~ 2x

d'ou les fraoctions molaircs sont
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R 2 . ! I ~x x! _ 3 = 3x
i }LTB = H X“ = H Ua =
h - 2% 2 4 o~ 2% b ~ px
x
In posant ———e—ow— =y , lcs ¢xpressions cl-dcssus peuvent se mettre
2 - x

sous lo forme suivante:
X'w= ¥ 3 X'y, = /b (I -~ y) ; K';? = 3/4 (I - y) (20)
soit XW, =1I/4 (1 & X'NH3 ) 3 X', = 3/4 (1 éxl“-’fﬂ; )

A 1'aide des cxpressions (20) 1'équation(I6)s'décrit

’
Ky o X NVH2 P an

BE = 1 ’ Y 2,/ s 19 2
g S ! A~ L . e
¥ Z* (4 SE-M@)J .2[4’ WMH /J % (21)
X1 . I6 ;
soit Kf = K Ay - = BT
e7% . LI = X'I‘ﬁT._‘-j )
5 1 5Ky X1H AT
s o T R (21%)
27 P (I - "LI!IHB) ('I: - AE!TH—Z,‘?)

Cettie relation nous donne une dénendoncce direccte entre 1a pression,

la t° et la fractior molaire de NHB., La fignre IT=32 illustre la va=-
riation du % de I'JH-5 dans lesgaz en fonction Co 1o température & P cste.
Le ropport /175 e.une influence not-"le sur 1la teneur en NH3 a 1té=-
quilibre,Plus le rapport augumente (nu dold de 1n valecur 3/1) la te-
neur cn NH3 baissc et il semble que le¢ uexitun de la conversion est

68/1 & 2,9/1.

atteint non pas pour 3/I mais pour un Fitigo s

2=312 Cinctigue de la synthice

Connaitre les données cinctiqg:

¢ d'un processus est d'une
grande importance,car cela permet d'cloborcr directcricnt le projet des
réncteurs (sans avoir besoin d'essais successifs en phase pilote pour
les differentes voriantes ctudiées),de privoir 1l'effet que produira
la wodification des differents par-ndires et de choisir le domaine
optimun de fonctionnement.

L'¢étude cinétique du procéssus de syntlésc de 1l'ammoniac a été rendue
difficile par l'existence de plusieurs paranétres dont 1'influence
est encore trés difficile a appredey .Bien que la rénction soit trés
simple d'apporence,les données existentes ne peuvent pas satisfaire
convenablement les exigences.,

Les difficultés rencontrées dans 1'étude de ce processusrésident en

prenier lieu dans le fait qu'il découle en phase hétézdgéne,le cata=

&<
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lyscur ayant un effet multiple,

Certains problémes cléf tels que l'existonce d'une dissociation de la

nolécule d'azote en atomes,1l'¢tendue d¢ 1'inTlucnce de 1tinfluence
de 1~ diffusion sur’ le’ proc:ssus,liétnye de vitesse 5% _rainante du

woc .ocus ( ~dgorpition physique ,chirdisorption de 1'ozote,ou désorption
de la wmolécule d'ammoniac),,le domainc danc lecnel évolue le processus
industriel.

On comn~it ~njourd'hui plusieurs équationgde Lo vitessc de réaction,
Certaines diduites mathématiqucment sur 1o base de considerations
théoriques,d' utrecs eripiriques.Pour L'Ctude cinéticue de la synthése

de l'anyonirc,il faut tenir compte de deux rciactions dues a4 la rever-

Sibilité du processus chacunc de ces rénctions ay~nt sa vropre équation
de vitesse,

kT
N> + 3H 2NE
5 > ,—:12:? %

la vitessc de résction s'exprime sous 1o forme d'unc difference entre
la vitesce de form-%ion ot de . dissociniion de NE} r = EI - rz

T YT T

Ltéquation proposéc nar TEMKIN ot PYZIEV est la suivante:

{ P3 | o( P‘? \ I~ O<
2 -k, -——-5—-*-"‘13 (22)
el v i
NH} we

Suivant l'hvpothidse e TEMKIN,auteur dc L'équntion de vitosse la plus

o — kI PIT

1

vraisscubl ble connuc aujourd'hui pour la synthése le NI rr doit

refleter 1'eifet de 1'~dsorntion physico=chimique que sugit la molécu-
le de Na a la surfrce du catalysecur ,ct r, ne dépend pas de la Pression
partielle des rirctifs (réaction d'ordrec O ),meis est influencée par
la désorption ¢¢ 1o mokécule de NE3.
En désignant par L et D les facteurs teonant compte de 1'~dsorption
ot rosneciivencent de la désorption,l?'.quation Je 1~ vitesse sous la f
forme la vlus giéncérale s'éerit:

T =ry -Tr, = kIAPN2 - k5D (23)
Pour 1~ determin-tion de A et D 1'zquation proposée par LANGMIUR est
l'unc des plus connues.
En considirmnt lcs conditions isothermes,il éteblit les formules sui=-
vantes ry et r,

r ka(I - ©)P (24)

I
ry, = k@ (25)

S
o ® cst la froctionde surfoce occupie (6 = o ) 1%adsorption est

proportionielle - 1la fraction non rccouvertc I = 0 et a 1a pression,
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tandisque la désorption est proportinielle & la surface occupée,
A 1'¢quilibre 1la vitesse est nulleyce qui permet de calculer O,
k(I = 6) = ka0

y 6(kd + kaP) = kae

d'onl 8 = -—kﬂ.E..._
ou kd + kaP (26)

I‘=I‘I -I‘2 = 0

G = 26")

ou b= kr‘l/kd

L'cquationde FREUIDLICH,empirique au debut set démontrée par la suite
comme un cos particulier de celle de LANGMUIR permet de calculer @:

e =k P (27)

ou U< n <03,

Les ¢quations de VAI'T HOFF ot dTARREETIUS y cxprivient los constantes
de vitesse en fonction de 1na temverature et de l'Cnergie d'activation
permettent d'écrirc 1l'équsetion de 1- vitesse sous forme suivante:

r=ko(l = )P - xd6 = k'4d P(T - 6)cxp(~E; /RT) - l30exp(-E,/RT)

(28)
TEIXIN ot PYZHEV ont introduit 1a proession prrtielle de 1'azote ade
sorbée Pﬁg au licu de P et & partir dcs relations liant 1'énergic d'ac=
tivation & la fraction couverte 8yont proposé 1'équation(22) dans laquel-
le &€ cst une constrnte fonction de 1= n-oture du catalyscur,de la pres-—

sion et de la température(on trouve genérolement pour ¢ 1la valeur.
045)e Cs ¢quotions sont simplifiées ¢t nc ticnnent pas compte de la

diffusion : & trrvairs le catalyscur qui reduit appréciablement la vie

tesse.



2~32 CATHLYSEURS:MECANISM@_DE LA CATALYSE

2-321 catalysceurs

La nécessité d'accroitre 1z Vitesse de la réation & bas-
se température par 1l'emploi d'agents bromoteurs a fait 1'cp-
Jet de nombreux- travaux (GUICHARD, LARSOL et az),
Plusieurs catalyseurs ont &+é utilisés suivant 1la températu~
re,la pression et 1la Pureté des gaz de synthese.lLe fer utili-
s€ primitivement a ¢té remplacé par un catalyseur formé de

fer et de molybdéne,obtenu en calcinant un mélange de nitrate
de fer et molybdate d'ammonium puis en réduisait la nasse ob-
tenue.Un catalyseur trés actif est réalisé avec un fer tres
poreux mélangé 3 5% d'alumine,l61
' La plus part des catalyseurs sont & base de fer,addition

né d'oxydes de type différent (promoteursdu catalyseur).

= amphotéres,acides: ALZCB, Tio , SiO2 ete., . . yJouent
un réle important dsns la structure du catalyseur.

- oxydes alcalins et alcalino-terreux ( K0, Na,0, Mgo
Cal etc...) augmentent la surface du catalyseur.
Il est a remarquer que les promoteurs de la synthése sont aus
si ceux de 1la décomposition Plus rapide des nitrures de fer
par la vapeur d'eau ou 1'hydrogeéne . C 57
Les catalyseurs employés dans la synthese de NH3 sont sensi-
bles & la présence cans le gaz de syntheése d'impuretds qui di
minuent considérablement le rendement.Bn particulier le sou-
fre a une action inhibitrice trés marquée a la concentration
0,00001I ( 0,001% ).
On distingue deux grands groupes d'inhibiteurs:

= les uns qui provoquent une désactivetion passagdre:
toutes les combinsisons contenant 1'oxygene: Hzc s CO , 002.

= les autres cui causent des domeges définitifs:dérivés
du soufre qui peuvent venir du gaz brut ou de l'huilede grais
sage des conpresscurs,aussi les combinaisons du rhosphore et
de l'arsenic.

L'inhibiteur 1le Plus nuisible dans les conditions de =..
température et de pression ( 500°C 300 atm ) est 1'oxyde de
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carbone,non seulewent il forme du fer carbonyle avec le cata-
lyseur mais aussi il attaque les parocis des appareils de ca-
talyse .

2-322 préperation du catalyseur

La préparation des catalyseurs comporte deux phases prin
cipales:

- l'obtention de la masse catalytique brute

- l'activation de celle-ci par réduction.
La masse catalytique brute peut etre obtenue rer oxydation du
fer fondu pur dans un courant d'oxygene,d partir d'une magné-
tite naturelle exemnpte de soufre ou 4 partir de cyanures cem=-
blexes de fer.
Dans tous les cas on ajoute des promoteurs de fzgona former
un mélange trés intime.
La phase d'activation est une réduction des oxydes de fer en
fer qui doit &tre protégé & l'aide de promoteurs de 1'action
négative des poisons,de 1l'élevation dc 1la tempéreture,
Comme agent de¢ réduction on utilise d'habitude de 1'hydrogéne
ou du gaz de synthese aussi pur  gue possible.Les conditions
de réduction dépendent de chaque type de catelyseur dont la
surface specifigue et la structure tiennent une place impor-
tante dans 1'éfficacitd du.catalyseur.
Pendent la réduction il se forme en méme temps cue des crig-
tallites de ferx ( de constante de reseau 2,86 E ),de la va-
peur d'eau qui se dégage et est entrainde dans le courant
gazeux.Comme l'eau est un poison pour le catalyscur il va fa-
loir 1'éliminer,ce qui est facilité par unc augnientetion de
la vitesse de volume des gez de syntnese.

2-323 mécanisne de la catalyse

On n'a cherché des explications purement physiques de 1la
catalyse de 1'ammeniac,dans lesquelles on fait intervenir les
relations capebles d'exister entre l'activité du catalyseur
et la chaleur d'absorption des g&z,Ce8 propriétes thermoioni-
ques ou le potentiel critique des :saz absorbés . 37
Mais on peut remarquer que la nature du cztalyscur subit des
modifications chiuiques au cours de son fonctionnement,
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~ unc théorie basée sur la foruation et l'hydrogénation
alterncées des nitrurcs semble €tre 1'essentiel du mé€canisme
de la catalyse pour certains auteurs.PuRMAL rems=rqua que les
catalyseurs les moins actifs sont ceux qui se combinent faci-
lement & 1'azote pour donner des nitrures stzbles.
L'eau décompose les nitrurcs en donnant de 1l'cxyde et de 1'am
moniac,et elle joue le rdle de poison vis & vis du catalyseur
des que sa pression partielle atteind 0,08% .
= pour d'autres zauteurs la propriéte ind:spensable d'un
catalyseur pour la synthése de 1'ammoniac ecgt A- pouvair fi-
xer d'abord la molécule d'agzote inerte.Cette phase est d'ailz
leurs considérée pour ces auteurs comme la phass la plus léen
te et par conséquent celle qui detcruine le vitcsse de tout
le processus.
L'azote se comporte en donneur d'électrons de la couche 28
qQul entre dans les corbitales d vacaantes du métel,il ce pro-
duit la chimisorption de 1la molécule d'azote,qui sur la sur-
face du métal serai- ainsi liéde & celui-ci bar une covalence.
Dans ses grandes lignes le processus de catalyse peut se
schématiser comme 1l'indique la fig IT 33
= adsorption de la moléecule d'azote par le métal
= rupture d'une lizison de 1la triple liaison N E N
= fixation de 12 molécule d'hydrogenec
- désorption du complexe hydrogeéne,diimide ou hydrazine (qui
donne par hydrog nationl'ammoniac par des réations en chaine),
Toutes zes théories donnent une explication plus ou
moins compléte du méceanisme de la cetalyseR.Mais Jusqu'a pré
sent on ne szit pes si la molécule d'azote forme avant de se
détacher du catalyseur un complexe activé,et si 1'hydrogéne
agit sous forue adsorbée ou & l'état gazeux,ou bien si les
molécules ou les complexes sont fixés sur la surface du cata-
lyseur ou se déplacent librement sur celle-ci.
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2w%5 PROPRIETES DE L'AMIONIAC
ﬁ‘ammoninc ¢st un gaz incolore,doué ddunc odeur piquantg’il
excigte le larvoicment et provoque 1o ouffoeation & faible dose .
~ masuse molaire I17,03g
- densité & 0°C et Iatm 0,77g/1
~ densité cous forme liquide  0,56386 & 0°C ot C,607g/1 a 20°C
-~ par~aétrss  critiques : tc = 132,4°C 3 Pc = III,5atm
Dc = O,2555/bm3
~ tempirature de fusion «77,7°C
- teinérature d'ébullition ~33435°C
=~ chaleur de vaporisation
I= 32,930(1I33' @ t)% e 0,509(I33 » t) cal/g
= chcleurs spécifiques ¢
Gpﬁaz= 3404 4+ ?.10"4T + 5I.7077q° cal/g°K
CPiiq = 0,7498 = 1.36.10”4t + 4,0253(I-t)'% cal/g, °C
- enthalpie de formation standard AH = wII,Obkcal/mole
~ entropie standard S° = 46,03 kcal/°C mole
~ température d'inflamation 9I7 -~ I000 °C selon la composition
du mélange 135 - air 23 = 57% volumique.,
- limite d'explosion selon cspace et Source d'allumages
pour lec mélange NHz = 03 I3,5 - 02% voluuique & Iatm a la
tempéroture ambiante,
pour lc uélnnge NHz - air I5,5 =20% Intm température ambie
ante et I4,5 - 29,5% & Iatm ct I00°C.

Propiétés physologiqugi

En mclange a 1'air

Dose 1léthale aprés une demi-heurc & une heure I,5 =~ 2,78/m3.

Yheure & I heurc I,5 w 2,5 g/m>
: . Q. B

Dose suportable sans suite: 0,I8 g/m

liwite de toxicité : IO0 ml/Nm’-ir.

