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Titre @ Pastaade gazeification de OPL pour 1'alimentation d'une centrale thermique
. de 168 Wde. ;
Résumé : L'étude 2 consister & analyser thermodynamiquement et dimensionner les lément
: principaur d'une installatian de gazeification de GPL alimentant une centrale
d'une puissance de 168 M¥e. Ces éléments sant 1'évaporateur & tubes et caland3
1'aerorefrigerant et les conduites d'amenées. Une variante a été proposée et
dimensiormée pour remplacer 1'aerorefrigerant par um circuit & boucle fermée
afin d'économiser 20 tommes/jour de vapeur saturée & 120° C ou encore 1'équi-
valent de 75 E6 KJ/jour.

SUBTECT : IPG (aseification installation for a 168 M¥e power statiom.

ABSTACT : This project concisred in a thermodynamic analysis and dimensicming of the
main compments for a LPG gazeificatian installation feeding a 168 Mile. pawe:
atatione These components are shell and tube evaporator, the cooling tower
and the main lines. .

An alternative solution is proposed and dimensianned to replace the cooling
tower by close loop cooling ecirvcuit which resulis in savings of 29 metric
tons/day of saturated steam at 120° C or equivalenttly 75 E6 KT /day.
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CHAPITRE I

INTRODUCTION



I- INTRCDUCTION

1 - Généralités sur les hydrocarbures

On distingue dans la pratique, les corbustibles liquides (fuel)
et gazeuzr (méthane) parce que ces corps se pressnient sous cette forme
forme physique lorsqu’ils sont soumis & la ﬁressian atmosphérique
normals sous wme température ambiante; mais tout corps change

de phase =i 1'on fait varier sa pression

Le méthane est généralement utilisé & 1'état gazeux; dans la meme
gerie d'hydrocarbures paraffiniques de formule Cn ﬁ?n 2, figure
en particulier ls propane et les butanes dont les pcints d'ébulution

sous pressien atmosphérique sent respectivement - 44° C et 0° C.

Tl est donc aisé les smmagaziner et les transporter dans des
reservoirs Stanches sous des pressions suffisantes afin de les
maintenir & 1'4tat ligquide jusqu'd wne température de 50 °C.

Les @@ngiéng de vapeurs croissent avec la température.
les gaz de pétrole liquifids sont sussi utilisds & 1'éiat gazeux.

. PROCEDE D'EXTRACTION 2T D'CETERTION DES G.P.l.

les gaz de pétrole liquifiés sent des combustibies chtenus lors de la
transformation des hydrocarbures brutsy dans les raffineries lors

du troitement du gaw naturel humide sur les champs de production et
lors de la liguefaction du gaz naturel dans les usines de G N L.

Les principaux procédéds d'obtention des GPL sont deme les suivants 3

a/ EXTRACTION & partir du pétrols brut au cours des cpérations de
raffinage, suivant le brut traité on peut en exiraire 2 & 3 7 de
son poids en moyenne dant 1/3 en propane et 2/3 en butane.



e sobems de traitement est damé ci-~dessous ¢

OPL “
distilations reformage
Lﬂatmesphériquas | catalytiqus
s 7,
i o >
[ L—w*w-ma Vapo-craquags| Folynsrisation
Tétrole T
hrut distilation scus wnités de
- e N S —
vide conversion catelytique

b/ traitement du gaz naturels par lextraction des fractions humides;
les GsP.l en somt extraiis aprée la gazaline. Cette source est lein
d'gtre ndgligeabls puisgue le traitement du gaz fournit environ

1,1 9 ds son volume en G.P.l.

cf $tant facilement liquifiables les gaz de péirele liquifiés apparaissent
en pramiers lors de la liquéfication du gzz naturel, ils en gont extraite
avant de poursuivre la liguefaction pour 1'cbienticn de 1'ethans et du

mathans.

3/ « COMFOSITIONS TES GePele
lLes combustibles vendues dans le commerce ne soni pas chimiguement
purd. Le méthane commercial cantient aussi de faibles propogtions
Atétane, de bubane, de 1'éthyléne, du propéne et des buténes. ids
textes réglementaires fizant cependant d'ume maniére précise, les
propriétés physigues ot chimigues de ces combustibles et en zinéral

les teneurs en impurelés sont @



a/ IE SOUFFRE : des dépots de souffres libre peuvent gener la
circulation des hydrocarbures,de plus le souffre est wn
solvant 4res nocif. des perturbations peuvent également étre
produites par formation de sulfure de cuivre.

b/ L'BAU. ¢ la combinaison d'eau et d'hydrocarbures domment naissance
) dgs_hydrate dont le point de congelation est supérieur & celuil

| de 1'eau.

4/ - CARACTERISTIQUES PHYSIQUES DES GeP.L
les gaz de pétrole liguefifs, essentiellement le propane, le
butane commercial ne sont pas comme en viant de le voir des
produits chimiquement Dpursse

Les hydrocarbures ayant'plhs de 3 atomes de carbomne ont
tendance & former deuxr ou plusieurs isomére, corps de meme
composition chimique mais de structure différente.

e/ - TENSION DE VAPEUR

les gaz de G.P.L liquefiés sontdistribisdedans des récipients

&
sous pression, & 1'intérieur desguals ils se presentent & 1°éfat
liquide avec une phase gazeuse en dquilibre. La pression d*équi-

libre augemente avec la température et la teneur en propane.

Ainsi les pressions regnant dans les récipients sont @
- Suffisamment élevées aux températures ambiantes normales
pour permetire une distribution facile dans les canalisations.
-~ Suffisamment faibles pour permetire l'utilisation de récipients
relativement legers dont la tare est voisine de la charge.



b/ DILATATION

I1 v a lieu de tenir compts du cesfficient de dilatation

trés élevé de ces gaz lorsqutil sont & 1'état liquide.

fussi les véoipients destinés & les emmagaziner ne doivent-ils
jamais stre remplis complétement sinan'dilation consécutive

& wme augmentation de température pourrait en provoquer la
rupture & moins que des organes de sureté n'évacue 1'exces

ds volume et limite ainsi la pression.

jf e fﬁtﬁmﬁ@?ﬁ 'm FROCURE i.gUTIIEISM‘ION D53 GQP.LG

les avantages sont des conséquences immédiates des

caractéristiques des Q.P.ls

1/ - AVANTAGE PRATIQUES ¢
a/ = les G.P.L sont utilisés sous une large gamme de
pressiong. Ce fait procure l'avantege d'alimenter
tous les appareils d4' utilisation rencontrés sans
compreasion auxiliaire.

b/ - Dmmagasinés en phase liquide puis vaporisés par
échange thermique, les gaz de péirole liquefids
permettent d'obtenir de gros débits & partir d'un
stockage réduit et facilement renouvelable.

¢/ Ces gros débits sont accomedés par des canalisations
réduites en diamétre grace & la pression élevée de
passage et & la faible viscosité du G.FP.l.

4/~ les GePsL. constituent dane l'usine une source d'energie
autonome pouvant atre amenée sous diverses formes,
agssurant une autmmomie suffisante ce qui met 1'industriel
& 1'abri des soucis de rupture d'approvisiomnement en
EaZ%s



2/ « AVANTAGHS TECHNLQUBS

& w-

a/ lewr composition constants permet 4°cblenir des produite de
combustion répuliers et précis, oce qui leur cuvrent de largs
possibilités dans le domeine de iz chaufie & la flamme directs

b/ Pureté, les GePel Algériens ne contianment que des quantiiés

. négligeshles d'impuretés; notamment le soufite.

o/ Vitesse de combustion t les G.P.L ont wne grande apbitule &
Pormer Ges mélenges stochioméiriques homogines svec 1'alr

atmosthdriqus.

Cette particularité permet 4fcbienir des vitessses de combution -
aases ¢levées sans appar%_&‘excés dtair sui est nefssie su rende-

mant de ls combustian.

4 ces svantages, on peut ajeuter le pouvelr calovifigus élevds des
OePele qui somt an cutre trés facilement liqusfiables.

UTILISATION DES GePels

Los domaines dlutilisation des GePele sont nombreux cubyd les

wtilisations dewestiques, 1lindustrie e fall w usage en sxfentlom somtin
- Hetalurgis .

-~ orge

- Sidémergis

- Géramigue

« ¥grrerie

- Fonderie

TIUTE D 14 VAPORISATION

a/ principe générazle ds la vaporisation
Tans wne chaudidre ow wn évaporateur, ls vaporisation est ia

transfommation dfune phase liguide en phase vapuure
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o el

n étudiant 1'ébulition des liquides saturés sur les surfaces
emmerzées on met en évidence 1'existance de plusieurs régimes
d'éulition NYKIYAMA 3 le premier démontré clairement 1'existance de
plusieurs régimes d'ébulition.

Gongidérons par exemple, 1'étulition d'une certaine masse dfeau au
sontact dfwn Fil de platine horisonal chauffé électriguement, le flax

calorifique transmis 3 1'eau (9/A), peut s'évaluer par la mesure de

1'energie électrique dissipde dans le Tile 7

Rig = 1 =

et
)

-]

L}
——

m - —

408
avec At = T~-T
ou T : température de la plaqus
Tyay ¢ tempirature de saturation du
liquide.

la figure 1 monte graphiqusment le résultat des variantes de o/h en
fonotian de At pour de l'eau en ébullition sous la pressia

atmosphérique.

Cette courbe & wne forme memblabe aux courbes d'ébullition pour les
autres fluides et sous différentes pressims.



Dans la zone 4B, 1'eau ligquide est réchauffé par convection naturelle

et 1'évaporation se produit seulement en surface . Dans cebte zene an

a % proportionnel & £t9225 dans la zone BC, des bulles se forment

au niveau des noyaux actifs existant sur la surface de iransmission, et
s'éléve 3 travers la masse liquide produisant des couranis de circulation

naturalle. Dans cette zone d'ébulition nuclaire déclenchée & partir des

noyaux,’ —%— varie comme At" n étant compris entre 3 et 4,zu point

¢ 1e flux calorifique passe par un maximum o appelé flux maximum, pour une

différence de température appelée “At oritique".

Dans la zome CD, ou wne partie de la surface est isolée par le film de
vapsur, ...%..... diminue quand At augemente. au point Dy le flux calorifi-
que passe par wn minimum. s SRl Sl

Dans cette zone ou on observe une génération aleatoire d'un film de vapeur
3 la surface chauffante. Ce film isole la surface de chauffe & partir de
18, les équipements thermiques ne doivent pas opérer dans cetie zume.

Dans la zone DeB, dite de vaporisation pellioulaire, la chaleur se trans—
met & travers le film de vapeur par conduction et ra,ymmemmt._#

Bn B, At correspondant au point de fusion du fil electrigque un nouvel
apport de chaleur produirait alors sa destruction la courbe de la fig - 1%
ost Teversible si elle est parcourue de fagom réguliére sauf si dans la

zone C B des variations irreversibles peuvent se produire.

De ces faits on ddduit qu'an faisant"bauillir wn ligquide sous wne pressiom
lorsque 0% augmente, le flux calorifigie gugmente, d'abord légérement
dans la zone d'échauffement par cenvertion naturelle, puis rapidement
dans la zone de 1'ébullition nucléaire, passe par un maximum pour le

A% ocritique, decroit ensuite et atteint wn minimm lorsque la surface

de chauffe est isolée par um film de vapeur; il augmente alors de nouveau
dens la zone de vaporisation pelliculaire pour des At élevéess.

Sur le principe de 1'ébullition nuclée, fanctionnent tous les appareils
générateurs de vapeur ¢ chaudiéres, boulleurs, rebouilleurs de fond de

AR A



decolomme de distilation, évaporateurs, vaporiseurss

En pratiques ag. est interessé pour wn Tégims de flux maximum pour
avtant gue les conditims epdvateipescorrespandantss st stables et
sures. On obtient ainsi le 4&bit maximm de vapeur par unité de surface

d'échanze de 1l'svaporateur.

b/ VAPORISATION DES GoP.L ]
Tas bruleurs consomment ces hydrocabules & 1%4tat gazeuz, il faul denc
1o soutirer sous cette forme d'um reserveir ol ils sont contenus &
1'état liquidee Ia simple ouverture du reservoir entraine e détentes
dono 1w début de vaporisation; meis cetie vaporisation refroidit le
ligquide par perte de la chaleur latente de vaperisation,chaleur qui
suzmente en méme temps que la temperature decroit. Cette tendanoce est
indiquee par ltexamen d'un diagramme P ~ he
Ie liquide emprumie des calories au milieum exterieurs par 1'interme-
disire des parcis, cet echange de chaleur se fait principalement par
1z parei mouillée car ls gaz esi-mawwais conducteur de la chaleur.

TRe suite plus le niveau du liquide baisse, plus 1'appori calorifique

de 1llexberieur diminue, 11 arrive donc an moment ou la vaporisation cesse.
Un autre inconvenient de cette vaporisation scus température décroissante,
eat que les compesants de 1'hydrocarbure.

Ayant des tensians de vapeur différentes pour une meme temperature, les
fPactions les plus volatiles se vaporisent avant les plus lourdes; les

saz fourmi 2 1'utilisateur a'est pas homegine ef par auite n'a pas le
mems pouveir calorificue.

Dans léa petiten installations utilisant des bouteilles de bubans de
Paibles dimemsions, on se contente d'wne utilisation discontinue.

Comme cela est impossible dans les grendes installatiens on place a
coté du récipient de stockaze wn vaperisateur qui est en fait wme

0
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petite chaudiére alimentée en hydrocarbure liguide 3 partir du
réservoir, wne source de chaleur (vapeur, eau chaude, electricits)
vaporisé ce liquide qui est alors transporié dans les conduites vers
son utilisation,

- Tecemént on 2 pu l'utiliser comme carburante.
8 ~~ SITUATION DU MARCHE DOMESTIOUE TU G.P.L

Dans le domaine da GeP.lL on remarque deux temfances.

a/ Lo difficulté de satisfalire la demande natimale en butane du falt que
96 % des ventes de (GuPsle sont du butanc.

b/ Desequilibre du rapport offra/demande du propane en faveur de 1'offre
Colle~ci est due @
~ & une forte production du propane
- Integration insuffisante du propans dans 1l'effort de devaloppement

nationals

- & la faiblesse des exportetions nationalss en propane liquide
Cette situation & inciter Naftal & demander & la sonelgaz de faire

utiliser le propane comme combustible dans ses centrales thermigues.

&
Afin d'cbienir w meilleur fquilibre entre les besoins en energie et
les produits disponihles.

¢/ Difficultés et cout éleve du stockage &' propane du fait gu'a la

pression atmosphérique la température de saturation du propane est de

« 440 ¢ ot 1z production des G.P.L n'est pas fanction de la demande.

9 - OBJECTIF DE L'ETUDE. j

Ce sujet de projet de fin d'Stude a &€té proposé par la Direction
teqynique sonelgazs I1 comsiste 2 ¢
dimensionner les éléments essentiels d'une installation de gazeifica-
~tion du GePele ainsi que les éléments de transport pour son utilisg~
tion comme source d'énergie de la centrale thermigque,.
D'wme fagon générale 1'utilisation du GeFP.L est possible dans les
chaudidres puisque les bruleurs d’allumage sont fréguements alimentiés

au moyen de ce combustible.






