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Ltexpérience est une lampe attachée au dos ; elle permet de
nous éclairer les chemins parcourus, mais au devant c'est

1'obscurité.
( CONFISCIUSS : Philosophe chinois vers 240 - 230 avant J.C )
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I. -INTRODUCTION

De puls que Liebig efit en 1840, déweloppé ses lois sur la
fumure, 1'agriculture commenga 2 demander des quantités de plus
en plus grands d'engrais azotes. Pendant le siécle.dernier, les
seules ressources d'azote furent d'une part, les dép8ts de Sal-—
pétre chiliens dont la misé en valeur commenga vers 1830, d'autre
part 1'ammoniggue sous produits de la cokéfaction de la houille.

Au fur et A& mesure que la consommation d'aszote augmenta, il
devint de plus en plus nécessaire de mettre d'azote de 1tais,
disponible en quantités 11limités, sous une forme utilisable pour
1l'économie générsle.

C'est au début du 202me siécle que 1z premidre solution
industrielle & été trouvé dans le procédé de fabrication de 1g
Cyanamide calcique. Ces unités de production fabriquent environ
10 000 tonnes par an d'azote et elle peut atteindre Jusqu'i
35 000 tonnes par an, & 1a méme période (1905) et en (NORVEGE)
remonte également le procedé de l'are électrique qui consiste &
fixer de 1l'oxygdne et de l'azote par le moyen de l'ar&.électrique
(2 une température de 10 000°¢).

Ce fut la synthdése de 1'ammoniac & partir de l'azote et de
1'hydrogéne qui apporta la solution définitive. Nerst en avait
établi les conditions théoriques. HABER et IR ROSSIGNOL trouverent

la voie pour une premiére exécution 3 1'échelle du labortoire.

Ce fut le mérite de 1a B.A.S.F sous CARIL BOSCH d'avoir =
mené & la perfecticn Technique et économique ce procedé qui dans

l'histoire de 1a Chimie est désigné sous le nom de HABER - BOSCH,
Plus que tout autre, le procdédé 2 contribué au développement de

la chimie technique msderne, notamment de celul de 1a catalyse,

de 1a technique de hautes Pressioms, de 1sa construction d'appareils

& hautes pressions d'un nouvesy modele de pompes et de compres—
seurs 4 haute pression.




A peu prés 9074 de la production mondiale de 1'ammoniac est
fabp 8 qué par e procddé HABER - BOSCH ; qui, entre temps, a subi
quelques modifications relatives & la température et & la pres-
sion (CLAUDE, CASALE).

L'Algérie en tant que producteur de pétrole et de gaz natu-
rel est doté d'usine.de fabrication d'ammoniac : complexe d'engrais

azotés et d'ammonige 4'ARZEW.




IT1. - LA SYNTHESE DE L'AIMMIONIAC

II. = 2 Introduction

L'ammoniac est un gaz incolore, d'odeur intense et caracte-

ristique de formule N H3 , 11 est le plus important de composés
hydrogénes de l'azote, il fut découvert en 1734 par le chimiste
anglais J. Priestley, 1l'ammoniac se forme au cours de la décompo-

sition des substances organiques azotés.
L'ammoniac synthetique est obtenu par divers procédés tels que :

~ l'extraction de l'ammoniac des eau-vannes des gaz de houille

de lignite de Schiste
- 2 partir des nitrurs, des cyanures.
- par la Synthése directe.
C'est la derniere methode qui est aujourd'hui la plus utilisée.
La Synthese directe de l'ammonizc se foit & partir des éléments
constituants selon la réaction suivante

N, + 30, == 2NH4 (AH = - 22 Keal )

I11. - 2 Obtention du mélange brut de gaz de Synthése :

Pour la production d'une tonne d'ammoniac il faut en thdéotrie
1975 0o d'hydrogene et 655 2 d'azote, la plupart des usines
d'ammoniac ayant des capacites de 100 & plusieurs centaines de
tonnes d'ammoniac par jour il est nécessaire de produire des
quantités trés considérable de gaz de la qualité voulue. Les
exigences pos¢es a uth gaz de Synthése prét & 8tre utilisé sont
les suivantes
- un minimum 4'inpuretés telles que (O, 002 y B, 02 (= v SRR

- une teneur aussi faible que possible en gaz inertes, tels que
CH4 et Ar
- une teneur aussi faible en huile.

II. - 2. 1 Obtention d'azete par de conposition de 1'air :

On obtient de 1l'azote & partir de l'air atmncsphérique par
une liquefaction et distillation fractiomnée do re dernier,
1'Air est mélange comosé en volume de 78,2 % d'azote et 2vu,0
d'oxygene et des gaz rars A saveir ‘1l'argon, néon, hélium, Krypton,
Xenon. Pour extraire 1l'azote de llair, on doit liquefier ce der-
nier par le procédé de LINDE - FRUKL ; qui consiste & une




compression a 200 atm suivie par une détente sans travail ex-
terieur jusqu'd 40 atm, ou bien par le procédé de G. CLAUDE qui
met en oeuvre une détente avec un travail exterieur comme source
de froid pour liquefier l'air comprimé & 40 atm. L'air étant
liquefié, la diiférence des points d'ébullition de 1l'azote
( -195,8° ) et de l'oxygéne ( - 182,5° ) permet leur séparation
par une distillation fractionnée dans des colonnes & plateaux,
de cette fagon on obtient de l'azote gazeux & 99,96 % de pureté
( le reste étent 0,01 % 0, et 0,03 % Ar)

Dans une insvallation de décomposition de 1l'air qui est uti-
lisée uniquement dans le but de 1la production d'azote pur ; il

faut pour 1rn3 d‘azote compter environ 0,2 Kwh d'energie électrique ;
quantité variable suivant les dimencions et la disposition de
1'installation. On peut encore obtenir de 1l'azote en réalisant

la combpustion du charbon, du lignite od du coke dans 1l'air.

Il. - 2.2 Obtention de 1'hydrogéne

Divers mode de piéparation sont utilisés, selon les métierss
premieéres mises en oeuvres, toute l'azote provient de 1'air ztmos—

phérique ; 1'hydrogdne peut venir de l'eau, du gaz naturel, du
charbon; ou du pétrole.

ITI. - 2.2.1 Gaz & l'eau :

IL.éonstitue 1'vue des plus imorter ¢es sources d'hydrogéne
pbour les pays ol le gaz naturel et le gaz de raffinerie ne sont
pas produites en quantité suffisantes.

Le gaz & 1l'eau est obtenu en faisant passer de 1la vapeur d'eau
~sur du coke chauffé au roage (1000 & j200°C ) 1a formation du
gaz découle des réactions
c = H,0 Y CO + H2 AH
C + HL0 > CO,+ H, &H
La composition moyenne est ( %)
Hé i CO : 002 i N

n

- 31,4 Kcal/mole
- 21,5 Kcal/mole

]

2

50 : 40 : 5 . 5



IT. - 2.2.2 Gaz de reforming ou procédé de cracking
a la vapeur (STEAM - CRACKING)

I1 est utilisgé pour le traitement du €2z naturel composé
essentiellement du methane oy pour celui du gaz otenu 3 partir
du pétrole ou de Sous-produits de ce dernier, il consiste 2 faire
réagir & haute température 1a vapeur d'eau sur le gaz ; le crac-
king s'opére selon 1a réaction :

CH4 - H2 = (0. + 3H2 sy AH = « 49,3 Keal/mole en présence
d'un catalyseur & basse de Nickel pour une température de 700 -
800°C cette réaction dépend d'un éguilibre ; le Pourcentage mo-
laire d'hydrogéne augmente avec lg températire comme i1 est in-
diqué dans le tableay suivant

T (°c) } % Hy, § ¢ co

427 : 31,1 : g7
2NN
900 i 74,5 : 315

Il. 2.2.3 Gaz de conversion & la vapeur (SHIFLT—CONVERSION):

La conversion du 00 se fait d'aprds 1a réaction

CO = HQO _— 002 + Hé AH = - 9,71 Kcal/mole
Cette réaction doit €tre effective 3 une température sussi basse
que possible, leg catalyseurs que l'on utilise sont a4 base de Fer,
avec des activantg oy des stabilisants comme par exemple du chréme.

£1. = 24204 Oxydaticn partielle

Ce procédé fonctionne avec on sans catflyseur mais toujour
t
en marche continue
Il consiste 3 une combustion de 1'hydrocarbure avec une quantité

d'oxygéne plus petite que 1g quantité Stocchiometriquement néces-
Saire

Pour le méthane, Jleg réaction sont
La Combustioq_:
CH4 + 3 02 = (€0 + H.O0 (1)

2
Régénaration de H2

CO + H,?,O = 002 + H2 (2)

4




La réaction (1) dépend d'un équilibre qui est déplacé vers la
droite & basse température.
La réaction (2) est exothermique ; quasi-compléte elle crée des

températurés élevées (950 - 1250°¢) ce qui désavantage la forma-
tion de l'hydrogine avec une teneur élevd,

On évite cela par la conversion catalytique du CO dans le gaz re-
froidi par injection d'eau en excds.

II. - 2.2.5 Obtention de 1'hydrogéne par électrolyse

Ce procédé de fabrication consiste 3 faire 1'électrolyse de

l'eau alcenisée par de la soude ou e¥entuellement par de carbe-
nate de Sodium ; en utilisant les électrode de Fer ou de Nickel
1'hydrogéne recueilli est tres pur (99,5 %) les quelgues traces
d'oxygeéne sont enlevés catalytiquement (Platine). Ce proceédé de
fabrication n'a d'intérét que dans les régions ol l'électricité
est bon marché, l'énergie . . & -iv. Lour consommée est treés

forte , en théorie 1l'énergie nécessaire pour fabrigquer 1'hydre-—

géne dquivalent & 1 tonne de 1'ammoniac est d'environ 5800 KW h
en pratique cette consammation approche 10 000 KW h

IT. - 2.3. Purification du mélange de Synthése

Pour la Synthése de. .1'ammoniac 5 on emploie un mélange ;
approximativement stoechiometique d'azote et d'hydrogéne.

Les gaz riches en H2 , résultant des différentes industries ou
de l'oxydation partielle de combustible contiennent de 1'hydro-
gtne (exentuellement de l'azote), du bloxyde de carbone de 1'o-
xyde de carbone, de l(hydrngéne sulfureux, des gagz inertes, ces
gaz peuvent en outre contenir des impuretés solides (charbon,
oxyde de fer provenant des conduites, poussidre de catalyseur)
eu liguide (eau, huille etc...)_ Tous ces composés sont des poi-

son pour le catalyseur de Synthése de 1'ammoniac ; mé&me s'il ex—
istent en faible concentration, la durde de vie de catalyseur
dépend essentiellement de 1s teneur en impurété du mélange de

Synthése, ce qui rend nécessaire la purification du mélange de
Synthése.



a) désulfuration :

Le soufre est un poisay de contact pour le catalyseur de
Synthése de 1l'ammoniac ; il se présente surtout sous forme de

H>S5 dont 1'élimination constitue 1'étape principale de la désul-
furation ; les composés organiques du soufre sont le plus souvent

€liminées dans les €tapes de la conversion du CO et le lavage du
CO2 dans 1'épuration on utilise des masses & hydroxyde de fer H
ainsi que les procdédés humide par lavage & la momo, di, tri -
ethanolamine & 1a potasse eaustique et la solution alkazide.

b) Elimination de 1l'anydride carbonique

La concentration de l'anydride carbonique est variable sui-
vent la nature de ce gaz elle peut atteindre 30 %, il y a intérdt
dans ce cas 3 procéder 3 1'épuration en deux stade
- réduction de cette teneur d'abord aux environ de 2 %
= énsulte purification compléte Jusqu'a 1'état de traces (teneur

industrielle de 1'ordre de 10 P.P.m)

Le second stade est souvent combiné avec l'enlevement de 1'oxyde
de carbone.

Les procédeés utilisé pour le 19% gtage d'épuration sont bagés
sur l'emploie de liquide absorbants dont les plus important sont
l'eau, les selutions animes et de carbonates alcalins.

X - Lavage 4 1'eay

La solubilité de l'anhydiede carbonique dans 1'eay s'éleve
lorsque la pression augmente ; et dimuwie lorsque 1a température
agugmente. Cette méthode 3 laver le gaz sous Pression par de
1'eau envoyée i contre — courant dans une tour comportant un gar-
nissage (en général anmeay de Raschuig)

Pour 21,5 volumes de CO, & 25 bars et & 10 on utilise 1 velume
d'eau,

XX - Lavage par la monoethanolamine (MEA)

La réaction de fixction de CO, repond & l'€équation
) - H
R NH, + €O, + H,0 == co,,
NE, - R,
Le procéde de lavage & la Mia et 1'équipement de 1'installation

sont simillaire & ceus que l'on utilise peur la lavage & I'eay.



Ce genre d'absorbant 3 l'avantage par rapport 3 1'eau de
présenter un pouvoir #olvant plus grand pour le 002@t relative-
ment moins important pour l'hydrogéne et l'azote, par contre, le
Prix de revient de 1la regén&ation est élevé et 1l'absorbant lui
méme cofite cher ils existent d'autres proceédeés de lavage :

- lavage & la solution de carbonate de potassium
— lavage & 1l'eau ammoniacale

- lavage & la soude.

b) Elimination du CO

1) Conversion du CO en O,

Elle est regit par 1'équatiom suivante :
CO + H,0 == o, + H, &M = - 9,77 Keal/mole
cette conversion qui produit de l'hydrogéne & fait 1'objet de

nombreuses recherches, sur tout dans le choix du catalyseur, en
epere & basse température

2) Lavage par 1lsa ligueur de cuivre ammoniscale

La liqueur de ouivre ammoniacale en présence d'un exces
d'ammoniac & 1a proprié€té de réagir i 1'oxyde de carbone pour

former un sel complexe cupro - ammonicale suivant la réaction :

Cu (NH.)2*+ GO + nm cu (NH,) cott
3 3 5

Le gaz préablement comprimé & une pression de l'ordre de 100 3

200 bars, est envoyé dans une tour d'absorption ou il est lavé
& conmtre - courant par le liqueur cuivreux :

3) Lavage & 1'azote ligquide

L'élimination du €O s'effectue, dans ce cas par le lavage
du gaz & éparer dans une colonne & plateaux qui est arrosée par
de 1l'azote liquide.