Intoxication dangereuse aprac
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Solubilité de NHz danc 1'eau

tableau II-%

— : ! . ,
l tec 1 ! = ' T
! y 10 | 20 50 1 ko 50 |
i ! i ! i
[Se T heaw ! O 1
| # Poids de NH3 & Iatm | 40,0 § 34,2 1 28,5 1 23,7 | I8,5 !
! i S i {
Chaleur de dissolution de N3 dons 1'eay
tableau II-5
e Sl i ! i
; B meles e T 2,33 1 & o | I9 49 99 !
: i i D ' !
i I 20°C 6,54 7,85 8,0k &,24 | 8,28 1 8,3 8434 1
ft°c ! l
i I 400C 5386 1 7,64 74861 6,03 8,09 ! 8,11 8,12 i
! L 1) = ! |
Tension de Vapeur de IH3 liguide en atm
tableau IT=5
 — r i r, i
tenpiérnture °C i . p! i
j o | ~33,35 0 LIS I 35
S - s —t
! tension de va- ! ! = !
! w_k oo I,00 ! 44,2380 ! 741875 13,321 E
1 peur 1 ! 1 : i
Solibilité des gaz dans NH3lig en Nm3/I000kg
tableau II~7
K o ! ! ; !
H sk 7. |
i tog N2 I LE I CH4 ' Ar
i $ ; $
! o T ! ] i !
: 0°¢ f Ih,70 * 18,96 i 60,40 i 25,0
! ! 1 ;
; 25°C 1 33,95 f 32,9 f 103,00 E 43,10
F -
A
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2=34 DLRIVES DE NH3
Le gaz zmuoniac est trés soluble dans l'eau aux basses

températures,ceci fornit une liqueur vendue sous le nom 4'am-
moniaque ou aleali volatil de densité 0,92 pour 20,7% NH
( 20 - 220 Baume ). C77

L'ammoniac trouve de nombreux débouchés aussi bien dans

3

le domaine minéral qu'organique.

S1 1'on examine les statistiques relatives sux utilisations
de NH3 dans les pays ou 1'industrie chimique est avancée,on
consitate qu'a peu prés les 3/4 de 1z quantité globale de NH,
Sont absorbées par la fabrication des engreis et de l'acide
nitrique.,

La valorisation de 1'ammoniac n'etent pas le but de notre tra
vail on se limitera & citer qQuelques sels ammoniacaux et leur
importance en tant cu'ebgrais,

a= le sulfate d'ammonium (NH4XQSO

4
C'était le plus important des sels ammoniacaux utilisés

comme engrais.Il es* préparé en neutralisant l'acide sulfiri-
que par l'tammoniac.

1,80, + 2nI, ﬁ,,(ﬁrﬁdr)gso‘{L dHZ - 65,4 keal
4103

I1 présente l'avantage comume engrais de fournir 3 1la
fois de 1'azote nitrique et de 1l'azote ammoniacel ,mais offre

b= le nitrate d'ammonium NH

le grave inconvénient d'étre h groscopique,aussi est-il em-
£ & b1lg
ploy¢ en mélange avec d'autres produits fertilisants.
c- le chorurc 4'ammonium NH401

Preparé per neutralisation de 1'acide chlorhydrique par
1'ammoniac ou per double décomposition entre le sulfate d'am-
monium €t le chorure de sedium.

804(NH4)2 + 2NaCl

- Na2804 1—2NH401
Un mélenge de chorure d'ammonium et de chorure de potassium
donne un engrais mixte dénommé POTAZOTE .
d- le phosphate d'ammonium PO4H{JH4)2
On l'utilise comme engreails azote et phosphoré.un melange
avec le sulfate d'ammonium (LEUNAPHOS Jou avec 1le nitrate
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le chlorured'ammonium ( NITROPHOSKA ) doune un

engrais complet.
e~ l'acide nitrique HNO3

La synthése directe de 1'acide nitrique a4 partir des &

ments de 1l'air nécessite une grosse dépence d'énergie €lect-

que.Le procedc d'obtention de l'acide nitrique basé sur 3

dationde 1'am

ioniac s'est développé rapidement surtout danc

les pays riches en énergie hydroélectrique.

4NHy 250, —— . 4N0 + 6H,0
NO 4 I/2 0, ——= 7o,

21\02 - u204
21{204 -+ 02 + 21{20 '—"-t_""_'—:‘ 41"1'}';03 AH<K O

L'acide nitrique est 1'un des acides minéraux qui offrent fe

plus grand nombre de débouchés:nitrates (engrais ),matieref

colorantes,explosifs(acide picrique,tolite etec...).

- 1'urée o0(xwu
f- 1'urce uo(hﬁg)g

21&‘]15 + 002 ] J'_'\EZUOONHL}_ A = =38 kca]
l‘iﬁ2COOI‘JH4 —_—i NH2COI"J'H2 + H:O MM 2 75T KaE]

L'urée contient environ 46,6% d'azote,il est utilise ccrhine

engraels azoté

solide,liquide apres addition de 25% d'amwuon:

ou d'nydroxyde d'ammonium.

L'urée est ie
Plastiques,de

CUn

<

point de départ pour la fafrication de ma:ier -

colle ete...

Depuis ces derniecres années il est utilisé comme alimen- de-

ruminants,en raison de sa contribution i 1la structure des al -

bumines,

Dans son indu

Strie orgenique,on retrouve 1l'ammoniac dans 1=

syntaése des amines (RNHX) amides (——RCONHQ) 1) T
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IIT fROCEDES INDUSTRIELS DE LA SYNTHESE DE L'AMMONIAC
3-1 RBEALISATIONS INDUTRIELLES
3-I1 introduction

Comme il a été souligné plus haut la pression,la tem=-
pérature,et le catelyseur jouent un rodle capital dans la syn-
thése de l'ammoniac.Suivant leurs valeurssurtout celles de 1la
pression,et la nature du catalyseur,trois grands groupes de
procédés sont actuellement en application dans 1l'industrie de
1l'ammoniac.

- Procédé des basses pressions (I0O0 & I°%5 atw )

- Procédé des meyennes pressions (250 & 300 atm ):
HABLR=-BOSCH , FAUSER-MONTECATINI.

- rfrocéde des hautes pression (600 & I000 atm } :
G.CLAUDE , CASALE.
lais cette classification n'est pas tres rigoureuse,car cer-
tains procédés modernes mettent en oeuvre des pressions de tra-
vail intermediaires(I50 & 200 atm ou 400 A4 600 atm) ou des
pressions inférieures (€0 & 90 atm:Procédé MONTCENIS).
Pans le cadre d'un méme intervalle de pression les schémas dif-
ferent selon le type et l'emplacement des réacteurs,selon le
point de contact du gaz frais avec le gaz . recyclé,selon les
rioyens de recyclagel employés et le systhéme de séparation de
_‘'ammoniac.
Jans notre etude nous nous interess»sns au procéd€é des moyennes
Jressions,dont le premier en date est celui de HABER-BOSCH
ionté initialement & l'usine A'OPFPAU de la Badische Anilin
nd Pabrik (B.£.S.F.).
sa pression de travail utilisée est de 300 atm et la tempéra-
ture 500°C,avec reacteur a caisse de catalyse en échangeur de
chaleur.

3-I2 schéma de l'installation

Une installation industrielle comprend en général
3 grandes parties:
- Production des gaz de synthése
- Furification de ces gaz
-Synthése de 1'amuwuoniac

Notre calcul de bilans ne portant que sur la derniére partie
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(les gaz purifiés étant préts pour la synthése),un schéma ty-
pe de 1'installation de synthese avec deux phases de sépara-
tion(condensation (& 1l'eau et & l'ammoniac)est donné par la
fig II-4I .
I1 comprend:
- Un réacteur ou tube de syntheése (I) dans lequel se réalise
la conversion de 1l'azete et de 1l'hydrogene en ammoniac.
- Un réfrigérant 3 1l'eau premiere condensation (2)
- Un réfrigérant & 1'ammoniac deuxiéme condensation (4)
- deuxséparateurs (3)(5)
- Un filtre pour la purificationdu mélange gazeux aprés 1l'ap-
point de gez frais.Ce filtre peut avoir une longueur de 3m
pour un diamétre de I,5 m (63
Une pompe de circulation qui couvre les perte- de prssion hy-
drodynamiques procuites le long du circuit ainsi que celles
dues & la formationet & la séparztion de 1l'ammcniac (8).
La partie la plus importante est le tube de synthese,sa con-
ceptionet son fonctionnement font 1'objet d'une ¢tude plus dé -
taillée.
Les deux réfrigérants (colonne de refrcidissement)peuvent at-
teindre des hauteurs allant de 10 & I2 m de haut.

3--I3 le circuit gazeux (ou circulation des gaz):

Les études thésriques de LE CHATELIER fureni reprises-
par HABBEK et divers collaborateurs qui imaginerent le faire
circuler le gez en circuit fermé en récuperant au fir et a me-
l'amm - niac apres chaque passage sur le catalyseur,ce qui per-
met de se rapprocher du rendement théorique .

Sur les données de HABER,la B.A.S.if. entreprit avec leg ingé-
nieurs BOSCH et .MITTASCH la réalisation industrielle. de la
synthése 1l'ammoniac.

Le passage unique d'une quantité déterminée de gaz de synthése
a travers l'espace de catalyse ne permet de tranformer qv'une
fraction de 1'hydrogene et de 1l'azote en ammoniac.Il est ~anc
nécessaire de ramener le gaz non transformé apreés séparaiion
de 1l'ammoniac formé dans la tour de synthese,en dautres tor-
mes d'instituer un recyclage.lCe recyclage est actuellement
général pour Ceous les procédés utrLisés 227
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Le gaz a la sortie du tube ge synthése (I) est sous pression
de 300 atm a la température 180 - 200°C,1il est ensuite refroi-
di dans un refrigérant 3 eay (2) et sa tewpérature décroit 3
40 - 50°¢,

Dans ces conditions de température et de pression,une partie
de 1l'ammoniac se liguefie,et 1le Passage du mélange liquide-gag
dans un premier séparateur (3) permet de séparer 1'ammoniac
liquide .du g€az.Le mélange gazeux est ensuite admis dans une
bpompe de circulation pour réajuster sa Pression a 300 atm,
Apres ce reajustement de la bression du gaz en circulation il
Y a croisement de ce dernier avec 1le gaz de synthése frais,et
l'ensemble passe 3 travers un filtre (6) avant d'atteindre un
réfrigérant a basse température i 1'amuoniac (4) .Dans ce ré-
frigérant ol 1a teuperature est de Qo et la pression 300atnm
la presque totalité de l'ammoniac est liguefié et reteny dans
un deuxieme séparateur (5) .

Le gaz riche en azote et hydrogeére est ensuite adinis dans Je
tube de synthése et le cycle reprend de ncuveau.lLa quatité de
g2z frais étant trés importante (25%) 1'alimemtation se fait

a 1l'zaide de turbo-compresseurs 3 plusieur étages.le taz frais
est introduit avent la deuxienme séparation,ceci pour remplacer
d'une part la Partie retenue par la premiere séparat:on set
d'autre part Prur que les traces de 002 - hEO Qui y sont com-
Prises de méue que 1l'huile provenant du compresseur. soient
retenues par 1l'ammoniac liquérig dans le refrigérant basse
température.la liejeure partie de l'huile est retenue par le
filtre.Ces poisons sent ainsi tenus loin du catezlyseur.Pour
éviter 1'échauffement dd 3 la Compression,on assure un refroji-
dissement du Comprsseur par un systéme de refrigération 4 eau
incorporé.

3-14 séparation de 1'ammoniac

La séparztion de 1'ammoniac du g2z non transformé se
fait actuellement Par condensation.Cowmme le montre 1le tableau
II-6 la tension de vapeur de 1'ammonizc pur est encore consi-
dérable pour les: températures qui peuvent étre obtenues par
réfrigération i l'eau.

Pour des calculs plus précis il faut tenir compte de la dif-
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férence entre 1a pression partielle de Nd3 et la tension de
vVapeur de MHB pur.
La concentration de la vapeur de 1l'ammonaic dang je gaz au-
dessus de 1! fmmoniac liguide dépend de 1a bression totale et
de la tenpérature .,
Plus la pressi-n totale de l'instalhti-n est élevée, plus faible
est a conditions ge réfrigération identique la teneur en am-
moniac vapeur apres refrigération.Ce n'est qu'ay dessus d'envi-
ron 350 atm qu'il est €conomiguement bossible d'arriver 3 une
condensation suffisantg avec 1l'eau,
Comme nous travaillons 3 300 atm la deuxiéme refrigération 3
1'amnoniac s'avere une. nécessité,
La quantité de 1l'ammoniac dang je g2z de synthosge apres la deu-
Xieme refrigération est fonction de le température de refrigé-
ration.Une valeur optimale de 1'ordre de 3% est requise,car ay-
dessous de cette valeur les dépenses énergetiques pour la re-
frigération sont assez élevées.
Selon les usages 1'ammoniac Véporisé dans lesg séperateurs va
dux ateliers d'acide nitrique et d’engrais oy stecks sous fop-
me liquide (I0).

3-I5 influence des gag inertes

Presque tous les gaz de synthese C~ntiennent les cons=-
tituants inertes, tel que l'argon et 1le méthane en qucntités
Plus ou moing grandes suivant leursorigines
Au cours du precessys (synthése,séparation;recyclage)la teneur
de ces gag inertes augmente, et ils diminuent d'autant 1a pres-
sion partielle des €léments actifs ainsi que 1e rendement es-
bace-temps des courbes de catalyse.Comne le montre le tableay
II-7 ces €4z inertes.' sont relativement Solubles dansg 1'amme-
niae liquide.Quang 1a teneur du gag frais en gag inertes n'egt
pPas trop élevée ij s'établit dans le circuit un niveau ge gaz
inertes auquel 1les quantités. amenées sont éliminées discou-
tes dans 1'ammoniac liquide.En pratique il y a touj. urs de
petites quantités de g3z qui s'échappent par le manque d'4tan-d
chéité de 1l'appareil,aux pPresse-étoupes aux appereils d'ana-
lyse,si bienque le niveay de gaz inertes est également limi-
€781 la solubilité dans 1'ammoniac liquide et 1g détente in-
Volontaire ne suffisant pas 3 maintenir le niveay de gaz iner-



tes & une valeur acceptable,on . laisse s'échapper
gaz du cycle (purge (9) ) avant 1'introductjon du
Cette purge diminue naturellement 1@ rendemgnt en
mente la quantité du gaz frais nécessaire.Du fait
tion de la température et l'abaissement de la pres

un peu de
gaz frais,
ammoniac aug=-
de 1'élevew

sion cde 1'am-

moniac liquide ( (3) (5) ),il se produit une désorption des

gaz retenus lers de la séparation.lLe recyclage de

ces gaz dée

sarbés est fonction de la pureté des gaz de synthése,car plus

la teneur en méthane et en argon est €élevée,les gaz désorbés

sont utilisés comme gaz de chauffage,de méme que le gaz de

purge.
2z - b AT o - -_'; i : i
| \Procédés [ABER- } FAUSER- ! !} W.E.C. !| GiSALE ‘i o sy 08
[Pare jBCELH MONTECATI NI - ! Ol 1
Imétres IMITTASCH } j | :
. : —— e
" 1
I pression o i ! ! i :
: atn (J00-325 1 280-300 | 300-350 1 500-900 | 100D :
PR § - - = e _r____-_
i tenpéra- I ! N, ! 1 495 !
: | 530-560 1 520-550 1 500-520 [ 500 £00 1
! re °C : ! 1 . ; 1
1 H 1 =T LD L LN —
e e ' e ! T 4000 !
: Vitesse dey ©000 @ | 99509000 ! T0000 3 20000 1 Iy 37000 !
i vo“umuh_l 1 10000 1 ! : g e 1
! ! ! : i T . 3
Ge: de - s ! i 10003 I Zoo
i Egﬁtgud;“"! I &2ans { I 22 ans ; qeqg ani= @ 1000 | 2000-@a.
| s Ll ! I nées ! 1500 n , 2500 b !
i talyscur 1 | i f ! ;
. v f ! T i o !
! §H3 4 la i it . ! )
! sortie du § I3-15 f I2-I4 I 14.10 7 I8-20 1 28-30
! tube % 1 : l 1 i 1
! -+ ! L + ‘ e ¢
1 [ R IT !' R e R ¥ 4R IT ! R IT
l Schéma i 28 ! 28 boo2g ! IS : en serie |
1 : ! ! !
l y ! ! e S e 1
! 1 1 !
| Moyen de | ! i ! i i
‘rocyeloge ! EOURE : Poape y Pompe ?3?0t0uf 1 Pompe ;
l R 1 a jet 1
1 ! i ! ) !
; 1 ! ! ! P !
I Producti- * ¢ 1 3 1 0,9-I,2 | 3,6 i =645 1
! v1tet/m3h ! ! " : !
l ! i ! g ] l
Tableau II-C
Caractéristiques prineipalesde certnins pqggést industriels de
fabricotion de 1l'ammoniac (MATASA p I83)
R. IT, 28 ===== recyclagec avec Itube et 2phasces dc siparation,



33

3=16 TAUX DI TRANSFORMATION
Le toux de transformation 7 dens le réacteur est

défini comme €tant la fraction d'hydrogene qui est transformée
€1 un passage unique.Dans 1'industrie on designe. - souvent
comme taux de trensformation la capacité spécifique Gs.