ITs ~ SITUATION IXJ PROBLENE

1e = Position du probléme

Afin de consommer 1'excedant de production du GePelL., et pour
une integration rationnelle de 1l'Scconomie nationale ds Ministére

. de Tuells a demzndé & Scnelgaz d'étudier la poaaibilité dfutiliser
du GeP.L dans ses centrales thermiquss,

Sachant gue 1l'utilisation du G.P.L comme source dtenergie pour
1'alimentation d'vme chaudiére se fait avantageusemedi sous forme
cazeuse ot au vu de 1futilité de l'utilisation du GL.h; enoncé au
chapitre prégédent.

Sonelgaz nous & demandé de dimemsionner les éléments essentiels
de 1'installation de gazeification du GeP.% pour son utilisation
4 la centrale thermique de Mers El ~ Hadjadje

Ces é1éments sont les canalisations de transport et de distribution,
les deux évaporateurs & tube et calendre et wme tour de réfrigeration.

On les dimensiorme on fonction du débit de G.P.L. corredpondant
3 la charge nominale de la chaudiére et d'une source de chauffage
constitude par de la vapeur auxilliaire saturée & 120° c.

Les approvisionnements en GePul., sont tirés de limite de produc-
tion de jumno situé & 4 km de la centrale thermique de Mers l-
Hadjadje

Les données de base de l'installation sont 3

Z le rendement global combiné d'wne tranche et de la puissance,
disponible au vorne de 1'usine electrigue.

- Les caractéristigques générales dé 1'installation,.

- Les caractéristigques chimiques de 1'installation.



Le schema d'wne tranche de la centrale est dannée par "y U L
- Puigsance conbustible ¢ Kw et Kecal/heure.

il Généxateur
g:!: de Vapeur
o
i
a | &R
i 5 Turbe
a1 @ Alternateur
#
4 Transfo-goutirage
—\ -
S iy SR Total auxiliairves ¢
o 3 m =
0] 7881 Xw
Q
W _
g Tezasfo principal

l Pz = 164 010 Kw disponibles bornes usine
3 Pn (puissance nominale)

Le rendement de la chaydiére: caleoulé sur le P.Cl.8



CARACTERISTIQUES CENERALES D'UNE TRANCHE @

Puissance maximale bomes umine ¢ 163 M7
Puissance nominale " " : 164,010 MW
Tengion bormes usins Ll 220 XV

Transformateur 220 XV & 2 en roulements {refroidi & 1l'air)
Alimentation des auxiliaires par soutirege MT avec disjoncteur
d'isclement de 1l'zlternateur.

-

Alternatour refroidi & l'hydrogéne.

Chaudiére & circulation naﬁureiie, preséﬁiisée et & vrésurchaufié
{9 brileurs disposés sur wne fagade)

Combustible princpal = CGAZ naturel

Combustible de secours = Fuel - o0il domestique.

Combustible auxiliaure = propane gaznsux

Pression chauwiiére sortie surchauffeur = 143 bars
Température vapeur surchauffée ¢ 542° C

Pression vapeur sortie résurchauffeur

3 puissance nominale : 32,5 barss

Température vapeur résurchauffée : 342° C »
Turbine & deux corps

Nombre de soutirage -3 6

Température enirce (économiseur & pn s 241 °C

Température sortie fumée & pn = 115/121 °C

Vide au condenssur : 0,0482 bar

Condenseur refroidi & 1l'eau de mer @
Débit dtean de-circulation : 6,14'm3/ /5.



- CARACTERISTIQUIS IX PROPANE COMMERCIAL -

o e o am e o e

e s s e e

- COMPOSITION CHDMIGQE (v £ POIDS) IU PROPANE

1

FRODUTTS IOETE IR VALIDITE
- VETHANE Trace non décelable
- TTHANE 3,5 piat= it
-~ PROPANT 95 ,D nEX s
- ISO BUT. 0,5 maxe
POUVOIR CALORIFICHE
1e pouveir calorifique sera de s
11 900 Kealfkg a 1'stat liquide 2 15°¢C
22 300 Toal/y 4 1'état gazeux et 1,013 bar

Denzité par rapport & llair
Hasse volumique du liguide
Tenaion de vapeur

- 1,54

= 0,502 kg/1 & 15° C
=14,4 bars & 37,8°C
=19,3 bars maxi & 50° C,

Coression & lz lame ds cuivre ¢
cotation 1b au maxs. (essai de 1 h & 37,8° C,

Prégencs dleau

nen décelable & 1l'essai au bromure de cobalt.



TI. 2 ~ Fonctionnement de 1'installation (voir schems de gazeification}
poste de 1ére détente.

Le combustible GeFPals arfz‘.ve 3 la station de dSgezeification &

1'état liquide et 2 ure pression de 20 bars enviram.,

" Pour 1'alimentaticn de la chaudidre, il est nécessaire de le
transformer a 1'état gaszeux & wne pression de 3 bars environ,
pour alimenter laz station de 23me détente.

12 station de dégazeification comprend ¢
Tn piége d'arrivée. i i
Une bache de stockage G.PeL. liguide
Les pompes de dépotage GeP.L. liquide
les dvaperateurs )
Tes groupes de pompage des condensals
La bache condensate GePel
Ia station de 1&re détente

torchs

1a tour de dégazage et réfrigératione

&
A L'entrée du O.Pele, dens la station est prévue un pidge d'arrivée
pour effectuer des chausses de la ligne d'alimentation & 1'extérieur

"de la centrales

Un piége similaire doit etre prévu par scnelges sur le refpulement de
lz sation de pompage.

Aprés le pidge d'arrivée le GePole o8t stocké dans wn réservoir de 100 m2
envirog sous préssiom, ce reservoir esi &quipé de toute 1l'instrumentation

nécessaire y compris un transmetteur pour le controle du niveau.

C
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Pour la vaperisation du GePels on prevoit deux lignes.chacume
dimensiommée pour 1'alimentation d*ume chaudiére & plein puissance,
le GoPele stocké dans le reservoir est aspiré par deux pompes de

rafoulement aux evaperateurs.

Chagque pompe peut assurer la pleine charge de 1z chaudidre.

e veporisation du G.PeL. sera effectué par wn echangeur du type &
fziscean tubulaire, le faisceau sera parcouru par de la vapeur saturée
soutiTée par le collecteur de vapeur auxillairse.

1e GoP.L réchauffé par la vapeur, est vaporisd c0té ocalandre & pression
de 15 bars, et est envoyd vers des vannes de débente et réduit & wme
pression suffisante pour alimenter la station de deuridme détente déja

prévue pour 1l'expleitation & gaz naturel.

le cendensat. de vapeur est ddchargé 2 un balloen de controle st refouléd
par ine pompe 3 la tour de dégage et rafrigératiom et réoupére dans le

cycle thermiqus.

la tour de dégazage & la fanctie de séourité pour le cas de pertes dans
le faisceau tubulaire.

Ta veriation du d4bit selon la demande de la chaudiére est assurée par
une chaine de régulation commandée par les canditions biphasées du Tluide
dzna 1févaporateur, les décharges des soupages de sureté et les fuites des
vannes de 1'implantation sont collaotés et canduites 2 ume torche de

combustion.

POSTR D 25 DRTENTE
On ubilisera le méme dispositif déja prévu pour le gaz naturel.

Pour chaque tranche le poste de 2éme détente régulation comporte essentiel-
lement. i



A

- Une statiom de détente et de régulation secondaire mmie dorganss
dtisclement, deux détendeurs régulations & grand débit (avec wn de
seceurs) permettant dfajuster la pressian et le débit necessairs en
fanctian du nombre de bruleurs en service.

Il ~ 3 = DESCRIPTION IE L°PINSTALLATION DE LA PREMIERE DETERTE QGoPele ¢
ie poste occmports essentiellemsat @

- Bnsembles d'sccessoires pour la trappe d'arrivée du G.Pele comprenant

- Un reserveir d'emmegasinags du G.P.L. construit en tole en acier

gablée et vernissée, du type & axe vertioal & fond sphérique d'ums
capacité de 00 w s le reservoir est complété d'un enseamble d'aoces-
solre. .

- Deux groupes de pompege du G.P.L. chacune seoccmposant essentiellement

* & kX K &

d'une pompe centrifuge, de clapets sphériques, et de soupapes de
retenus.

Deux groupes d'evaporaticns du G.F.L. chacun se composant essentiel-
lement d'un évaporateur du type Kettle & axe oylindre horizemtial
avec réduction trenconigue, & tubes et calandre 3 la calandrs seva
entidrement calorifuglés avec laine sslamandre de 2" d'epaisseur,
avec finissage en tole minde d'alluminium.

D'un emsemble dféquipement des colannes hydrométrigues

Dfun systéme d'slimentation en vapeur 1'évaporateur

D'un groupe de réduction du gas d'alimentation.

D'un groupe de réduction de la vapeur

D'un systéme d'écoulement des eaux condensées des Svaperateurs.

1 Aerorefrigérant atmosphérique humide du type & tirage naturel
dquipé d'um enseable d'écoulement pour écoulement et iranspori des
eaux condensées,

Ensesbles d'équipements permettant 1'élimination des gaz déchargés.



CHAPITRE Il1i

D
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111 - DIMENSIONNEMENT DE L*INSTALLATION

| . Dimensionnement de la conduite d'amenée

Dans la partie transport la conduite d'amenée est la
plus importante, car elle représente la source d'alimen-
tation en combustible de la centrale thermique.

Le schéema d'une tranche de la centrale est donnée par la

figure ci-dessous @

A6,

GV >, pevies Au, 231,

TA F=———= Rrtes u8,05/

Tesnisfo \
1haﬁfﬂL

*‘:}- &Y}X.S ’irqu

Sy

Pgu . Puissance disonible au borne de l'usine.

Le rendement globsl combiné du poste de transformation,
du turbo alternateur, et de la chaudidre est de

=135 9 =
2R P ¥ P -
avec : = _Fﬂﬂ_ d'odt : P_ = e

on obtient ainsi : P_ = 456,598 MW = 393 242 293 Kcal/h

avec Pgu = 164,01 MW

Calcul du débit de gaz & l'entrés de la chaudiére
connaissant le pouvoir calorifique du mélange, on déduit
le débit massique et volumique nécessaire & la charge
nominale de la chaudigre.
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Le pouvoir csalorifique est

11 900 Keal/Kg & 1'état liquide

22 300 w/h &4 “l!'état gazeux
- P
alors le débit massique est donnée psr M= £
(PT84 quide
le débit volumique du gaz est donné par MG= PCC g
SRS aer

Calecul du diamedtre de la conduite

d'aprés l'équation de continuité on a

My = *fv.s
ot ¢ ‘f : masse volumique du liquide

V :+ vitesse d'écoulement
s+ section de ls conduite

MT= débit total des deux sections de la tranche

soit : MT = 2 M = 66 000 Kg/h

La masse volumique du mélange est obtenue en supposant
gqu'on a un mélange idéal.

Soit : f

La vitesse d'écoulement conseillée par les constructeurs 2 m/s

11

452,49 Kg/m pour : P = 20 bars T = 502C

on prend une deuxigme alternative, scit : V = 1 m/s
S 2
V. : - ¥D
done 5 £ e.v avec ¢ § = 7
; SOl %
alors : D --,{,.ﬁ. 'F'V)
L'épaisseur du pipe line est donnde par la méthode de
barlow
Soit
Bn . 200 L e U e Jegr | P Dynt
R D E LS 2 " 2R -°P
ext _ y
ol
P : pression admissible avec P = 20 Kg/cn’
R : contrainte admissible
g : épaisseur du pipe line
D : diamiétre extérieur du pipe line
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2

Le matériau choisi est un acier de traitement thermique
= 470 Kg/cof

x ¢ 25 soit : R

Les résultats sont donnéds: su

tebleau suivant

Guantité Relation Valeur
. ' Pc ;
Débit massique M = ' 33 000 Kg/h
(PTe5)) 5 quide
: : Pc
Débit volumique du gaz Me= TFTET§7932 17 SEB.N.d/h
Masse volumique Pz —= 452,49 Kg/m
Volume spécifique Vo= xi Vi 0,00221 w/Kg
: : oM, %
Diameétre interne de. . w T
D.. =(——TF~+}H~ 0,161 m
la conduite avec VY=2m/s it wp. v
Diamétre interne pourV=1mb - 0,227 m
Dint
Epaisseur de la conduite R TR - 0,0072 m
avec V = 2 m/s
Epaisseur de la conduite - 0,011 m

avec V =

1 m/s 1

2

- Dimensionnemert de la pompe de refoulement du G.P.L

I1 s'agit de dimensionner la pompe de la ststion de pompage

situé au niveau du jumbo, permettant 1l'acheminement du
combustible vers l'instgllation de gazeificsation.
La pompe est choisie du type centrifuge, travaillant & oharge
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Le disgramme thermodynsmique de la pompe est donnée
ci-dessous @

o
euj%_ﬁ__ A\
et t@ } \

\

= h

On suppose que le pempage est isentropique et que le
liquide est incompressible.

Calcul du travail de la pompe

Pour application du ter principe de la thermodynamique
on & ¢ le travail de la pompe :

W12 = AH = 4-T\de = T(Pz - 91)

V' : volume spécifique du mélange
PZ: pression & la sortie de la pompe

P1= pression & la l'entrée de la pompe

Calcul de la variation de pression

La hauteur manométrique de la pompe est donnée par la
formule suivante o 5
P, - P c2 -(C2
H = or - + L, = 1
= Sy 20 2 1

P : passe volumique du mélange soit : P = 452,49 Kg/w
2¢ vitesse & la sortie de la pompe on l'estime égale
2 la vitesse d'écoulement dans la conduite.
C,t vitesse & l'entrée de la pompe C, = 0 car la
pompe est en charge.
22-21 : hauteur géométrique de ls pompe avec : Z, - Z,= 0



La hauteur H est tirée d'un abaque des caractéristiques
des pompes en fonction du débit volumique du liquide
Soit pour : M ]

o el - g
Mo ?- = 146 w/h = 40,52 §/S
Oon tire : H= 60m

La variation de pression est donnée par
o, ek
P, = Py = f&gﬁH- =g==);

alors le travail idéal de la pampe :

Migg= VP (90 - =) = g - 5=
ciz
w12 - g.H - 2
Le travail réel de la pompe
el
Wreel = T Wq-2

obh Mp représente le rendement de la pompe.

Les catalogues des pompes nous recommandent un rendement
de 70 %. '

Calcul de la puissance de la pompe :

La puissance idéel de la pompe est

P1_2 = My g.H

ol : HT = débit massique total de la pompe.
La puissance réelle de la pompe est donnée par

Pi-2

Préelle . p1P

~Calcul de la pression de sortie de la pompe de refoulement :

la pression au niveau du pidce d'arrivée est dgale & :

P1 = 20 bars

la pression & la sortie de la pompe de refoulement est
égale & : P=P1 +AP
ou AP : représente la perte de charge dans la conduite

nature de 1'écoulement dans la conduite :
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La nature de 1'écoulement est fonctian du nombre de
Reynolde tel que '

R, & 2 300 1'écoulement est laminaire

Re :7 3 000 1'écoulement est turbulant

avec
C.d

R = LTI
g v

ail

o |

vitesse diécoulement
d : diamétire de la conduite

V : viscosite cinédmatique

La viscosite cinématique est donnée pour le mélange

Les rdsultats sont donndes su tableau suivant

0,2 1075 w/s

vites d (m) Re
1 m/s 0,24765 1. 238. 250
2 m/s 0,19367 1. 936. 700

Conclusion

Reji> 2 300 1'écoulement est turbulant.