L'avantage de ce procedé est €ssentiellement de permettre 1'ob-
tention d'un mélange de Synthése trés pur ; le méthane et 1'argon
résiduels que peut contenir le 822z sont retenus par de l'azete
liquide en méme titrs de 1l'oxyde de carbone.

4) Purification fine catalytique

Elle est utilisée pour transformer en combinaisons inof-
fensives par réaction avec l'hydrogéne les composants nuisibleg



du gaz de Synthése ou de ses constituants
O, + 2 H, &= 2 H,0 (1)

CO + 3 H, & CH, # H,0 (2)
COF ¢ 8, w=—— CHF+ H,O' (3)

L'élimination des restes de CO et de 002 selon les réactions

(2) et (3) est favorisée par l'augmentation de la pression ;

c'est pourquei ees installations d '&puration sonten général ex-~
ploitée & la pression de 1la Synthése d'ammoniac on utilise comme
catalyseur le nickel (vers 300 - 350°¢c). Ces procddés ne sont éco-
nomiques que lorsqu'il s'agit de petits restes de CO, pour des
teneur de CO plus importante 1la consommation d'hydrogdne devient

importante.



IT. - 4 CATALYSEURS BT VMECANTSME DE Li CATALYSE

L. =%, Catalyseurs

La nécessité d'aecroitre la vitesse de la résction & basse
température par 1l'emploi d'agents promoteurs & fait l'objet de

nombreux travaux (LARSON etec...).
Les plus importants catalyseurs sont & base de fer addi-

tionné 4'oxydes de type different (promoteurs)

- amphoteres, aiides ;Aﬁ2 03 , TiO, Si O2 » €tc jouent un réle
important dans 1a structure du catalyseur

- Oxyde alcalins et alecalineux -~ terreux (K20, Na20, MgO0...)
qui augmentent 1a surface de cormet du catalyseur,

Les catalyseurs employés dans 1g Synthése de NH3 sont sen-
sibles & la présence dans le gaz de Synthése d'impurétés qui
diminuent considérablement le rendemant , en particulier le Sou-
fre qui & une action inhibitrice trés marquée 4 lg concentraticn
0,001 9,

On distingue deux grands groupcs d'inhibiteurs:

- Les uns qui provoque une des activation passagene, toutes les
combinaisons contenant l'oxygéne : HZO’ ¢o, CO2 y €tC,.

- Les autres qui empoisonnant définitivement les catalyseurs :

Les plus nuisible des inhibiteurs est l'oxyde de carbone qui non
Seulement enpoisonne le catalyseur en formant le fer carbonyle,
mais aussi il corrode les parois des appareils, d'oﬁ risque de
nouvelle investissement,
2) Préparation du_catalyseur :

La préparation du catalyseur Sc¢ fait en deux Phases
- l'obtention de la masse catalytique brute
= l'activation de cette nasse par réduction on obtient 15 masse

a deuxiéme se fait par reéduction de 1'oxyde de fer en fer et qui
oit E&tre Protége par desg promoteurs de 1'actiop négative des
Oisons, de l'augmentation de 1a température. On utilise comme
gent réducteur généralement 1'hydrogéne oy le gaz de Syntheése ;




pendant la réduction ; il sc¢ forme de cristaux de fer (cons-
tante de raisesu 2,86i) ; un dégagement de la vapeur d'eau que
1'on 1'élimine pour éviter 1'empoisement du catalyseur par une
augmentation de la V. V. H. du gaz de Synthése, on poura éli-
miner 1l'eau qui est un poison pour le catalyseur.

8) Mécanisme de la catalyse

Le mécanisme réactionnel de la Synthése de 1'ammoniac n'a

pas €té expliqué de fagon satisfaisante, en dépit de nombreux ef-
forts.

En effet, aujourd'hui il y a des discussions sur les vous suivamtes:
- agsorpticon de la molecule d'azote par le métal

-~ Rupture d'une liaison de¢ 12 tmiple liaison N =N

- Fixation de la molécule d'hydrogéne

- Désorption du complexe hydrogdne, dimide ou hydrogéne.




II. — 4 propriétés chimigues de 1'ammoniac:

Un grand nombre de réactions chimigues de l'ammoniac peuvent
&tre expliquées par son caractére basique, par ailleurs, un cer-
tains nombre de réactions de l'ammoniac sont des réactions d'ad-
ditions, soit par formation d'une liaison convalente & partir dua
doublet libre de l'azcte, soit & travers des interactions ion-
dipble en particulier ; 1'addition d'un proton H' se fait tres
facilement en donnant 1l'ion NHZ (4 Symetrie tetraddrique).

Ce qui explique le caractére basique de l'ammoniac, cependant
cette base est faible ; la constante de disscciation dans 1l'eau
3 259 C est K = 1,65. 107

2 (A ‘g*

H: N+ H:OH —>( H : N : H) + OH

T E_ 2 _g.

l'additions dé 1l'ammoniac aux acides donne les sels d'ammonium :

suivant la réaction :

- -
HX + N H3 —> N H4 + X

IT. 5. Dérivés de 1'ammoniac

IT. 5,1. Le chlorue d'ammonieum :

Le chlorure d'ammonium est otenu au départ de sel sec et
1'ammoniac ; d'acide chlorydrique et d'eau ammoniacale suivant
la récation

Hel + NH3 —_ NH4 cl

Le chleruee d'ammoni um est uwlilisé ccmme engrais le plus
souvent en mélange avec le carponate de calcium, il est utilisé
aussi pour la Soudure et pour la Babrication des piles seches.

ITI. 5.2, Le sulfate d'ammoniac

Le sulfate d'ammonium dz formule (NH4) 804 est obtenu par
action de 1l'acide sulfurique sur 1'ammoniac selon la réactionm :

H, S0, + NH; ——>(NH,), S0,

I1 est fabriqué en trés grandes quantités et utilisé comme
engais.
IT. 5.2. Le nitrate d'ammonium :

Le nitrate d'ammonium de formule NH,NO. est obtenu en neu-

43

tralisant 1'eau ammoniacale par 1'acide nitrique.
I1 est aussi utilisé comme engrais.




II. 5. 4 Le phosphate d'ammoniun

Le phosphate d'ammonium de formuie PO, H (N HA)2 est ob-
tenu par neutralisation de 1'ammoniac par 1tacide ﬁhosphorique.
11 entre dans la composition du super phosphate, des engrais
complexe et migte,

1l 5:5. I'Uréde

L'urée (NH2)2 CO est préparée d'aprés le procddé de la
B.A.S.F. depuis 1914 au départ de 1l'ammoniac et de 1%anhydride

carbonique selon la réaction :
(
2 m~13 * 805 \NH2)2 CO
il est utilisé comme engrais.

II. 5 . 6 L'acide nitrique :

Avent la dernidre guerre mondiale ; L'acide nitrique était
surtout utilisé pour la fabrication d'explosifs ; trinitrotoludne
(L.N.F) nitroglycerine, nitrate de cellulose.

Actuelement, 13 plus grande partie de l'acicde nitrique est con-
sommé pour la Synthdse d'engreis agricole.

Les procédés de fabrication industrielle reposent sur les

étapes suivantes
— Oxydation direct de 1'ammoniac

4NH3 + 5 04 > 4 NO + 6 H.O0
2 2

2N0 + 0, ——> 2 yo,

- Absorptidon de N02 par 1l eau :
3 NO2 + H2 O ——>» 2§ NO3 + N O




II. 6 CONSIDERATIONS THEORIQUES

II. 6.1 Thermodynamique de la réaction de Synthése

L'application de la thermodynamique aux réactions chimiques
permet d'apprécier en principe leur possibilités de réalisation
gréce & la rélation entre les valeures des grandeurs thermodyna-—
miques et la constante d'équilibre & pression constante de la

réaction :
1'ammoniac est Synthétisé & partir de ces éléments selon la

réaction
S5
N, + 3H, 2 N Hy (1)
L'aapplication de la loi d'action de masse nous donne :
2
P
N H
P x P
5 L5

Ce ne fut que vers la fin de xIxeme siécle que les étude de
H. LE CHATELIER sur les déplacements d'équilibre montrérent la
nécessité d'employer des pressions élevés pour réaliser la réac-
tion (1), qui est exothermique (21,8 Keal/mol), qui & lieu avec
dimunition de volume. Entre 1906-1908 le physicien et chimiste
allemand G. E. NERST publia ses recherches sur 1'équilibre entre
l'azote, 1l'hydrogéne et l'ammoniac & des tenmpératures et pres-
sions varies jetant ainsi des bases théoriques solides pour un
travail esperimental.
La grande quantité de chaleur dégagée ar la réaction septt
généralement & rechauffer le g2z de Synthése qui entre dans le
réacteur.
L'application de la loi de HESS pour la réaction

N2 + 3 H2 2 NH3
Nous la variation d'enthalpie A»HR

AHp = T AHy - Fam, (2)
L'indice F désigne les produits formés et P les réactifs
La variation d'enthalpie standard est

AHE = ZAH - EAHI?, (3)

avec




ZAH§.
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2 A g,

4
> OHY = AH§ + 3OH
Z b N, H,
d'ou AHZ = 2 Aﬁﬁ%i E-AHON2+ 3 AHC 2% (4)

les valeur decﬁHOi sont donné par la littérature.

; o )
Cerps : N H3 : NE : HZ

AHP°

Kecal/mol —1ty i % a

Pour calculer AHR 4 une température .T on applique la loi de
KIRSCHOFF.
d_(£El=/'.~.CP = 2 Cp - Ec (5)

¥
d T
L'expression des capacités calorlflques en fonction de la tempé-

rature absolue est de la forme :

C, = & + bT + C T o+...
1'équation (3) dev1ent
d (AH) = p=5a+T&b+T260
d T

pour la réaction (i) ou a donc

d (AH) = [ 2@ . a gl tI{2b By _ 3b )
G (n g Bae ST T T
2
+ 4 (D0 _e, 30 ) (6)
E HEs = Mo sy

Les constantes 2, b et ¢, sont dom® par la littérature

0 ; b i : ¢ 5

NHz :8,04 : 7 x 10% : 51 %107

Ny & 6,5 & ovu00l & 0

H, :6,5 0,0009 0

1'équation (6) devient aprés le remplarement des constantes
a, b, et c.

4 (AH) = - 4,9 - 11,5 1% + 31 x 187 12 (7)

15,




La variation d'enthalpie AH pour une temérature T quelconque
s'obtient par intégration de 1'équation (7) entre T et T

AH, =fHO - 4,96 x (T-T,) - 5,75 x 1074 (72 - 72)
£ 47 xator T i 1= mR } e (8)

1'expression AHR n'est valable qu'd la pression atmosphérique.
I1 existe des formules empiriques qui permet de ealculer AH &
différentes pressions et températures dont d'une est
AE = (0,54526 + 840,609 T~' + 4,59734 x 107C 17°) P -
+ 1,69167 - 5,34683 T - 2,525 x 107+ 47
+1,69167 x 10 ©2 - 9157,09 .... (9)
ou P est exprimée en atm et T en °K
La possibilité de réalisation d'une telle réaction est régie
par la connaissance des grandeurs thermodynamiques et la coms-
taté d'équilibre & pression constanté.
Ago = AHe - AS® = - RT In Kp (10)
AG° : variaticn de 1l'anergie libre de GIBRS
Bs° : variation dentrepie standard
Kp : constante  1d'équilibre
Comme Kp n'est autre que le rappoet entre des constante de vitesse
de la réaction reversible (Syntheése et dissociation de N H3)

£y
N, + 3 H, 2
_ 5 3
K
T
K,

connaissent K1 et K2 correspond au deux réactions, on peut trou-
ver la valeur de Kp et & 1l'aide de 1l'aquation (10) 3 on calcul
la valeur deAz°.

1l'équitioh de VANT' HOFF permet le calcul de Kp.

d In Kp = AHd°
ar RT2
par intégration ou a :
In kp = AHS° EI - _I (11)
Kpm R (T1 T

Pour obtenir le produit (NH3)’ il faut que K;>K2, donc Kp$» O
et par conséquantdge £ 0
Une équation empirique donné par TEMKIN permet de calculer la
constante d*équilibre :

K=(0,75)"""" R. 275€ P K, (12)

- AL -




ou € est la surfmce spécifique (EE/S) du catalyseur ; f est
la masse volumique du catalyseur.

Comze le diagramme (2), la réaction de formation de NH3 3
partir de ses éléments, est possible & basse température ; au fur
et a mesure que la température s'élevé ; la réaction devient plus
difficile & réaliser par contre les possibilites qu'une décompo-
sition se produise augmentent bezucoup. On pourrait donc travail-
ler dans des conditions optimales & des basses températures 2
mais la réaction étant activée thermiquement, il faut travailler
a4 une température plus élevée & laquelle la vitesse de réaction
seralt acceptable ; plus la température est élévée, 1l'effet de
la pression. Se fait moins sentir, ce qui nous pousse & chercher
un compromis en travaillant & des pressions et températures

modérés.
A partir de l'aquation (10) ou tire 1'expression de Kp

In Kp =  838° - Apo (13)
R RT
ou
I4Kp = 2 80 - S0 _ 350 oH{y - Hf = 3HC
% NH,~ “'N, Hy,  TNH; N, Hy
R RT

Comme les entropies et les enthalpies pour toutes les températures

sont commume rarement on utilise, l'incrément de ces valeurs avec
les températures qui s'ajoute au valeurs Standards.