La cepacite spécifique est la quantité de KHg (5> Jqui est
formée par m> de m¢lange réactionnel treversant le réacteur:de
cette définition on n'admet la formule suivante pour Gs

Shey o Rl '
ou X'ng est la fraction molaire d'hydrogeéne dans le mélange
initiel (& 1'entrée du rézcteur s

Gs peut €tre écrite encore sous la forme suivante:

X'L‘H}S - 1_1_ .
e b (2)
I+ X' NH<S

Gg

—
—

Par des analysesdu nelange initial et du mc¢lange final on dée-
termine Gs.

Entre la capacité spécifique Gs,la quantité de gaz mise en
circulation Vi ¢t la produtivité journalidre G on = le rela-
tion suivante:

G(titig/jour) __ G8(%) . Vi (8m3/h) i
= “5,4I x I000

Le taux de transformation et la capzcité spéecifique sont in-
fluencés per les facteurs suivants:

= activite du re¢acteur

- pureté vdg?synthése

- .courbe de température

= Pression d'exploitation

- composition. du mclange reactionnel initial

- temps de s€jour.
Un court temps de s¢ jour signifie que le réacteur est rela-
tivement petit,le taux de transformation bas,la quantité en

circulation grande,les tuyauteries correspondantes grandes,
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la capacité des pompes grandes et le condensation par l'eau
plus difficile.

Une durce de séjour importante nécessite un réacteur relative-
ment grand a taux de conversion €levé,mais la dépense de re-
cyclage est plus petite que dans le Premier cas.

Il existe donc un optimum pour le taux de transformation pour
lequel la dipense globale pour le recyclage et le réacteur
est un minimum. fig II-53 E{?

Losque 1le %%ﬁ?é?ﬁ?ﬁ%? dépend de la durde de s€jour,et que les
depenses pour 1'installation de s€éperation des produits,sont
determinées per la quantité mise en oeuvre,on peut déterminer
le taux de transformation enfonctiondu temps de s€ jour E:HR/VI

£ =aVg + bDVA + C donne une relatien approximative
de la dc¢pendance des dépenses totales du volume VR du reac-

teur et de 1'écoulement volumique ( d¢bit) Vie
ou a = depenses spécifiques Gl 2 Vb S

du reateur(dépenses par unité de volume)
b = deépenses spécifiques qui dependent uniquement de la
mise en oeuvre .
La tangente de la courbe donne les valeurs optimales du taux

de transformation ? et du tenmps de séjour . fig I1-54. éi?
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3-2 LE RbLACTEUK:Conception et fonctionnement
La partie la plus importante ¢t souvent carasteristique

d'une instalation de synthese €St: constitude par le réateur
appele souvent aussi tube de synthése ou convertissenr.
3-21 conception:

La réalisation des tubes de synthése a soulevdé les plus
grosses difficultés techniques.Les tubes modernes sont cons-:
truitesde telle sorte qu'ils réalisent un regime thermique a
peu pres constant,ce qui conduit a un accroissement sensible
de la productivité,de la vie du cetalyseur et des intervalles
entre les réparations.

Dens les conditions de la réaction (300 atm 5000 )*1'hydro-
geéne diffuse au travers de 1'a acicr en le décarburant avee
formation d'hydroczrbures et en le rendant fragile.Il en a
fesulte au début de la mise en application du procédé de tros
dangercuses explosions. Cette difficulté a cte vaincue par une
construction spéciale des tubes 4 cetalyse.[ €]

Ce sont d'énormes tubes d'acier nauts de I4m d'un diamétre ox-
terieur de I,I5m et d'une €paisseur de I75mm.

En genéral,le tube cst formé d'un corps extérieur appelé tu-
be de force et d'un corps intérieur.

La construction du corps intérieur doit assurer le mezntient
d'un régime opitimum de température dans la zone de reaction e
€ l'utilisation au maximum de le chaleur r.sultant du proces

A quelques exceptions preés le corps interieur des tubes de g
synthese de 1'ammoniac est divisé en deux:

- l'échangeur de chaleur place i la partie inférievre.
permettant ainsi le rechauffage du mélange (3d + N,) entran*
en réaction aux dépens des gaz ayant passés sur le catalyseur
qQul se trouve ainsi refroidis.

La zone de réaction dans laguelle se trouve le cataly-
Seur situé a la partie supérieure du tube.
Le« différentes parties constituantes du corps interieur sont
montées de telle sorte quevopérations de montage et de démon-
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tage puissent étre facilement exécutces.
L'échangeur de chaleur £#térieur est tubulaire et ne diffeére
d'habitude d'un tube A 1'autre qu'évetuellement par le moghk
de fixation des tuyaux dans la plague de distribution.f 37
La zone de réation peut avoir la forme d'une caisse dans la-
quelle on place le catalyseur en un ou plusicyuws 1lits,otpeut
Etre construite sous forme d'écnangeur de chaleur,le cataly=.
seurétant disposé dans les tuyaux ou & 1'extérieur de ces tu-
yaux.
Partant de ces prinecipes de construction lestubes de synthése
de l'emmoniac se divisent en deux groupes:

- tubes a catalyseur disposé en lits

- tubes avec chambre de catalyse constituée par un échan
geur de chaleur.

3= 11 tubes & catalyseur disposé en lits:

Dans ce type de tube,le catalyseur est disposé soit en
un seul 1lit,soit en plusieurs lits.La chaleur de réaction est
€liminée en introduisant des gaz frolds en differents points
de la zene de catalyse ou par refroidissement in.direct &
l'eau ou avec les gaz de synthése.la fig II-51I répresente un
reacteur a caisse de catalyse & p%usﬁgurs 1itg.

>212 tubes 3 caisse de catalyse en échangeur de chaleur:

La zone de rcaction est construite seus forme d'échan-

geur de chaleur,le catalyseur ¢tant placé ‘dans les tuyaux ou
entre les tuyaux.

- catalyseur disposé entre les tuyaux
La quantité de catalyseur qui peut &tre introduite dans 1a zo
ne de ré¢action est relativement faible.Il est difficile de
changer le cetalyseur vue son emplacement,de plus 1'échange
de chaleur est faible avec ces tubes.

- catalyseur disposé entre les tuyaux
Dans ces tubes les gaz froids circulent & travers les tuyaux
de 1l'échangeur de chaleur de la zone de reaction en contre-
courant ou en €qui-courant avec les gaz chauds.,
Les brusques variations de la température du catalyseur et des

serois 1 SRR o i et I U
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parois du rcéacteur sont évitées,l'échange de chaleur est maxi-
mal.
Les tubes avec circulation en contre-courant différent entre
eux per la circulation du gaz dans 1l'échangeur de chaleur in-
férieur,par le mode d'étanchage des différents compartiments
du corps intérieur.
Dans les tubes & circulation en €qui-courant,l'échangeur de
chaleur supérieur est formé de tuyaux doubles et les gaz sont
dirigés de telle sorte que dans la zone de catalyse les gaz i
froids circulent dans le méme sens que les gaz chauds.
Outre le by-pass de 1l'échangeur de chaleur inférieur,on a pré
Vu des possibilités de refroidissement direct du mélange ga-
zeux dans la zone méme de réaction pour maintenir le régime
optimal de température.
Dans ces derniéres années,on a propos€é de nombreuses modifi-
cations et variantes de consturction qui combinent les carase-
téristiques des types classiques déja mentionnés.De t2l réac-
teur est appelé tube de synthése i garnissage. GHIAF-DATZ un
deuxieme conramt péndtre 3 la partie supérieure., fig II-52.
3-22 fonctionnement:

L'une des principales opérations en vue d'augmenter la
productivité du réacteur est la préparation du catalyseur.
Pour amorcer la réaction,on éléve petit & petit la température
par chauffage ¢lectrique (résistance chauffante dans 1'axe
central du réacteur) et ce dans le but d'avoir une meilleure
réduction du catalyseur.Une fois la température de réaction
atteinte (indiquée par un accroissement brusque de la quanti-
té d'eau de la réaction du catalyseur ),on augmentela vitesse
de volume et en méme temps petit & petit la température.L'ac-
croissement de la vitesse de volume étant 1imité par la capa-
cité de chauffe électrique,il est nécéssaire que des que les
premiéres couches de catalyseur ont €té reduites d'augmenter
la pression pour qu'une faible partie du gaz de synthése soit
transformée en ammoniac pour fournir la chaleur nécessaire 3
maintenir le processus de synthése déji amorcéd.
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Pour un démarrage plus rapide de la synthese de 1'ammoniac on
peut utiliser des masses catalytiques combinées dans lesquel-
les la premiére couche est formée par un catalyseur plus faci-
le a réduire.
Le catalyseur étant trés actif au début,on regle la vitesse
de volume de telle sorte que 1'on opere a une température mi-
nimale assurant la stabilité du réacteur,ceci durant les pre=
miérss jours de 1l'opération pour éviter une surchauffe.
Apres réduction,le catalyseur est fortement pyrophorique,d'ou
une nécessité de stabiliser le catalyseur avant d'ouviir 1le
réacteur pour toute intervention & 1'intérieur.
La stabilisetion du catalyseur est éffectude apres un refroi-
dissementllemt du catalyseur et du tube par passage du gaz de
synthése avec une faible quantité d'oxygeéene ( 0,2% ) ou de
l'air & des pressions de 3 & 5 atm pendant 8 & IO heures.A la
fin on fait passer durant 3 heures un courant d'air et le ca-
talyseur est considéré comme stabilisé guand aucun processus
exothermique ne se produit plus .
Durantla marche du réacteur,une surveillance rigoureuse de la
temp€rature de la couche de catalyseur aussi bien verticale-
ment qulhorizontalement s'impose afin d'éviter les surchauffes
qui peuvent provoquer une réduction non homogéne de ce der-
nier,de méme que son domage Aéfinitif.
Dans les réacteurs a catalyseur disposé.en lits,la présence de
l'ammoniac dans le gaz de refroidissement (la teneur optimale
dépendant de 1la température de travail ) conduit & des pro-
ductivités spécifiques plus grandes.Ce fait apparemment en
contradiction avec la loi d'action des masses peut s'expli-
quer par un accroissement de la capacité calorifique du gaz
qui contient de 1'ammoniac,donc par une €limination plus ra-
pide de la chaleur de réaction.
Les caisses a plusieurs 1lits permenttent une repartition uni-
forme de la température, plus le nombre de lits augmente,mais

- . la pratiquea montréxque les meilleurs resultats sont
obtenus avec les caisses & trois lits.Au fur et a que le

iR




nombre de lits augmente payr les mémes dimensions du tube ,
la quantité de catalyseur qui peut y €tre introduite diminue
et par conseéquent la productivité baisge
Dans les réacteursd circulation radiale les perte de pression
dens la zone de réactionsont faibles,ce qui permet aussi 1'em-
ploi de granules plus petites de catalyseurpour lesquelles la
constante de vitesse de réaction s'accroit sans consommation
supplémentaire d'énergie.
L'exploitation des réacteurs GHIAP-DATZ a montré gue par une
élimination poussée de la chaleur de réaction on peut augmen-
ter de beaucoup la productivité.Quand les gaz introduits par
le deuxiéme courant froid representent 20% de la quentité to-
tale,la productivité du tube est de 35% supfrieure & celle
d'avant modification et pour une valeur de 30% (deuxi®me cou-
rant)l'accroissement de la productivite atteint 70% pour la
méme quantité de gaz de recyclage.

3-23 Conclusion

A la lumiére de ce qui précéde,il s'avire nécessaire
ai¢ pour la construction des tubes de synthése de tenir com-
Pte qu'ils doivent résister & des conditions séveres de tempé
rature et de pression ainsi qu'a des substances corrosives.
Les él€éments COS contenus dans l'acier peuvent réagir avec
l'hydrogéne et les combinaisons résultadtes qui ne présentent
plus la prorwiété de diffuser exercent de tres grandes pres =
sions dans le réseau du fer et le détruisent.

Il apparait des. fissures trés petites audébut,qui s'accen -
tuent au fur et A mesure que l'acier se décarbure.Pour lutter
contre l'action corrosive de 1'hydrogéne on utilise pour le
corps intérieur du tube des aciers IS-8 3 structure austéni-
tique qui résistent & une haute température.

Les processus alternatifs de formation et de décomposition des
nitrures instables qui ont lieu,font que l'acier devient fri-
able aux températures supérieures i 500°C.L'un des problémes
les plus importants de constructionet de montage des éléments
d'une colonne de synthese est la résistance et 1'étancheité
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des differents compartiments du corps intericur.