Calcul de la perte de charge pour une conduife linéaire
l'expression donnant la perte de charge est donnée par la

formule suivante

2
L v
AR =iPso8 25 7~

f : masse volumique, soit P = 452,49 Kg/w

ﬁ): coefficient de perte de chapige qui dépend de la
nature de 1l'écoulement avec 0.316

V= i
RJU,Aﬁ

Les résultats sont donnés au tableau suivant
Vitessey R A (x107) N/d bar P
1m/s |1.238.250 | 9,473 34 617y 3,394 23,394

2 m/s |1936,700] 8,471 |158 333| 15,09 | 35,09




Les principaux caractéristiques de la pompe sont données

dans le tableau suivant

Vibesid Tz B2 | Yeeerte| P12 | Preemrs| 9 | P2
(bar) (joule) | (joule) (m) |(bar)

1 m/s | 2,726 | 588,1 840,14 | 11.056 | 15 794 | 0,227 23,396

2 n/s 2,719 | 586,6 | B38 | 11 056| 15 794 | 0,164| 35,09

- CALCUL DES RESERVOIRS

Dans une installation, le réservoir de stockage du gaz
constitue 1'élément principal.

Divers type de réservoir peuvent-8tre utilisés suivant
l'importance de la quantité a stocker.

L'industrie gaziére utilise couramment deux types de réser-

vairs

lLes uns cylindriques & axe horizontsl ou vertical destiné

& l'emmagazinage ou au transport des gas liquefiés ou
dissous,

Les autres sphériques :

Dans notre installation on cheisit un réservoir de type
cylindrique 2 axe vertical au vu de la quantité & stocker.
L'utilité du réservoir dans notre instasllation est secon-
daire, du fait que l'aliméntétian en combustible est conti-
nue ; il permet d'avoir une quantité de sécurité en cas
d'une interuption dans 1'approvisionnemeut combustible.

En premier lieu, il s'agira de dimensionner sa cspacité
(charge nominsle) afin d'assurer une autonomie relative

et permettre & un changement de combustible au moment oppor-
Eun.

Pour le stock au caurs d'un foncticnnement nominal

1

soit ¢« ¢t 0,5 heures

on sait que : M . = 176 w/h
La capaci_té du réservoir est donnés par : V _?, HiT' t
on trouve : V 2} 88 w

On choisit une capacité de 100w



Choix du métal :
Le métal utilisé est l'acier A - 48 - P 2 , de qualité

pour réservoirs sous pression.
Cet acier est le plus utilisé et denne en plus de satisfac-

tion pour les appareils fixes.,

Ces caractéristiques mécanique sant :

Résistance de la rupture & la traction : R = 47 + 55 dan/mif
iLimite élastique : Rg: 28,5 da
+ A = 25 %

Allongement

Caractéristiques géométriques normalisées des réservoirs

cylindriques & axe veriical :

SRR

j o

n/2 /

Le bureau frangais de nnrémlisation du pétrole recommande :

Pour une capacité de 100 @

Diamétre du réserveir D= &6m
Hauteur de la robe h = SQG m
Surface du fond A = 28,3 ¢

Régle de calcul :

Avent de passer au calcul des épaisseurs des réservoirs,
il semble indispensable de donnér un appergu de la régle~
mentation concernant la construction et 1'aménagsment de
ces réservoirs ; les réservoir sont calculés d'aprés

1'Arrété Ministériel du 23 Juillet 1943,

Article 4§ :
§-1 - Le métal doit 8tre exempt de fragilité, & la
température et & ls pression d'épreuve, diune

part.
Dans le domaine des pression et des températures

de service d'autre part..



§-2 - Pour les parties en acier, les caractéris-
tiques mécaniques du métal, mesurées sur des
éprouvettes prélevées en directiaon des con-
traintes maxima, tous recuits, revenus ou
traitements thermiques éventucls terminés,
devraont satisfaire aux deux inégalités :

R % 1 050

A L2 1A
Dans lesquelles R représente la résistance de
rupture & la traction, exprimée en myriapiége
et A l'allongement relatif exprimé: en centiémes.

§ 3 - Le tsux de travail du métel doit 8tre inférieur-
au tiers de la résistance & la rupture, sous
l'action et & ls température maxima susceptibies

d*8tre atteintes en service.

Méthode de calcul

Les épaisseurs ainsi que le taux de travail du métal sont

donnés par les formules suivantes

PRI X o s
- 7

?BU Rog
£ = dE_Eim (1._-&§“k£:)
T e 200 2

Dans lesquelles

P : représente la pression de service (bar)

: diameétre intérieur du réservoir

Di

R résistance de rupture & la traction

X : coefficient de sécurité ; (X = 3)

¢ : coefficient de séudure ; ( = 0,7)

Lf : Angle que fait le cordon de scudure de forme
hélicofdale avec l'axe du réservoir : ( = 67,12C)

sgient
= 20 bar

P
Di= & 000 mm
R = 47 daN/mif
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d'ol
55 mm

L]
i

t = 2,36 daN/mé & —5— = 15,66 daN/mf

Tableau récapituletif

Charge nominale _ 100 w
Di : digmétre intérieur 6 00C mm _
h : hauteur de la rcbe 3 6060 mm A
A : surface du fond | 28,3 & i
P : pression de service 20 bars

R : résistance de rupture

3 la traction de l'acier 47 daN/maf
e : épaisseur 55 mm

t : taux de travail du métal 2,36 daN/mn

3 1a sortie du réservoir, le mélange sura changé de composition,
du fait de la présence de 1'éthane & l'état gazeux.

La nouvelle composition est :

Propane s 99
1

a® aR

Isobutane

III - & - CALCUL DE LA POMPE G.P.L

On dispose de deux pompes G.P.L, alimentant les deux évaporateurs
de 1'installation, on les a choisi de type centrifuge en raison
du débit & respecter. -

Soit :
M = 33 000 Kg/h

- M
MV= T avec ¢ P = 452,49 Kg/w
d'ot : M= 73 Kg/h = 20,26 ?/s
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Le diagramme thermodynamique de ls pompe est donné ci-dessous o
en supposant que le pompage est isentropique utilisant un
liquiég incompressible.

b

<tal- 2

elak. ] |

- N

Calcul du travail de la pompe

En eppliquant le Ter principe de la thermodynsmique ; on trouve
le travail de la pompe

W1_2 = AH = f(f"z - P,,)

Calcul de las variation de pression

La hauteur manométre que de ls pompe est donnée par l'expression
suivante

P, - P1 c, - C

2
2 yA 5

2
H 1

Pour t2 = vitesse 3 la sortie de la pompe, on l'estime & : 4 m/s

C? = vitesse & l'entrée de la pompe, soit 01 ~ 0

Z-Z,‘:U

2

Ls hauteur H est tirée d'un abaque par lfasbaque - 1 -

Pour : M = 20,26.3/3 on tire H = 30 m

La variation de pression est donnée par s
c

y —2

Pz o P1 - J:' (g-H — 2 )

alors le travail idéal est donné par :
2
Mgl Balles Sres

Le travail théorique est donnée

1-2

wréelleF': ﬂlp



Caleul de la puissance de la pompe :

La puigsance idéale est donnée par

P = M.g.H

1-2

La puissance réelle est donnée par e

P

réells ~

Py-2

i

Les résultats sont donnés au tableau suivant

N

P'-a

Po - Py Wa_2 Nogaite | T1-z Prdelie
(bar) (joule) (W) (W)
1,327 286,73 409 2 764 3 949
> ; g*ﬂmJ
{11 - 5 - ETUDE DE L'EVAPORATEUR :

Méthode de calcul

On propose un évaporateur genre Keettle avec une ébullition

du type piscine (pool boiling).

Nous allons établir un-moddle de calcul dfun appareil devant
agsurer un transfert de chaleur donné pour estimer la surface
dféchange. :

Calcul de la qguantité de chaleur nécessaire

Q - M . h
M : débit du gpl (Kg/h)

hfg . chaleur latente de vaporisation du mélange
Calcul de la chaleur latente du mélange :
1.1 - Calcul de ls température de bulle

on dispose d'un mélange dont la composition est :

propane 1 95 % = X4
isobutane 1% o= X%,
ethane s 4 % = X3
Connaissant la pression & laquelle se produit le changement
de phase : P = 15 bars
P . $pS pS: pression de saturation
b -2"1 X4 i de fluide i

X4t composition de 1'élément



prés plusieurs calculs itératives on trouve que

1 4 8 =
P, = 15 bars = ZPi x; pour T, = 4BaC

.2 - Calcul de la températive de rosée

Pour le calcul de la températive de rosée, on proceéderait
de manidre anslogue, par itératation en utilisant 1'équa-

tion suivante donné par Raoult

Tl *1
Pr i zgps
i
P : pressinn de rosée

T

Pigt pression de saturation du fluide

gprés plusieurs calcul itératives on trouve

P

= Ul C el = 488
; ﬁ‘ég < = 15 bars pour T = 4BaC
8
Pi
Remarque

On a calculer les tensions de vapeur par liéquation d'an-
toine donnée par

)| B

Legqg Ky = AT T

A, B, C : constantes relatives & chaque fluide
t : température de service
ps: pression de saturation du fluide (mm) Hg

T3
benpeva bty
S Yo S€e &P
TNMP%TAEuﬂ&'AQ‘Ew&LL“
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La chaleur latente de vaporisation du mélange est calculée
en supposant qu'on a un mélange idéal.

Seoit : h = hv - hL s enthalpie de vaporisation

fg
o]} hv : enthalpie de la vapeur du mélange
h_ : enthalpie du liquide du mélange
avec - hv = zixi hvi
b= Xy g
ou hvi: enthalpie de la vapeur du constituent
hLi: enthalpie de liquide duconstituant
on trouve : hfg = 71,17 Kcal/Kg
on prend hfg' = 80 Kcal/Kg
alors la quantité de chaleur néceasaire est :
Q@ = M hfg = 2 640 000 Kcal/h
Q@ = 2 640 000 Kcal/h

3 069 GO0 W

1]

Différence moyenne de température :
fluide chouffomt - T,

ka
_’
soient : T1 = 1208C Tz = 1208&C
s t1 = 468C t2 = 468C
At, = DJ.L.M= 2,3 Log Aty
Lt,
ou :ﬁt1-T1-—t2=‘M
Atz—Tz-t1=75
soit At = 758C




3 - Coefficieut de transfert global :
1

soit : u =
Ta T | r
:‘ . + ;ﬁ_ Sisids 1 In._.—-i_-i:~ + R+ R i ——
e i i 1 S ¥ ri

a) Calcul du coefficient de transfert thermique en ébullition
pisecine sur un faisceag de N tubes - hE -
on choisit la correlation de Mostinski :

soit l'équation de Mostinski généralisée

he = hnb X Fb X FC + hne

nb : coefficient de transfert en ébullition niclée
pour 1 (un) tube

Fb : facteur de correction du faisceau
FC : facteur de correction du mélange
hnc : coefficient de transfert en conrection naturelle
avec
Fb =5
FC = 1 pour mélange idéal
hnC = 250 W/nf 2C = 205 Kcal/h.n’ 2C pour HC
057
i e 7ot =2 420 palbd Sips B
nb A c pirc-s
ol
—%— : flux de chaleur [ﬂ/ﬂ]
PC : pression critique du mélange pas .
Fp : correction de pression
Fc : coefficiett du mélange '
F5 : correction d'effet de surface
avec : » 0,17
Fp =5 s (P/PC)
Fo = exp (- 0,27 BR)

F. = 1 pour un tube lisse courant



Aprés plusieurs itérations dues & 1'effet de pression sur le

calcul du coefficient he on trouve

he = 7 527,82 Kcal/h AC
pour une surface d'échange estimée égale & : 53,28 f

donc : hey = 7 527,82 Kcal/h.n 2C

Calcul du coefficient de condensation de la vapeur d'eau dans

les tubes.

d'apres une correlation donnée par Eagle et Ferqusson :

L = vitesse massique
h =g
Sl e e b R E
%L rL
PrL : nombre de pranotl
: facteur de condensation
d'olu hC = 7 766 W/mt 2K
= 6 680 Kcal/h.o 2K
R ol iy
ec’ )IL
R el
L di NT
P 5
=8i0,5 1 + x ( - 1%
Ly
A
NT\/:,"__[Tde—L avee L = 121t = 3,6 576 m
on trouve : Ny 7 191 tubes on prend : NT =196

d'aprés les valeurs noramlisdes des nombres de tube on a :

"
pour des tubes de (%) , un pas de 1", une disposition

des tubes en A et un nombre de passe : Np =807

Ny = 196 , Dy (diam¢tre du faiseeau) = 0,439 m

on trouve

= 200 .
\L = ¢ 2 = 0,3767

(14,85 1073 y19¢ 3600




'7?.
)JL = 2,405 10™% Kq/t ?
Ry, = L3 T61) . ¢ 265
2,405 10
AL = 0,685 W/m 2K
: débit massique de 1'eau
o nombre de Reynolds

}]L: viscosite dynamique
hh: facteur de conduction de 1'eau

Np: nombre de passe

NT: nombre de tube
d.: diametre intérieur du tube

diamétre du faisceau

Db=
L N, = 196 tubes
NI 2
5 passes
= 256 576 "m
4= 14,85 107> n
D, = 0,439 m

on a alors :

o 1
By 7527, 82

= 0,00013284

1 Badel s ™ 19,05 _

hy ry ~ 6700 14,85 0,000191466

r r |
= 3,6 10

= 2yl R ;

A in ,I‘e/r1 5 45 = 0,0000467

B, el T b

R e = 4 10-4 £ D,Uuoa

7R | = 0,001289 U = 775,8
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' - S -
diol: Anécessaire = htm = 42,31 of

Arpy M.de L N = 42,91

donc :

Anécessaire << Ainstallation

Vérification du flux :

1'étude fondamentale de 1l'ébullition & montré que la
rence de température Bt entre le fluide chauffant et
fluide a vaporiéer devait étre inférieure & un seuil
fique au dela duquel le flux de chaleur décroit treés
ment et la colefaction apparait.

Mostinski a donné une correlation qui permet d'avoir

e L Bbmax = Y1max @b
: 0,35 s 0,9
Qan o= 367 PC Pr (1 Pr)
9max * fiux max pour un tube (W/M]
PC : pression critidue [Kpascal}
Pr : pression réduite
q>b facteur de correction du faisceau
d'ol : = 738 514 W/w

Ly

2,2 Y,

Wy . ADb-1
b ~ A
A : surface d'échange
\Pb"; parametre de géométrie du faisceau
L : longueur du tuyau
Db : diametre du faisceau
on trouve : qu = 0,118
d'ou : ‘ﬁ . = 0,26

28

diffé-
le
spéci-

rapide-

le flux
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alors :
domax = 192 014 W/nf
Rlin = 7152€ &
Ginst = A= = o000 . ¢4 524 Keal/h.wt = 71 505w eC
’

Conclusion : s e

pour : bTm: 72528C
3 - Calcul du diamétre de la calandre :

Le diamétre de la calandre de 1'évaporateur n'est pas normalisé,
pour cela on doit 1'estimer 2 partir de certaine donné pratique
utilisé dans 1l'industrie.