Une formule empirique proposée par LARSON -et DODGE donne la re-
lation entre Kp et T
lg Kp = 2074,8 T7'- 2,4943 1g T - a T - 0, 1836

x 102 12 4 7 (14)
ou a et I sont des constantes & P donnée dans le tableau suivant

atm : 10 : 100 : 300 : 600 : 1000

j035 ¢ 0,00 : 0,1256 : 0,1256 : 1,0856 : 2,6853

e

I 21,993 ¢ 2,113 ; 2,206 : 3,059 : 4,473

Pour le travail sous pression , il est priférable d'utiliser

les fugacités au lieu des pressions partielles pour exprimer la
constante d'équilibre :

...;’!'Fﬂ_ e e G




La relaticn entre Kf, (constante d'éqrilibre en considérant
les fugocités) et la températurd est denndée par 1'équation pro-
posée par GILLESIIE et BEATIH

Lg K, = - 2,691122 Lg T - 5,519265 x 107°T + 1,548663

1077 2 4 2,001,6 7' + 2,686 (15)

L'influence de la pressicn de travail sur la constante d'é-

f

quilibre est du <¢tant au fait que le =élance ne se coumporte pas
comme un gaz idéal ; qu'd la forte concentration de volume.
On traduit la dépendance de la constante d'éguilibre par
le relaticn suivante :
£2 N,

K. = > (16)

ty 1,
2 2
La fugacite partielle étant 1liéde & la pression partielle
pouvant s'exprimer comme le produit de la pression totale et
de la fraction molaire X; du constituant i , la relation (16)

s'éerit 5 2
e 2—,5.NH3 X NH, At
i{ -_— X - P i i
f 3 (17)
By, x XH X. xX
2 2 N, H

On bien en introduisemt les constantes d'équilibres

KE et Kx on a

K. = K k. phn

Pour la réaction de Synthése de 1'ammoniac
N, +3H, === 2NH

> 2 3
n
S Ne3
3 "NH, + PN, + “H,
n..
N
) i <
N,
n I Il
NH3 -+ N2 + H2
8141
X = "
Hg 3 n n
NHy + PN, + H, »
K, = KE K, E P ) (18)
i n n 3 5 Bt
( NH3+ N2 -+ H2 + Tin )




d ol nZ 2

NH K ( - )
gl e M s ] (g
: N o+ Nae ok D 1.
N2 X nH2 }{ﬁ NH3 N2 hZ 1%

Pour la réaction de¢ Synthése Ac-NHv
0

p
at=0 1 3 0

a t quelconque : 1 - x 3-3x 2x

Le nombre¢ total de mole et n = (1-x) + (3--3x) + Dx=4-2%
d'ou les fractions molattes des consiituants

Xy = _ 2% e i 5 S S N e B
W FEmw 0N e 3 Hy Vg
Si on pose % = Y ; il en résulte
2 - X

XNHF =¥V 5 XN = 0,25 (?",'}’) 5 KH, = 0,75 (1_XNH )

3 2 2 3
L'équation (17) devient

2 N

Kx - K X NHB P&N

0,25 (1-xy 0,75(1-x T {2
;25 (1 XNHBg X E NH (20)

Cette rélation nous donne une dépendance dirccte entre. Ia

ression, la température, et la fraction molairec de NH.
7 L 5.

IT. 6.2. Cinetique de la Synthése de 1'ammoniac :

Connaitre les donnés cinetiques ¢ 'in processus est d'une
importance considérable ; car cela permet d'élaborer directement
des réacteurs, de prévoir 1l'effet que produira la modification
des différents parametre et de choisir le domaine optimum de
fonctionnenent.

L'étud: cinetique du processus de Synthése de 1'ammoniac

a4 été rendue difficile par 1l'existance de plusieur paramdtre dont
1'influence est encore tres difficile a apprecier ; bien que la

réaction soit trés simple d'apparence ; les données existentes
ne peuvent pas satisfaire convenablement les exigences.

Les difficultés rencontrées dans 1'étude de cec processus
résident ¢n premier lieu dans le fait qu'il découle en ph ase

hétérogeéne, le catalyseur ayant un effet multiple.




Certains probleme clefs telque l'existence d'une dissocia-
tion de la molécule d'azote en atomes, 1l'étendue de 1l'influence
de la diffusion sur le processus, l'étape de vitesse . &étermiante
du processus (absorption physique, chimisorption de l'azote, ou
désorption de la molécule de 1l'ammeniac) ; le domaine dans laquel
évolue le processus industriel.

On connait aujourd'hui plusieur équations de la vitesse de
réaction, certaines deduites mathématiquement sur la base de con-

sidération théoriques ; d'autre émpiriques, pour 1'étude cinetique
de la Syntheése de 1l'ammoniac ; il faut tenir ctbmpte de deux réac-
tions dues & 1la reversibilité du processus chacune de ces réac-
tions ayant sa propre équation de vitesse
N, + 3H, E; 2 NH,

La vitesse de réaction, s'exprime sous la forme d'une dif-
fence entre la vitesse de formation et de dissociation de NH

r = Iy =T,

TEVKIN et PYZHEV ont proposé, 1l'équation suivante :

3;

%] 2

( 8, PNH3 L
"2 (g2 , P
NH.5 i,

Suivant ; l'hypothése de TEMKIN ; ry doit refleter l'effet
de l'adsorption physice - chimique gue subit la molecule de N2
a4 la surface de catalyseur, et r, ne dépend pas de la pression

partielle des réactifs (réaction d'ordre 0) ; mais elle influence

par la desorption de la molecule de NH3'
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II1. - PROCEDES INDUSTRIELS DE SYNTHESE DB _TL'AMMONTIAL

ITTI. -~ 1 Introduction

L'A11.-:nd F. HABER fut le premier . .3 réaliser experimen-
talement la Synthése de l'ammoniad ; quelque année plus tard
en 1913 la société allewande la "Badische Anilin un Soda Fabrik",
plt grace & la contribution technique de . CARL BOSCH produire
le premier amnoniac Synthétique & 1'échelle industrielle.

Toutefois & la fin de 1a guerre ; les difficultds techniques
pour réaliser une réaction exothermique & la pression de quelque
centaines de bars étant encore énornes, nalgrés cela en 1'espace
de quelques années. G. FAUSER et L. CASALE en Italie et CLAUDE
en France, reussirent par des voic différentes & rdaliscr 1sa
Synthése de 1'ammoniaa i 1'échelle industrielle.

Les procédés Italiens de Fauser et de Casale sont aujourd'-
hui répandu dans le monde.

1II. - 2 Principaus procédds industriels :

On peut subdiviser les différents procédeds, pour la produc-
tion de 1'ammonise Synthétique suivant les pressions de Synthése.
Les principaux procédds utilisés actuellement sont les

suivants :
-~ Proceédé des basses pressions (100 & 125 atm)
= Procédé A pression moyenne (250 & . 300 atm)
HABER - BOSOH sy FAUSER - MONTECATINI
= Procédé¢ & haute pression (700 = 1000 atm)
G. Claude - CASALE.

Dans nétre étude on s'interesse auy procedé des moyennes
pressions, dont le Prenier en date est celui de HABER - BOSCH
monté initialement & 1'usine A'OPPAH . de 1a "B.A.g.F"

La pression de travail utilisé est de 300 atm et la tempéra-

ture 500°C , avec réacteur & caisse de catalyse en €changeur de
chaleur,

III. 3. Schéma de l'installation:
Généralement une installation de Syntheése de 1'ammoniac,
comprend un compresseur pour l'intreduction du nélange H2— N

2
qui est consormé dans 1a réaction , un réacteur contenant un ca-

talyseur et généralenert des dispositifs de régulation de 1a

-



température, des dispositifs pour separer 1'ammoniac formé des

gaz qul n'ont pas réagis (la séparation est généralenentoltenue
par condensation de l'amuoniac , réalisée par refroidissement plus
ou moins pouss€, suivant la pression excercée), un organe de cir-
culation pour le recyclage des gaz gqui n'ont pas réagi, aprés la
séparation de 1‘'ammoniap.

Un schéma type de l'installation de synthése avee deux phases
de séparation (condensation & lfeau 8t 3 l'ammonisac) est donné
par la figure.

I1 conprendg :

~ Un réacteur o tube de synthise dans lequel se réalise la con-
version de l'azote et de l'hydrogéne en ammoniac.

- Un réfrigerant & 1l'eau premidre condensation.

- Un réfrigerant & 1'amioniac, deuxidne condensation.

~ Deux séparateurs.

- Un filtre pour. la purification du mélange gazeux aprés 1'ap-
point de gaz frais, ce filtre peut avoir une longueur de 3 m
pour un diameétre de 1,5 n.

Une ponpe de circulation qui couvre les pertes de pression
hydrodynamique produites le long du circuit ainsi que celles due
& la formation et & 1a séparation de 1'amumoniac.

La partie la plus important est le tube de synthése, sa con-
cepiion et con fonctionnement font l'objet d'une étude plus dé-
taillée.

III. - 3.1. Le Circuit gazeux :

Les études théoriques de LE CHATETIER ¢ urent reprises par
HABER et divers collaborateurs gui imaginerent de faire circuler
le gaz en circuit fermé en récupérant au fur et & mesure 1'am—
moniac apres chaque rassage sur le catalyseur, ce qui permet de
S€ raprrocher du rendenent théorique.

" Sur les données de HABER 5 La B.A.S.F. entreprit avec les
ingénieurs BOSCH et MITTASCH la réalisation industrielle de la
synthése de 1'anmonisnc.

Le passag: unique d'une quantite déterminée de gaz de synthése
a travers l'espace de catalyse ne peruct de transformer qu'une
fraction de 1'hydrogéne et de l'azote en amnoniac, il est done

nécessaire de ramener le gaz ron transformé sprés Separation de

=i, 4



L'ammoniac formé dans la tour de synthese, en d'autres
termes d'instituer un recyclage ; ce recyvclage est actucllement

général pour tous les procedes utilisés.

Le gaz & la sortie du tube de synthese est sous pression
de 300 atm et sa température décroit & 40 - 50°C. Dans ces con-
ditions de pression et de température ; une partie de 1'ammoniac
se liquefie, et le passage du mélange liquide - gaz dans un
premier séparateur permet de séparer 1l'ammoniac liquideé du gaz :
le mélange gazeux est ensuite admis dans une pompe de circulation
pour réajuster sa pression & 300 atm.

Aprés ce réajustement de la pression du gaz en circulation,
i1 y a croissement de ce dernier avec le gaz de synthéese frais,
et l'ensemble passe & travers un filtre avant d'atteindre un

refrigerant ou la température est de 0°C et la pressiocn 300 atm,
la presque totalitd de l'ammoniac est liquefiée et retenue dans
ul deuxidme séparateur, le gaz riche en. azote et hydrogéne est
ensuite admis dans le tube de synthése et le cycle reprend de
nouveau, la quantité dé& gaz frais étant trés importante (25%),
1'alimentation se fait & l'aide de turbo-compresseurs & plusieur
étage. Le gaz frais est introduit avant la deuxidme séparation j
ceci pour remplacer d'une part la partie retenue par la premiere
séparation et d'autre part pour que les traces de 002, H20 qui

y sont comprises, de m@me que l'huile provenant du compresseur
soient retenues par l'ammoniac liquefiée dans le refrigérant
basse température, la majeure partie de 1l'huile est retenue par
le filtre, ces poisons sont sussi loin du catalyseur, pour éviter
1'échauffement du8 & la compression, on zssure un refroidissement
du compresseur par un systéme de refrigération & eau incorporée.

Séparation de 1'ammoniac :

La sépariation de 1l'ammoniac du gaz nom transformé se fait
actuellement par condensation comme le montre le tableau ( )
la tension de vapeur de 1l'ammoniac pur est encore considérable-

pour les températures qui peuvent &tre obtenues par refrigération
a 1l'eau.

Pour des calculs plus precis ; il faut tenir compte de la
différence entre la pression partielle de NH3 et la tension de
vapeur de NH3 pure.




Plus la pression totale de 1l'installation est élevé, plus
faible est & conditions de réfrigeration identique la teneur
én ammonlac vapeur apres refrigération, Ce n'est qu'au dessous
d'environ 350 atm qu'il est économiquement possible d'arriver
&4 une condensation suffisante avec 1'eau.

Comie nous travaillons & 300 atm, la deuxi®me refrigératioh
& l'ammoniac s'avére une nécessité.

La quantité de l'ammoniac dans le gaz de synthise apres
la deuxieme refrigération est fonction de la température de
refrigération . Une valeur optimale de 1l'ordre de 3% est recquise
au dessous de cette valeur, les dépenses energitiques pour la
refrigération sont assez élevées.

Selon les usages de 1l'ammoniac vaporisée dans les sépara-

temrs va & 1l'usine dé 1l'acide nitrique et d'éngrais ou stockéée
sous forme liquide.

Influence des gaz inertes :

Presque tous les gaz de synthése contiennent des constitu-
ants inertes tel que l'argon et le méthane en quantités plus

ou moins grandes suivant leur origines.

Au cours du processus (Syntheése ; séparation recyclage)
la teneur de ces gaz inertes augmente, et ils diminuent d'autant
la pression partielle des éléments acétifs ainsi le rendement
éspace - temps des courbes de catalyse ; comme le montre le
tableau ( ) ces gaz inertes sont relativement solubles dans
l'ammoniac liquide ; quand la teneur du gaz frais en gaz inertes
n'est pas trop élevée , il s'établit dans le circuit un niveau
de gaz inertes auquel les quantités aménées sont éliminédes ;
dissoutes dans 1'émmoniac liquide. En pratique il y a toujours
de petites quantité de gaz qui s'échappent par le manque d'étan-
cheité de 1l'appareil, au presse - étoupes au appareils d'analyse
si bien que la concentration de gaz inertes ast égaleme nt limi-
té, si la solubilité dans 1l'ammoniac liquide et la détente invo-
lontaire ne suffisent pas & maintenir le niveau de gaz inerte
& une valeur acceptable, on laisse s'échapper un peu de gaz 4 e
cycle (Purge) avant l'introduction du gaz frais; Cette purge
diminue naturellement le rendement en ammoniac et augmenté la
quantité du gaz frais nécéssaire du :fait de 1'élévation de la
température et l'abaissement de la pression de 1'ammoniac, il
se prodult une desorption des gaz retenus lors de la séparation

1 4‘ - =
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le recyclage de ces gaz désorbés est fonction de 1la purété des
gaz de¢ synthése, car plus la teneuwr en méthane ot en argon est
€levée, les gaz désorbés sont utilisés comme gaz de chauffage ;
de méme que le gaz de purge.