De nombreuses recherches et expérimentations ont aboutit au
choix de l'acier Chrome Nickel austénitique (I8-8) i feaible
teneur en Titane pour 1la construction du corps intérieur des
tubesde synthése 34 colonnes tubulaires (ou & caisse de cataly
8¢ sous forme d'échangeur de chaleur) avec circulation en
équi-courant opérant i 350 atn 3]
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Tableau II-IO

Caractéristigues principnles de certains types de tubes de syn-

thése de L'amuoniac ( MATASA page I90 )
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IV BILAN MATERIEL DE L'TNSTALLATICN
Ce bilan se rapport & une production annuclle de 400000 t

d'ammoniac(4.108 kg/an) @G,
Dans un souci de simplification ot de claritéynous procedons en deux

étapes pour le Calcul,a savoirs:

~ calcul litteral
= apnlication numérique

Te bilan se¢ compose de trois partics principales:
= un bilan général de 1'installotion

= un bilan de premiére condensation

— unbilan de deuxiéme condensation

Données de base

Pression de travail P = 300 atm soit 30.I0° KN/ m?
Tempirature de travail t = 480 - 500°C

Vitesse volumique horaire W = 30 OOONmB/mBh

Volume du catalyseur Ve = 4,8 md

Concentration désirée d'anmoniac A 1a sortie du réacteur quand le cata-
lyseur est frais C = I6%

Concentration désirée d'ammonicc & 1a sortie du réacteur quand 1le
catalyseur est épuisé(limite d'utilisation) C = I2%

Concentration des gaz frais en inertes (CHy ,Ar) C = 0,2%@
Concentration des gaz en circulation en inerte 3%

Température de premiére condensation t = 25°C

Teupéroture de deuxiéme condensation t = 0°C

Le nombre de jours d'exploitation J = 350/an

CALCUL LITTERAL
4~I BILAN GENERAL:

L~IT1 Détermination du volume de gaz a l'entrée du réacteur

Soit Vi le volume de gaz (adbit volumique)qui pénétre dans
le tube de synthése & partir du cuxidne séparateur,
W étent la vitesse volumique horaire (quantité de m? de gaz qui passe

par m? de catalyseur par heurc) ct Ve le volume de catalyseur,le volu-
me Vi est donnée par la relation ci-dessous, {45 ]



L2

Vi = W.Ve Nmd/h (1)

L-I2 Composition du mélange gazeux entrant dans le réacteur

La concentration du mélange gazecux en ammoniac cst donnée par

une ¢équation empirique de LARSON ot BLACK, [ 457
5%%§?9 _ _1099,5
T

(2)

10@0“[ = 4,185 +

ou P est la pression totaledes gaz en kﬁ/ma
T la température absolue °K
Désignons par CI le % en ammoninc,b celui en goz inertes et a celui
du mclange 3Hp + N> ou Gs
a = I00 - (};+ C) o

4-I13 Détermination du volume gazeux sortant du réactour

A la sortie du tube de synthése 1o concentration du gaz en
ammoniac est fixée & I6% (objectif & atteindre).
Soit V5 le volume du mélange gazecux & la sortie du réacteur,la quan=-
tité d'ammoniac qui y est contenuc est: O,I6V2Nm3/h
A ltentrée du tube de synthése il y avait
—9%%%—— ij/h d'ammoniac,donc la quantité d'ammoniac obtenue par
réaction est/

C
Viig = (0,I6V, -

—l_ V1) Nal/n
150 1) 2/ (3)
La réaction entrainant une diminution du volume gazeux réactionnel

(3Hy + I
C_ -
Vo = Vg = (0,I6V, = —p5k- vy)

2NH3) on peut écrire 2 la fin de la réaction:

Vo + 0,16V, = Uy + 0,0IC;V;
Vi ( 100
d'od V, = L - 201 et (4)

4-I4 Composition du mélange & la sortic du réacteur

A 1'entrée du réacteur,le mélenge réactinnel contient b%
d'inertes qui ne sont pas consomués n~u cours de la réaction,et le pour-
centage d'ammoniac est fixé & I6% .

A 1'aide de ce qui précédec nous pouvons écrire

b'(% inertes) = il = eyl = L6 (5.)
& V5 Vi (I00 + C1)~ "I00 + C7
T 116
a' ¢tant le pourcentage de Gs
8l = 100 - (16 + b') = 84 - LD (5'3

heI5 La productivité du riéascteur

La quantité d'ammoniac produite dans la colonne au cours
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de la réaction est: Vyyg, = 0,16Vg~ 0,0LC4Mus/h
La productivité dépend dc 1'éda¥t du cotolvseur,elle est maxinale
quand le catalyscur est frais,
La manse molaire est de I7g/mole,ellie occupe un volume de 22,41 soit @
22,4m3/&m01e . La masse correspondante cu volume Vyys produit dans lec
réactour peut s'écrire :
=
GNHS = VNHZ - 17/22,4 = 0,76V kg/h (6)
Par la méme methode on peut calculer la quantité minimale d'ammoniac
produit au cours de 1a réaction.Cette quentité correspond a Vygz @in,
cleost & dire & 1la limite d'utilisation du catnlyseur qui est fixée par
1a concentration en amnoniac des gaz sortant du tube de synthése, la

valeur requise est de I2% cf données de baso Commc précédemment le vo=

1une est donné par la relation

ViH3 mEn = 0,T2Vg - %?VI Ninz’/h (3%)
dton GH3 Min = I?/za,u.vNH3 = 0,76VyH3 min kg/h (6")

La productité moyennec de 1a colonne scrait donc:

GI\EI3 moy = 0,5 (GNHZ,max + GNF{B min ) = 0,38 (VNHBW-‘JC + VNH}"‘Jin) (7)
la productité toyenne en kmole par hcure est @

m moy = Gupzmoy :M(I7) kmole/h (7%)
le volume d'ammoniac est:

Vmoy = m moy « 22,4 W2 /h (7')

®L4.T6 Détermination du nombre de réacteurs

Pour des raisons ¢conoilques,nous devons exploiter l'ins-
tllation le plus grond nombre de jours possible,ce qui justifie le
choix de J = 350/an.

La preduction annuelle d'ammoniac étant fixé a i},O.IO8 kg, et l'usine

travaillant J jours par an, la productivité horaire de l'usine est:

G = 4;165 :(J:28)= 4,100 2hx350 ) (8) :
la productivité moyenne d'un réactcur cst donnée par 1'équation(?) :
A partir des ¢quations (7) et (&) nous determinons le nombre n de §
réacteur q

n = Gr ¢ (G moy) (81) i
n = GI @ (O,}S(Vﬁﬂjméx + Vypzmin) )
l~p BILAN DE PREMIERE CONDEN" "7 "I

Cette étape du calcul permet de connaitre la quantité d'am
moniac liquefiée,ainsi que les 3Zaz qui y sont dissouts (Gs + inertes).
—
42T Recette:

A 1a sortie du tubc dc synthése,on a le volume V, avec I6%
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il
ammpniac, b' dinertes et a' de gaz de synthésc.cf tableau III-I

=22 Depecnse

Une partie de ce volume pazeux cst retenue dans le premier

parateur .

ient V3 , Viguz o V'in , V'Gs respectivement le volume du mélange

gazeux qui sort du premier s¢par-teur,voluiie d'ammoniac licucfié sépa=~

ré
di
Po

1

dans le nrpemier séparateur,le voluae dl'inertes et de gaz de synthése
ssouts dans le volume V'ygz .

ur la premiére condensction,le bilan matéricl s'écrit:

v2 = V3 + Viuz + V'in + V'Gs?

V3 = V2 - ( V'ygz+ V'in + V'Gs ) (9)

42?3 Détermination des quantités de gaz dissouts dans 1l'ammoniac

liquefié
Le tableau II-7 donne la solubilité des gaz inertes et des gaz

lc synthése dans I000kg de NHZ liquide a 300 atm a 25 °C en Nmd .

. solubilité du mélange de Gs d'incrtes par kg de NH3 liquide

Sas = (0,75.32,92 + 0,25.33,95)I072 = 33,18.,1072 Nn/kg .

Sin = (0,8.103 + 0,2,43,I0)I077 = 9I,02.I07> Nn’/kg

]

La quantité d'emmoniac condensée en kg/h est donnée par une ¢quation

5o

mbl-ble & 1l'équation (6)
. %o
G'ypzliq = 0,76Vim3 liq \\ o .- ! (10)

Les quantitées d'inertes ek de Gs dissoutes dans NH3 liquidec sont pro=-

portionhollcs 5 léurs pressions partielles dans le mélange sortant du
L

4
re

or

- . i
ncteur. Pi = XiP
dans le volumc(§gﬁon a a'@ de Gs b'% d'inertes,d'ou:

Pgs = 0,0Ia'p
Pin = 0,0Ib'P

(1)

Les équation (I0),(I) et les valeurs des solubilités ci-dessus permet-

tc q i rb
Vg = 0276V yyrze 33,1210 @10"2 = 25,2107V 'y ﬁh”\-
S

nt d'écrire:

V'in = O,?6V'NH3.9I,02.b'IO“5 = 69,17,1079b'V "z
VIGS + V'in = IO-5V'NH3(25,2a' + 69,I7b') o IO—SAV'NHB (II)
on A = 25 ,2{1' + 69'1713 '

En reportant cette valeur dans 1'équation(9) on a

Vs = Vo - (V'NE3 + I077A V'ygs)

P =
ou V3 = V2 = Viygz( I 4, I077A) ( 12)
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=24 Bilan de 1l'ammoniac
La formulc de LARSON et BLACK permet de calculer la concen-

tration de l'amioniac dans le mélange g zeux sortant du premier sépara=-
teour,

14 =
log G = 4,I85 + 59,879.P7"~ 1099,5.T

2§

le bilrn do 1l'amnmoninsc s'éorit donc:

et 3

0,I6Vs = V'yys + 1072¢pV3

0,16V, = V'wiz
0,0I Cp

Vg (13)

En ¢qualisant les cquations (I8) et (I3) on tire 1'expres-ion de V'yH3

Up = Vixms (I + 10778) = L&Y~ 1OV
C2
ou V'uﬁs(l + 10774 - 100/02) = V2l T = 16/Co)
Fll
vp (I - 16/C2) (14)

d'on V! HHE -3 B

evec B = I + I0™A- I00/C»
G'yz1iq = 0276(I - I6/C)V2 : (B) (T4)

4-25 Ditermination de la quantité st d¢ la couwposition des gaz
4 1la sortie du premier scparateur

A partir des cquations (I2) et (I3) nous pouvons détermi-
ner V3 cn substituant 1'expression V'iyy trouvée on (I4) dans 1l'une des

2 &quations citées

(12) ___.__.._.> V; e V?. - T\nf—'r:-.--']'j__l(l + fU_SA)
= Vo = V(I ~ I6/C2).(I » 10774):(B)
soit Vg = V, (L =D ) (152

of D= (I = 16/C5) (T + 10778 (1/B)
Les quatitégs de gaz dissoutes dans L'smoonince liguide en Nm3/kg sont
déteorminégs A partir des expressions (1Y) et(Il).
Les qunﬁtit&;s d: paz de synthése ct ('inertes dans le volume V3 sor-

tant du premier sépnr: teur sont:
Vogs = 1077a'V2 - Vigs

: 11
Vosn = I0™2b'Vy = V'in ( )
by = ((Vp3,/V3).I100 5 az - (Va2Gs/V3).100 (1I1)

La auantité d'ammoniac dons le volume V, est
3

Vowss = V3 = (Vags + Vain) (16)
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4-3BILAN DE DEUXIEME CONDENSAZION

Dans cette {tape nous auronsa calculer le bilan de la
purge,le volume du gnz de synthése frais,ainsi que les volumes retenus
dans e deuxiéne séprrotour.

4=3T bilan de la purge

Du premier condenscur il sort un volume VB de mélange gazeux

Desirnons respcctivement par Vp , V'; le volume de gnz retiré par la

H AN

purge ct le volume aprés purge.L'expression de Vz s'Cerit:

V'B = V3 - Vp N /h (x7)

432 Bilan de¢ deuxidue condensation

Soient V'yyz , V'gg et V'in rcspectivement le volume d'am-
moniac recupéré dans le deuviéme sc¢parateur ,les volumes de Gs et d'i-
nerts dissouts dans v"NHB-
Désignons par Vj le volume de l'alimentation en gaz frais .
Comre il o été dit plus haut (3-I) il sort du deuxiéme condenscur .
un volume VI vers le tubec de synthése cc qui précéde permet dfécrire

le bilan de la deuxiéme condensationsous la forme suivante:

VI3 4 Vi o ovp o+ V'pgs1iq + Vs + ViR (18)
dtod Vi = (V0 + Vp + V'gg + V'in) = Vp - V3 (18")

NH3

L- 33 Détermination de 1o quantité de paz dissoutes dans 1'am-

raniac liguide.

Le tablenu II-7 donne 1n solubilité de ces gaz en Nm? dans I000kg de
WH31iq & 300 atm 0°C

Les solubilité pour les mélanges ( 3Ip + Np), ( 4CHy + A5) pour Ikg de
NH? liquide:

Sgs = (0,75.18,96 + 0,25.14,70)I0™2 = 17,095107° Mo’

Sin = (0,8.60 + 0,2.25)I0™7 = 53,0.I077 Nm> (LD
— —
La quantié d'ammoniac condenscée est
G”N.{I} = V"Iﬂ{;liq (17/22,4) = 0176\;"]\]’1[3 kg/h (19)

A 1 sortie du premier séparateur nous avions @

b2% d'inertes et 2% de gnz de synthése, et le gaz frais est introduit

avant 1'entrée des gaz dans le deuxiéme condenseur (V4 represente géné
rolement 25%) .Les pressions partielles des gnz Gs et inertes a 1l'en-

trée du deuxiéme condensateur sont:



by
Pgs + =(&,> + 25)/1,25 ?.P = a"P
Pin = (p5.P)/1,25 = b"P (III")
A partir de ces exprescions ITI et I(I' et de 1l'iquation( (I9) nous

pouvons calculer VU.. et Vilin

£ "'5 ti
Vige = 0476.17,895.10 “a" V'ypys
Gs 9 ;‘v—.[) (20)

Vi'in

"

0,76.53.10720"V " 5

ou Vi, +V'in = 0,76.1072(17,895a" + 53b")V' s (201)

in rcportant cette expression(20') dens 1l'équation (I8) cette derniére
s!écret:

Vb = fip (T wely) Viygz] = V1 - V3 (21)

ott ®4= 0,761077 (17,895a" + 53b")

43l Bilan de 1'ammoniac

a = La quatité d'ammoniac contenue dans Vzsoit VENHB c¢f Bilan de
premiére condensation ¢quation (I6)
b - La quentitc d'ammoniac retirie par purge
Vpygs = CaVp Wmo/h
¢ - La quatité d'ammoniac dans le mélange gazeux sortant du séparateur
de deuxiéme condensation.CyVy cf Bilan Gl
d=- La quatité d'ammoniac liquide de deuxiéme condensztion V'yg3

Le bilan de l'ammoniac s'ccrit donc:

Vammz = CoVp + C1Vp + Vi3 LS
aoit Vi = (Vpyz = Op¥r = Viygs)/C2 (221)
A 1ltaide de cette équation(22')1'équation(2I) s'émrit sous la forme sui-
vante

. Vonmz = CtVi.=Vi'ypy _ -
Vi o7 S+ (T +90) Vs = Vg V3
_ Voupz=- CiVi - -
vy & (I +4, I/Ca)v"NH3 =Vy = V3

——> Vi + K¥"Na3 = V1 - V3+ (Vo3 = C1V1)/Cp

ou 3{3: I/Ca I - dzf
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4-%5 BIlan des gaz inertes

Dans le freis d'alimentation la teneur eninertes ezt d»@

0,2% , Les bilang, générals(données) ,dec premiére condensation (17).

et de purge permettant d'écrire 1'équation ci-dessous.