Dc .,

B

Amin = 0,2 m
Cmin = 0,05 m
. 2
on a aussi : B = 5 D
c

on trouve aprés estimation

lw)
1
—_—
\n
3

4 - Vérification de la vitesse d'écoulemert du gaz :
La vitesse d'écoulement est donnée :
Y M .V
ViR = M

v
v S.Pv 2 Np 522 Np

S : surface libre au dessus du niveau du G.P.L
P : masse volumique de vapeur du G.P.L

NF= nombre de passe de L'évagamateur cltd tuhbe
N

“‘. viblumigue massique du G.P.4i
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Un trouve
v, 0,116 m/s

La vitesse critique de 1l'écoulement du gaz est donnée par :

]

f? = V -V
- ()’Ur!‘?t) J_l_i.__..__.fo.y_ = f),U'l?9 __ET_IJ.

V =

X _Fk L
on trouve : Vc = 0,174
Conclusion B e

' -Vv < Vc

Pour des données pratiques on doit avoir Vv 0,8 Vc
avec : 0,8 vV, = 0,1392
alors : Vv < 0.8 Vc

on conclut que la conception est bonne et qu'a la sortie du

gaz on n'aura pas de gouttelettes de G.P.L,

- 6 - CALCUL DE LA POMPE DU CONDENSAT D'EAU DE L'EVAPORATEUR

Un dispose de deux pompes de type centrifuge, qui servent a
évacuer le condensat d'eau sortant de chaque évaporateur.
Le débit minimal que doit tournir chaque pompe est

M =5 018 Kg/h
g m

P

soit un débit volumique de m, =

ou : représente la masse volumique de l'eau a 120%¢
solt P =943 ,4 hg/M3
alors : m, = 5,32 M’/n = 1,5 1/s

1'abaque de sélection de la fig.-1- nous donne pour : m, 2 1/s

une hauteur manométrique : H = 6 m
La vitesse de sortie de la pompe est estimée a : 4 m/s

Les résultats principaux concernant la pompe sont donnés dans

le tableau suivant



Quantité Formule Valeur
P,-P, [N/M2] F.'(g.u - — 47 961
W [_J] g.H - E.é—— 50,86

wréellg [J] '(7\1'; Wik 72,66

oty [w] m g I 82,04

Préelle [w] e Lite

44
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III - 7 - ETUDE DE LA TOUR DE REFROIDISSEMENT

1 - Principe de fonctionnement :

Le refroidissement de l'eau s'effectue par échange thermique
avec l'air atmosphérique que 1l'on fait circuler a contre cou-
rant avec 1'eau pulvérisée. .

L'air au contact de 1'eau s'échauffe et augmente son humidité
relative & une humidité proche de celle de la saturation en évap
évaporant une partie de l'eau & refroidir.

eau 3 refroidir 1'air humide

eau refroidie

air sec ____~ N~—
Les avantages des aéroréfrigérants sont :
- L'air est dispnnible et ne cofite.pas encore cher,
L'implantation de 1'usine n'est pas conditionnée par 1l'ins-
tallation des aéroréfrigérants.

L'airest rarement corrosif et il n'est pas nécessaire de
prévoir un netoyagesou-l'encrassement fréquent.

Les cofits d'entretient des systdmes d'aéroréfrigérants repré-
sentent généralement 20 & 30 % du cofit des systémes de réfri-
gération & 1'eau

- Trajet de l'air :

L'air est admis horizontalement sur toute la périphérie de la
tour 3 travers le persiennage, il traverse la dispersion (ou
aura lieu 1'échange de chaleur avec l'eau) puis il passe dans
un séparateur de gouttelettes qui arr8te les gouttes d'eau
entyainés par le courant d'air.

- Trajet de l'eau de circulation :

L'eau & refroidir est amenée vers un chfteau d'eau situé aun
dessus du systéme de ruissellement.

De ce ch8teau partent des tubes perforés jusqu'd la paroi de
la tour, au dela, 1'eau arrive dans une piscine périphérique
supérieure.



- L'eau qui sort des tubes perforés va chuter d'une maniére

104 o

1.5 -

homogdne, et va s'éparpiller en fines gouttelettes qui vont
sautiller de latte en latte jusqu'au bassin d'eau froide ou
elle sont recueillies.

Systéme de dispersion :

Le systéme de dispersion doit assurer une surface et un
temps de contact entre 1'air et l'eau aussi importants que
possible, sans pour cela entrainer une perte de charge exes-
sive.

La surface d'échange est obtenue par celle des gouttes dfeau
forcées par 1'éclatement de l'eau sur des lattes qui sont
suffisamment écartées pour éviter tout risque de bouchage.

Séparateur de gouttelettes :

I1 est situé dans le circuit d'air en aval de la dispersion,
son r8le est d'arrfter les gouttelettes d'eau entrainées par
l1'air de refroidissement.

I1 est constitué en profilés de chlorure de polyvinyle rigide.

La tour :

Elle est en béton et d'une forme hyperbolique ceci pour des
considérations aérodynamique et de prix de revient.

Le bassin

11 est placé & la base de 1l'appareil, il recueille 1l'eau
froide et constitue un stockage d'ean indispensahble pour
palier les aléas d'exploitation et pour faciliter les réglages
chimiques.

Ce bassin comporte:une arrivée d'eau d'appoint et des prises
de déconcentration et de vidange.

Persiennage

On entoure le systdme de dispersion sur les 4/5 de sa hauteur
d'un persiennage fait en plaques planes d'amiante ciment.

Le rB8le du persiennage est double, il évite les pertes d'eaun
a 1'extérieur par vent fort, il assure aussi une protection

de la dispersion contre toute prise de glace par temps de gel.
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2 - Bilan

mei h

thermique : . . . .
. o m_ . sortie+m + (m_ =~ )
. sir v =
meauentréT-mventrée . 8 ' es
é mair entrée
eau: sortie

Les bilans d'énergie et de matidre sont :

o1+l Ng1*My Pyy Oy = =g By *my Bgp ¥ ﬁ’a‘ﬁz Boo

et

(';'ei i ;“ez) = ':'a _(52 "31) =

ou :
My
Mot

ﬁez.

bet
h

hai

ha2
8,
02

e2 s

: débit d'air sec

: débit d'eau a 1l'entrée de la tour

: débit d'eau & la sortie de la tour

: enthalpie de i'eau & l'entrée de la tour
enthalpie de l'eau A la sortie de la tour

: enthalpie de l'air sec 2 l'entrée de la tour
: enthalpie de 1'air sec & la sortie de la tour

: humidité de 1'air dv.l'entrée de la tour
« humidité de 1'air a la sortie de la tour
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h : enthalpie de la vapeur d'eau contenue dans ltair & 1l'entrée

vi
de la tour.

h : enthalpie de la vapeur d'eau contenue dans 1'sir a la sortie

v2
de la tour.

de ces aeux équations d'équilibres thermiques on détermine :
~ Le débit d'air nécessaire a la tour :

meq (Bgq =.Bgg)
hao = Bay +62 hoo "61 hyy - (62 '61) heo

ma=

- Le débit d'eaun a la sortie de la tour :

Mgp = Mgy (1 - = - )
hao = Bay +62 hyo -Ei hgy - (62"61) Reo

Le deuxi®me ferme de la parenthise constitue le débit d'eau évaporé
ou le débit d'appoint.

Les températures de l'eau 2 1l'enirée et & la sortie de la tour sont
respectivement :

T, = 99%¢c (obtenue aprés détente de 1'eau)
T, = 40%c (valeur recommandée)

Pour cela on prend trois variantes de 1l'air ambiant a savoir :

15%¢ ; 25%¢ ; 35%c
et vne humidité relative pratiquement constante prise égale & 75 %
A 1a sortie de 1'évaporatenr on procéde & une détente iseniropique
jﬁsqu'h la pression atmosphérique.
Les conditions d'entrée de 1'eau sont :

m,, = 9 796 Kg/h

m_ = 2 604 Kg/b

Calenl de 1'humidité de 1l'air
L'humidité de 1'air & pression atmosphérique est donnée par 1*équa-~
tion : X - Pv Me

% ?Eﬂan M

air
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représente la pression partielle de la vapeur d'eau mn Hg
telle que :

Py ™ (P-Pg
avec ¢

P : pression de saturation de la vapeur mm Hg

24
® : humidité relative G

Me : magse molaire de i'eau avec Me = 18 g

M_. -
cir;masse molaire de l'air avec Mair =29 g

La iempérature de sortie de l'air est prise t, = 1, + ot
avee At = 35 5 8¢

Las valeurs des pressions de saturation correspoadent eu ifcmpora-
tures d'entrde et de sortie de 1'air des tables thermodynamiques.
Lihumidité relative de 1'air A la sortie de la tour est prise égele
a 95 %.

La variation d'enthalpie de l'air est donnée par :

hoo = hyy = Cpp g = Cpy ¥y

o
LZ O A S

Cyp : chaleur spécifique de 1l'air & la température t.

Les enthalpies de la vapeur sont données par les diegrammes cheruo-
dynamiques.
La cuantité de vapeur perdue dans la tour @

Am = m + (mgy - mez)

_Ges risultats obtenus sont donnés au tableau suivant

\ . - =
t;) % hao-Bagl ®a | Meo " |
2o | 2c | Kg/Eg d'air| Kg/Kg d'air|Keal/Kg| Kg/h |Eeg/h | Eg/t
35 | x0| 0,0269 0,0462 1,25 | 46863| 8854 | 3 546
25 | 29| o0,01519 0,02469 { 1 91211| 9063 | 3 337

15 18 | 0,00794 0,01225 | 0,711 (183687} 900431 3 396
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Pour limiter la perte d'eau, on change la valeur du débit de vapeur
en prenant m = 5 018 Kg/h.

On ohtient ainsi des pertes d'eau plus faibles données dans le
tableau suivant :

ty gﬁ
g Kg/h
35 1 097
25 1 154
i5 i 214

3 - Disposition constructives

L'eau est distribuée & 1l'aide de tuyaux en amiante de ciments,
ces tuyaux sont pourvus de gicleurs qui assurent 1l‘'homogeini-
sation de la pulvérisation de 1l'eau.

- La dispersion est réalisée au moyen de plusieurs planchers
de lattes horizontales sur lesquelles 1l'eau vient s'éclater.
- Le séparateur de gouttelettes est fait de profilés en matidre
plastiques maintenu entre eux par des entretoises également
en mati¢re plastique.

4 - Dimensionnement de 1‘'d&éroréfrigérant :

Pour le dimensionnement on choisit le cas le plus défavorahle
auquel correspond le plus grand débit dlair.

4.1 - Systime de dispersion : .

Les lattes sont en matidre plastique, ces lattes reposent sur
des poutres horizontales faites dans le m8me matériau que les
lattes.

L'espacement entre les lattes est trés important car il doit
assurer un ruissellement homogéne de 1'eau sans créer une
perte de charge importante.

Les lattes ont en général une largeur de 10 cm et un écarte-
ment de 30 cm.,

Le pas entre lattes et approximativement égal A C = 30 cm



Aprds plusieurs itérations la hauteur de dispersion a été
choisie 4 Z = 3 m

d'oll le nombre d'étage est égal: a :

Z
B=TR

)

d'ol : n = 10 étages

4,2 - Diamdétre de la dispersion :

Ltéquation du tirage est dgnnée par :
Y

i ¢
Ho(Pi"Pz)"—'c 23
ou :
H, : hauteur utile du tirage

. masse volumique de 1l'air au condition d'entrée

= o % " g de sortie

. vitesse de l'air dans la dispersion
. coeficient de perte de charge de l'air.

Pour les systdmes de dispersien par latiage
on prend C = 36

La vitassé.de 1'air est donnée par :

V =

D :

a
P D L

diamétre de la dispersion

7 : hauteur de la dispersion

@, débit d'air nécessaire & la tour

On obtient :

S

La conception optimale correspond & H, = D

d'on :

3z 1,35 L

D

Le diamdtre de dispersion est égal a :

D = 153 m

55



4,3 ~ Diamétre de base de la coque :

Soient @
D : diamdétre de la dispersion et Dy diamdtre de la
coque a la base.
Le rapport DI/D = 0,55 + 0,08

Nous prenons dans notre cas : Di/D = 0,6

Donec : Dy = 7,8 m

4.4 - Hauteur de la tour :

La hauteur de la tour est supérieure & la hauteur utile de
tirage, on ajoute 3 cette dernidre Z/3 pour avoir la hauteur
réelle de la cheminée.

La relation suivante découle d'un programme d'optimisation
du fonctionnement sur ordinateur.

H=H, + z2/3
On obtient ainsi : H = 14 m

4,5 - Vitesse au dessus de la dispersion :
Le débit d'air est donné par l'équation de continuité :

m, = (p Vi S

on
Vy oo vitesse a la sortie de la dispersion
S1 . surface de hase de la coque
alors : 2 :
. @y Lok ta
W S = e
Pz >1 Po M- DY
soit @ :
Vi = 0,852 l’ﬂ/B

%.6 - Diamdtre du sommet :

Pour limiter le bruit de l'air & la sortie et les pertes de
charge, et pour avoir une forme parabolique de la cheminée,
on limite la vitesse d'éjection de 1'air au sommet qui est

fonction des caractéristiques de fonctionnement de 1'aéro-
réfrigérant.,
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5/

Dans notre cas on prend : V, = 2 /s
soient :
Sy Dyy Vy ¢ respectivement surface, diamétre et vitesse

4 la base de la coque.

S D

29 V2 : respectivement surface, diamétre et vitesse

2!
au sommet de la coque.

On peut écrire d'apreés l'équation de continuité :

(P1 =P2)

VI S1 = V2 32

Ou encore :

2 2
VI Dl =V2 D2

On tire ainsi 1le diamgfre du sommet :
i
2

D, =D

2 1’ vV

On trouve : D2 = 5,1 m

Hauteur du panache :

Bryan et Davidson ont proposé la formule suivante pour
évaluer la veleur du panage gqui s'ajoute & la hauteur de la
cheminée pour obtenir la hauteur effective de tirage.