Composition moyénne ( %) des gaz du circuit de 1'installation
de synthése.

Lieu de détermination ¢} NH3 ‘' H PN * Gaz Inertes

3 1'entrée du tube SwBy2 70,35 423,45  , - 3

4 la sortie du tube P16 ; 60,45 : 20,15 ; 3,4

Apreés la 1ere phase de

¢ . 6,95 . 67,01 > 22,345 ¢ 3,7
géparation : : :

3 1l'entrée du gaz frais, 74,85 + 24,95 : 052

Avant la 2éme phase de : . . ;
. . ; mbab I eB.625° 22,875 ¢ 3
separation : : :

Tableau




La figure représente un schéma d'installation de syn-—
thése de l'ammoniac sous pression moyenne :
1 = Injecteur
2 - Colonne de synthése

3~ Chaudiére pour la production de vapeur

4 — Condenseur

5 - Séparateur

6 - Vanne pour "purger"
| 7 - Compresseur de circulation
| 8 - Filtre

9 - Colonne de condensation
10 = Evaporateur d'ammoniac
11 - Bac de stackage de l'ammoniac liquide

12 = Compresseur & plusieur étages pour 1'alimentation.
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La parsie 1~ plus importante et souvent caracteristique d'une
installation de synthese est constituée par le réacteur ou con-
vertisseur.

III. 4.1 Conception :

La ré=lisation des tubes de synthise & soulevé les plus gros-
ses difficultés techniques. Les tubes modernes sont construlits
de telle fagon qu'ils réelisent un régine thermique A peu pres
c 7stant, ce qu’ conduit & un accroissement sensible de la produc-
tivité, de la vie du catalyseur et des intervalles entres les sgé=-
paration. Dans les conditions de la réacticn (300 atm, 500°C)
1'hydrogéne diffuse au travers de 1'acier en le décarburant avec
formation d'hydrccarbures et en le rendant fragile ; i1 en ré-
sulve au début de la mise en application du procedé de trés dan-
gereuses expiceions cette difficultd a &t¢ vaincue Par une cons-—
truction spéciale des tubes & catalyse. Ce sont d'énormes tubes
d'acier hauts de 14 m d'un diamdtre extérieur de 1,15 m et d'une
épaisseur Ge V15 mis,
En général ; 12 tube est formé d'un corps extérieur appelé
tube de force et d'un cerps intérieur.
La constrvetion du corps intérieur doit assuré le maintien
d'vn régime cntirmum de teunérature dans la zone de réaction et
l'utilisation au mexinum de la chaleur résultsnt du Processus.
A quelques exceptions prés e corps intérieur des tubes de
syntheése de 17amwoniac est divisé en deux partie :
- l%échangcur de chaleur placé & la partie inférieure re}nettant
ainsi le réchauffase du nélange (3H ot Ng) entratt en réacticn
au dépens des gaz ayant sur le catalyseur qui se trouve ainsi
refroidi,

—- la zone de réaction dans lagquelle se trouve Te ca atalyseur situé
& la partie supérieure du tube.

Les différentes rarties constituentes du corps intérieur sont
montées de telle sorte que les opérations de nontage et de démon-
tage puissent &tre facilement exécutés.

L'échangeur de chaleur intérieur est tubulaire et ne différe
d'habitude. Dfun tube 2 l'autre qu'éventuellement Par le mode de
fization des tuyavx dans la Ploque de distribution.
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La zone de réaction reut avoir la fornve d'ure caisse dans
laquelle on place le catalyseur en un ou plusieurs lits, ou peut

€tre construite sous forme d'échangeur de chaleur ; le catalyseur
¢tant disposé dans les tuyaux ou & 1'extérieur de ces tuyaux.

Partant de ces principes de censtruction, les tubes de Syn-—
thése de 1'ammoniac se divisent en deux groupes
- tubes & catalyseur disposé en 1it
- tubes avece chembre de catalyse constitude par un échangeur de

chaleur.
a) Tubes & catalyseur disposé en 1its

Dans ce type de tube, le catalyseur est disposé soit en un
seul 1it, soit en plusieur lits, la chaleur de réaction est &li-

minée en introduisant des gzz froids en différentes points de la
zone de catalyse ou par refroidissenent indirect 3 l'eau ou avec
les gaz de synthése 1sa figure représente un réacteur i caisse de
catalyse & un seul 1it.

b) Tubes & caisse de catalyse en échangseur de chaleur :

La zone de réaction est construite sous forme d'échangeur de
chaleur, le catalyseur étant rlacé dans les tuyaux ou entre lesg
tuyaux:

- Catalyseur disposé entre les tuyaux

La quantité de catalyseur qui peut &tre intrcduite dans la zone

de réaction est rélativement faible, 11 est difficile de changer
le catalyseur vue son emplacerent, de Plus 1l'échange de chaleur

est falble avec ces tubes.

— Catalyseur disposé entre les tuyarx
Dans ces tubes les £az froids circulent 3 travers les tuyaux de

l'échangeur de 1= zone de réaction en contre - courant ocu en
équi - courant avec les gaz chauds.

Les brusques variaticns de 1a tenpérature du catalyseur et
des parois du réacteur sont €vitédes, l'échange de chaleur est
maximal. Les tubes avec circulation en contre - courant différent
entre eux par 1s circulation du gaz dans 1'&changeur de chaleur
inférieur par le rcde d'étanchage des différents conpartiments
du corps intérieur.

Dans les tubes 3 circulation en €qui-courant 1'échangeur
de chaleur Supérieur est constitué de tuyaux doubles et les gaz

sont divergés de telle sorte que dans la zone de catalyse ;
Les gaz frcids circulent dans le méme sens que les gaz chauds.

. i a



Outre le "by-pass" qe 1'échangeur de chaleur inférieur, oy
& Prevu des possibilitds de refroidisserient direct du nélange
g€azeux dans la zone nfne de réaction pour maintenir le regine
optimal de tenpérature.

Dans ces derniéres années, on g Proposé de nombreuse nodi-
fication et variante de construction qui combinent les caracté-
ristiques deg types classiques déjx nentionnés,

De tel réacteur 88t appelé tube de synthége & garnissage
'"CHIAP ~ DATZ' un deuxiénme courant Pénetre 3 1g partie supér-
ieure.

LELL "D, Fonctionnement 3

L'une des Principales oOp€rations en vue d'augmenter 1a pro-
ductivité qu réacteur est 1g pPréparation du catalyseur.
Pour amorcer 1g réaction, on €levé petit 3 retit la tenpéra-

ture par chauffage électrique (resistance, chauffante dapsg 1'axe
central du réacteur) et ce dans le but d'avoir une fieilleure ré-

duction du catalyseur. Une fols 12 tenpérature ge réaction at-
teinte (indiqug Par un accroissenent brusque de 1a quantité dreay
de 1la réaction du catalyseur) cpn augnenté la vitesge volunique
horaire (V.V.H.) et en néne tempg petit A petit 1. tenpérature

akmoniac, pour fournir 15 chaleur nécessaire a naintenir 71e Pre—
Cessus de synthise d€ja arorecée pour un dénarrage Plus rapide ge
la synthise de l'ammoniac, on peut utiliger des nasse—catalytiques
conpbinges dana.lesquelles la premidére S/tche est formde par un
catalyseur Plus facile 3 réduire, Le catalyseur étant treg actif

Opere 3 une tenpérature nininale assurant 1g stabilité qy réac-
teur, ceci durant leg Preniéres Jours de 1l'opération pour éviter

Aprés réduction, le catalyseur €st fortenent pyrophorique,
d'ol une nécessitg de 8tabiliser le catalyseur avant d'ouvrir le

Teacteur poyr toute intervention a l'intérieur.

La Stabilisation du catalyseyr est efféctude aprés un refrol-
dissement de ce denier et de tube Par passage dy £az de synthige




avec une faible quantité dioxygeéne (0,2 %) ou de 1'air A des
Pressions de 3 & 5 atp pendant 8 & 1.0 h, A 1a fin ou fait passger
durant 3 heures un courars d'lair et le catalyseur est considéré
conme stabilisé gquand auecun processuxs exothermique ne se produit
plus. s

Durant 1z wazche du réacteur, une Surveillance rigoureuse
de la temérature de la couche de catalyseur aussi bien verticale-
nent qu'horizontalenent 8‘impose afin d'éviter les surchauffes
qui peuvent Provoquer une réduction non houogéne de ce dernier,
de mérie gue son domriage définitif,

Dans les réacteurs & catalyseur disposée en lits, la présence
de 1'amioniac dans le gaz de refroidissenent (1a teneur optimale
dépendant de 1g teupdrasure) conduit A des Productivités spécifi-
qQues plus grandes. (e fait apparement €N contradiction avee la
1loi d'action de nasse peut s'expliguer Pa&r un accroisserent de
la capacité calorifique au €8z qul contient de 1'aimonige ; done
Pa&r une €élimination plus rapide de chaleur de réaction lesg calsses
& plusieur litis perrettent une répartition uniforme de 1g tenpé-
rature ; plue le nomhre de 1i+t- augriente, pais 1a pratique nontre

que ces meilleurs résultets sont obtenus avec leg caisses & tregs
= o

lits. au fur et & mesure Toee le nonbre de 1lits augmente pour les
nénes dizensiong dy Sube 14 quan tité de catalysgeyur qQui peut y &tre
introduite dininus et Far consequans- Ig productivi+é baisse.

Dans les reacievrs 2irculation radiale leg Pertes de preg-
sion dans 14 zone de réaciion Sonv faible ce qui pernet aussi
d'enploie de granules plusg Petites de catalyseur Pour lesquelles
la constante de vitesse de réaction Staceroit Sans consemmatiion
Supplénentai re d'énergie,

L'exploitation des réacteurs CHIAPZ-DATZ 3 Fonird que par
une €limination Poussée de 15 Chalevr de réaction ou peut augnmen-
ter de beaucoup 1g broductivité,

Quand Le €3z introduits par le deuxidre Courant froig repré—
Sentent 20 % ge la quantité totele, 1g productivité gy tube est
de 35 ¢ Supérieure 3 celle d'avant nodification et POur une vag-
leur de 30 % (devxidne courant ) 1’accroissement de la Productivitg

- il . CIa
atteint 70 7 pour la méne quantité qe g€az de recyelage.
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Lol 4.5 Conclusion :

Deux phénowmdnes caracteristiques de corrosion jouent un
r8le dans 12 construction des convertisseurs d'armoniac, 1l'un est

l'attaque de 1'hydrogéne chaud sous pression sur le carbone con-
tenu dans l'acier 3 elle provoque une destruction de 1g structure
et par conséquent diminue la résistance et 1= s0lidité du wmétal.
Cet inconvénient peut &tre pallié¢ par les alliages notamment

avec le chrome et le nolybdéne. Le deuxitre aspect de la corrosion

ARACTERISTIQUES PRINCIPALES DE CERTAINS TYPES DE TUBES
DE_SYNTHESE DE L'AITIONTAC, (MATASA Page 19)

Parav®tres:Pression: Tempéra-;: NHB

;Diﬁension: Quantité
type de [ (Atwm) : ture(°C) ig Molaire’du tube. & de cata-

: lyseur
tube : g :P,H (an) : (en M3)
HABER~ : : : ! .
BOSCH : 320-325; 530-560 ' - : £=1100 * 2,5
Ftype nouve ; . : . H=12800 . en“;lta
fi > )
ptade &y IR0 LEEbOOL E P Y e T AlTe) -
; 1000 : 600 : - ;1OOX$;88 A )
: : : : =12Q0 : en
; laude [ 900-1000: 620-660 2120'= 22 :geX:TOOO s B
( . - L 3 - .
(

CASALE 600 3610-630 . 18 :1200m50005 o,

—

(:

-

;Qex=1650 -
{

' N.E.C 1250-325 :500-530 P14
( - . .

ﬁ ‘ : : :1270x1530@ 10,26
(

(

. GHIAP : : : . :

F DATZ :250-300 :520-550 : 11 — 13 :85014000:
¢ 2 : - -

-,5
'H =13500 | O
)
1.5

environ
/ : 3
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IV - Propriétés physinues de l'amionial :

- Poids moleculaire : 17,03¢ ; NHy est associé & 1'dtat
liguide.

- Dengité : poids du litre normal de NH3 gaz est de 0,7714g

- Paranétres critigues
o = 1352,4°%€

c
B = 11,5 atm

¢ 3
Vc = 0,235 g/cn

Point d'ébullition : - 33,35°C (760 torr)

- Point de fusion : - 77,77°C (42,5 torr)

~ Chaleur de fusion : 1837 cal/mol.deg
- Chaleur de vaporisation:

L = 32,938 (133 = t)% - 0,589 (153 — t) (cal/e)

— Chaleur spécifique : N H3 liquide

1
Cp = 0.7488 - 1.36.10"% + 4.0263(1-%)"2 (cal/g°C)

— Chaleur molaire : (de 300 & 2000°K) : NH gaz
Cp = 5,92 + 8.963 x 1072 T — 1,764 1070 12
expriné en (Cal/g °C)

IEnthalpie de formation & 25°C
ﬁ.Hoé (298° X) = - 11,0 K cal/mole.