0,002V, + Voin
anOZVQ + V2in

I

Viin + boVp 4 bVy (24)
40,2810-5b“V"N33 + IO"EhRVp +C’03VI
~— :

spit Vp = (0,002Vy - b" V§.40,281070+ Voyy - 0,03Vy)/b 1072 (2%7)

4-36 La quantité des gaz frais et de llammoniac 1'iquide

obtenue par la deuxiéme condensation

En ¢geilisant les équations (22) et (24') nous obtenons 1! o

pression donnant V'ypz

Vomms = C1Vr = V'yu3  0,002V4 + Vosp - 40,281075°"V'NE3 - 0,03v1

¢ 102y

Soit O(S VHN'HE :{D,E/bg).\fj+ + VI(CI/ C 5= 3/}33) i T.I_gin/ngOHE

ol Ob

~ Vongs/C21072
= (40,28,107%b"/b,107%) - I/C,

a ex e : ifié ol s 1é § ke
Une expression simplifiée de ¥ gz ' cerit:

i —
v NH3 =

g
’ G _3|.4 - =42 5 Bl = Yy n
Pregt g ;i fas(ia ) Z /5 naety / o0= 700 A3

En reportant la valeur de V'ygz trouvée en (25) dans 1'équation(

cette d

PBVu +BaVT 43 Voin w8, oy,

2

erniére devient:

Vi +epy Vi + gy +09(5i'3v21n “%/Gﬂzmz = V1(I=C1/Ca) - vz + Vor o a2

soit Vi(T+9l) = Vy(I1-Cr/Cp Ohs) +Voms (G T/Co) V3= BVpin (21

Connais

K

sant V) et VHNHB on en deduit la quantidé de saz digsoute deawus

ltammoniac liquide a partir des expressions (20) ,de méme yue le volu-

me Vp d

es gaz de purge & partir de 1'équation (2 ).

Le volume aprés purge V'sz cst donné par 1'¢quation(I?7)

éerites

tion de

4k~37 Remarque:
Les expressions litterales des dernicrs calculs n'ont pas ¢4d
en ro~ison de leur lourdeur,ce qui engendrerait gussi ltutilina-

plusieurs Ctegtelles que A,B,QQ,/getc,.‘,
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B APPLICATION WNUMERIQUE
L&T BILAN GENERAT

L-TT Détermination du volume de Vo

L'¢quation(I) nous permet de calculer le bébit volumique &
l'entrée du réacteur: Vi = W.Ve (14)
ot Ve est le volume du catalyscur : Ve = 4,8 m?
W la vitesse volunique horaire : W = 300000 Nm2/ mh
vy = 4,8 . 30000 = I44000 Nmo /b (IB)

4-I2 Composition du mélangec gazeux & 1llentrdé du réacteur:

L'équation(2) de LARSON et BLACK est appliquée pour une pres =
sion de 300 atm et une température de 0°C

logCr = 4,185 + 59,879/P% - 1099,5/r (2)

1}

I

4,185 + 59,5'3?9/(3\1049:&5 - 1099,5/273 = 0,5032
dtou Cy = 3,186 soit 3,2% (2B)

le pourcentage en ammoniac est Cyp = 3,2%

lﬂgCI

le pourcentage en inertes est fix¢é & 3% (cf données de base)

par difference nous obtenons le pourcentage des gaz de synthése
a =100 - (b +¢) = I00 - (3 + 3,2)= 93,8%

%Gs = 93,8 soit 70,35% de Hp et 23,45% de Np

4-13 Détermination du volume A la sortie du réacteur

Connaissant les pourcentages d'amwoniac & 1l'entrée et a 1la

sortie du réacteur 1'équation (4) permet de calculer Vs

Vo, = VI(100 + Cp):I16 (4a)
V2 = I44000(I00 + 3,2):II6 = I28I00 Nm>/h (4B)
| La quatité d'amwoniac produite dans le réacteur est donnée par l'équa=-
tion(3).
VHH? = (O!I6V2 = OQOICIVI) (34)

Vi3 = 0,16.128100 - 0,01.3,2;144000 = I5888 NmJ/h
soit Vygz = 15900 Mm3/h (3B)

4-T4 Composition du mélange gozeux & la sortie du réacteur

Le pourcentage d'ammoniac est fixé & I6% , celui d'inertes
est calculé A partir de (54)
bt = bVI/Vy = II6b/(I00 + Cp)

b' = II6x3/(I00 + 3,2) = 3,37 soit 3,4 (5B)

1]

par la difference nous obtenons celui des gaz de synthése

a' = I00 - I6 - 3,4 = 80,6% (58)
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e e o 1
Y L K = -
1 Volume entrant dans le réncteur (Wmd/h) Vi = I44000 !
; !unmmoniac Ct 3,2%
! l : . o/ 1
s inertes(CH4 +« An) b / !
| Composition ! ’ 2 L !
! L 5 - T
1 P as (CHp + 1) a 93, 8% ;
: S g 7. Hm D o 1
1 Volume sortant du réacteur (Nm?/h) V> = I28100 -
= 1
! | amwoniac c' 16% !
1 i l
i ] :
1 17 e 24 2
' Composition , nertcs bt 3, h% !
!  — —p
1 ! Gaz de synthése a!t 80,6% :
! 1 - !
! Volume dfammoniac produit dans le réacteur Vizz =I5900 ;
%
! _ M2/ !

4eI5 La productivité du réacteur:
Lo quantité d'ammoninc produite dans le réacteur est

VNHB = 15900Nm3/h s Ce qui correspond a un débit massique de

Gyg3 = 0,75 Vyu3 kg/h (64)
Gz = 0476VNpamax 09 76XI5900 = I2084
GM&XNH3 = I2I00kg/h (6B)
VyE3min = (0,0I.I2 Vo = 0,0IC{Vy ) (314)
VNu3min = I2xT281 - 3,2xI440 = 10760 Nm3/h
Gnin = 0,76xI0760 = 8I60 kg/h (6'B)
la productivité moyennc du réamteur serait
Gmoy = 0,5(I2I00 + 8I60) = IOI30 kgz/h (7B)
soit enkmole/h:
Moy = Gmoy/M = I0I30/I7 = 596 kmole/h (7')
ou Baoy = 596I10°/3600 = 165,55 moles/s

le volume correspnndant est:
Vmoy = 0,I6555x22,4 = 3,71 Ngd/s (7"B)

LhwI6 Détermination du nowbre de réactoeurs

La production annuelle estfixée a 4,0108 kg 3 le nombre de jours
de travail est J = 350/an ; la productivité horsirc de l'usine serait:
Gp = & 108 / 350.24 = 47620 kg/h (8B)

v productivité moyenne d'un réacteur dtent de
Goy = IOI30 kg/h , le nombre n de colonnes sereit
n = Gy/Gmoy = 47620/I0I3%0 = 4,7 (8'B)

=
o}
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goit n=5
pour une capacité annueclle de 400000t d'amioninc le nombre de réacteurs .
nécessnire pour satisfaire ln demande en tenant comptc des donnée de

base ( température,nression,volume du cotalyscuretc...)est de cing(5).

4L-2 BILAN DI PREZMIERE CONDENSATION

Contrairencnt a la partie litterale,nous inversons un
peu la démayrche L sulvre pour le calcul
L4~2I Recette:
L 1la sortiec du tube de synthésc on a le volume V, = 128100
Nomd/h avec I6% d'ammoniac , 3,4 d'inertes et 80,6% dc gaz de synthése,

22 Bilan de 1l'ammoninc

La formule de LARSON et BLACK permet de colculer le pourcentage d'ammo-

nisc
logC2 = 4yI85 + 59,879/P% = 1099,5/T

p = 310" KN/mP 3 T 25°C soit 298°K
logCs = 4,185 + 59,879/(5104)ﬁ - 1099,5/29% = 0,8720
d'ou Co = 6,95%
1téquation(IkA) s'écrit
Viygs = Vp.(I-16/Cp)/B  ouB =1 + I072A = 0,0IC2
avec A = 25,2a' + 69,17b!
soit A = 25,2x80,6 + 69,I7x3,k = 2266,3
B

= I + I0™7%x2266,3 =100/6,95 = =13,366
Vlims = 128T00(T = I6/6,95)/-13%,366 = 12480 Nm3/h (I4B)
G'ypz = I2480x0,76 = 9480 kg/h (14'B)
L'équation (I3) permet de calcmler lc volune VB sortant du premier
sépnrateur
Vs =(16.128100-100.12480)/6,95 = II5340 Nm’/h (13B)

4-2% Détermination des quantitles dissoutes dans 1'ammoniac lig

Le systéme d'équation(I') s'lerit
Vig, = 25,2107a'Vi g3
Viin = 69,I7102b 'V '3
25,21072.80,6,12480 = 254 Nm>/h
69,171072,3,4,12480 = 29 Mw’/h

he2li Détermination des quantitécs et de la composition des gaz

soit V! Gs

Viin

I

3 1a sortie du prelier séparateur

Le volume V3 & la sortie du premier séparateur est donné par (I3B)
vy = II5340 Nm? /b .



b

Le systémc d'équation II permect de crleculer les quantitées de Gs et

d'inertes dans V., .

3
Vz(}s = c'.‘.”dra - V'Gs

n

b'Vy - V'in
80,6I0™2,128100
3,41072,128100

Voin
d'on V2GS

=
254 = 1030C0 Nm’/h
29 1,326 Nm2/h

1

]

Voin
et 132

I
1l

V2incIOO/V§ 7 ap VEGS'IOO/VB

.

d'ol bp - 4326,I00/II5340 = 3275%

1
1

= T03000.I00/II5340 = £9,30%

a2

La quantité d'ammoniac dans VB st
Vorms = V3 = (Vaas  + Voyp) (16A)
Voums = 115340 - (I03000 + 4326) = 30Tk

Vorms = 60T 4 ij"/h

Tableau récapitulatif

1
i , ] :
| Recette Nm’/h ! Dépense (Nud/h i
1
! x 5 i
! E ammoniac liquefié 12450 '
! Gaz sortant du | : i i
i . ! Gs dissouts 254 ;
i réacteur i H
' | in. cissouts 29 :
i i i
1 V, = 128100 E gaz sortant du premier !
! i séparateur II5340 !
1 X 1
- 1‘ -
- i 1
% : Corposition %vol E quantité Nm5/h X
! | : . _ 1
: C2 (ammoniac) 5495 1 801k :
! : 1
! i by(inertes) Tl % 326 !
! : o !
E i a5(Gs) 89,30 103000 |
4-3 BILAN DE DEUXIEME CONDENSATION
Comne dans le cas du bilan de premiére condensation,l'ordre
de la marche pour les calculsest invorsé,

L4L-3T D8termination de la quantité de gnz frais introduite dans

le circuit:

L'équation(264) permet de calculer Vi =
oS3

Vil T +%sB) = V10T = cp/Cp = ¥gz) + (q{/5% + 1/C) VappV2in = V3
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V= 144000 Nm3/h Vonrs = S0T4 Nm3/h ‘
v3 = II5340 Nm>/h Vain = 4326 ij/h
L'¢équation III' donnc

= (ap + 25)/1,25 = (89,30 + 25)/1,25 = 9I,5%
b = ba/1,25 = 3,75/1,25 =33
comie Ky = O,7610_5(I?,995a” + 53b!)
Ay= 0,761072(17,895.91,5 + 53,3) = 0,0I365
et Xp= (1/C2) -1 -Ay

A3 =(1/0,0625) - I-0,01365 = 13,375

Ay =(40 Se _5- i - C ’
3 =(40,25.10 g b")/ba)= I/Cy i ngQ}
Az =(40,28.107°,3)/3,75) - 1/0,06¢5 = - 44,35
fr=-00027 B3 = - 4386

B2 —0,0236— Py = T Pt

dtox
dtou V,(I - 13,375.0,0037 = V{(I - Cy/Cp —ﬁ/@) + Voup 7(%,‘%1/02)
=3 "o%ﬁgvain

DE cette équation on tire Vy

V), = 34130 Nm/h
Dans le circuit entre le volume Vj, de¢ gaz frais qui représentc un pour-
centrge de (34I30.T00)/ILL0O00 soit 243,
On définit le¢ raprort de circulation(R) comrie étant le raprort du volu-
me total en circulation & celui du gaz frnis introduit dans le circut.
= Vi/Vy = I44000/34450 =4 ,22

32 Détermination de quantité de gaz de purge et de l'ammoniac

liquide obtenu dans le deuxiéme séporateur

1'équation(25) donne le vobkume Vi3 de 1l'ammoniac liquide de
deuxicéme condensation.
Vivaz =B4V,, +/3 V1 +¢53 Voin “/g# 217113
V'3 = =0,0037.34130+0,0236, 1440001 ,86.4326+1,0022.80T4
Vi'ms = 3257 Nmd/h
soit G'yps 0,76.3257 = 2475 kg/h
POur le calcul du volume de purge Vp nous utilisons 1lféquation(221')

Vp = (V

i

anu3 = OV = V') /Co
Vp =(80I4 - 0,0%2.I144000 =3257)/0,0595 = 2I44 ¥nd/h



54

=33 Détermination des quantitéesde gaz dlsgoutbs dans l'ammoniac
liquide

L'¢quation (20) donne Vi, et VMin

[

Vlas = 0,76x17,895,107 amym,
V'in = 0, 76x53 .10 Jp"y g3
Vgs = 0,76xI7 295.1077.91,5,3257 = &I Wnd/h

V'in = 0,76x53.107.3, 32)? = 4 N3/
Le volure wa%urﬂe est donné par quu:tion(I?)
1
V'3 II5340 - 2144 = II3196 mwd/n
Remarque:

La quantité a'ammoninc sortante par purpe eost donnée par la re-
-

1

lation suivante
VPngz = Vp.Co
VPNH3Z = 2I44%0,0695 = I49 Wmd/h
soit un débit massique de
GpNH3 = 0,76xVPNH3 = 0,76xT49 = II3 kg/h

L'amnoniac obtenu aprés les deux condensations est

GINE3 = G'yuz + GMyps
GINH} = 9480 + 2475 - 11955 lkp/h
La perte Rerpurge represente donc
(II3-IOO)/11955 - 0,945ﬁ soit I%

Tableau récapitulati?

i
Rectte NmB/h ; Dépense Wm3/h
} Purge T4y
mélange sortant du mflm_m_m_,*__ —
premicr séparateur amroniac par purge 1h9

el R L ) T,

5} Gs dissouts dons
115340 NI3 1i quide 41
inertes “issouts
dans NU3 lig 4
Alimentrtion en 1mnon1ac quu fFié 2257
i
gaz fralsﬁ! | mélange bn cux entront
21350 dans le réacteur 144000

Total  I4gh70 149445

~24

1
i
I
i
l
!
!
!'
l
!
!
!
'l
l
1
l
!
E Pertes

L L

e —
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Teblean I‘\,C"'Dltul 217 pénéral

; .__.,_7__._-“&-__.1__ e —-
i Nm’/n ! N /s 1 xg/m Yo Ke/s
—-_—__-—.—_-«.\..—.-_._.——-—-.. — —— T -—-—----'v—-—-v---—}—-— —-—--—A—----—-—-E-—————--——--—v-— !
z] m (2] c ' E ! -
fmél - ‘ge gazeux a l'entrde | Thiood [ 50p00 ! 58755 : 16320

¥m acteur (vy) R et O S M ol ——
T i 1 3 i . 1 =
siclange gazeux sortant da g . ST e i !
R A et00 55,588 | séwe {16,325 |
‘i__.,_ —— e = —E—‘“ — T __! : :
anee o 13 an:t 1 1 : * - f

f e -{ L0 pazes sort:; ¥ . : IIj—-—ﬁl I '! 52,040 i !‘!9200 13,059 i
_;_I‘L.(‘Ct\_u?‘ (v~ 3) _1_ *_.,w_g'___-___ﬁ_____;_- | 5_
; 2] 2] ! i £ I : s
;Al ‘ﬁbnt‘(;] ;:n en gaz frais I 34130 i 9,480 ! T2951 : 3,600 :
1 g e SO : s —r
18 R e ge ! i ! i i
1tité de i 0,9305 Vp ! I995 ! 0,554 650 i - 0,217 ;
!f 3 ! ! ! --—*——L. + ;
sa,n‘LZJEJL : Pas NH31liq : . : 1 1 5 :

s BaL e i n X 26 9T 3 3 !