Seoit : D v £t - t
LA (1*‘@3‘:‘-{1")
S ¢ 2
ou :
ODH : valeur moyenne du panage

Dy : diamétre du sommet de la coque
: vitesse d'éjection de rrakr au: sommet de la coque

température de l'air aprés la dispersion 2c

t, L * & 1l'entrée 2¢

; S " absolue (273%K)

. vitesse moyenne du vent soit ¢ V_ = 2,5 m/s

On trouve :
AH = 4,12 m



Dimensions de la tour :

D ﬂ
Les données dimensionnelles caractéristiques de la tour sont
données au tableau suivant :

G : Distance séparant 2 lattes horizontalement 30 cm

B » " 2 » verticalement 30 cm

A : Largeur des laties 10 cm

Z : Hauteur de dispersion 3m

n : Nombre d'étage 10

D : Dimmdtre de dispersion 13 m

Di1: Diemetre de la base de la coque - 7,8 m

H : Hauteur de la tour . _ 14 m

_23: Diamdtre du sommet - 5,1 m
::iHauteur du panaghe 4,12m
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III - 8 - CALCUL DE LA POMPE DU CONDENSAT D'EAU DE LA TOUR

I1 s'agit de dimensionner la pompe qui sert 4 évacuer le condensat
d'eau refreidit de la tour de refroidissement.

La pompe est choisie de type centrifuge, travaillant sous charge.
Dont le débit est égal & :

*

m = 8 910,56 Kg/h ;
équivalent & un débit volumique : m, a-ﬁg-

F): tiréde des diagrammes thermodynamiques pour t = 40%c
P = 992 Kg/m’

d'ou : . 3
m_ = 8,98 m”/h

v
Les normes utilisées pour des pompes cenirifuges de faible débit
de type N.V.A avec moteur électrique.donnent
Pour : . 3
m,o=9m /h on a H =28 m
La vitesse de sortie de la pompe est estimée & 5 m/s. Les résultats
principaux concernant la pompe sont donnés dans le tableau suivant :

'
Quantité Formule Valeur
g
C
(Pz-Bi){_mezl PleB - —%—-) 26 008
Ciﬂ
W, o' [a] g - —- 264,18
; ke
LRTALIE o Y12 %450
P, , [w] mgH 686,7
P
1-2 ;
Préelle [W] P 981 |
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Ce chapitre est consacré aux principaux résultats et dimensions
des différents é1éments déterminés dans cette étude, afin de faci-
liter l'exploitation et les comparer & ceux que doit

constructeur de l'installation,

i - Données principales de 1'installation :

Quantité
Pgu ¢ Puissance au horne de l'usine
”( : Rendement global combiné de la
centrale

P :+ Puissance calorifique du combus-

< tible
Mp Déhit massique total de G.P.L
M : Débit massique d'une tranche en
G.P.L
M, Déhit volumique du GAZ d'une
tranche

2 - Conduite d'amenée :

donner le
Formule Valeur
- 164,01 MW
- 35,9 %
P
ﬁ%%” 456,598 MW
S 66 000 Kg/h
P
e 33 000 Kg/h
(Pcslliquide
Yo 17 550 m’/h
(Pcs) Gaz

Le dimensionnement de la conduite d'amenée a été fait pour

deux variantes de vitesse.

Quantité

De : Diamétre extérieur de la conduite

AP : Perte de charge dans la conduite

D. : Diamdétre intérieur de la conduite

Vitesse

1 m/s

2 m/s

im/s

2 m/s

e

m/s

2 m/s

Valeur
0,227 m
‘0,161 m
0,238 m
0,1682 m

3,394 bar
15,088 bar



3 - Réservoir :

=R )

v

Quantité

. Diamd¢tre intérieur

: Hauteur de la robe

Surface du fond

Pression de service

: Régistance de rupture

a la traction de l'acier

: Epaisseur du réservoir

Taux de travail du métal

: Charge nominale

Formule Valeur

Bureau frangai

lisation
" "
1] 11
P, X
e = ST
200 R
.l P Di (
T 200 e

s de norma-~
6 m

W 3,6 m
" 28,3 m>

20 bars

47 daN/mo”
(i:-usinzq)} 55 mm

1 - 31n2q)) 2,36 «iabh{irr.;f

100 m3

4 - Principaux résultats des différents pompes :

Pompes H
m

Refoulement 1 m/s 60

du G.P.L 2 m/s 60

G.P.L 30

Condensat

évaporateur 6

Condensat

tour de

réfrigération 28

W

i P

12 "oger Ti-2 rdoile
J J ¥ W
588,1 840,14 11 056 15 794
586.1 838 11 056 15 794
286,3 409 2 764 3 949
50,86 72,66 82,04 117
262,18 374,54 686,7 981



5 -~ Evaporateur :

Quantité Formule Valeur
- - Pc
M : Débit massique du G.P.L M=p5— 33 000 Kg/hb
cs
h’, : Chaleur latente de vaporation B, = h.~h 80 Kcal/Kg
72" 4u G.P.L fg = v L
Q : Quantité de chaleur nécessaire M hfg 2 640 000 Keal/hn
: Déhit de vapeur d'eau i 2 6 200 Kg/n
H
fg
He,: Chaleur latente de vaporation ~—— 536,1 Kcal/Kg
T8 ge 1'teau
t, : Ecart de température dogarith@ique (T2~t1)-(T1~t2) 25 8¢
1 ; T L t
In (g———a—)
i 2
A Surface d'échange nécessaire ﬁgﬁi“ - 42,537 m2
m
' z wl.y.. 2
A : Surface d'échange de l'instali- MN.d_ L.N 42 .91 m
inst.” J.ijon e t ’
Bl e o i;‘;lgggguchaleur maximum du U nax @ B 192 014 W/m
0,35 p 0,9 2
Yuax Flux de chealeur maximum d'un = ~367 Pc(§—)?‘ (1-%;) 738514 W/
tube c c
inst.* ii:iege chaleur de 1'instal-~ m%_ 61524 Kcai/hfmg
D, Diamétre du faisceaun - 0,43 m
N, : Nombre de tube - 196

t
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I. : Longueur des tubes - 53,6576 m
D, Diamétre de la calandre - 1,5 m
V. : Vitesse d'écoulement du Gaz M 0,116 m/s
v T
S.p x 2N

¥
- a o ﬁ;"'fpv
Vv, ! Vitesse critique d'éconlement  0,0479 ww75e~— 0,174 m/s

v

6 - Tour de réfrigération :

Quantité Formule Valeur
A : Largeur des lattes - 10 cm
B : Distance entre laites verticalement - 30 cm
C : Distance entre lattes horizontalement - 3C om
Z : Hauteur de dispersion - 3m
. Z
n : Nombre d'étage - 10
> (1,35 L . /313
D : Diameétre de dispersion : ; m
' Ze [PalA-pPo
D, : Digmétre de base de la coque K.D 7,8 m
H : Hauteur de la tour H, @ % 14 m
vi
D, : Diam2ire du sommet D, | o5~ 5,1 m
57 : Hauteur de panache Dy Vo e o = %y ) 4,12
' v t
‘B o 2
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V - CONCLUSION ET RECOMMANDATLONS

Le domaine d“application des G.P.L est trbs vaste ; l'utilisation

de ce combustible dans les centresles thermiques en est une exten-
sion. Elle répond & des considérations écondmiquas et d'équilibre

de la gestion énergétique & 1'échelle nationsle,une fois produit

le G.P.L (Propane) doit &tre consommé car son emmagazinage nécessite
un investissement supplémentaire. Son utilisation comme source d'éner-
gie dans les centrales thermiques, noue permettra de faire une écono-~
mie sur la consommation du gaz naturel dont on pourrs dégager des
quantités supplémentsires pour l'exportation.

Au cours de notre éfude nous avons dimensionnéds 1'installation de
gazeification du G.P.L de Mers-El-Hadjadj st en perticuliers :

- Ls conduite d'amende d'un diamdtre de 0,23 m et d'une épaisseur
de 0,011 m.

- Le réservoir de stockage d'une épaisseur de 55 mm.

- L'éyaporateur d'une longueur dienviron 4,5 m et d'un diasmdtre de
la calandre de 1,5 m.

- Le tour de refrigération humide & tirags naturel.

- Les différentes pompes d’alimeﬂtutiﬁn et de refoulement de 1'ins-
tallation. | '

Le dimensionnement a été fait pour des conditions imposdes qui ne
nous semblent pas clsirement explicite compte tenu de la pression
d'entrée du gaz dans la chaudigre qui est de Z bars.

Pour celas on pourrait envisager une adlternative basse pression
susceptible d'étre plus économique en investisssment et en fonction-
nemant 3 en particuliera en termes de réserveir 8OUS pression et
d'échangeurs évaporateur.

Par ailleurs, l'utilisation généraiisée du propane & iI'intérieur

du pays permettrait de misux satisfaire la demende en produit gaziers
pendant les périodes de grosse demande.

Une analyse des capscités nationales, nous s montré que cette instal-
lation pourra &tre congue avec fort pourcentage d'intégration par des
movens nationaux, en particulier avec 1'appert de 1'université et de
l'industrie Algérienns.
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CALCUL DE LA TEMPERATURE DE BULLE ET DE ROSSE.

1 - Température de bulle :

La température de bulle est la température du mélange auquelle corres-
pond la vaporisation de ls premitre goutte du mélange.

Les étapes que suit la véporisation d'un mélange peuvent &tre décrite
scit 3 préssion constante et température croissante,; soit 3 tempéra-

ture constante et préssion décroissante.

Dans les éveporeteurs on cholsit la premizre solution, par faciliter
de construction.

Donc : La préssion de bulle

n

préseion de rosée @

u

préssion de service = 15 bar.

Soit l'équation de raoult dnnnant la préssion de bulle ¢
Pb = SP%. Xi
Xi 3 Compositions centisimales du mélange.
P®i : Tension de vapeur du composant.

P°i sont caleulés & partir de 1'équation d'antoine.pour le calcul de
la température de bulle. On procéde per approximation successives qui
consistents : - Hypothese de température.

- Celcul des PSI.

- Tester 1'équation Pb = éXi P i,

Soit 1'expréssion de 1'équaetion d'antoine :

Log Ps = A~ B
t+c.

ol : Ps : Tension de vapeur (mm HgJl.
T : Température de calcul (2 C).

A, B, C : constantes de 1'équation qui sont fonction du composant.

caeleas
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-

1 A B c
! Propane 6,82972 | 13,2 248

F

i Iso-Butane | 6,74808 662,8 240

aprés plusieurs éterations on irouve :
pour T =453 C.

11

Pls :  11.332 mm Hg 15,02.10° N/t
PZs :  4.472 mm Hg = 5,92.10° NAT
a partir de ces résultats on cbtient
i o
Zxipis T 15.40° = Pb.

doccs. @\ b = 45 b

Z ~ Température de rosée :

La température de rosée est le température du mélange auquelle corres-
pord au cours de la véporisstion, la dernitre goutte du mélange.

Soit 1'équation donnant la préseion de rosée donnée par Racult :
1 = S Xi_
Pr Pis

oty ¢ Pr : Préssion de rosée avec Pr = 15 bars
Xi : Composition centisemale du mélsnge.

Pour le calcul,on procdde de manidre analogue 3 celle du calcul de la
température de bulle, par itérstions portant sur 1'équation de Raocult
donnant la préssion de rosée. '

Pour T ¢ 46 ; C on trouve.

Pls 1 11.580,93 mm Hg =  15,34.10°
P2s ¢ 4585 mm Hg = 607107
dlot _Xi__ =  0,0662  Mors_1__ = 15.0° = Pr.
Pis xi
o Psi
= &6 = Ct

on trouve ainsi ¢ Tr

Dlt/ltn
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CARACTERISTIQUES DU MELANGE

On dispose d'un mélange dont les compositions chimique et les données
lhermodynamiques des constituants sont données par :

— i g

.

+

Constituant - (?) o e !Pci (bar) chi (=€)
__{initiale | D'utilisat. . ;
Propane E 95 i 99 42,6 370 l
Ethane e el 48,8 305,5 |
Iso-butene 1 ﬁ“‘!“-'w1 36 408,1

oll : Xi

Pei : préssion critique du constituant.

Tei : Tempérsture critdgue du constituant.

: composition chimique du constituent.

Les conditions critiques du mélange sont données par la régle de kah :

Pc
Te

1

ol ¢

£xi
€ xi

Pei
Tei

Pc : Préssion critique du mélange.

Pc : température critique du mélenge.

ont obtient asinsi :

.

Conditions }

e, Conditions
Quantite Initisles D'utilisation
Température critique b
4]
. 2 k) 368 370,381 |
Préssion critique

Y

‘.G/U.l



On suppose qu'on & un mélange idéal, satisfaisant les caractéristiques
thermodynamiques des mélenges qui sont données par ¢

$¥i Vi

&xi Pi

"

- <
1]

ol v : veoluime spéeifigue du mélange.
Vi :  volume spécificue du constituant.
:+ préssion de sslupetion du mélange.
Pi : préssion de saluration du constituant.
Xi : composition centisemale du mélenge.

Dans les conditions d'utilisation on a
La composition centesimale du mélange change de valeur pour
] 1]
T:45=Cet T : 46=C ( voir caleul du reserveir).

— e e T S i T - - __._‘-.---—-.—.‘

i ! i
E E V‘E“TETﬁim_-*#_ P (bars) 1
| Température | Liquide j Gaz
i i e o o it e e e et
{T=5=C 0,00221 ! 0,0215 17 '
k PP S S %
1 ]
;T =46 = C [0 002157 j_ﬂ s 02983 15,21
IT 45 <c  |o0,002187 0,030

= = £ ; 0, 002187 0,03062 14,98
(T=45=c o007 | * i




APPENDICE"C®™
CALCUL DE LA GUANTITE DE CHALTEUR NECESSAIRE A LA VAPORISATION DU P.G.t.

11 s'agit de determiner la quantité de chaleur nécessaire 3 la vaporisation
du C.P.L & pertir des tubes de 1'évaporateur chauffés interieurement par
une condensation de vapeur la quantité de chaleur est donnée par 1'expres=~
sion suivente 3 }

B z M. h‘fk

M
wfg

ou 3

n

débit du B.P.L
chaleur letente de vaporisstion du mélange

La chaleur latente est donnée par la formule :
R
by

L'enlhalpie en phase liquide du mélange.

y = L'enlhelpie en phase liquide du mélange.
en adoptons 1'hypothése des mélanges idéaux on a
By = £Xi by
ou ¢
Xi = compesition centisemale du mélange.
Hvi = 1'enthalpie en phase vapeur du constituant.
Hli = 1'enthalpie en phase liquide du constituant.

Hli et Hvi sont tirées des diagrammes lhermodygamique
-0
sachant que h' est donnée pour ¥ = 46 = C
hy. est donnée pour ¥ = 45 = C.

 les résultats sont données au tableau suivant :

QUANTITES | FORMULES |  VALEUR, K3/KG
By (KI/KG) £xi Bl | *;a?,'érmé
By (K3/KE) £Xi hvi 583,75 i
Brg (KI/KE) 4Hv - bl 297,914

eosli
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soit hfé = 71,17 Keal/kg.

on sait = que le cheleur nécessaire d'un évaporsteur se décompose en trois
(3) parties @
- Chaleur nécessaire & la véporisaticn du solvant.
- w» Chaleur de concentration des solutions.
- Chaleur de cristalisation des produits solides formés

per l'évaporation.