- Bnergie libre de formation 25° (C:

aaot(zgeo K) = - 3,976 Kcal/mole
— Bntropie normale :

AS° (298° K) = - 45,94 Kcal/mol. deg
- Viscosité (liquide & 25° ¢) : 0.00135 poise

(917 - 1000°C), selon composition du mélange
N H3 - Air (23 - 57 % vol)
- Limites d"explosion :

Selon l'espace et source d'allumage pour le mélange
NH3 =0 (13,5 - 82 % Vol) (1atm, température ambiante) ;
pour le mélange HHB - Adr : (15,5 - 28,2 % vol) ( 1atm,
température ambiante) ; (14,5 - 29,5 7 vol) (1atm,t=100°C)

- Propriétés physiologiques

En mélange & air : dose léthale aprds une demi-heure & une
heure : 1,5 = 2,7g/m3. Supportable sans suites : 0,18g/m”.

limite de toxicite (MAK) : 100 mstEB air;
.




Propnétés de 1'ammonia® liquide :
(Tab IV 1)

Température (°C) :—33,35§ gty 25 ; (0 : 45 : +15 i +35

3
L

s

Tension de vapeur : i i : : i ;
NHy (atm) y 1500 .2,332:3,502,4,238_5,069_7,187, 13,32

Chaleur de V&fOTHﬁHﬂ% 326, 8 131, 5 305, 6 301 5° 297 3 288, 3 268,3
NH311q (Rcal/L o) e

Chaleur Spécifique °: : : i : - :
(Koal /Kz) : 1,067;1908351,OJ3:1,09951,10531,118,1,152

Densité NH3 Liq f 0,681:0,65830,64550,63850,63130,61730,587

R e e I P e

et et et et e et e e e e e e e e P P e P P e 1

Solubilité de NH., dans 1l'eau : (Tab IV 2)
7

ETempérature (e¢): 10 : 20 ¢ 30 : 40 : 50 %
. ° s ° o e -)_
% (Pds) NH, : : : : : g
en Solution + 40,0 5 34,2 & 28,5 3 25,7 & 1B,5
agueuse : : : : :
( saturée 2|2 : : : s

Solubilité de gaz dans NH3 : (Tab IV 3)

( : )
GAZ : s 3 .

N * H, ‘cH ; Ar )

%T(OC) 2 : 2 ; 4 : 2

; 0 . 14,70 [ 18,96 . 60,0 : 25,00 g

o > { 33,95 [ 32,92 (103,00 [ 43,10 )

Tension de Vapeur de NH3 liquide : (Tab IV 4)

T (00):-33,358 -10f 0 § 103i 20 : 30 : 40 : 50 3

Ty % 1,00 *2,966:4,379:6,271:8,741:11,895: 15,85 : 20,72 i

kA s




V - BILANS MATERIED BT THERMIQUE DE L'INSTALLATION

Donnces de base :
- Production armuelle de 120 000 t/an d'ammoniaZ soit
(2. do07 Kg/an)
— prescion de travail : P = 300 ath.
~ Température de travail : T = 500 °C
~ Vitesse volumique horaire : V.V.H = 30 000 Nm>/m>.h
— Volume du catalyseur : V2 = 4,8 m
— Concentration désirée d'ammoniak & la sortie du réacteur

quend le catalyseur est frais : ®, = 18 %

—

.

— Concentration désirée d'ammonial & la sortie du réacteur
vend e catalyseur est épuisé : ij = 12 %

- Conceniration des gaz frais inertes (CH4, Ar) = 0,2 %

— Conceriraticn des gaz inertes admis en circulation = 3 %

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

A) BILAN MATERIEL

I _Calcul litterel

I.1 Bilan général,

Tolole Métormination du dsbit volumique & 1l'entrée du réacteru.

Soit Q1 le débit volumique du &2z qui entre dans le bloc
de synth3re et soi% W la vitesse volumique horaire (V.V.H.) qui est

définie comme étant le rapport du volume du catalyseur V2 exprimé en
2

m~ et par unité de temms,

3 Q Y ‘7
W=l odod Q =Vy W (17 (1)
7
3

J:1.2. Dét€rmination de la composition du mélange gazeux & 1'entrée

du_réacieur :

Conneissant la pression totale P du mé. 1ge gazeux exprimé en (KN/mz)
et sa température T exprimée an (°K) , 1'équation empirique de LARSON

et BLACK nous donne la concentration du mélange gazeux en ammoniac X,

1
Log X1 = 4,1858 + _59.8788 ~  1099.544 (2)
By /a2 T



Qent = X1 A Q1

—

100
Si on désigne par X2 ’ X3 respectivement la concentraticn
en gaz inertes et en gaz de synthése (N, + H,) dans le mélange
gazeux ou a : X1 +x2 +_}f3 = 100

d'ou la concentration en gaz de Synthése

X, = 100 - (1;:1 +Kz) (‘4)

I.1.3. Calcul du débit volumique du _gaz sortant du réacteur

(catalyseur frais):

A la sortie du réacteur, ou désire avoir 18 # Diammoniac,
Désignons par Q2 le débit volumique du mélange gazeux A Ia
sortie du réacteur ; la quantité de gaz sortie est dgale & :
Q" = 0,18 q, (5)

la quantité d'ammonisc formé par la réactiomhm
(N2 + 3 Hou=———j¥2 N H3) est égale

100

QNH3 = Qsortie - Qentrée = 0,18 Q2 - R} Q1 (6)

En se basant sur le fait que
ce qui entre + ce qui se crée = ce qui sort + ce qui

d’iﬁ Q1 = Q2 + QNH3 s'accumule
= | - L» ig o X
100
I T —
118
I.1.4. Détermination de Q1sortie QjNH et Q; (Catalyseur é&--

puisé)
de la méme facon du cas précédent et en se basant sur Te
fait que 1le pourcentage d'ammoniac & 1ga sortie du convertisseur
est 12 % on obtient

Q' = 0,12 QB (8)
et par la wméme fagon on trouve :
Q'NH3 =0.12 Q) - 0,01 X, Q (9)
Q) = q 100 + X _ (10)
2 1
112
- Ak




I.1.5. Calcul de la composition du mélange gazeux 3 la sortie

du réacteur :
o Cas du catalyseur frais :
A 1a sortie, le mélange est somposé de 18 % D'ammoniac
et Ké de gaz inertes, et enfin de x% caz de synthése, on a :

Xy Q=%X0Q = % = XK 4

Q)
en combinant cette relation avec la relation (5) on obtient :
b LU =18
- 2 100+, (11)

d'autre part : X} + KS + 18 = 100
d'on x% 84 - X, 118 (12)

1';oo+'j!(1
e Cas du catalyseur épuisé
de la méme fagon on obtient
' —
X = X 12 (13)
100+XH
s »
e’b'!.(3~ 88 X, 192 (14)
100+x1

I.1.6. 1la productivité dm réacteur :

TLe débit volumique maximum d'ammoniac formé dans le tube
2 NH3) dans le

de synthise par la réaction : (N2+3H2 -
cas ou le catalyseur est frais est :

max _ . = X ‘
QNHj = (0,16 Q2 10% ; Q1) (15)
le débit massigue Gﬁgx est égale

3
max max i
GNH3 077 QNH3 (16)

-

la productivité est lice a 1'état du catalyseur, elle est maxi-
male quand le catalyseur est frais, et minimale quand le cata-
lyseur est épuisé, dans ce dernier cas le débit massique mini-

mum est
Gmin 1 '
NH; = 0,77 QNH3 (Kg/n) (17)
la productivité moyenne du réacteur est définie par :
gmax Gmln
NH NH
3 + 3 = 0,385 (Quy + QNHg (18)
5 (=3 3
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I. 2. Bilan de la premicre Béparation :

On veut calculer dans ce cas, la guantité d'ammoniac 1i-
queliée y compris les gaz dissout (gaz de synthese + inertes).

I.2.1. Recette

A la sortie du réacteur, la quantité du mélange gazeuk
est QZ’ avec une concentration de 18 % en NH3 $ Bé en gaz inertes
et U% en gaz de synthése.

I.2.2. Dépense :

Si on désigne par Q: , Q1 s Q? et Q1 respictivement ;
3 NH in GS

le débit volumique du mélange gézeux qui soit du 1ére separa-

teur, le dé#it de 1l'ammoniac pure, le débit des gaz inertes et

de syntheése dissout dans 1'ammoniac liquefiée, le bilan matériel

sleerit :
1 !
Q, = Q3 + QNH3 + Qi * Qg
! , |
e Qg = Q, - (Q&HB + ol 7 oagg) (19)

¥.2.3. Caleul des guantités des gaz dissouts dans 1'ammoniac

liquifiée :

Le tableau nous donne les solubilites exprimé en NmB/kg '
des gaz inertes et du gaz de synthése dans NH3 liguide &

P = 300 atm et t = 25°C. \
On sait que de gaz de synthése contient (25% N,, 75% sz,

d'ou la solubilité des gaz de syntése dans NH3 ligquide
Seg=(0,25 x 33,95 + 0,75 x 33,92) 1073= 33,18 1072 Nm°/kg

et lLles gaz inertes (CH4 JAr) : 0,2% CH4 et 0,8% ar

- g w T

s,,= (0,8 x 103 + 0,2 x 43,10) 1073= 91,02 1077 Nu’/kg
3 la sortie du réacteur ; les quantités Qip de gaz inertes et

Qés de gaz de synthise dissoutes dans la quantités d'ammoniac
liquide sant proportionnelle 34 leurs pression partielles dans

. - W —

lle mélange gazeux sortant du réacteur

P, = X, P ; Py = pression patielle du constituant i dans
le méllange gazeux

1
atou : By = 0,01 X, P et Pyq = 0,01 Ry P

|
{
|
P : pression totale du mélange gazeux I
et gar cemséquant on obtient la guantité du gaz inerte exprimé

3 |

ik o 4 o =s.. xo0,01 X! ¢ b1 | ‘
i = Pin ’ 2 "NHg oR: Jxen |

1™ 5w Al |

Q;, = 70,08 . 10 X2 QNH3 (20) y

= %ﬂ




et de la méme fagon on obtient la quantité du gaz de synthése

du gaz inerte exprimé en N,m3/h.

1 ! 1 ;
Q 8. ¥ 0,01 Nz Gyp ou bien

in T Pin 3

1 ") -5 ' 1
Q, = 70,08 . 10 )(2 QNH3 (20)
et de la méme fagon on otient la quantité du gaz de synthése

exprimé en Nm3/h.
Qo = 25:55.. 1072 = Ul Qfﬂ% (21)

donne la quantité totale de gaz dissoute dans 1l'ammoniac 1li-
guéfiée est

1 1 . -5 1 : ! : 1
Oy * Q5 = 10 Ui, (70,08 %, + 25,5 XJ)
pour la commodité des calcul on pose
b=70,08 ) + 25,5 !; on a :
1 1 Lo -5 1
Qn * Qg = 10 QNH3 # b (22)

I.2.4. Bilan de 1'ammoniac :

La concentration (ﬁ1) du mélange gazeux en ammoniac a la
sortie du premiére séparateur est donnée par la formulé de
LARSON et BLACK :

log z = 4,1858 + 59.?788 - 1099.544
/2
P T

DANS le cas ou le catalyseur est frais le bilan matériel pom I
l'ammoniac s'écrit

1

0,18 Q; = Qg

+ 0,01 z. Q
3 T 3
1
~ Oym
0,01 2z,
par identification des deux rdations (22) et (23) on obtient
la quantité de l'ammoniac aprds 1&re séparation

d'od Qz = 0,18Q,

3~ (23)

’ ¥
ou GIEHB = 0,77 (1-18/z,) «q, (25)
i ¥ -5
avec 1) = 1 4+ 10 b - 100/z1

la quantité de gaz sortant du premier séparateur est :
. _ ol =5
Q; = Q, Q-NH3 (1 + 1077 v)

_29




I. 3. Bilan de la deuxiéme séparation :

On désire calculer dans cette étape, le bilan de 1la purge,
les volumes retenues dans le deuxiéme séparteur et les volumes
du mélange gazeux & la sortie.

I.3.1. Bilan de la puge

Désignons par Q3 y Qp
du gaz qui sort du 1ére séparateur ; le débit du gaz retiré par

et Q% respictivement par le débit

la purge et le débit volumique apres la purge ; un simple bilan
matériel nous donne : Qé = Q3 — Qp (NmB/h) (26)

1.%3.2. Recette

A l'entrée du deuxidme séparateur, la quantité du malange
gazeux est Q) avec une concentration Z{ (2) en ammoniac et
Z4 (4) de gaz inertds et Zé (%) de gaz de synthése.

I.3.3. Dépense

Désignons par Q§H . Qin

et Qgs respictivement de débit
volumique de 1'ammoniaé pure, débits volumique des gaz inerte
w*.et de gaz de synthése dissouts dans 1'ammoniac ligquefiée;
Et désignons par Q4 le débit volumique de 1l'installation
en gaz de synthese,,le bilan matériel de la deuxiime condens-

ation s'éecrit sous la forme suivante :
= (2) (2) (2)
em utilisant l'aquation (26) on obtient la rélation suivant :
(. (
3 2) (2) (2)

L.3.4. Calcul des guantités des gaz dissouts dans 1'ammoniac
liquide

Le tableau (TVY3 ) donne la solubilité de ces gaz 3
P = 300 atm et t = 0°C, la solubilité exprimé en Nm>/Kg est
pour le gaz de synthése :

Se.g = 17,895 . 1072 Nn/Ke.
et les gaz inertes

_ -3 5]
Sin = 53,0 1077 Nu’/Kg.

A . e N L S




gassant per le deuxieéme séparateur, une certaine quantité
(2 d'ammoniac se liquefie.