Igu rg"c {Vas*v ViGs 2 i 003 3 T2 ! i !
! j + V'in 5 : ! i i
; teur ! —— ] ! .
gy i s ; ; ;
i a ?U.El*l !llqu:!.de i I573’_j ; 1‘_'370 I 11950 ; 3,322 'I
[tité Iy NH3 * v N3 : i : 1
! 4 ! el ! i __;_
;de : sortant par > B i : ]
@l &l 1 i ! .

§ B e 9,065 vp | 149 | o, 041 {113 | 0,031 ;
! ! i ! 1 !
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BILARN THERMIQUE

Lo b R R S AT VR RS W R

//=) CALCUL LITTERAL .

Pour un probléme de comodité, on scignde 1l'installation en trois parties
P ’

pour le calcul du bilan thermique .

- EchangeurSde chaleur
ere .
-1 condensation

eme -
-2 condensation

5.1 = Calcul des flux thermiques dans le rfacteur :

( Caisse de catalyse, échangeur de ch-leur )

5.1 = 1 = Données de base .

~- La guantité de mélange ocazeux entrant dans le réacteur ( 3 partir
q s p

3] J
de 1 2°™° condensation, V1 40,00 Nm™ /s .

- Les températures de ce mélange

- A 1'entrée du réacteur t = 0°C

- A 1l'entrée dé 1'échangeur de chalour + = 30°C

La quantité'de mélange gazeux sortant dc 1 caisse de catalyse V2 =
= 35,583.Nm /s .

- La tempiérature de ce mélange gazeux t = 500°C

- La température du gaz entrant dons la caisse de catalyse t = 400°C
- La quantité d'ammoniac obtcnue dans lo reacteur @ 1590 0 103/22,4 X
X 3600 = 197,2 moles / s .

- Pertes dc chaleur dans le réacteur 10 % .
Le schems des flux thermiques est représenté par 1a fig, 4 - 1
Les résultats sont domnées en S 1 J /S oo Watt .,

Les débits volumiques du bilan materiel sont exprimés cn NmB/s et les débits

massiques en kg / s .

Les capacités calorifiques sont exprimées en joule . Les calculs se font en

deux variantes afin de comparcer leur efficacits .

La chaleur n'est pas prise de la masse de contoct. Cotte étape a pour but
1'étude de 1'échangeur thermique ct-vair Yes inconvenients de cstte non eva=-

cuation directe de la chaleur .
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- La chaleur sst prise de la caissc de catalyse par refrigeratinn par l'eau

ou pex du gaz frais .

5 = 12 Crlcul a 1'aide de 1a 1Brevariante %

La température 3 1'entrée de la zone de catalyseur est t2 gui peut 8tre deter—
minée pur calcul .
La chaleur dans le réactcur se compose do 2 parties

= Chaleur du m¢lange gazeux entrant dans leo roactoeur 9,

-~ Chaleur de la réaction dec 1a synthése de 1'ammoniac 9,

Chaleur sortante :

~ Flux thermique jortant du réacteur avec Uz P d,

- Perte de chaleur . Y

Les pertes 3 1'interieur du réacteur s'éguilibrent ( échange de chaleur

entre tubes de 1"échangeur ) .

Chaleur recue

Le flu¥ thermique entrant dans le réacteur avec V1 a la tumpérature de D“E:q1

5. 1-2-1 La chaleur de rfaction de 1la synthése de 1'ammoniac .

}f- N + 3/2 H mmm— N H + 46 100 J

La rclation entre la chaleur du reaction, la tempér: ture et la pression est

donnée par 1'équiation ci-dessous i autre forme de 1'équiation donnée dans 1a
partie théorique .
t -3 -1 -6.-3
AH = q', = Z 9840 + ( 2,4 10 + 3,48 T +1,89107°177) p
= (1)
+{2,"ﬂ4 T +10,57 107 12 + 0,17 10753 7. 4,1868

L'ammoniac obtenu par la réaction “tant énale & 197,1 moles /s, la quantité

de chaleur q, est :

- |
q, = 197,1 qu (2)



La chaleur totale recue dans le réacteur est : O

Qt = Qp =

—_
—
!

[\8]
—
|

q, + q
Iy

De cette relation (5) et

t = 9

q4=Qt{1—D,1)

5. 1=2-2. Determination de t, et t, des flux gazeux

*x}\; L'enthalpie des gaz & differentes températures

(3)
(4)

Les pertes sont ¢valuces 3 10 % du flux total regu dans le réacteur :

(5)

de la relation (4) en determine le flux d,

(6)

&4 pression normale

par rapport 4 0°C est donné KT / kg dans le tableauV .1 :E”‘SJ

Me

gaz H
4o 7 N2 EH4 NH3
0 0 0 0 8]
100 2500 2870 3660 3620
200 5820 5800 7540 7500
|
300 8750 { 8800 12800 11800
= i
400 11670 f 11820 16200 16340
= E
|
500 14650 | 14980 24180 21170
. |
| {
Le flux thermique est donng par la rslation @

g =\ Lyt

o0 Cv est la capacité specifique volumique :

Cv est donnée par les tables

exprime Cv en J / m™ .

d'od Cv =

3

-3
0= el J7 il

22,4

(1)

en Kj / Kmoles, pour homogéniser les unités en
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Determination de 19
- 3
a, = S vy &, (7)
22,4

Or d'aprds 1'équation ( 6 ) q. = Qt . 09

3
d'ot = =&
' # 0,9 .22,4 Gt . 20,16 Q¢
t = — X T —————
1 103 Cul v, 35,583, Cvl 103
oy
t, = 5, 665107 Q4 oC. {efte)
Cvl
- De la m@me fagon on determine 1a tempsrature t2.
95 = U1 Cv t2 = 40 Cv t, (8)

Sur le schema des flux thermiques nous voyons que

= - "
q5 E q6 + qa q
Y = = )
ol 9 = G + | 9;-93) -q (9)
avec 9 = 9, - a, ( cf. sehema )

Calcul de 9 q? et g" .

[e—

A 1'aide du tableau IV 1 le flux thermique du mélange gazeux a 30°C

entrant dans 1'échangeur est determing par interpolation ( intervalle O 100°C)

De mBme la quantité de chaleur du mélange gazeux & 500°C entrant dans 1'éch-
q qT ge g

angeur de chaleur est calculée 3 1'~ide du mBme tableau .
9 = E; q; avec q, = hi gi (10)

ol hi est 1'enthalpie du constituant i
gi le débit molaire de i .
La formule d'interpolation donne hi & 30°C
(h 100 - ho) (30-0)

h 30 = ho + (11)
100 - O

comme he = 0O h& on a

|
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100 . :
- h 100 . 30 (111
37 < 100

9 = 9 + q + g, + q
6 N, CHy+ A, Ho N

Ces valeurs sont calculées 3 30°C pour q, et 3 500°C pour q. .

) . 6 tenc e 7
Pour le calcul de gq" il faut faire 1e bilan, en : compte de la chaleur
q’; transmise 3 1'espace =ntre le corps interieur et le tube de force par
le caisse de catalyse et 1"échangeur de chalsur .

: o _
Tg + qf 9% + q, (12)

En introduisant les expression de 9 et q4 connues plus haut on trouve une

expression regroupant q’9 et g" comme 1'indique 1'équation (12)

Autre expression de g et gq" ,

La température dans 1s zane de catalyse est de 500°C . La chute de température
moyenne entre les parois de la caisse de catalyseust 1'éspace entre corps est
de 480°C, tandis que cegee entre 1'échangeur de chaleur et 1'éspace entre corps
est de 5°C . C'est pourqoui l'échange de chaleur la plus importante se fait
entre la caisse de catalyse et l'éspapa entre corps ,

De ces hypotheses ont peut écrire :

q" = 0,05 { q + qd )
° (13)
En remplacant eh et q5 par leur valeurs on tire de 2
noo_ "'E:. : :
qQ" = 0,05 / 0° hi gi + 0,1 Qt 7

(13')

= 0,95 L 2o higi + 0,9 q, 7

9 i6e

L'&quation (9) s'éerit donc sous la forme
- Z
jgec Pigi + 5DD°Chl gi - 0,9 Qt

O
(81}
"
0
(=}
+
0
-
I
o
w
I
0
Il

¢ sl _ ;
0,05 &= hi gi 0,005 Q, (9')



: a :
= 9] o 3 e : I :
95 = 0,95 3Goc hi gi + s00°C hi gi 0,505 Qt (9")
et ( 9|r}

1'¢quation (B) nous permettent de calculer t?

t2 = H - 0,905 (14)
40 Cv
ol ;
H = 0,95 30°C hi gi + 00°C hi gi

Grace au coefficient de temp’ raturz nous bouvons faire une Comparaison entre

le vitesse de réaction 3 500°Cet 3 t2 v

La régle de Vantoff definit 1le coefficient de température 1 Une augmentation
de température de 10°C correspond & une augmentation de la vitesse de 1a
réaction de 2 3 4 fois

t' <t

Vi, = V& § e (15)
t 10

ol }f est le coefficient de température qui verie de 224,
Cette rclation est valable aussi avec les constzntes de vitesse ( par pro-

portionnalitsé )

{ t' - ¢t

ket = kg ¥ I % (15)
10
" 1 :
e & =t kt o s
i S - ou log —_— = .= log 6
kt 10 kt -
Si on pose t' = 50p°C et t = t2 l'expression Ci-dessus s'écrira i
o 5 -
log K20 = o t lcgﬁs (16)
K ts 10

Cette équation bien qu'approximative est trés utilisée dans la pratique .
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5. 13 Calcul 3 1'aide de 1a 2°™ yariante
0 recule = Qt = q + 9,
g e = 0,1 Qt
b -
q - hi gi
6 J0°C
_ :
97 = sopec Moot

=

Le probléme revient 9 la déterminstion de 95 et 9% et par 13, les températures

des gaz sortant de 1'échangeur de chaleur . z

5. 13. 1 Flux de chaleur 9z entrant dans la zone de catalyse .

B e .

La température est de 400°C, 1les @nthalpies des différents gaz sont portées

sur le tableau V1

95 = 4%:105 hi gi (17

La chaleur Tegue par le mélange gazeux dans 1'échangeur est :

CIB = qS 2 q6 (18)

I E

~ - o as - ,
9% = 4opec hi oi jpec M gd (18)

La chaleur cédée Par le gaz sortant de 1a caisse de catalyse 2 1'échangeur
de chaleur est q? ]

La chaleur emportée par le gaz sortant du réacteur en connaissant cette cédse

a l'éspace entre corps est a3 -

W T % =9 = ¢ (19)
5 > - ) S ;
99 = sppog higi + jgec Mogi - aopec M9l - 0,05 /7 j0et higi +
+ 0,101t

2 3 S

- 3 . - 2 = @ ; - a5 :
93 < 500°C higi + 0595 30°C hi gi 4000C hi gi 0,005 Q t (19')
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De 1'équation (19') et de la formule générale I on déduit t,

= =
Qg = Uz Cv ‘t1
' "
't1 _ H 0,005 Qt (20)
U2 Cv
: < A

5 N e i o e Zi_ oo
ot H' = 3 higi + 0,95 o hi gi AT50C hi gi X

Scoe
A partir du tableau V. 1 on peut avoir 1l'enthalpie des gaz a la sortie du

tube de synthése .

On calcule les enthalpies 3 deux températures differentes ( 100 et 20ceC )
et par comparaison avec le flux thermique d5 calculé plus haut, on determine

la température t

1 5
9i3. = ggg ™ 91
q" = Z hi ai
3 200 "+ ¢

Comme la température 3 la sortie du tube est en général inférieurea 200°C, on

i}
trouve q : P C
Aa) - :
Q3 = q3 = 9 3
2 = " I
Aqy = q'; - q',

et la variation de tempirature ﬁ-t est domnée par la relation ci-dessous

1 2
@.t:AqE.(zanmn)/ﬁqa (21)
t1 = 100 + At (211)
5. 1.3,2- Flus de chaleur dans la caisse de catalyse

- La chaleur emporté par le gaz entrant dans la caisce catalyse 3 la température

de 40C°C est g -
& La chaleur de 1s re@etion est 9,

La chaleur totalerecue dons l1a zame de réaction est donc

Q + = q2 =+ qs (22)
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- Le gaz sortant de la caisse de catalyse a la température de 500°C empori:
une quantité de chaleur g, d'* une partic est cédfe au gaz frais par échange
i

avec l'éspace annulaire dg -
La quantité de chaleur restante est :

q =0t = (qT + qg} (23)

Cette chaleur doit 8trse Evacuée =fin de msintenir 1= température de la zors

de catalyse & 500°C

5. 1.3.3 - Remarque .

5i le refroidissement est effectug 3 l'aide de 1'esu, on peut produire daz 1=

vapeur qui est utilisée pour la conversion du CO, pour 1= chauffage a2tz ..

5i on considérc de 1a vepeur surchauffée 3 t, la quantité de vapeur dieauy

est donnée par la relation ci-dessous 3

/4, 360 . 107

* kg / h {249
4)2 (100 - te) + 1 + 1,808 (% - 100)

G =

ol G est 1la quantité de vapeur d'eau surchauffée 3 + = 120°C ‘

4,2 : Chaleur specifique de 1'esu en ki / kg °C
te : La température de 1'eay 3 l'entrér de la colonne
1 : La chalsur de vaporisation de 1'eau en kj / kg

1,808 : La chaleur specifique moyenne de la vapeur d'ecau =n ki / kgtC ;

5. 2 - Calcul de la léngueur totale des tubss de 1'échangeur de chalerr

Les usines produisent des tubes de diamétre standard dont 1'un des plus cous g

est :

D = 0,009 m : diamétre exterieur

d = 0,006 m

e

i interieur

Le transfert de chaleur se faisant & travers les parois cylindriques le cocf-

ficient global (K) de transfert de chaleur est donné par la Torruls suivante

e L9745
K = e s P
1 + . + 1,15 log D/é_/ (25)
hid hidD —

-




od h, : coefficient de transfert par convecgtion du gaz & 1'interieur du

tuyall vers la paroi de ce dernier .

h, ¢ coefficient de transfert par conversion de la paroi externe du

tuyau vers le gaz
A: la conductivité thermique du materiau constituant le tube .

I1 existe d'autres expression de K -

Coefficient d= transfert

KT = = 7 1 ™ rapporté 3 la surface externe
S e e B D/d du tube .
1 h2 D 2 A
1 :
K = Coefficient rapporté a 1la
2 A % ..E!._. v 4 im0l surface interns du tube .
h h_D

1 > 2 A

Le coefficient de transfert h est lu sur des tables ou calculsd 3 1l'aide de

la formule empirique de Nusselt .

Nu — dans laquelle L est la dimension

determinante ( longueur diamétre )

Nu depend de Re, Pr, Cx

B 4
Nu = 0,023 Re D7 Pr " : Régime turbulant Re ) 10
n = 0,3 ou0,4 selon que le fluide est froid ou chaud
D 14 =1 F/ D 1/3 Ykl :ul ‘.'
Nu = 1,86 (u_s) ’ ( Re Pr -E-) Régime laminaire

Re { 2100

ol ,Us est la viscosité du fluide 3 la température de la paroi .

L : La longueur de la conduite .