& partir de ces quantités énunérés ci-dessus on prend :
Hfg = B0 kcal/KG.
on déduit ainsi ls quantité de chaleur nécesseire & la vaporisetion du
G.P.L B
2.640.000 Kcal/Ki.
3.069.060 W.

soit Q

i

Tableau réeapitulatif :

- —— i ————— T e T B e S A R el S S R S B TR e ST W ET AT A s e e

L QUWANTITE. o i VALEULR i FORMULE !
1 : Débit du combustible (Kg/h) ! 3%;00 i M: Pc :
’ : : PCS.
R MR el L
By : Enthelpie du liquide (Ki/kg) - -~ - | 285,84 | Hl: £xi mg !
W“‘ﬁ-ﬂhri-.-ﬁ--H—I'—‘“--‘-.'---—--b.——'-.‘-...- --?—u-n--'ﬁt-—v-—#-”—hh-“r-—-hm“
Ehv': Enthalpie de la vapeur (Kj/Kg) i 283,75 b, $xi h, E
...... R | e ol S W alp L SRS L TSR PP
!ng: Chaleur latente (Kcal/Kg) i 80 ;?fst "N E
N S e T | OO = R ) Ao
i Q¢ Cuertité de chaleur (Kcal/H). } 240,000 } B : M k. i

. B — . . - W A R M S S e e e A S W W W A PR AW A R D e N Rk
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APPENDICE"D"

- o 5 8

CALCUL DE L'EVAPGRATEUR

On dispose ¢'un évaporateur de type kettle, en plus de s& fonction de
vaporisation, 1'sppareil assure la séparation des deux phases. 11 est
congu avec un deservolr dont la hauteur correspond environ au diamtre du
faisceau afin que celui~ci scit constanent submerge .

la calsndre est d'un diamdtre nettement supérieur & celui du faisceau afin
de mélenger en dessus du niveau liquide ene zcne de desengagement de la
vepeur et éviter les entrainements de liquide, le feisceau est copstruit
d'une nanitre classique avec deux plaques tubuleires, de néme on pourrail

ptilisé des tubes en W, par ce que le fluide chauffant est la vepeur d'eau

sortis du gaz entrée de la vapeur

entrde du fluide & évaporer sortie de 1l'eau condensée

A - Caractéristiques thermiques des évaporatamrs :
1.1 Equation fondamentale :

Le transfert de chaleur dans un éveporateur comme dans tous les cas
du transfert thermique est exprimé par la relation générale :

g = U. A. Atm.
f : quantité de chaleur exprimée en Kcal/H.

U : Coefficiert globel d'echenge en Kcél/H
A : Surface de chauffe en o’
Dim : Ecart noyen de température entre le fluide. 7 chauffent et le

-
G.P.L en ébullition. =G

leo/e:r
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Pour un eppareil donné dont la surface A est une caractéristique géométrique
calculable, les valeurs.des termes U, Btm ; sont fonctéon de la disposi-

tion interne des tubes, du nombre de passe et des caractéristiques de
1'écoulement des fluides.

1.2 - Ecart moyen de température ¢
L'évolution de le température de chaque fluide 2 partir des tempere-
tures d'entrées T1 et {1 conditionnent directement la valeur moyenne
de Bt. Elle est functior:a

' - de la nature et des débit respectifs des deux fluides.

- du sens d'écoulement relatif des deux fluides

T A
Vapeur saturée
- JG m
2
Ge Po L
T

2\
T

1.3.- Coéfficient de transfert globel :

Pour un élément de tube de longueur di, le flux de cheleur corres-
_pondant d@ &'écoulera en recortrant cinq resistence a(boir fig).

. Suxface extérieure du
tube

figures dennant les resistances au transfert



Re : 1 : résistance dans le fluide & 1'extérieur du tube.

(résistance ) égale a
1'inverse du coéfficient du film externe.

Ree: : Resistance due au film d'encrassement déposé sur l'extérieur du
tube.

RP :_ 1iq_ke : Résistance due & la paroi métalique.
i

Rsi : Résistance due au film d'encrassement déposé & 1'intérieur du
tube.

Ri : 1 : Resistance dans le fluide 3 1'intérieur du tube.égele &

1'inverse du coéfficient du film interne.

Comme ces résistences s'expriment en (H) (#)_(gclkeal), il est nécessaire
de repporter tous ces termes & la méme surface.

11 convient de choisir, en référence, la surface extérieure du tube, ce qui
améne & corriger les résistances internes Rei et Ri les multipliant par
de avec de, di respectivement diamétre-extérieur et intérieur du tube.

Dens ces conditions la résistence globale au transfert est égale & :

Re: 1 + Ree + Rl de + 1 de = LB 33
he di hi di A
d'oli
Us : 1 = ‘1
“Rs

+ Rse '+ Reli de + de +_§, In Zs

i
b, a & Ry



2 ~ ESTIMATION :
2.1 - ESTIMATION DU TYPE T.E.M.A,
- Fstimation de la résistence d'encrassenent.

0,0004. h & =C/Kcal.
4]
0,0006 h o =C/Keel.

Rai

i

Rse

1

- Dilatation.

Coté tube : T1 = 120 OC. Cote calaudre : t1 = 40 =C.
7]} 1]
T2 = 120 =C. £2 = 44 =C.
d'oti Dtm = (12 - t1) _# (13- t2)

Soit &tm

I
v
"
%

- taux de vaporisation : pour un évapcrateur on a
X entrée = 0
X sortie = 1

1

- Caractéristique des tubes :
on prend des tubes dont les daractéristiques sont ¢

Diamgtre extérieur : de = 19,05 vm,

Diametre intérieur di = 14,85 mm.
épaisseur : e = 2,1 mm.
longueur : l = 33,6576 m.

2.2 - ESTIMATION DE LA SURFACE D'ECHANGE :

Le ceicul qu'on va développer du calcul des coéfficient de transfert
thermigue est itérstive du Tait que les correlation données sont
fonction de le surface d'ééhange.

-~ ESTIMATION DU COEFFICIENT DE TRANSFERT THERMIGUE EN EBULLITION :
Cette estimation est faite & partir de donnée pratique sous une
préssion atmosphérique.



w

he = 2000 T 2.500
o
on prend he = 2,500 Keal/h nf =C.

-

- ESTIMATION DU COEFFICIENT DE TRANSFERT THERMIQUE EN CONDENSATION :

Le valeur est estimée sous préssion atmosphérique hi = 7500 ¢ 8500
on prend  hi = 8000 Keal/h n 2 C.

- RESISTANCE DUE A LA PAROI METALIQUE DU TUBE CETTE RESISTANCE EST
DONNEE PAR :

e : Epaisseur du tube e=s 2,1.103 M.

A ¢ -coefficient de oanduction
la paroi est prise en acier doux avec :

2 54 W/ = C = 45 Keal / hoof G

- Coefficient de transfert global

Soit : U = 1 B2 L
T
1+ 1 Re +§“Ff+ Rese + Rsi re
| he  hi Ri- ri
he = 2500 Keal/ h & © C. 1/he = 0,0004
hi = 8000 Keal/ h o 8 ¢, (e 1 = 0,0001578
. hi
= 45Keal/Hm=C. 1 T {2 0,0000822
. A 1
Rei = 0,0004 Gie Rsi = 0,000513
. i
Rse = 0,0004 Rse = 0,0004
S R = 0,0015307
| D'oli
i U estimé = _1_ = 638,49 Kcal / h i °C.
ZR

on déduit alors la surface estimée.

S



A estimée = 53,88 L
3 ~ CALCUL THERMIQUE
%.1 - Yérification du bilan thermique :

e quantité de chaleur utilisée est fonction de la quantité de
G.P.L & évaporeé.

avec : O = 2.640.000 Keal/h.

3,4,1 - Bilan thermique cOté G.P.L :

0 =P” hig.
M = Débit massique du G.P.L avec M = 33.000 Kg/h
hfg = Chaleurlatente de’ vaporisation du G.P.L avec hfg = 80 Keal/Kg.

Done ¢ n = 2.640,000 Keal/h,

~ 3,1.2 - Bilan thermique c6té vapeur :

0=(1-% m hfg.

X = Titre de la vapeur.
o a
m = Débit de la vepeur avec m = 6200 kg/h
hfg = Chaleur latente de la vapeur & 120 2 C. avec AH = 526,1 Kcal/hg
alors @
X=1~- Q
h hfg.

on trouve ¢ X = 0,19

3.2 « Calcul du coéfficient d*ébullition

Pour le calcul de ce coéfficient thermique on a choisit la
correlation de Mostinski :

he

svec @ hnb

i

hnb x Fe x Fb + hne
3,75 102 (g ) P7.pc 987, Fp . Fe . Fe.
(A)

Fir = %

Fp = 1,8 (P_ ) 8,17,
(Pe

P = 15 bars )

Pe = 42,8 bars g """"""" Fp = 1,506,

Dn./-to



A

Fe = exp ( - 0,027

Fs

hnc

L

BR) BR : Intervel d'ébullition

avec ¢ BR = Tr - TE = 44 - 40 = & ;

d'ol : Fe = 0,898

1 pour un tube lisse courant.

1]

205 Keal/ h ¥ © C,

is plusieurs calculs iteratifs (voir %ab) on trouve :

.0

pour ¢ he = 7527,062 Keal/h o' = C.

elnei le surface d'échange nécessaire est égale a
A= 41,70 o,

i

} he

—————————— R _TM.—_.--.--.u ——

‘ i
£ U ’ A i

¢ [ [

e e e e e o e e e S il e e e T e, et |

(7500 § 653,27 | 50,52 E
%__m._m_ﬂw,.--t-_-w_W.L,-_,_l _‘h,v,v_*.__-,ﬁ-:
L 6600 L 779,9 42,31 ;
._—.—.—m-._.._.-..-...:,. o B i A i A e s .,._: e U e ,.,‘,.,__.-1......-‘,.,.._1
7450 x 790 } 41,34 ;

A —— e o e e T o £ e 8 B W T . S i " B
7522 L» 791,57 41,70 g

o R L B ]
7527,41 ¢ 791,38 | 41,699
e e L S e o B e gk 1 |
1

7527,79 | 791,387 ! 41,6989 |
e e e e B e O e e e B e Rt T m.—-‘“h‘
7527,82 {791,388 41,6989 |
7527,83 | 791,39 41,6989 |

- CALCUL DU COEFFICIENT DE CONDENSATION DE LA VAPEUR :

3 partir de la correlation donnée par eagle et fergusson :

he = G,021.

avec s

A Re 08, pr O
di

cn(-/tun
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' 1/2.

_f? £ 0,5](1 + X ( ;%-" L j] 4

i
B.

AL
ju

PrL

1

0,685 W/u 2K

2,405,10 ~* Kg/i* (donné par des tableaux thermodynamiques)

1,43 (pour T = 120 = C donné par des tableaux thermodynamiques

L1

Calcul de Nv :

on a A <: A Inst.

A = TMl.de.L Ny
Inst
A

d'ob : Ny =
TI de. L

on trouve ¢ NI = 1910 tube,
d'aprés la normalisation du nombre des tube.
on prend : N = 196 tubes
¥ pour 98 pas : P = 25,4 mm,
un nombre de passe - Np = 2
un diamdtre du tube : de = 19,05 mm.

8 ces conditions @

on & un diamdtre du faiscesu

Db = 0,439 m.
avec :
o M = 6200 = 1,722 kg/S.
3600

Les valeurs des masses volumiques :
M = 943,4 kg
ﬁz = 1,109 Kg/w

Alors :

he = 0,023 M . Re 028+ ppg 0s4 - j%
ai

voolane
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prej
e
"

-

6,373

9365 Wi = K
8073 Keal/h of © K.

he

1

3.4 - CALCUL DU COEFFICIENT GLOBAL :

. 1
soit : u RV L W, e, W AR _
A+ 1 re +5 Thk+ Ree + re Rsi
ke hi T W ri
he = 7527,82 Kcal/ h & =C i/he = 0,00013284
hi = 8073 Kkeal/ hw 8C. e 1_ = 0,000191466
ri hi
= 45 Keal/ h m oC. riyr2 = 0,0000822
A T
Rsi = 0,0004 re Rsi = 0,000513
ri
Rse = 00,0004 Rse = 0,0004
p 2 = (,001289

diati U = 1 775,8 Keal/ H = C.

e et

SR

& partir de la on obtient la surface d'échange.nécessaire.

A = @ = 2,640,000 = 42,537 &
LR (715,8) (15)

La surface d'échange de l'instalaticn est égale & :

A
inst

TI de L. NT.

fnl

42,91 w

Daope A < A inst.

3.5 - VERIFICATION DU FLUX DE CHALEUR ;

Pour le calcul du flux de chaleur meximal on utilisera ls correlation

de Mostinski :

ceefiee



Wb max = 4 max e @b

avec : .
4 mex = 367 Pc. Pr 8,35 (1 - Pz) 0,9
9 mex [Hﬁﬂ
Pc [k.Paac&il
Go  =22yp b = TLDp.L

A
On a
Db - U,q}g mt
L = 3,6576 m,
A = 42,9

Pe = 4280 Kpascal,

Pb = P = _15 = 0,35
‘PC 42’8

On obtient :

0,118 Do Pb = 0,2

Wb =
9% max = 738,514 “W/a
Alors :
% max = 192.014 W/F

n

165.529  Kecal/h o
Le flux de chaleur de 1'instalation est donné par
Grnet = -8 F  2.640.000 = 61.524 "Keal/h W
| A 52,91

on trouve slors :

qlnst << qb max

'.op/onr



—1
-

4 - CALCUL DU DIAMETRE DE LA CALANDRE :-Dc-

Le diametre de la calandre n'est pss normalisé, pour cela on doit

l'estimer
Do
\ @ B
. HLL
NLL 0’2 #lﬂﬂd
B h
Db~
| 0,a5m.u-:.ﬁ
On prend :
A=0,30m )
C=0,2 m % B= 0,939
Db:ﬂ,"ﬁgm)
On a: B=2 Dc=- De=3 B = 1,41
3 2
On prend : De = 1,5 m.
d'als = h = 0,561 m.

% - VERIFICATION DE LA VITESSE D'ECOULEMENT DU GAZ :

Le vitesse d'écoulement est donné per : Vv =M = _M. W
S.Pv 2 Np S 2o Np

Calcul de S ¢

Soit : 1 = So + S.

! und/ccn



Rg
S1 = /[r. de. dr = R.O0 = 29 B
& 2 8 m |
i 1 X
- s
Cosg = X -h = De-2n '}/‘?‘/
2 =,
Dc De.
2
Cos 8 = 0,252 =38 = 75,4 = &= 150,8 = = 0,838 T} rd.
2 2 ‘
diod S1= 0,74
Calcul de So :
on: R = (xx9% = (R-h)? =3 X X' = 2 h(ZR - h) = 2 h(De-h)
' 4
d'oli : X X' = 1,452 m.
So = 0,137

Alors ¢ S =51 - So -

Soit : S = 0,603 w
M = 33000 _ g 447 kgss.
3600
‘Kf = .e’mas?& E?/Kgo
Vv = 0,119 m/8.

Le vitesse d'écoulement ertique du Gaz est donnée par

: Ve = 0,007 . [( -3 = 0,0479.| W = T

(e 1 ue
Soient 3 '
W = .0,02983 0°/Re i,
W = :0,02187w> /K.
Alors : Ve = 0,162 M/S..

606/900

VS



tes données de construction nous imposent

Soit 3 Vv = 0,6 Ve.