Dé81gn0ns par L, et Zé les compositions reapectives de gaz

me .
¢ séparateur.

inertes et de.gaz de synthese & 1' entree du 2
dtou les quentités exprimées en Nm /h de gaz inertes et de gaz

de synthese

qh2) £ -5 (2)

Qi = 40,81 10 z} QNH3 (29)

(20 = -5 (2)
et QG = 13,78 10 zy QNH3 (30)
la quantité totale est ( )
al?2l 4 gld) = o o{2) ( 40,81 z} + 13,78 2} g

3
pour la commodité dm calcul on pose
&, - 1077 ( 40,81 2} + 13,78 23)

la relation précédente devient

(2) (2y _ ol2)

20w qgd = K qp, OBV

3
I.%.5. Bilan de 1'ammoniac

- La quantité d'ammoniac dans le mélange gazeux sortant
du 2tme séparateur est égale & X1 Q,t

- La qu?nglte d'ammoniac liquefiée dans le deuxidme sépa-
rateur est QNH

- Le quantité d'ammoniac éliminée par la puge est Z?Qp.

Te bilan matériel rélatif 3% 1l'smmoniac s'écrit

A = 2y O + X0 + R (52)
3 o Q(z) 3
Nh —x1’11 - “NH
2
1= combinaison des équations (28),(31) et (33) nous donne la

dtolu Q 3 (33)

relation :

1
Q, (1 -X/2; ) - Qs + Qyy
ctest 1'équation (34).
I.%.6. Bilan des gaz inertes :

D'aprés les hypothdses de basse ; la teneur du gaz frais
en gaz inertes est 0,2 % .

Le bilan métériel relatif aux gaz inertes g'écrit :




-3 1 - (2)
et en remplagant Qii) par son expression donnée par l'équation (29)
dans cette expression ; on obtient la quantité de gaz retiré

par la purge

—_ 1 A2 (2)
9 = (0,2 Q, + 100 Qf - 40,81 . 107° 371, QTH3 - 3Q,)/2, (35)

I.3.7. Calcul des quantités des gaz frais et de 1'ammoniac
liguide obtenue par la deuxidme condensation :
En identifiant les empressions (33) et (35) on obtient
l'expression du débit volumique de 1'installation en gaz de

syfithese :
Q (1d;8,) = (1 '————}2(1 - & 8+ puS E“e'sel +Zﬁ‘§

1 2
avec .
& = Xi/% - 3% ®, = 0027 o 100/2,,
% p o) ' B
%, 100/2, ,  et®d = (40,81 1077 x Z2)- 100

Z

3 % 1



PARTIE-A

II APPLICATION NUMERIQUE

II. 1. Bllan général

TI.1.1. Détermination du débit volumigue du gaz 4 1l'entrée du

réacteur :

(1) Q = V. W= 4,3 x 30 000 = 144.000 Nm-/h

1I.1.2. calcul de la composition du mélange gazeux 4 1'entrée

du réacteur

P = 300 atm = 3,0 104 K/m® et T = 298° K. \
1'application d& 1'équation (2) nous donne lg X4= 0,841 d'ou
X. = 6’9 %o

1
La quantité d'ammoniac & l'entrée du réacteur d'apres (3)

Q™Y = 9936 Nm’/h.
La concentration en gaz inerte admis en circulation est 3%
d'ol 1m concentration en gaz de synthise est d'apres (4)

X = 100 - (6,9 + 3) = 90,1 %
% Gg = 90,1 %. Soit (67,57 % en H, et 22,52 % en N2)

IT.1.%. Calcul du débit volumique du gaz sortant du réacteur

- Catalyseur frais :

. Le débit du gaz sortant du réacteur est :
Q, = 13 045 4 Nn'/h .
La quentité d'ammoniac synthétisée dans le réacteur est
d'aprés 1'équation (6)
G = 13 549 Nm/h.

- Catalyseur épuisé

Le débit du gaz sortant du réacteur est

Qp = 137 442 Nm2/h.

et la quantité d'ammoniac ainsi formé est d'apres 1'équation(9)
Q.. = 6557,04 Nao/h.

NH3

IT.1.4. Calcul de la composition du mélange gazeux 5 la sortie

du réacteur :

- Catalyseur frais

ILa composition des gaz inertes est d'apres (11)
!

Xz = 3,31 495
-ty ,;-—_ - S



et cdlle du gaz de synthése est d'aprés (12)

X% = 78,68 %

A la sortie du réacteur le mélange gazeux est composé de
18,01 % d'ammoniac, 3,31 % des gaz inertes et 78,68 % de gaz
de syntheése.

— Catalyseur épuisé :

X!, = 3,15 % de gaz inertes
X3 = 84,85 % de gaz de synthése

A la sortie du réacteur, le mélange gazeux contient 12 %
d'ammoniac ; 84,85 % de gaz de synthése et 3,15 % de gaz inertes.

IT1.1.5. La productivité du réacteur :

La quantité d'ammoniac formé est

Qggx = 1354572 NmB/h (catalyseur frais)
3

Q=" = 6557,04 Nu’/h (catalyseur épuisé).
3

ou en débit massique :

¢Max _ 40430 Kg/h
NH3
GYE" = 5048 Kg/n.
3
La productivité moyenne de réacteur est
Ty, 5/ T039Ea: Soll QNI = 5 Nm>/h



-TABLEATU RECAPITULATLTT

i

-

Entrée du réacteur

débi

+  volumique Q1 = 144 000 NmB/h

E
(
(
(
E
§ Composition ;

Ammoniac @ XT = 6,9%
Gaz inerte : X, = 3 9%
Gaz de synthése (3 2)
X3 = 90,1 %
i E.
( )
E Sortie du réacteur )
E Catalyseur : Catalyseur §
. frais : épuisé )
: 2 ’ 3 )
Débit Vol.: q, = 130454 Nm°/h Qy = 137442 Hn’/h %
% Debit Vol. : o _ 13545 No’/h | Qg = 6557,04 Nm’ /b i
$del\lH :NHB : ‘13 )
) )
2 2 il of o X! = 1279 \
E . NHz : X, = 18 NH 1 7 }
) s
\ : - H r 4 17
ECom9051t1ﬁn . G.L 2 XY= 3,91 %o, G.IL.: X, = 3,15 % )
)
E 6.8 % X% ~78,68 % G.S [ X% — 84,85 % %
)
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CONCLUSION

Le mélange gazeux qui sort du réacteur avec un débit vo-
lumique Q,, passe dans un premier séparateur ou une gquantité

Q&H de 1l'ammoniaz se liquefie en entrainant avec elle des

7 1 :
quagtites Q;n et QGS respectivement de gaz inertes et de gaz
de synthése et un mélange gazeux QB'

Le mélange gazeux passe par la "Purge" (pour diminuer la
quantité des inertes dans ce mélange), il en sort une quantité
Qé apres soutirage d'une quantité Qp, on vérifie que

Q3 = Q5 +: Qp-

Le mélanges gazeux qui sort de la "Purge" additicnné avec

du gaz frais entre dans un deuxieme sépartateur, ou une cer-
taine quantité d’ammoniac est liquefiée et il sort un débit

volumique (Q1) du mélange gazeux qui entre dans le convertisseur.




TTI.2. BILAN DE LA PRSMTERE SEPARATION [

1
|

II.2.1. Recette :

Le débit volumique du gaz qui sort du tube de synfhése est
Q, = 130454 NmB/h, avec 18 % de NH.5 , 3,31 % de gaz inertes et
78,68 % de gaz de synthése .

II.2.2. Dépense

z) Bilan de 1'ammoniac :

La compositgon (Z,) de 1 'ammoniac qui sort du premier sé-

parateur, est donnée par 1'éguation de "LARSON et BLACK"

P = 300 atm = 3. 104 KN/m2 et T = 313°K
Log 24 = 1,0186 d'ou 7z, = 10,44 %

Te calcul des constantes b et « donne

b = 2238,73 ety = - 8,556

d'ou la quantité d'ammoniac aprés premiere séparation :
ol = 11041 No3/h ow Gy = 8501 Ke/h
Nh3 NH3

et la quantité du gaz sortant du premier séparateur :
Q5 = 119165,82 Nm> /h.
Les guantités de gaz inertes (Q;n) ot de gaz de synthese (Qés)

dissoutes dens 1l'ammoniac liquide sont données par les €quations
(20) et (21)

1

in
TR L

QGS = 22,95 Nm /h.

ol = 25,61 Em°/n.

I1.2.3. calcul des gquantités et _des compositon du gaz & la gsortie

du premier séparateur

Te débit du mélange gazeux 3% 1la sortie du premier séparateur
est Qs = 119165 Nm> /h.
La quantité des gaz inertes est

H ol ! 1
Q;, = 0,01 X5, Qy - Qi

avec une concentration Z, = Qn x 100 = 3,6 %

9
Le. quantité de gaz de synthese est

~ 4292 Nm°/h

1 _ 1 _ ‘[ _ ) 3
Qug = 0,01 Xz Q = Qug _'1oa419 Nm” /h
avec une concentration Z3 - %s x 100 = 85,94 %
Q
3

'Q?*,_# ___;‘




et la quantité de l'ammoniac est

1 o, ot ' - 3
avec une concentration : 7, = 8E§3 x 100 = 10,44 %
%

Clest la m@me valeur trouvée par la formule empirique de
"LAKSON et BLACK" ce qui justifie la validité de ndtre methode
de calcul.

Conclusion :

D'aprés les résultats rassembles dans les deux tabeau, ou
constate que la composition des gaz inertes dans le mélange ga-
zeux augmente de 3 % & l'entrée du réacteur 4 3,31 % & sa sortie
et enfin & 3,6 % & la sortie du Premier séparateur, d'ou la
nécessité de "purger" juste & la sortie du premier séparateur,
si non on aura une déminution de la pression parti#lle des €lé-
ment actifs ainsi que le rendement éspace — temps des courbes

de catalyse.




Tableau récapitulatif des résultats du bilan de la

premiére condensation

Recette Dépense
3 : Qv (Nmo/h):, .
Q, ( Nu’/n ) X, (%) e ‘7, ()
NH., gazeux f NH, gazeux
> " o3ast LS Q'3 = 12454 1044
Gaz inerte Gaz 1inerte .
Qig - 4318 3,31 Q, = 4292 3,
Gaz de synthese : Gaz de synthese :85 -
en 78,68 ' - .85,
QGS = 102641 ? QGS = 102419 z
NH3 liquefiée :
oly = 11041 : 9 e1
3 5
G. I dissouts
. 0,22
Qn = 25,61
G. S dissout :
1 L 1,9
Qeg = 221,95
130454 100 130454

S




II. 3. Bilan de la deuxieéme

séparation :

On calcul Q, & 1l'aide

Q, (1 +&,8,) = (1
- &, 8
Q, = 144 000 Nw’/h ; QI
Qs = 119165 Nmo/h QﬁHS
a) Calcul de 7} et Zy

4 la sortie du premier
inertes et 23 (%) de gaz de

*

4 1l'entrée du deuxieme
frais représente généraleme

0,05 % sont des gaz inertes

I1.3.1. Calcul du debit Q4_i

de 1la relation (36)

X, — :

- K, €,) + Quy (&;6,+100)
1 5 %5

— 4292 Nuwo/n

12434 Wm2/h

séparateur on a Z, (#) des gaz
synthese
séparateur ; la quantité de gaz

nt 25 ¢ du mélange gazeux total dont

La pression partielle des gaz inertes est

N,

Pin = Zé P =Z1n P
&ni
avec Nin = nombre de moles des inertes = 22 + 0,05
2; Ni = nombre total de moles du mélange
. gazeux soit 125 moles.
donc Py, = %2%*0,05 x 100. P =2, P
125
Dlod 2} = 240,05 =x 100 = 2,92
125
de la méme fagon pour Zé on trouve
= %3 4+ 24,95 x 100 = 88,71 %.
125
Calcul des constantes :&1 , 5{2 2 "Gi et O ;
- ®, = 1077 (40,81 2} + 13,7824) = 0,0134
5 = 1%9 -1 -X; = 8,565
¥ = 40,81 x 1077 g} - 100 = 9,545
X,/%, - 3/Z “2 “
6, = 177 2 0,018
Lo}




iy

-8,= 0,243, =-0,0058
B
-6, = 100/Z2, =- 2,910
&) —5 2=
-6, = 100/2% == 1,003

4 =

d'ol la valeur du débit volumique de d'installation en gaz
frais est : ) '
Q, = 29444 Nn>/h.

On définit le taux de circulation (R) comme étant le rapport
du débit volumique tatal de goz en circulation & celui du gaz
frais introduit dans le circuit.

Qy

% ,
29444
I1.3.2. Bilan de 1'ammoniac liquide

R = = 144 000

= 5

La quantité d'ammoniac liquefiée est donnée par l'aguation

suivan?e)
2 2o e—2ak _ 5 '
QNH3 =6 Q +6 Q + 3 ?i? 4 QNH3
2
Qéé; = 2429 Nm3/h soit GNH3 = 1870 Kg/h

IT.3.3. Bilan de la purge

Le débit volumique purgé est donné par la relation (33).
d'ol Q = 89 Nwo/h.

IT.3.4. Calcul des quontités de gaz disscuts dans 1'amsoniac
liquide :

Les quantités de gaz inertes et de gaz de synthése sont
données par les relations (29) et (30)

o{2) = 2,89 mm3/m

in

(2)
Qs

|

= 29,69 Nm’/h.

Le débit volumique du mélange gazeux aprés la purge est
ot e 3

d'autre part la quantité de 1l'ammonisc qui sort par purge
NHg

Z, Q. = 9,29 Nm’/h.
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B) BILAN THERMIOQUE

I. Calcul litteral

Pour simplifier les calculs, ~n décompose l'installation
en plusieurs parties qui sont
1) Le réacteur qui est constitué d'un échangeur de chaleur dans
sa partie inférieure et une caisse de catalyse dans sa partie
supérieure.
2) Chaudiére pour la récupération de chaleur.
3) Echangeur de chaleur
4) Colonne de la 1®re condensation.
5) Colonne de la 2&me condensation qui comprend
~ un échangeur de chaleur & NH3
- un refrigérant & NH 5

I.1. Calcul des flux thermiques dans le convertisseur :

I.1.1. Hypothéses de base

- Le débit volumique (Q1) du mélange gazeux entrant dans le ré-
acteur est

Q, = 144 000 Nm?/h = 40 Nn/s
- La température de ce mélange gazeux i 1'entrée du tube de
synthése est t 252075

- La température & l'entrée de 1'échangeur de chaleur (dans 1le
réacteur) est de t = 75°C.