Pour calculer 1a longueur totale 1 de 1'échanguecur on écrit 1la relation

liant Q 3 Kk .{/2]

Q = K _&tmmy.z 1

1 = (26)

]
KAt mny?;
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K est le;coefficient d'échange clobal relatif & la totalité de la surface

d'échange pour ume longueur unité .
z; est le temps de transfert de chaleur (générzlement pris égal 3 1 s )

Dans la relastion 26 Q = 95 chaleur échangie par les perois /\t moy. est la

moyenne des températures entre les 2 extremités du tube .

At moy:(mn = 400) + (t, - 30)
2

Connaissant 1 et la hauteur d'un tube (hauteur de 1'échangeur) on determine

le nombre N de tubes .

Le pas des tubes dans 1'échangeur peut 8tre un pas triangulaire, ou un pas
carr<, ce qui differencie les réacteurs comme il 2 é&té souligné dans la partie

3 =2 ( réacteur ) .

5-3 Calcul du refrigerant de 1°F condensation .

1 Données de base .

- . A - EX
La quantité du mélange gazeux 3 1l'entrée du 1 condenseur : V_ =

3 2
= 35,583 Nm" /s .
La tempéra?ure du §az & l'entrée du condenseur t1 = 113°C
La température des gaz & la sortie da condenseur t'1 = 40°C
La températdre de l'eau de réfrigerant 3 l'entrée te = 23°C
La température de 1l'esu de refrigerant & la sortie ts = 35°C
Lz quantité d'ammoniac condensé 2,637 kg / s
( ef Bilan materviel )
La chaleur latente de condensation de 1'ammoniac : le = 1050 kj/kg

Le pourcentace de 1l'ammoniac dans le mélange gazeux entrant dans le

condenseur : C' = 16 %
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[ done cle e sew - done ce Cordnsalion j

i
|
- Cha adc | bt-::/f; c
s | Seefed - |
| = 1
hess| o eau |
o i
5 - 32 : Determination de la température de rosée

La temper=zture de rosée est donnée par 1'éguation de Larson Black .
59,879 _ 1099,5
-] T

log % NHy = 4,185

Vi
5 = 3 = 3 Calcul de chaleur sortant de la zone de“éurchauffage et de condensarion

La quancite de cnaleur sortant avec le gaz dans la zone de condensation .

ﬂc:c:nd = e T %Be Y Sgg (28)
ol
= Qc = quantité de chalear obtenue par condensation de 1'ammoniac
- - N =
9c G HS . 1 1050 . G NH3 28 a
e quantité de chaleur obtenue par refrcidissement du mélange

jusqu'a t'1 .

Caomme V3 = 115340 N m3/h ou 37,04 Nma/s
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GYe = Cv U3 A‘tz 28 b
- q3E = quantité de chaleur obtenue par refroidissement de 1!ammoniac
liguide jusqu'a la température t'T
= . G NH _ 28
3¢ ENH3 N 3 1}t2 C

La chaleur totale de condensation est :

Qe = G NH3 (1050 + C NH3 Z§t2 ) + Cv Va AN (281')

La quantité de chaleur recue dans le refrigerant est

P Q regue = Qofs + Qc (29)

5 -3=-4- La quantité d'eau de refrigeration

—

La chaleur emportée par 1'e .u de refrigeration est fournie par 1a condensation

de l'ammoniac et le refroidissement des gaz : soit 0 regus .

Q recue = G HZG . C Hzﬂ At (30)
=% GH,O - 8 regue kg / s 30°
C Hy0 At
Soit VHO = G0 - 36000 | 3¢ & e = /h

100

La variationvtempérature dans la zone de condensation serait

At = 8¢ (31)
C Hzﬂ G Hzﬂ
La température de 1l'eau de refrigeration au point rosée de 1l'ammoniac serait
donc :
tr = te + At
5-3=~5 Determination de 1la longueur des tubes de refrigeration .

La longueur necessaire des tubes est donnée par dne eéquation pareille 3 la 26

Q
K« At may




N
\O

On distingue 2 &tapes

/
- Zone dedgurchauffage 5

Designons par K1 le coeffieient global de transfert de chaleur .
At moy. est la moyenne logarithmique de la difference dazs températures entre
les deux fluides (DT L M) .

On considére 1a D TL M pour les écarts de températures importants .

(t1-t ) = (t - 1)
S L

At moy. L
2,3 log t1 - Es
tI' B t'I'
dtol . = Q (32)

1 " K.AT Ln

~ Zone de condensation

Les scarts de températur: n'stant pas trés importants on utilisc 1a mayenne

arithmetique au lieu de Ja B TL M ,

Ot moy = T T 1

Qe

K2 /At moy {133 )

Avec K2 le coefficient global de transfert de chaleur dans la zone de con-

densation .

L= longueur totale 1 est 1a somme de _'I.,I et l2

l1 = 1 = A s (34)

—

4 - 4 Calcul du refrigerant de 26me ccndensation

Smd~1~ Données fondamentales



- La gquantité du
40,924 N /s

La
la

le

teupérature

températurc

. tenpérature

L température
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nélange gazeux du condenseur V5 = 147326 ij/h ou

du gaz & 1l'entrée du condenseur t'y = 40°C
du gaz & la sortie du condenscur 0°C
de 1l'ammoniac du refrigération a 1l'entrée te = =5°C

de 1l'amnoninec de refrigération 4 la sortie tg = I5°C
_ s

quantité d'ammogpiac condensée Gymz = 0,687 kg/s

chaleur latente de condensation de 1l'ammoniac 1lg = I200 kJ/kg

pourccntage

d'ammoniac dans le mélange gnzeux cntrant dans le con-

denseur C" = 5,5%

schéma du régime thermigue de 2°™°© condensation

tI = J-I-Oo C

tg = I5°C

LI EE LT LT T T T

g é:::::::z annonlac E
77T I 77777,
! zone de zone de condcn- |
: désur- sation i t'1 = 0°U
" chauffa- c=m=== paz !
I_ge :
I [ITT777 777777 77T T T IT7T,
: E======== ammoniac i te = =5°C

T I T T I TTTTTT

5«l=2 Détermination de la tepératurc de rosée

La tcupérature de rosée est donnée par 1'équation de LARSON

& BLACK comme dans le cans précédent:

log%NH3 = 4,185 + 5?;876 » 1092,W

F 5
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54«3~ Flux de chaleur sortant du condenseur

- Zone dezgurchauffage .

QzEvUSAt1 (35)
- Zone de_condensation
Qe = qc + q,  + q,4C (36 )

> G est la quantité de chaleur obtenue par condensation de 1'ammoniac

By = G NH3 « 1. = 1200 G NH3 ( 36a )

BDe est la guantité de chaleur obtenue par refroidissement du mélange gazeux

jusqu'd la température de 0°C .

Comme V, = 144000 NS /b o 40, Nid/e

e BHEVIRY L8 ( 36b)

\
\

o~ q3c est la quantité de chaleur obtenue par refraidissemént de 1'ammoniac

liquide jusqua la température de 0°C .

= il ‘ N f
Qe C JH3 G |H3 Zk t2 ( 356¢c)
La cheleur total-de condensation est donc :

Qe = GNHy (1200 + CANHy At,) + Cv V, At 36 !

La quantité de chaleur recue flans le refri@ﬁrant est

Qt = Qpp + Qe 37

4 -4 -4 - La guantit& d'ammoniac de refrigeration :

La chaleur emportée par 1'ammoniac de refrigération est fournie par la

condensation de . . l'ammoniac et le refroidissement des gaz & soit.if £ .
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it = G NH3 e NH3 Zkﬁa (38)
Qt
= GM, = kg / s (38")
CNH o A
G NH. . 3600
J 3 3
Soit V = = 4,737T G NH_ 10°m /h
NH3 3
0,76

La variation de température dans la zone de condensation serait :

N e (39)

La température de 1'ammoniac de refrigerant au point de rosée serait :
tr' = te + At

La température tr' permet de calculer lJa DTLM .

5 - 4.5 Determination de la lonoueur des tubes de refrigeration

La longueur necessaire des tubes est donnée par une équation pareille a la 26.

Q

K /At moy.

On distingue 2 parties

- Zone de surchauffage .

Designons par K1 le coefficient global de transfert de chaleur .

At moy. la DTLM

(ty-tg) - (tr = t'y)

ZﬁﬁLn =

1 -t
2,3 log 8

ty - t'y
. Og
d'ol T 1 e —— (40)
K1 ZLth
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| -~ 7one de condensation .

t = !
At moy. = (¢ r) + (0 «ts)
2
K2 le coefficient global -e transfert de chaleur dans la zone de condensation
Qc
= 4
1, (41)
K, A t moy

2
La longueur totale 1 est la somme de 11& 12

T = el (42)

REMARQUE :

e . o o

Connaissant la longueur totalg 1 des tubes et les dimensions de la

| colonne de refrigerant, on determine le nombre de passes necessaires pour une
: ET :

colonne avec des tuyaux enroulés en spires (1 refrigerant ) ou la hauteur

- g éme ,
‘ du garnissage pour une cclonne 3 garnissage (2 refrigerant ) .
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APPLICATION NUMERIGQUE
5-I CALCUL DES FLUX THERMIQUES DANS LE REACTEUR

511 Calcul & 1'aide de la 18T€ yariante:

La chalecur dans le réacteur se compose de deux partics:
- Chaleur aprportée par le mélenge gazeux entrant dans le rc¢acteur qr
- Choleur de réretion de la synthése de l'ammonaic d5
Un preaier bilsn des flux thermiques s'écrit:
Q reogue = Q nerdue
on Q regue = q + q2
et Q perdue = az + a4

avec qz = flux thermicue sortant du réacteur avec V2
q = flux termique par perte.
Comuie les gaz entrent dans le réscteur & 0°C nous prenons g1 = O
1téquation (I) permet de calculer q,
ql, = 4E = [0840 +(2,4.1073 4 3,4307T 4 1,89.10°773)p 4+ 2,24T
+ IU,S?.IO“”TE + 0,17.10“6T§]4,1858
T = 500°C soit 773°K ; P = 500atm;j5.10” Ki/n?
qb = 52800 J/mole
L'ammoniac obtenu par la riaction est de 197,2 moles/s d'od la chaleur
de réagtion en J/s ou Watt ests

95 = q'5,.197,2 = 52800x197,2 = 10,41216.106J/s

a, 10,4.10% 3/s

Q regue = qp + QA = 10,&.106 J/s (2B)
1'¢quation (5) s'écrit:
q;_I_ = O,I Q,t

q; = 0,1.10,4.1(6

. = 1,04.10° 3/s

A partir de 1'équation (6) ,le flux thermique sortant par V, est dé-
terminé:

6 = 9,36.106 J/s

Détermination de ty et_Ea

Q5 = 0,9Qt = 0,9.10,4.10

t1 étant la température des ga» & la scortie du réacteur,elle est dé-
terminée & 1l'aide du flux thermique accompagnant ces gaz.
L'équation(7) donne la valeur de t;

a4z = (107.0,04464)Cv1.Vaty
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cvl sur les tebles est Cvl = 30,2. LJ/iuole’

__ﬁ____i>Cv = 30,2.103/22,H J/m>

35,583 Nm’/s

Ua =
)} 26 55 0
s . ay 22,4 o 9,;J.2¢,h.lu3
I = = o N - P -
31_)'583 A :30.,2.]’.03 ji‘),jj}(}jj:Bo‘a
tr = I95°C

Degﬁﬁme manidre nous déterminons t,
(15 = VICVtZ

Dtaprés 1'équotion(9) le flux de cheleur s'Cerits
%5 =96 + 97 - =93 - A

Calcul de qg 97 q"

Les équations (I0),(IT) permettent de calculer qg et qq

96 = a3 + dephea2 * O, TN, okl @: 30°C
S 1,280.1000,3%620.30 N 03062.106 _
22,4 100
%in = Iég:iuuu.é§§3630; = 0,059.106'9/5
Qo = 2§éfi.xoo¥6ggoo.3o - 1,003.10° 3/s
U = 9*22:£000'2izg°50 - 0,360.10° /s

a6 = (0,062 + 0,059 + I,093% + 0,560)106 = 1,5?4.106 J/s

H./Kﬁ5‘ﬂf

(7'8)

q7 est calculé directement & 500°C(Valeur figurant sur le tableau

IV=I) sans interpolation :

0 .6
= @) -~ ) 5
ANE3 = — 3,6,3.1220;21170 = 5,380.10° /s
o |
Qin = _;,21.IUGO.24180 - 1’306.106 J/s
22,k
5 § ) vl " ‘6
Qp = —2La0L.1000.14650 = Ik,07.10° J/s
22,4
{ 8 -5
e = "__7,16351200'F40”0 = 4,795.1G6° J/s
1
38 ! Ao - 5
a7 = (5,300 + 1,306 + I4,070 + 42795)10 = 25,55I.I0 3/

25,551,I10° J/s

il

a7
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L'équation (I2) s'écrit:

ag + a" = ag +
i = e 5
soit qg + Q' = I,574.10° + I,04.10° = 2,614.ILJ J/s

L'équation (I3) donne une nouvelle expression de qget q"
q" = 0,05(qg + ai)
dg = 0,95(ag + ay)

-

soit q" = 0,05.2,614.100 b 0,1307,156 J/s
a9 = 0,95.2,614.70° = 2,4833.10° J/s
dlolt q5 = Qg + 49p - 43 - q"
L (1,57 + 25,551 - 9,35 - 0,1307)10°
a5 = 17,634.10° /s
commé q5=VICvtp —= b, = q5/V20v

Cv relevée sur les tables a pour valeur:

Cv = 31,4 kJ/aole soit 31400/22,4 = Tho02 J/m?

;
tp = 17,634,107 .= 3I2°C
40,I,402.107

La température du gaz & 1l'entrée de la zone de catalyse est alors de
315°C.