0,8 Ve = 0,1296 w/e

On 8 alors Ww = 0,8 Ve

-

£0
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A la sortie de l'évaporateur on procéde a une détente ésentropique
de P = 2 bar a P = 1 bhar

En posent :

h' : 1l'enthalpie de 1'état liquide ;
St:entropie de 1'étet liquide

h" o l'enthalpie de 1'état vapeur ;
S":entropie de 1'état vapeur

{

.Pour P = .2 bar , T = 120%¢c

he = 119,94 Keal/Kg S = 0,3639
h! = 646,3 won Sy = 1,7039
Pour P = 1 bar , T = 992%¢c
hj = 99,19 Keal/Kg S; = 0,3097 Keal/Kg 2c
n; = 638 " " S; = 1’7593 1" 1" f

Détente isentropique :

Sy = S¢3

S; = X (sy - 8!) + 8 avec X; = 0,19

D'ou : S; = 0,6185

Syp =Epp (5] =8)) %5 = 8, —— ‘A 3 g%m:;;i
3 =t

On trouve : XII =X = 0,21

Calcul des débits de la tour :

Le débit de vapeur perdue

" m, =Xk =2 604 Kg/h

Le débit d'eau 4 1l'entrée de la tour =

m, = (1 - X) m = 9796 Kg/h

Calcul des enthalpies d'entrée et de sortie de l'eau de la tour
T, = 99%c d'ou h,y = 99,19 Kcal/Kg

= 40,04 v m

1

g = 110!}.0 d'on he

2 2
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Etude de la 1&re variante

La premiére variante correspond au condition de 1'air ambiant

suivantes
= 75 %
95 %

Entrée : t

[y
]
A
1
ip
]
[,
i

Sortie : t2 = 40%¢ (p2

Calcul de l'humidité relative

soit 1'équation donmnant 1'humidité de 1'air & pression atmosphérique

E ; Py e Me
T 76U-Pv M air

avec : Fv :k-PPg

Fg : est tirée des diagrammes thermodynamiques.

Pg, = 5,628. 107 N/mz = 42,227 mm Hg
Pg, = 7,384. 10° N/u" = 55,4 mm Hg
d'oun

Pv, =lP1 Pg, = 31,67 mm Hg
Py, =lP2 Pgy = 52,63 mm Hg

Ainsi on ohtient
Ei
B2

La variation de 1'enthalpie de 1'air est donnée par :

0,0273 Kg d'eau/Kg d'air
0,0465 Kg d'eau/Kg d'air

H

h32 - ha1 = sz t2 - Spl t1

Cp : est tirée des diagvammes thermodynamiques
avec Cp, = Cpy, = 0,25 Kcal/Kg 2 K

on trouve : ha, - ha, = 1,25 Keal/Kg

Les enthalpies de la vapeur sont données par les diagrammes thermo-
dynamique telle que

hv, = 614,88 Kcal/Kg hvy= 612,73 Kcal/Kg
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Le débit d'air nécessaire est donné par 1'expression :

o, 2 Mot (héi - he2)
(hgg = hgy) +8, m, =B, 0, - (5, -B8,) by

on obtient : m o= 46 863 Kg/n
Le débit & la sortie de la tour est donné par :

(gy - heo) (6, -8,)
(haQ—hai) * b'2 hv2'81 hoy - (62”51) hoo

v

e2 * Wat- A

on trouve ainsi

m, = 8 854 Kg/h

La quantité d'eau perdue est donnée par :

bm =m, + (m, -m,)
Am = 3 546 Kg/h

Pour éviter cette immense perte d'eau on pourrait changer le V&leur
du débit de vapeur de fagon 2 avoir un titre & la sortie de 1'éva-
porateur égal & zéro. L

‘o 2 640 000

Alors : m = I, = “Sm61 - 5 018 Kg/h
avec x = 0
o1 : Q = quantité de chaleur nécessaire & la vapori~
sation,
. Lv = la chaleur latente de condensation.

On a alors un débit total & l'entrée de la tour
M =2 (5018) = 10 036

On effectue une détente jusqu'd la pression atmosphérique avec

Sy = 8§ = 0,3639

= _ S - S
Sgp = X (S - 8)) +8; =5, x= 55221 < 0,057
1 TRy
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Calcul des débits de la tour :
m, = Xm= 371,33 Kg/h
Le débit d'eau & l'entrée de la tour :

m, =9 664,67 Kg/n

On tire

o = 38 208 Kg/n

m
m o= 8 939 Kg/h

La quantité d'eau perdue est égale a :

m, + (me2 - mei} = 1 097 Xg/h

On remarque que par la réduction du débit on a réduit de trois fois
la quentité d'eau perdue.
De ce fait on prendra un débit de 5 0i8 Kg/h

Si on prenait une autre variante des températures de 1l'air & l'entrée
et & la sortie pour un débit de vapeur de 6 200 Kg/h

!
1}

182c (P, = 95 %
avec : T1 9g9%c . T2 = 40%¢

soient : t, = 15%¢ (Pl = 75 % et t2

it

Calcul de l1'humidité de 1'air.

Soit 1'éguation donnant 1'humidité de 1'air & pression atmosphérique
P

E: o A4 ,18
760 - Pv 29
Pour : t, = 158c P, =75 %
La pression de saturation est :
Pgi = 12,8 mm Hg
d'ou : _
P, = 9,6 mm Hg alors 5’1 = 0,00794% Kg d'eau/Kg d'air

v
Pour t, = 182¢ Y, = 95 %

L ssi : ;
a pression de saturation est : ng = 15,48 mm Hg



D'ou :
P, = 14,706 mm Hg alors 0, = 0,01225 Kg/Kg d'air
donc :5}‘= 0,00794 Kg/Kg d'air
%, = 0,01225 " "

Calcul de la variation d'enthalpie de 1'air :

h - h C - C t

a2 ~ Pa1 = Cpo Yo - Cpp Yy
avec :
sz = cp1 = cp = 0,237 Kcal/Kg %¢
alors
hyo ~ h,y = Cp (t2 - ti) = 0,711 Keal/Kg %c

Les enthalpies de la vapeur sont données par les diagrammes thermo=~
dynamiques :

h., = 605,1 Kcal/Kg pour ty, = 18%¢y

v2
h,, = 603,9 Keal/Kg pour t, = 15%c

on tire :

m, = 183 687 Kg/h

mep = 9 004,31 Kg/h

Pour cela on a une perte d'eau équivalente a :

Am = QQ + (éel - mez) = 73:396 Kg/h

Dans le cas ou on prendrait un débit de vapeur égal & 5 018 Kg/h

On trouve :
= 179 944 Kg/h

Ba
m,o = 8 882,21 Kg/h
d'ou une perte :

A m = ;v + (ﬁe - ;e21 =1 154 Kg/h

En prenant une troisi®me variante de la température de l'air &
1'entrée et & la sortie de la tour :



‘pour : t, = 29%c t? 9

Soit : t1 = 25%¢ et t2 29%¢

40%¢

avec ‘I‘1 = gQg¢ et 'I‘2

Calcul de 1'humidité de 1'air :

Pour : t, = 258¢ (Pi = 75 %

0,03229 bar = 24,2 mm Hg

La tension de vapeur Rgi

d'on :
P

gl
95 %

]

La pression de saturation ¢
P

g2 = 0,04083% bar = 30,60 mm Hg

d'ol :

P, = 29,07 um Hg alors O , = 0,02469 Kg/Kg d'air

v
Calcul de la variation d'enthalpie de l'air :

hao = Bgy = Cpo g - Co1 ¥

avec

cC = C

0,25 Kcal/Kg 2c

pi p2

alors

]

hy, - by, = 1 Keal/Kg

Les enthalpies de la vapeur d'eau sont données dans les diogra

thermodynamiques :
ho = 610 Kcal/Kg pour ty = 29%¢

L

h = 608,2 Kcal/Kg pour t, = 25%c

vl

d'ou :

m, = 91 211: Kg/h

m, =9 063 Kg/h

on tire ainsi la quantité d'eau perdue :

Am=m + (m, -my) =3 337 Kg/h

18,15 mm Hg alors b‘i = 0,01519 Kz/Lg a°

a

+
i



Au cas ol on prendrait un débit de vapeur de : 5 018 Kg/h

on trouve
m,= 88 785 Kg/h

m02 = 8 822 ngh

d'ott une perte d'eau équivalente & :

bm = m + (mei - m,) = 1214 Kg/h

Dimensionnement de l'aéroréfrigérant i n

Dans le dimensionnement de la tour, on & choisi le cas le plus
défavorable pour lequel correspond le plus grand aébit d'air a
savoir &; = 183 687 Kg/h ocorrespondant &=: t, = 15%c et t, = 18%c

Calcul du diamdtre de la dispersion :

1'équation du tirage nous donne :

E
. Ve
Ho(ﬁ-ﬁz)=c E:-I'-—-z--a—"'--
avec ;
a

"="gt'ﬁw

on obtient : J__ .
C. m
DJ/H, = 2
fa. - wawz e [P (R )

pour : D = Hy et C = 36
g . /3

on trouve : i

o (2 )

Z g 1 (4 "(92)_

avee

n = 183 687 Kg/h = 51 Kg/s

&

Z =3 m

Z a été choisi aprés plusieurs itérations dans le
calcul de D tel que Z doit satisfaire : D/Z A

= 3
Pl = 1,255 Kg/m tirédes du diagramme de 1l'air
Pa o 1’253 Kg/m3 humide.



Soit : D=13m

Le diam2tre de base de la coque est fonction du diamdtre de disper-

sion tel qgue :

<L i 0:85 -+ 0,80

L=/
!

L}

0,6

d'or : Dy =7,8m

La hauteur de la tour est donnée par :
M= A +%—=‘13+%—=1km
La vitesse au dessus de la dispersion esi donnée par :
4 m

v, = 8 5
Fz‘ﬂ' h1

on trouve : vy, = 0,852 m/s

Le diametre du sommet est donnée par :
¥ \ 1
D, = Dy - -v;- avec V, = 2 m/s

on ohtient : D, = 5,1 m

La hauteur du panache est donnée par la formule suivante :

H

. Dy Vo __1+t2“‘1)
v, T, + ty

..(.il—jf—)—@)- (1.'.18‘1 )34'12m

5.5 75 + 18



APPENDICE - F -

AY vu.de la quantité impressionnante d'eau perdue on devrait
proposer une solution alternative gui nous permet d'éviter ia
perte de 1s vapeur d'sau qui s'éléve 2 1;2 t/h:

On propose pour cela d'utiliser ceétte eaux en cycle fermé selon
par le scheéma suivant :

eau condensée eau conden
R chaudie

G.P.L
o v d iliai
oo apeur d'eau aux re
évaporateur! d'eau évggarataur
principal condenseur

La solution permet d'utiliser un échangeur tampon qui assure les
avantages suivants :

- L'eau du cycle est conservé intégralement.

- Possibilité de vérifier l'intégrité des tubes de 1'évaporateur
en surveillant la pression dans le circuit fermé.

- I1 évapore l'eau du cycle d'évaporation et condense 1l'eau du
cycle a vapeur, le seul inconvéniant réside dans 1l'investisse-
ment supplémentaire. |

Calcul de l‘échangeur tampon :

Cet échangeur dont on calcul doit .nous permettre d'avoir une
condensation totale & sa sortie dans la partie cycle de vapeur.
Les conditions de pression de cette échangeur tampon sont condi-
tionné par la quantité de chaleur utilisé dans l'évaporsateur.

Q 2 640 000 Kcal/h

Q

1]
3
.

{ e

Lc : Chaléur latenste de condengation

Q=m, . L, L, ¢ Chaleur latente de vaporisation



A - On prend comme pression de la vapeur a l'entrée de 1'échangeur
tampon, de la vapeur détendu jusqu'a 5 bars.

La pression de l1'eau condensd est : P = 2 bars

1 - Caractéristique thermique de 1'évaporateur :
1.1 - Equation foncamentale :

Le transfert thermique dans 1'évaporateur est donnée
par l'équation :

Q = U.A. btr'"

U ¢t Coefficiett d'échange global

A : Surface d'échange

bta : Différence de température moyenne entre le fluide
chauffant et le fluide en ébullition.

1.2 - Différence moyenne de température :

Le systdme est représenté par le diagramme T - A suivant

) Ty
eau évaporde
T1 .72
Vapeur d'eau
t2 t1
- A
Cété*tube : T, = 1528¢ P =5 bar Xq =1
o T2 = 152%8¢ P =5 bar Xz =0
C8té calandre : _
t, = 120%c ' P = 2 bar Xy = 0
t2 = 120%¢ P = 2 bar Xz = 1
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1.3 - Coefficient de transfert global :

Soit :
U ) E
i T T
h1 t h1 re * . in 5 & Rae P4 Rai re
e i i £y 1

2 - Mode de calcul

On se propose un évaporateur genre Keettle avec une
ébullition de type piscine. '

Nous allons établir un modéle de calcul d'un échangeur
devant assurer un transfert de chaleur donné pour estimer
la surface d'échange.

2.1 - Calcul de la quantité de chaleur nécessaire :

2.

Le calcul de cet évaporateur 3 eau est 1ié a 1'évapora-
teur de G.P.L.

Du fait que la quantité de chsleur nécessaire & 1l'éva-
poration du G.P.L est égale pour une tranche & la quan-
tité de chaleur cédé lors de la condensation de la vapeur
d'eau utilisé lors du chauffage.