- Le débit volumique Q, du mélange gazeux qui sort du réacteur
est Q, = 130454 Nu’/h soit 36,23 Nm /s.

- La quantité d'amwoniac obtenue par la réaction (N2+3H2 === PNH
est Qun = 13545 Nm’/h = 3,76 Nm)/s.
- Désignoés par t1 : température du mélange gazeux A la sortie

de 1'ensemble réacteur - chaudiére, et par t2 = température
du mélange gazeux & l'entrée de la caisse de catalyse.

- La température du mélange gazeux sortant de 1'échangeur de
chaleur (dans le réacteur) est de 400 °C.

- Les pertes de chaleur dans le réacteur sont supposés de 104.

2 Nomenclature

- Désignons par t2 la température & l'entrée de la zone de ca-
talyseur (valeur déterminde par le calcul).

- ﬁ1 : Flux de chaleur du mélange gazeux entrant dans le réacteur.
- Qg : Flux de chaleur de la réaction de synthese.
- 93 : Flux de chaleur du mélange sortant du réacteur.




- 64 : Flux de pertes de chaleur & l'intérieur du réacteur due

4 1'échange de chaleur avec l'extérieur.

I.1.2. Calcul de la chaleur de réaction de synthése :

N, + 3H, = 2 Ni, AH = 92200 J
1'enthalpie de formation (AH) est fonction de la température et
la pression_suivant la relation :

bH(T P) =( 9840 + (294010—3 + 3.48 T-1+ 1,89 10"‘6 T-—B) P
) S :
+ 2,24 T + 10,57 1074 1% + 0,17 107° T3g 4,1868 (1)

Le flux de chaleur de la réaction de synthése est :

P2 =G5 OBy T 3,76.&H(p py (2)

le flux de chaleur & 1l'intérieur du réadteur est

QR = ®1 + QQ (3)
en faisant un bilan thermique ou :

@R = ¢1 + 92 = 93 2z Qq_ (4)
comme ¢4 = 0 QR (5)

en combinant les équations (4) et (5) on déduit le flux de cha-
leur du mélange gazeux sortant du réacteur :

I.1.%5. Détermination des températures t1 et t2

Le tableau suivant nous donne 1l'entholpie des gaz a une
pression donnée et différentes températures




GAZ  : : ‘ cH :

- H2 = N, : 4 : NHB
(oC)
0

. Bathalpies =<( Kj/moles)

: 0 : o . 0 : 0

500 : 5820 : 5800 7940 : 7500

400 : 11670 : 11820 . 18200 : 16340

E )
; t %
g__ 100 : 2900 : 2870  : 3660 . 3620 g
( . : ; : ‘

i 300 : 8750 : 8800 : 12800 . 11800

< i

500 : 14650 : 14980 : 24180 : 21170

Calcul de t1_i

De flux de claleur sortant du reacteur est donné par 1l'ex-
pression suivante

Pz = Q, Cv1 Ty

Co = Chaleur spécifique volumique du mélange gazeux 4 1l'entrée
L du réacteur exprimé en KJ/Kmoles
<C X !
i - NH 1 in ! GS !
Cv1-— ;; i = Cv %, ) X1 + Cv X2 + Cv X3
X.
i ' ' 1
X1 + X2 + XB
- =2 :
ps = _10 2 Oy, (K3/s) (7)
22,4

Par identification des relations (6) et (7)

on déduit la température t,

t

= 0,9 x 22,4 Bp= 20,16.107° #

2
10 Cv1 Q2 Q2. C

1

comme Q2 = 36,23 ij/s

ot
I

5,48 10°% 4. . (8)

C
Vi



[ =

= Calcul de t,_:

Désignons par Q5 : le fiux de chaleur du mélange gazeux
qui emtre dans la caisse de catalyse :

1] 3
22,4
En se référant a2u schéma des feux de chaleur dans le ré-
acteur ; on fait les bilan thermiques suivants

et : QT = ¢3 e ¢8 = 98 = QT = 93
finalement : ﬁB = 96 + 97 - Q3 - Q1O (10)
— Calcul des flug @, ; Q7 et B,,5%

Le flux de chaleur ¢6 du mélange gazeux entrant dans

1'échangeur de chaleur esat

¢6 = QNHB * Qin -+ @Hz i ¢N2 (11)
avec Qi = h, g; ou h, : enthalpie du constituant i et g; le
débit molaire du constituant i

La température du mélange gazeux a l'entrée de 1l'achan-

geur de chaleur est 75°C , & 1l'aide du tableau ( )
on tire par interpolation 1'énthalpie de chaque constituant (i)
dans le mélange gazeux & la température t = 75°C

solt & ho. = h. + D00 - Bo . {T75=0)

7 0
100-0
d'olt : h75 = 0,75 h100 (12)

le flux (@) & la sortie de la caisse de catalyse est détérminé
de la méme fagon & t = 500 °C,

pour le calcul de 99 et ¢1O on doit trouver deux équation :
équation 1 (f 91 - (ﬁg + 910) = Q4 + 96 (13)

équation 2 : 910 = 0,05 (gﬁ + 94) (14)

Elle traduit les pertes de chaleur entre 1l'échangeur de
chaleur et 1'éspace entre corps est de 5 %.

connaissant 96 - QT y 93 et 910 on calcul QS par l'expres-

sion (10), et ensuite par 1'équation (8) on évalue la tempéra-
ture t2

I e L R
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I 1.4. Etude Cinetique

Pour faire une comparaison entre la vitesse de réaction
a4 1l'entrce et & 1'int"rieur du réacteur, c'est & dire entre
500°C et t, , on doit connaltre le coefficient de température

qui est défini comme étant 1l'augmentation de température
de 10°C qui correspon & une auguentation de la vitesse de 1la
réaction de 2 a4 4 fois.
Vt1 = ¥2 % t1 - t2
10
d'autre part la vitesse de la réaction est proportionnelle 2

sa constante kt

1A i t ""t

d'ou kt1 = 1«:t2.,zf 1 2 -
10
log kt1 t1 _ t2
t2 10
comme t1 = 500°C on =2
log 500 = _2997%  10g3 (15)
kt2 10

cette équation est trés utilisé en pratique.

T.1.4. Calcul de la guantité de vapeur surchauffée

Le mélange gazeux qui sort du tube de synthése est refroidi
par l'intermediaire d'une chaudiére & vapeur qui utilise ainsi
la grande quantité de chaleur dégagée par la réaction exather-
mique pour la production de vapeur d'eau qui est utilisée dans
1'usine pour la conversion du CO (STEAM REFORVING)
la quantité de vapeur d'eau Gv est donnée par la relation

P
L g' . 36. 107 (16)
P
4.2 (100 - te ) + L + 1.808 (t-100)
ol
te = température de l'eau & 1l'entrée de la chaudiere

(t = 20 °C)
L = Chaleur latente de vaporisation de l'eau :

@'= flux de chaleur cédé par le mélange gazeux pour passer

de t, = 400 °C a t, = 200 °C
n + n t+
S . 7 1 D 2
P = Pe= B, =4=7 h; & —~ n,° g (7)
e . . ___
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I.2. Calcul de la longueur totale des tubes de 1'échongeur de

chaleur :

Les tubes les plus couramment utilisés pour la constmuc-
tion des échangeurs de chaleur ont un diamétre extérieur

D= 9. 10 “m et un diamétre intérieur

d = 6. 10™n.
le coefficient globale de transfert de chaleur est donné par
la relation :

8 ik (18)
1 1 515
= h D j ’ log I
ou
h1 : le coefficient de transfert par convection de 1'in-

térieur du tube vers sa paroi.
h2 : le coefficient de transfert par convection de la paroi

externe du tuyau vers le gaz.

A= corfficient de transfert par conduction & travers
les parois du tuyau.

le coefficient de transfert par convection est calculé
34 1'aide du nombre de Niisselt : Nu = h.L ol L : longueur

de la conduite et D son diametre. D

Nu est 1i& par une correlstion au nombre de Reynolds (Re)
et au nombre de Prandt €Pr) suivent le régime d'ecoulement &
savoir laminaire ou turbulent.

- Régime turbulent Re D 10%;
Nu = 0.0023 Re O*® pr®  n =0,3 - 0,4
- Régime laminaire Reg 2100 :
Na = 1,85 (=) %% (Re. Pr.D) 1/3 (g
(Ps ) ( L)
te

Yo = viscosite du fluide & 1la mpérature de la paroi.

L = longueur de la conduite
pour le calcul de la longueur totale L des tubes de 1'échan-
geur, on écrit la relation : @ =K 8¢, =.1
K = coefficient d'achgnge globale.
€ = le temps de transfert de caleur = 1
btm = moyenne arithmétique des écarts de température entre

1lés deux extrémités du tube




e e e e e R

at. = 5 b 5 = 106 4 (Fy = 75)
2 2
On peut déterminer le nombre N de tube si on connait L.

I.3. Calcul du réfrigérant de la prsmidre condensation

I.3.1. Hypothéses de base

- le débit volumique du mélange gazeux & l'entrée du premier
condenseur :
Q, = 32,23 Nu’/s
- température du gaz & l'entrée du premidre condenseur est t1:ALlQ.
- température du gaz & la sortie du condenseur est t% = 40°C
- température de 1l'eau de refrigération & 1'entrée du refrigé-
rant est te = 20°C
— température de 1l'eau & la sortie est t, = 35°C.
- le débit massique de l'ammoniac liquefide est G&H =2,36 kg/s
42 1050 kj/kg
- composition de 1l'ammoniac dans le mélangfe gazeux entrant dans

— chaleur latnente de condensation de 1'ammonisze I

le premier condenseur : X! = 18 %
- le débit volumique du mélange gazeux sottant du premier con-

denseur : Q3 = 3510 Nm3/s

1.3.2. schéma du régime thérmique de la premidre condenaation

: === g T J :ét'*4000
t1=162"CEZZM////////Z///////,f_’///_////////////‘////’//fE 5

Zone de désur- ; Zone de condensa-
chauffage GAZ ) teen
;////7//////////////z)////////f//f//////////;
£,=35°%C : L AU 18 _=20°C

I.3.3. Détermination de la température de rosée

Elle est déterminée par la formule empirique de LARSON et
BLACK:

log % NH; = 4.1858 + _59.8788 - _1099,54
e T

I.3.4. Calcul des flux de chaleur sortants de la zone désur—

chauffage et de condensation

Le flux de chaleur & la sortie de la zone de désurchauf-
fage @d est donné par la relation :

Pq =C, Q, B, (20)

e R A I i 2 S S R S o




Q
Il

chaleur spécifique molaire

=
Q2 = débit volumique du mélange gazeux qui sort du réacteur
ﬁ'b1 = différence entre la temperature de rosée et la tempéra-

ture d'entrée = t, - t
3 r

le flux de chaleur & la sortie de la zone de condensation est :

=it + g2 L 503 (o)

c
ol
ﬁ£1): flux de(c?aleur lors %e)la condensation de l'ammoniac
R 1
LA GNHB = 1050 GNH3
- QéZ) flux de chaleur lors de refroidissement du mélange
gazeux de B a té y, 11 est égale &
5 A . & A
10 Ce Q3-At2 mlﬁt2 = tr tj.
2254
ﬁéj) flux de chaleur due au refroidissement de 1'ammoniac
liquifié jusqu'd 25°C, il est égale & Cpy .Gi L&ty
3 2
ou bt,j = t, - 25.

1'équation (20) devient

1
Cyrr « Atz + 1050) (21)
NH § NH 3

le flux de chaleur regu par le réfrigérant est

I.3.5. Calcul de la guantité d'eau de réfrigération :

B, = 44,64 C.Qz. Bt, + G

Le flux de chaleur cedé par le mélange gazeux & l'entrée
du premier condenseur est regu par l'eau de refrigération :

Q:r‘eg:u 5 GH2O‘ CH2O' &t4
d'ou la quantité d'eau de réfrigération :
GH20 = recu (33)
Cq o = chaleur spécifique de 1l'eau
2
&t4 = Hot -

I.3.6. Calcul de la longueur des tubes de réfrigération :

= Zone de désurchauffage

la longueur de cette zone est donnée par la formule-:




(s

D

i Pq (34)

K‘J btml

= coefficient globale de transfert de chaleur
+ = moyenne logarithmique des écarts de températures
ml des deux fluides (gaz = eau)
= e = -
] (t3 ts) (tr tr) (35)
1 t, -t
n 3 s
t, - t!
T e

Zone de condensation

La

I,

sa longueur est donnée par 1'équation

SEL (36)

K2 Jbtma

it
il

5 coefficient de transfert globale relatif & la zone
de condeneation

btma = moyenne arithmétique des écarts de températures

des deux fluides.

longueur totale des tubes de refrigération est L = L, + L

1 2°

4 Calcul du réfrigérant de la deuxiéme condensation

I.