Grace au coefficient de température nous pouvons faire une comparaison
entre la vitesse de réactio. a 500°C et a 315%¢

1téquation (I5) s'écerit

K500  _500- tp

log — lo

%6t T0 g
K500 500 = 3I5

log—5=7s = Too — Lo8%

Pour une valeur ded de 2 & 4 par exemple 2,5 nous aurons

"%%%%" =2 s 2,51815 goit 23.10°

soit K500 = 23.10°.k315
La constantc de vitesse,par conSdquant la vitcsse a 315°C est 23.106
fois plus petite que la vitesse a 500°C.
C'est pourquoi les Iércs couches de catalyseurs ont un rendement bas a
cause de la faible température.
Le calcul & 1l'aide de la 1€T¢ yariante semble ne pas &tre rentable.
Pour avoir un rendement maximal avec cette verinnte,il faut disposer le
catalyseur en plusieur lits,mais cette derniére considération augmen-

terait 1 hauteur dc la colinne,le poids du catalyseur 4 utiliser:



77

par conséquant le cofit de L'installotion.
I, Iérc ; e T - 4y % ; z
a variante montre qu'il faudrait une autre wéthode @ evacuation de

la chaleur de la zone de catalyse ve#s l'espace annulaire,afin de don-
ner au gaz entrant dans la zone de catalysc une tennérature élevée,

5-12 Calcul & 1'aide de 1la 2° variante

Qtr = ay + qdp= IO,”‘.IO6 J/s
qa = 0,IQt = I,04,10° J/s

a5 =Yhigi = I,574.10° J/s @ 30°¢C
= ~ - £~
ig = E’“l = 25,551.10° 3/s a SoDC

o't . ; . :
jéiIEI Détermination du flux de Q—llOHTﬂgg_pnﬁrant dans la

zone de catalyse

L'équation(I?7) donne ds zﬁligi & 40D %

AN3 = I’ESXIogski63”O = o,oah.IHG J/s
1
ain = I’2XIOO§§TQ20“ _ 0,9?5.106 /e
Qs = 28'14}‘;2023(11639-—- = Iip,-:,lSO.IO'G J/s
Ty = 9,33x1225§11120 L &,949.106 /s
1
9% = (0,934 + 0,975 + I4,650 + M,949}Iu6 = 21,518.106 J/s
G5 = 21,518.106 J/s

la chaleur regue par le wmélange gazcux dans l'¢changeur de chaleur

Qg = 45 = 4g

(21,518 = I,574)10° = 15,944,100 J/s
La chaleur emportée par le gaz sortant du réacteur ost Q3
93 =4ap = qg - q"

or q' = 0,05(q6 + qg) = O,IEO’?.IO6

J/s
25,551 -~ 19,94% - 0,1307)106 = 5,4?6.106J/s
L

(25,5
G = 5, 76.10° j/s T w4

Pour le calcul de ty nous procedons par encadrcuent clest & dire cal-
culer q's et 9"; et 4 l'aide de 1'équation(2I) nous determinons At,
par suite tI

b o
q'z = Zligi gils = Zi’lj_ﬁi a 200 C
100C
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1
|

ST TR . T
f : 100°C i 200°¢ !
! ; = - o i 4
! y i !
! 7 T &
.! q"‘T[T? _5_1 Lo k“ 20, 502[" = U "? k\)l is.._"-?_ <J..| J.DQ.-M)_\_\)_ 21 .92T., 106 !
. HS 22 : )'[ ! ‘J-I- Y A= !
i | £ !
! Hm———t ] !
¥ R o z g !
| qin 1,21-1000.3660  _o,7901¢Y La2L.IC00.7040 o, 429.10° 1
! 22,4 1 22,4 1
! 1 1
I ve—— B e »
; i
! U2 21,51,1000.2900 _5 Ho5yqc! 21,51.1000,5020  _sg, 58 .10° {
% 22 .k ; 22,4 1
i 1
i
b w2 7,167.1000.287C _g o1( 0; 7,167.1000.5800  _1,556,10° f
! 22,4 ; 2244 i
i : i
! P i
! : S TR !
E qt ; q'3 = ‘I‘l',;'..'}ZI.JrO J/S ] qh:;} = 9,??}‘{.]:06 J/S 1
I L S [
1 1"
B Sl LA %
donc la température & la sortie du réncteur est comprise entre I00°C
et 200°C
- .
£§93L = q3 = q'y = (5,476 - 4,821)10° = 0,655.136 J/s
2 ‘n &l T NI o Loz - 6
D ag = a3 = q's = (9,794 = 4,621)10 = 4,973.10° J/s
: 1 > 6
Aok = - 3O08F% o 0,035,107 100 = I3,2°C
Aas? 4,973.10°
At = 13°C
dtol t; = I0C + At = II3°C

5=122 Flux de chaleur dans le réacteur

caisse de catalyse)
le fluxr de chaleur regu dans le réacteur (zone de catalyse) est:

Qr = dg + (21,518 + 10,4)105 = 31,918 1o° J/s

Le gaz sortant de lacaisse de catalyse a la rature de 500°C em~

ap =
tempe
porte une quantité dechaleur q7 et une partic cst cédée au gaz frais
par échange avec l'espace annulaire qg.

ILa quantité de chaleur restante a évacuer »our pouveir maintenir la
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température de la zone de catalyse & 500°C est
4 =Qr - gy =~ dqg (23)
. C O\ B e
q = (31,918 -~ 25,551 - 2.,4833)10° = 3,884,106 a/s

=123 Hemar o
5«12% Remargue
En utilisant 1'cau pour lec refreidiscement,la quantité de vapeur pro-

duite est donnée par 1iéguation(24)

iy er Jal O

G‘ D DS ——
4,2(100 - “c‘ £ A 1,40 (t = 100)
Q0h 7 e 4 ') =
o - 3!“"‘ Fe 10 “:I UO 10 o : = = [)3I2 kg/h
A,2(I00 - 20) + 2260 + I1,808(120 -100)
La connaissance de la quantitc de vapeur produite(en plus de 1l'alimen-

tation ecn gaz frais)est d'une grande importance pour la détermination

des conditions de stabilitl du réacteur,

Dans 1l'optimisation et la comiande des réacteurs chimiques l'une des
questionsessentielles qui se posent pour lc cas des réacteursexothermiques
est la détermination de La stabilité thermique des réactcurs,

5=2 CALCUL DL LA LONGUEUR TOTALE DES TUBES DE L!'ECHANGEUR

1'équation(25)donne le coefficient de transfert de chalcur
D= G,000 @ 5 d = 0,086 m
hy = 5475 W/u2SC ; hy = 3940 W/mloC
‘,.l = I(:,) kcal/Hm°C soit 2I ,6 W/meC
K = 3, = h6W/mRoC
I - I PR 12*.10¢ ooy
5475.0,006 39%0.0,009 2146 0,00
x = 46 W/meeC

Atmoy = 015-((50\) - JI-|-O'O) H (IIB - 50)) = 91'500
Le temps de tranSfert étant généralement d'uhe seconde 1l'équation(26)
sléerits

1= 4612i9%@.100 = 47386

Le nombre de tubes est donné par 1l'¢équation ci-dessous:

N =1/ = 4738/H ot E est la hauteur du tube dc synthése occupée par
1*échangeur de chaleur.
5-3 CALCUL DU REFRIGERANT DE I°YCCONDENSATION

5~31 Températurc de rosdc:
ONH3 = I6% 3 P = 3.T0% kN/me
logl6 = 4,185 + 59,879/(3.10")% - 1099,5.7-1
on tire T = 330°K soit 57°C.
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5.32 Tlux de chaleur dons le réfrigérant:
v

- Qéﬁrch = OV, Btq

ov = 30,2 kg/Bmole soit I,35 103 /0

s

Qe = Are¢ + 42¢ *93c

1l

q1c
Qoo = CVVB&tE

1050.2,63% = 2,76.10

6 J/s

A e el o b . 6
QBurch = 35,503.0,35(113 - 57) = 2,069.10° J/s

A, = 1,35x32,04(57 - ko) = 0,735.106 J/s

a3c = Cppz.Cyuse Dp

I

3¢
Qc

1

4,86x2,633(57 -25) = 0,4095.105
(2,764 + 0,735 + 0,4095)10°

J/s

= 3,90851106 J/s

5-%3 La quantité d'eau de réfrigération

Qr = Gy .+CH20. B t3

GHp = ——E——

bﬁ Lﬂao. A b}

Cao0 = 4,2.10° J/kz°C

Atz = 35 - 23 = 12°C

Qr = ggur + Qo = (2,69 + 3,9085)10°

g = 6,6.106 J/s

- 6,6.108/ 4,2.10%.12 = I3I kg/s

G20
soit un débit volumique de:
VH?O = GHZO-Béog _ 131 43600
- 100 1000
Z
b n- /
VHEO = 472 m-/h

= 471,6 n2/n

Ia variaticn de la température de 1'esau dans la zone de condensation se”

3,9085,10°

At C

CHob + Ym0

La température de l'eau de réfrig

moniac

4,2.105,131

ty = 23 + 7,1 = 30,I°C

- ?,I°C

ération nu point de roscc de l'am-

5-34 Détcrmination de la longucur des tubes:

- gone de désurchaufiage:

Ky = 72,2 J/smn°C
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Arip = (113 = 35) - (57 = 30) = L3eg
2,3 log 13 = 35
27 ~ 39
aton 1y = 2,6?.103 = 994 o
= 72,210.40
]I = ?7‘[1'1!"[
- zone de condensation
e ho -
Btmoy = (57 50)2+ (4o = 23) w Ty
o ml S
1 = g 7 U:’.]O = [=dr 411 i
2 70x22 £205

1=1 +1, =774+ 2538 =F 3312 m

5-4CALCUL DU REFRIGERANT DE 2° COINDENSATION

5=4I Détermination dc la tempéroture dec rosée

f p— s (8] 8 00 5
logfli3 = 4,185 + _T),?a?_ - 1000
%NH3 = 5,5%
P = 3.70% ki/u?

on tire T = 290°K soit t = I7°C

5=42 Flux de chzleur sortant du réfrigérant

- zone de désurchanffage:
Qéhrch = CvV AR
= 30,7 kd/kmole soit I,37 kJ/m3

Vs = 40,924 WS /s
ﬁtl = L0 - I7 = 23°C
Qsurch = I,37xL0,924x2% = 1289 kJ/s
Qsurch = 1,27 :.IUD J/s

~ zone de condensation:

GQc

1}

A1c * 9pc ¥ Q3¢

d1c = Gugzle = 1200.0,687 = 0,82 4100 rJ/s
doe = CVVp Dty = I,37x40.17 = 0,932.10° J/s
93¢ = Cypz1 Gugs Bto

Cymz1 = 4,6 ki/kg

A3, = 4,6x17x0,687 = 0,0537.10° J/s
Qc (0,0244 + 0,9%2 + 0,0537)I06 - 1,510.106 J/s

v
H

1
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n

Qsurch = ( I,970 + 1,269)106
rd
10" J/s

'Cﬂﬁjg°At3
. b S T e
G':\".r = __@'L = j,U,a,..[fJ e Z+’5 }{g/s
HA ; e = o = =
CNE3g A3 34,458.102, (15 ~(~05) )
GHTB = 4,5 kkg/s soit un debit volusique des
Griz « 3600 fd v
v?-ﬂ-j - :,ig_;a 1, 4, 50 5000 = 21317
NE 5 —
% 0,76
. 3
vﬂH} = 2I31I7 Nm’/h
La variation de la températurc dans la =one do condensation serait:
B v
A Qc = T b IO;J_O = II,7°C
Coirz - G 34,458,107 4,5

La templérature de 1'amnmonioc de refrigération au point de rosdée est:
k L E

t'9 = =5 4+ II,7 = 6,7°C

5-44 Détermination de la longucur des tubes

~ zone de désurchauffage:
72,2 W/m°C
("'io e I_‘:__) + (1? JJ_r)

ATmnoy = I17,65°C
2 e
dfoi la longuecur 1y des tubes est
n "."\6
lI = 112\-—9:—J.L;/ = TOL2 .m
Yy 2-E7365
~ zone de condensation:
Ks = 70 W/m°C
Btnoy = (17 = 6,7) ; (C » 5) - 7,650C

1, _ 1,810

= 6
2 10 — = 3300 n
70 . 7,65

La longueur totale nécessaire des tubes pour 1o condcnsation de l'ammoniac
et le refroidisscmept du mélange gazecux cst:
1 + 1p = TOI2 + 3380 = 4392 n
Remcrques
Contrrirement & la I®F® condensation ( qui se fait dans une
colonne ordinaire)la 2¢ condencation est effectnée dans une colonne conse

triite comue les tubes de synthésc.Mais dans la conception de cette

()

colonne 1l'cumplacement des &lénents ost invers¢;l'échangeur de chaleur se
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chalcur se trouve & la portie supléricurec,ct cleet cc niveau que se
nasce la condensalion.lia zone de catalysce des tubes de synthése est
remplacée par un gornissage & anneaux RASHING placC au bas de lficha
geur,ce qui assurc la séparation de l'anpmoniac condens¢ du gaz qui

adnis dous le mémcteur,

Co sant

du tube,

est
longucur 1 des fTubes

1a

nnais done la

on pecut déterminor havteur du gnrnissoge pour

dim

fixé de la colonne et les ensions d'un ¢lénent

donnécsa

de 11éch ngeur et la

dl'annes

un

w RASHING

longueur

diamétre

& llentréd d 1" zone dg

crature
catalyse

t2

Looec

L 5 !
{ Flux therm q.I07° J/s
— . ¢ e I
i fuhal;ur apportcc par le gaz(vl) 0 !
! !
1 o M S = e
. i .
| Premidre ;thlouv dc réaction T0,4 s
! .’, = S A i o e e A e o i
! , Chalecur perdue I,04
1 . R = — §
! E : - — 1
! Variante . Chalcur sortant du rencteur Vp 9,36
1 7 e e e - e —_— 1
! : température des gaz 2 la sortie :
! I du réacteur £ = I95°q
! ! :
! : 3 T 1
! i1 température des goz & ll'entrdée de la !
' i zone de catalyse to = 315°C
! : 1
1 e e A e At . e e — —— — ——
T : 1
; ; Chaleur = forbue da le r'"ctcur :
i N . par Vg 0 i
l Devzdiéne e ey |
: . Chaleur de récteur 10,4 :
! 3 o . Ll L
! ; u réac r avec Vo BT O
1 Variante : e B SR, GO L RN H_._-_-._________,,;
! i Chaleur pklduc 1,04 |
! o T S . e
1 Chaleur dvacuer par refroidicsemen i
" | Chal pru roid nt 3,884 |
,___,_.._._ i RIS s e e s o et e A S e el !
: tenpératurc a la sortic du riacteur =TT %e
1 i t 1a i =] b tI—II) C 1
! OO N o e PP R N T N 3
!

A e ‘- L

1

{ Longueur des tubes dc 1'lchangeur de chaleur
e e e = o e e

4738 m
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VI CONCLUSION

La litterature disponible n'c¢t nt pas trés spécialiséc dans
le donaine de la grande technologie industrielle,nous proposons dans
ce projet un schéma de calcul de . bilans matdériel et thermique d'une
installationde synthése de l'ammoniacjschéma obtenu par asscmblage des
différentes portions trouvées dans les ouvrages utilisés.
lors de ce travail n.us avons surtout insisté sur la partie litterale
qui estla plus importante,vuc qu’il ne s'agit pas d'une comparaison
cntre deux méthodes decalcul.@tte méthode de calcul pronosée pour ce

procédé industriel de synthése de 1l'/mmoninc est applicable aux autres i
procédés avec quelques modificationgtels quc la supression de 1o 2é
condensation pour les hautes pressions les pogsitions de la purge ot

de l'appeoint du gazfrais etc ...

Tes constantes thermodynamiques,thermiques des gnz sont généralement
donnés a I atw,ct les formulesde conversion pour les pressions élevées
ne sont pas rencontrées pour toutes les constantes précitées,on procéde
alors par interpolation ou par . oxtra-olction .

Cette étude théorique n'est pas tout 2 fait complete,du fait qu'elle
n'englobe pas une ligne technologique complete (qui partirait par
ecxenple du gaz naturel & l'ammoniac).

La production de 400000t d'am-oniac par an soit II43t par jour néces=-
site une installation d'une grande capacité,par consiquent une main
d'oeuvrc importante. Mais la continuité et la complexité des procéssus
qui,interviennent dans la fabrication de 1l'ammoniac synthétique impo=
sent et facilitent en m@me temps l'application des systémes automati-
ques de contrdle et de conduite.

Cette étude serait complete si le calcul des bilans materiel et thermi
que était soutenu par un calcul économique,Mais foute de données écono
miques,nous avons jugé utilec de ne pas entamer cette phasc qui est de
premi¢re importance dans le cas d'une comparaison cnirce deux procédés de

production.

§8ES558556555856555858588
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