Pour une tranche Q 2 640 000 Kcal/h
Pour les deux tranche Q = 2 Q1 =5 ZBU 000 Kecal/h

Donc la quantité de chaleur nécessaire dans 1'échangeur
tampon est : Q = 5 280 000 Kcal/h

- Calcul des débits :

Cé6té calandre :

Q:MV Lv
Hv = Débit massique de l'eau a évaporer
Lv = Chaleur latente de vaporisation de 1l'eau

Pour P = 2 bar on a L = 526,3 Kcal/Kg

d'ob : M, =_:§:f £ 10 032,3 Kg/h

v -
M, = 10 032,3 Kg/h
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Caté tube
Q@ = Mc. Le
Mc = Débit massique de la vapeur & condenser
Lc = Chaleur latente de condensation
8 P = 5 bars L, = 504 Kcal/Kg

3 - Calcul

d'oli 3 Mc = 10 476,2 Kg/h

de la surface d'échange :

3.1 - Estimation de la surface d'échange :

he

=
"

2>
H

e
1]

si

se

d'ol

soit

Id

7 500 Kesl/h of 2c —— = 0,000133
e
Te 1
7 500 Kcal/h o 2¢ -2 1 .. g,000171
ry by
I‘i 1‘1
45 Keel/h m 2¢ h in = = 0,0000822
. 2
Te
0,0004 -I'-:- Rsi = 0,000513
= 00,0004
Z.R.. = 0,001264
i a
Ueatime = 791 Kcal/h o 2S¢
nestimée U-Atm = 208,6
NT eatimé ggur L = 4,8768

A =
NT?/ m—e—t = 714,71 tubes

d'apres les valeurs noramlisdes des nombres de tube

S N, = 728 tubes
Un pas P = 1" et un diamdtre du faisceau Dy, = 78,8 cm
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3.2 - Calcul du coefficient d'ébullition :

1
-

soit h

e nb" " b° "¢ ne
g,7
= "'5 z 0,69
gy = 327510 (= P, A

-4 - 25 311,6 Kcal/h o = 29 361,46 W/

A
P = 220,9 bar
[
» 017
Foo= 1,8 e;j]: 0,81

B = 4 FC = exp (-0,027 BR))/ BR : interval d‘'ébyllition=0

-
H

1 pour tube lisse courant

hnb: 4 755 W/if 2K

- i o=
hy = 1,5-h +h / & = 1000 Wi

Aprés plusieurs itératiane on obtient une surface
d ‘échange. : '
A= 210,24 of
Pour un coefficient d'échange global :
U = 784,8 Keal/h o
et un coefficient d'ébullition de la vapeur

-y

8 100 W/m 2K

& 983 Kcal/h m 2K

t

3,3 - Calcul du coefficient de condensationm de 1a vapeur

Soit le correlation donnée par Eagle et Fergusson :

h .d ,
e 0,8 0,4
s = o,0021 RYT et §
| o
sl R
Rao S Jayee i =

L Mas N1



3¢

M = 12 ggg 12 - 2,91 Kqg/s
U = 291 x 2 = 0,171 Kg/m.s

:L

= 1,87 10

4V 4 (o0, 171)

(14,85 107°)(728)

= Kg/m.s

Rec- L = W =% 658
0 (ﬂ o [+ + [ 05 (1 <8l
= 976
Les tables thermodynamiques nous donnent :
AL = 0,684 W/ oK
PoLs 1,18
alofs
h, = 0,021 ——;‘i’;— ReU’B _ Pro’&. },
h, = 7 151 W/if 8K = 6 165 W/i® 2K
Fl_ = 0,0004622 d'ol ER = 0,001265 U = 790 Keal/mm 2¢
c
d'oll ¢+ wune surface d‘ééhangs-globale H
A = “ﬁf%g"' = 208,86 . m"
tm

La surface

Ainst

d'échange de l'installation @

= M.de L . Ny = 212,48 «f

A ‘i n‘1n.=.ﬂ:
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Vérification du flux

L'étude fondamentale de 1'ébullition 2 montré que la différence

de la température t, entre le fluide chauffant et le fluide 3

vaporiser devrait &tre inférieure 3 un seuil spécifique au deld

duquel le flux de chaleur décroft tr2s rapidement et la caléfa-
ction appareil.

Mostinski & donné une correlation gqui permet d'avoir le flux
maxzimum ;

Tomax ® Yimax @b
Q 0.4
Uygay = 397°F, P #2000 T
Ot : P_: pression critique (Kpas)
P_ : pression réduit

d?h : facteur de correction

avec
Pc = 220,9 bar = 22 090 Kpascal
ol Gy
Pl‘ = (m}— 0,023
arod q = 2 120 175 W/m?
imax
soit :
@h - 2.2 \\)b / ¥, : paremttre de géométirie du
faisceau
; D, L
b M (0,788) (4,8768)
Wy =g 512,48 v
d'ou :
T X 2
Tymax = 120 466 W/m~ = 103 850 Kcal/h.m

Le flux de chaleur de 1'installation est égal & :

Q 5 280 000

| , 20 2
Unst™ 4 = BT " 24 850 Kcal/h.m~ = 28 888 W/m

d0m0 ¢ 0401 < Yypay



5 -

96

Caicul du diamtére de la calandre :

Le diamétre de la calandre n'est pas normalisée, mais ses
dimensions sont fonction de certaines données constructives
donnant les conditions minimales de construction : (voir
caleul de 1'évaporateur principal).

On prend :

A = 0,30
C = 0,20
D,= 0,788
diolt :
B =1,288m
on a :
Bz—%——Dc D031,932m
on prend : Dc =2 m
d'on : h=0,712 m

Vérification de la vitesse d'écoulement :

M :
Vo = T DN
v v p x,"'EI..l,f
Calcul de la section S : v

goit : S, =S, + S

i
R g v
j‘ B g
S.’L =°Jfrd8 dr).'!'u Tdﬁ'r- 5
D - 2h :
9 c L g -2 (9,712)
o8 5 = Dc = ) = 0,288
d‘oﬁ :
-g_ = 73,26° @ = 146,52° = 0,814 Radians
d'on S 2

1 = 1,279 m

Calcul de S, =



2%

soit

! L] 2 ¥
v xz L . (r - n)® xx! = 2 Jll(nc - h)

d'ol : xx' =46,762 m

alors : xx" (Q%“ ~ih) ﬂ 5
Sﬂ, = . ] = 0,453 mw
B
dton S = 51 - Sy = 1,026 w™
soient : - :
ﬁ ¥ 10 0%2.5

—wgo. i~ e 187 Kg/s

fi AR 2,667 Kg/m2

= -ﬁ'-_
Vv
Alors :
Sl 2,787 ”
v, = TTTﬁgtTT§TEE5TT§TT§T = 0,255 m/s
Calcul de la vitesse critigue ¢
/9 \7 v
Vc = 0,0470 . ._E__,X = 00,0476 - .JL?F_Ji;
(v L
Vs Vp ¢ sont donnés dans les diagrammes thermodynamiques
avec vv = 0,3749 mj/Kg
v, = 0,001093 w’/Kg
Ainsi v, = 0,886 m/s et Ve < 0,8 ¥

Dans le mé@me cadre de solution on pourra disposer de la vapeur
auxiliaire de la chaudidre & 15 bars comme source chaude de

»

1'échangeur tampoen.

1 -~ Caractéristique thermigues

i.1 -~ Eguation fondamentaie : Q = U,Au.btm

1,2 - Différence de température moyenne :



Coté tube :
P, = 15 bars T, = 198 ,328&¢c gy =1
cbté calandre :
P2 = 2 bars t1 = 120%¢ Xy = 0
t2 = 120%¢ Xy = i
ainsi : ﬁtm = 78,328¢
1,3 - Coefficient de transfert : U :iﬁ%“
thermiques

2 - Mode de calcul

2.1 - Calcul de la guantité de chaleur : Q = 5 280 000 Kcal/h

2,2 - Caleul des déhits :
C6té calandre : M = 10 032,53 Kg/h
C8té tube : ,
Q=M. L doh:M = -3

o Lc

pour P = 15 hars L, = 465,12 Keal/h
alors M, = 11 352 Kg/h

% - Caleul de la surface d‘'échange :

%.1 - Estimation de la surface d'échange :
d'apris le calcul de la partie A on a :

791 Kcal/h.m2 ge

Ugstimée =
2
= LW
. Aestimée 85,228 m
3.2 - Calcul du coefficient d'ébullition du G.P.L :
he = hnb .Fb.Fc + hnc

avec : Q570 .
- -5 o 0,69 :
Moy = 3,75 0 —%- Po ’ Fp Fe Fo

ﬂ%_ = 61 951'Kca1/h.m2 so=:71 863,73 W/m2

2%
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Pc = 220,9 bar

p 0,17
Fp = 1,8 (=) = 0,81
C

Fc = 1

FB = 1

d'on h

it

= 8903,61 W/m2 h 13 605,42 w/m2

nb
11 728,81 Keal/h.m
ainsi la somme des résistances thermiques nous donne :

i

alors :
U = §%~ = 822 40 Kcal/h w® g
= = = . Ve |
. 2
¥ - b ama
d'oli une surface déchange estimée : Atimde = 81,97 m

T R = 0,00121596 h.m2 2¢/Keal
|
|

apres plusieurs itéretions on trouve

2

| h, = 14 088 Keal/h.m" 8¢ alors : U = 832,17 Kealhn ¢

d'od ;A = 81,00 w°

A A
pour un nombre de tube : N, j7ﬁ;?H;i = 275

On prend : Nt = 282 tubes
avec : P = 15/16"
Db= 0,489 m

3.% - Calcul du coefficient de condensation de la vapeur :
soit la correlation donnée par Eagle et Fergusson :
A:, 0,8 0,4
= e e § 3
h,.= 0,021 T e S ,g
R = _ﬂ___#

e .Jrz;
M’ N

& v g

cos (18]

tel que : M = 3,153 Kg/s
I = 0,479 Kg/5.m
E = 5,84
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Sachant que les diagrammes thermodynamigques nous donunent :

)}L = 1,364 10~ Kg/m2 alors : R = 14 046,92
A

PPL= 0,93

L = 0,663 W/m 2C

d'oh :

h, = 11 063 Keal/h.m> 8C = 12 860 W/m> AC

d'ol un coefficient d'échange giobal : U = 861,39 Kcal/h.m2 aC

et une surface d'échange nécessaire i 4 = 78,26 m2

1a surface d'échange d@ l'installation esti donné par :

A =T a, LN, = 82,306 m°

inst t

4 - Vérification du flux :
d'aprés la correlation donnée par Mostinski : -

Ypmax = Yimax @ b
0,35 6,9
= 367 P_ P (1 -P)

qimax
avecg :
P 1
P, = 5= = 33875 = 0:0679
ainsi : Qypax = 2 968 469 W/me
By =22V,
avec Yoy = 0,096 d'ol : @b = 0,211

on obtient s2insi le flux de chaleur maximum du faisceau :

2
. q.bmax = 625 186 W/m

Le flux de chaleur de l'installation est donné par :

L LR 2
Q = = 67 468 Kcal/h.m
binst A 8.5 4% WXmE

ainsi : Ynst << Ybmax



5 - Calcul du diametre de la calandre :

Les données constructives choisies sont

A = 0,25
C = 0,15
avec : Db= 0,489
ainsi B = (6,889
sachant que : Bc = B =1,3%4 mn
on prend - Dc = 1,35 m
d'on’ h = 0,461 m

ch
]

Vérification de la vitesse d'écoulement

Calcul de la surface S

dlol : S§; = 0,569 n°

La section S, est donnée par la formule suivante

. D
Se = (b (0, =) - (F-n)
on trouve : S, = 0,137 m2

dvol. - i85 = 0,364 B°

on a < .
M = 2,787 KS/S

i - 2
PV = ——"'-,-; = 2,667 Kg/m

Ainsion obtient la vitesse d'écoulement du gaz :

v, = 0,708 m/s

soit
81 = S5 + 5
Dc
avec S1 = = 8
tel que
8 Dc—2h
Cos 5 = i) = 0,317 alors : g = 143%° = 0'?95
c

/104
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Calcul de la vitesse critigue
L - &

Cv

(égale & la vitesse critique de la partie A)

Vv, = 0,0479 = 0,886 m/s

On trouve ainsi : Vv £ 0,8 Vc
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APPENDICE - G -

CALCUL ECONOMIQUE

Dans cette tranche du calcul, on est amené & faire une comparaison
économique entre la solution concernant l'utilisation de la tour de
réfrigération avec ses inconvénients & savoir une perte d'eau de

29 tonnes/j et la solution alternative qui consiste a utiliser un
échangeur tampon en houcle.

Dans cette comparaison, il s'agit de mettre en évidence la diffé-
rence des charges de chague solution.

En choisissant deux types de solutions contradictoires, on prend en
considération :

Les investissements et les frais d'exploitation comparaison des
investissements dégagés pour chacune des solutions :

Solution (1)} :

Prix de la tour . 500 000 DA
Cofit de la pose $ 20 000 DA
Durée de vie : 50 ans

TOTAL : I1_=m520 000 DA

Solution (2) :
On donne un poids des tubes de 180 T/Km
Le prix d'une tonne de tube calorifugié est de 16 000 DA/ tonne
L'instaliation de gazeification est distante environ de 0,300 Km
done une longueur de tuhe de 0,6 Km d'ol on obtient :

Prix de 1'échangenr + 450 000 DA
Prix des tuhes calori®ugiés : 288 000 DA
Cofit dAe nonse . 80 000 DA

TOTAL «+ 818 000 DA

Comparaison des frails d'exploitation :
Solution (1Y =
 Dans la solution (1) on a besoin de deux (2) agents techniques
moyennant un salaire de 3 500 DA/mois.
On estime que i'entretient de la tour est de 5 % du prix d'achat
de la tour.
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Ainsi on obtient :
Frais du personnel : 2 x 3 500 x 12 = 84 000 DA

Entretient de la tour : 12 500 DA

TOTAL : E1 = 96 500 DA

Solution (2)

Dans la solution (2) on a besoin de deux agents technique on
estime que l'entretient de 1'échangeur et de 1la boucle est de 1 %
du cofit de 1'échangeur, et l'entretient de la ligne est estimé
également & 1 % du cofit de la ligne,

Ainsi on ohtient

Frals du personnel 2 2 x %3 500 x 12 = 42 000 DA

Entretient de 1'échangeur : 2 000 DA

Entretient de la ligne : 2 880 DA
TOTAL : By, _ 46 sgo DA

_La valeur de la charge est donnée par :

A = (12+E2) - (11 + Ei) = 248 380 DA
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La somme A doit 8tre comparer au cofit de 1'eau et de 1'énergie
perdue. ) .

On sait qué 1'eau perdue représente 29 tonnes/jour.

L'équivalent de 75 millions de KJ/jour.

On suppose qu'on travaille & plein temps pour une durée de vie de
l'instaliation de 50 ans.

Pour pouvoir donner une signification effective, on doit actualiser
ie prix glohal de 1'eau et de lt'énergie perdue, en adoptons une sSo-
lution économique uniforme. Soit 1l'expression donnant la valeur
actualisde

(1 + )" - 1

F =
-t (1 + ijn
ou
a : Annuité relative au perte d'eau et d'émergie
+ Taux d'intérét annuel
n ; Valeur aetualisée
F : Valeur actualisée échelonnée sur une période
n
avec :
i =5 %
n = 50 ans
Calcul de a :
soit a = a; + a,
ou a, ! annuité des pertes d'eau

a, : annuité des pertes d'énergie

-

Caleul de a,

L'eau perdue représente 29 tonnes/ jour équivalent & 31 ijjour.
La gquantité d'eau perdue annuelle est : 11 315 Mﬁ/an ainsi 1l'annuité
de 1'eau perdue est égale & :

a, = 11 315 w 15 = 169 725

ay = 169 725 DA
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106

Pour un déhit de vapeur perdue de 29 tonnes/jour & la pression de

atmosphérique
75 millions de KJ/jour
Ceonnaissant le pouvoir calorifigue du G‘P.L—égal A s
93 650 KJ/M°
On obtient la quantité de G.P.L nécessaire
8C0 Mjfjour
Représentant une quantité annuelle de :
292 3¢5 M°/an

Le pris du M2 de G.P.L (propane) est estimé a :
040 DA/M>

Ainsi l'annuité de 1'énergie est égale 2 :

3y = 292 315 x 040 = 116 926 DA
D'ou
Une annuite totale : a = a, + a, = 286 651 DA
La valeur actualisée
Fo e 1) o 4

( L = 5 233 072 DA
i (i +

avee : (1 + 1)® < 1

L (1 + 1) H9£202

/um voe des valeurs de la charge supplémentaire A et de celle de la

valeur actualisée des pertes d'eau et d'énerge - F -

On remarque que F >> A

A partir de 1a la contrainte économique nous impose de choisir la

deuxieéme solution.
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