4.1. Hypothéses de base

I.

le débit volumique du mélange gazeux & 1l'entrée du deuxidme
condenseur est Qf =5 Nm- /b

température du gaz & l'entrée du deuxidme séparateur té = 40°C
température du mélange gazeux & la sortie du deusiéme
séparateur est ta =90

température de 1l'ammoniac du refrigération & 1'entrée est

£ = 50

température de l'ammoniac du refrigération & la sortie est

‘t’s = 1596

Quantité d'ammoniac condensée est

Géﬁ; = Kg/h =451Kg/s

Chaleur latente de condensation de 1'ammoniac est Lc:12OKJ/kg
Composition de 1l'ammoniac dans le mélange gazeux entrant dans

Y ’ ] - - s :
le deuxitme séparateur est z! = T$¢ 7 .
4.2. Schéma du régime thermique de la deuxidme condensation :

. =

T
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( Ammoniac
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: ; : : £ = 0°C
- Zone de desur- . Zone de con- . S
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I.4.3%. Calcul de la température de rosée :

Elle sst déterminée & l'aide de la formule empirique de
LARSON et BLACK :

log % NH3 = 4,1858 + 59,8788 _ 1099.544
P1/2 i
T.4.4. Calcul des flux de chaleur :

~ Zone de desurchauffage :

gl =C,. Q% . At (37)

- Zone de condénsation :

T,e flux de chaleur sortant de la zone de condensation est :

gi - G(z)
c NH (L, =* CNH3r:'t'3) + €, Q, At, (38)

le flux de chaleur regu par le refrigérant est :
! ]
Qr = ﬂd + Qé (39)

I.4.5. Celcul de la quantité d'ammoniac de refrigération :

Le flux de chaleur cédé par le refroidissement du mélange
gazeux est regu par l'ammoniac, c'est & dire :

) s
ﬁr = Gyg X Cyg At'4

d'ou la quantgté d‘agmoniac de refrigération :
Gt = Py (40)
3 Corg_* A‘b&
ou en débit volumique :
O, = mEs (41)
0,77



la température de l'ammoniac au point de rosée est :

5 - i
tI‘ - té * Ej(2 ([‘ )
Corr X G +2

NH3 NH3

I.4.5. Calcul de la longueur des tubes de réfrigération :

— Zone de désurchauffage :

sa longueur est donnée par la relation :

= g
S d (43)
Kl X Atml
KT = coefficient global de transfert de chaleur

gl = moyenne logarithmique des écarts de tempérabures entre
des deux fluides

8t , = (‘t% - té) - (tr - trf')

1n t'z - té

(44)

- Zone de condensation :

sa longueur est donnée par la relation :
- g
L2 = c

K, . 8tna

avec K2 = coeffieient globale de transfert de chaleur relatif

(45)

a4 cette zone
A tma = moyenne arthmetique des écarts de températures

ﬁ. tma = (tS - ‘té) -+ ("Gr - 't:E.) (46)

2
donec la longueur totale des tubes de refrigération & ammoniac
est
L = L, +1 (47)

(:"'- -



79 APPLICATION NUMERIAOQUE.

II.1. Calcul des flaix thermiques dans le réacteur :

II.1.1. Calcul de flux de chaleur(@z) de la réacteur de syhthése:

L'équation (1) nous donne la valeur de 1'enthalpie de cette
réocteur A T = 7739 K et P = 300 atm = 3.10% x/n®

AH = 52287 J/mole.
le feux de chaleur 92 est donné par (2)

@2 = 196,6 KJ/s

1l

TI.1.2. Calcul des flux_@1 et B, , et Qs_i
s

Le %lux de chaleur du mélange gazeux & 1l'dntrée du réacteur

est
v, 5 e i e
p,= 107 @ Ck = @ . Coo. Ty
2244
Cg est la capacité calorifique du mélange gazeux.

¢, = L0y x X
- 6 O

3 1'entrée du réacteur le mélange gazeux contient 6,9 % de
NHz , 3 9 de gaz inertes (0,6 % C Hy et 2,4 9 ar) et 90,1%4 de
gaz de syntheése, sa capacité calorifique est

e = 1,32 KJ/Nu’ °C
% la sortie du réacteur .le mélawnge gazeux contient 18 % de
NH3’ 3,31 % de gaz inertes et 78,68 % de gaz de synthése sa
capacité calorifique est

cl — 1,34 KJ/Nm° °C

d'ou le flux de chaleur Q1 entrant du réacteur

91 = Q1. Cv' te = 13520 Ej

le fiux de chaleur ®3 gortant du réacteur
— s — —
Pz = Qy. Co. b, = 0,9 (9, + 0, =>t, =163
la températv—e & 1l'entrée de la caisse de catalyseur est donnée
par 1l'éguetion suivante
- e i=
P = Q.Co. t, avec @5 = B¢ + @7 - QB - 8.6
calculons les fiux @6, ¢7, 93 et Q1O'

le feux Q6est donné par la rélation (11)
P = EjNH3 + Py + Pyt By,



ou
ﬁNH = 0,75 x 3620 x 0,089 x 40 = 324,53 Kj/s
5 22,4
Pin = 0,75 x 2660 X 0,03 x 40 = 147 KXj/s
22,4
ﬂH = 0,75 x 2900 x 0,01 x 40 = 2624 Kj/s
2 22,4
ﬂNz = 0,75 x 2870 x 0,01 x 40 = 865,8 Kj/s
22,4
d'ol le Flux 96 = 3971 Kj/s
de la m&me facon on calcul 97 :
PYm. = 0,18 x 36,23 x 21170 - 6163,30 Kj/s
2 22,4
Pin - 0,0331 x 36,23 x 24180 = 1294,50 Kj/s
22,4
gﬁz = 0:5901 x 36,25 x 14650 = 1398,45 Kj/s
22,4
ﬁﬁ2 = 0,1967 x 36,23 x 14980 = 4765,80 Kj/s
22,4

d'oh le flux QT = 26206,09 Kj/s
le flux ¢4 est donné par la relation (5)
B, = 151,66 Kj/s

déterminons maintenant 99 et QTO :

l'équation (13) nous donne :
Qg + 610 = 2802,66 Kj/s

l'dquation (14) nous donne la valeur de ﬂ.a
ﬂ10 = 206 Kj/s

d'oll la valeur de ﬁs : flux de chaleur & 1'entrée de la caisse
de catalyse est -
ﬂ5 = 23905 Kj/s

et par conséquent on détermine 1a temperature t2 a l'entrée de
la caisse de catalyse par la relation (9)

— @
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I7T.1.3%. Btude cinetique :

D'apres 1'équation (5) et en choisissant
g=73
Log KKQOO = 2,51 =p Kgoq = 31T Ky
t2
En conclusion on voit que la constante de vitesse & 500°C
c'est & dire & 1l'interieur de la caisse de catalyse est 377 fois

plus grande que la vitesse & 446°C c'est & dire & l'entrée de
la caisse de catalyse ; ce qui justifie les faibles rendements

des premi&res couches de catalyseur pour éviter cela on dispose
le catalyseur en plimsieurs lits, dans ces derniers années on

a realisé des appareils qui utilise la couche fluidisée du ca-
talyseur ; dans ce cas le @atalyseur est 8ous forme de fines
poussiéres, la surface de contact entre le gaz et le catalyseur
est trés fortement augmentée ; en outre, le régime thermique

de la marche du precessus étant plus régulier.

IT.1.4. Calcul de la quantité de la vapeur d'eau surchauffé

1) Calcul de @'
Le flax de chaleur @' est donné par relation (17)
QS 20649 Kj/s
ﬁe = 10094 Kj/s

d'ou ﬁ' = 20649 - 10094 = 10555 Kj/S
?2) Calcul de G

vp_:
Elle est donnée par 1'équation (16)
on trouve : sz 13252 Kg/h.
I1.2. Calcul de la longueur totale des tubes de 1'échangeur de

chaleur :
Le coefficient globale de transfert de chaleur K est donné

par la relation (18).

D=9.10"m ; d& = 6.10 nm
h, = 5475 W/m® °C , h, = 3940 W/m? °C
A1 = 18,5 Kcal/h m°C = 21,6 W/m°C
on trouve
K = 47 W/w® oc.
Aty = _t, + t, = 100 + (t, =75) = 93 °C

2 2



la longueur totale des tubes est

L = __Q
K.t

m

Avee Q = 98 = flux de chaleur regu par le mélange gameux

by

& l'intérieur de 1l'échgngeur.

g = B - g = 19934 Ki/s
le calcul. nous donne
I = 4560 m

I1.3. Calcul du réfrigerant de l2a premiere condensation :

IT.35.1. Calcul de la température de rosée :

fn appliquant la formule de LARSON et BLACK, avec i:’iNH3 =
18 % et P = 3.10% KN/m? ; on trouve £, = 62 90,

IT.%3.2. Calcul des fiax de chaleur sortant de la zone de suras

chauffage et de condensation :

Le flux ﬂd est donné par la relation (20).

g =Cy « Q &%, = 1,34 x 36,23 (163-62) = 4903 Kj/s

pour la zone de condensation :
_ 1 S 1

Po= Iy GN}§3 + 0y Q8% + CNH3 GNH35t3

le calcul donne 92 = 2877 Kj/s

Le flux de chaleur regu par le refrigerant est
Qr = ﬁd + Qc = 7780 Kj/s
IT1.3.%. Calcul de la quantité d'eau de refrigération :

La quantité d'eau de refrigération est donné par la rela-
tion (3%) ; le calcul donne

G = 7790 = 123 Kg/s
20 4,2x(35-20)
soit : QHZO - 445.Nm°/h.
la température de 1'eau au point de rosée de 1l'ammoniac est
L =%, + 8t = 20 + _2877 = 25,56 °C
423125

IT.3.4. Calcul de la longueur des tubes de refrigération

— 7Zone de désurchauffage :

Le coefficient globale de transfert de chaleur relatif &

cette zone est Ky 5 12,2 W/moC

= &= =



At
Atml = 72,5 °C.

1 ©st calculée 4 1l'aide de 1'équation (35)

La longueur de la zone de désurchauffage est donnée par
1'équation (34)
L1 = 9%6,6 m

- 7Zone de condensation

Le coefficient globale de transfert de chaleur relatif &

cette zone est K, = 70 W/mecC.

— o]
At =28,22 °C

La longueur de la zone de condensation est donnée par 1'équa®
tion (36)

La longueur totale des tubes de refrigération & eau est

L = L1 + L2 = 2393 n.

IT.4. Calcul du refrigérant & ammniac :

IT.4.1. Détermination de¢ 1la température de rosée :

Elle cst donnée par la formule 1le LARSON et BLACK.
P = 3.10% KW/w? ; % NH; = 8,37
on obticnt Tr = 304 °K soit 31,68°(C

I1T1.4.2. Calcul des flux de chaleur sortant du réfrigérant

& Zone de désurchauffage :

G = 1437 kj/Nm>

Q4 = 33,10 No’/s , &%) = 40 - 31,68 = 8,32 °C

@é = 377;20 kJ/S

© Zone de Condensation :

fﬂém _ GIE]I?I; L, = 0,51 x 1200 = 623,44 kj/s

g:(3) O Glﬂé; . At} = 4,6 20,51 = 31 = 4,32 kj/e
p{2) - Cye Q- 8%, = 1,57 x 40 x 30 = 1808,4 ki/s

R ===



1 2 .
done p! = ﬂé( ) 4 Q‘g ) + ﬁ'éB) = 2506, 16 kj/8
le flux de chaleur total regu par le refrigérant est
pl =0, + 9) = 2883,44 kj/s

IT.4.3. Calcul de la guantité d'ammoniac de refrigération :

BElle est donnée d'aprds 1'équation (40)

Gy = Ejr = 2883,44 = 4,19 kg/s
3 Cyu,. & %4 34,4 x 20
5 !

ou en débit volumique : ﬁwH = 19593 Nm3/h.
TS

I1.4.4. Calcul de la ongueur des tubes de réfrigération :

& Zone de désurchauffage

K1 = 72,2 W/m°C , la moyenne logarithmique des écart de tempéra-
ture est donnée par (44)
— o]
A.tml = 21,24 °C
la longueur rclatif de cette zone est d'apres (43) :
L1 = 246.m.
® Zone de Condensation :

¥ = 70,0 W/ 028 ;

2
>tma = 12,09 °C

la longueur de cette zone est donnée d'aprés 1l'équation (45)

_ p!
L, = c _ 2506,16 - 2961,3 m
K2 .Atma 70 = 12,09

la longueur total est
L = 2961,3 + 248 = 3207,31 m



Tableau récapitulatif

“Srdewgation,

/rm

f Chaleur regue par l'eau de
: refroidissement @

: Débit massique de 1'eau de refroidis- .
. B
° sement : “H2O

; Température de 1l'eau & l'entrée du
* réfrégérant (t,)

‘ réfrégérant (t_)

. Température de l'eau & la sortie du

U

&,
3

o

i Longueur des tubes de réfrégéra-

Tou

bovuﬂ(i&$

2 e

* Chaleur regue par 1'ammoniac
: de refroidissement : @':

: de refroidissement

* Débit massigue de 1'ammoniac

G'

: Température de 1l'ammoniac & 1'entrée

" du réfrégérant : £ -B'e
;Tem érature de l'ammoniac a la R

: p ’ - ’ 1 Ag <"
. sortie du réfregérant : t g

: Longueur des tubes de réfrégération

: (1)
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CONCLUSION -

On a proposé dans ce projet un schémz de calcul de bilans
matériel et thermique d'une installation de synthdse de 1'ammo-
niac. Lors de ce travail on a surtout insité sur la partie 1i-
ttérale qui est la plus importante. Cette méthode de calcul
proposée pour ce procédé industriel de synthése de 1'ammoniac
est applicable aux autre procédés auvec quelques modifications
tels que la supression de la 2&me condensation pour les hautes
pressions, les positions de la purge et 1l'appoint du gaz frais
=l o
Les grandeurs thermodynamiques ; thermiques des gaz sont géné-
relement donnés a 1 atm, et les formules de conversion pour les
pressions €levées ne sont pas rencontrées pour tous ces gran-
deurs, on procéde alors par interpolation ou par extrapolation.

Cette étude théorique n'est pas tous & fait compléte, du fait
qu'elle n'énglobe pas une ligne coumpléte, et que le calcul des
bilans n'était pas soutenu par un calcul économique, mais faute
de données €conomiques on a2 pas entamer cette phase qui est de
premiére importante dans 1l'industrie chimique.
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