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Résumé :

L’objectif principal de ce travail est 1’¢tude du redimensionnement de I'échangeur a
faisceaux tubulaires 127C de la section synthése/ réfrigération de 1’unité de I'ammoniac
- FERTIAL a Annaba (Algérie). Elle utilise un procedé de synthése de type Kellogg
pour produire de I'ammoniac, essentiel dans divers domaines scientifiques et industriels.
L'usine combine air (80% de nitrogene) et gaz naturel (hydrogéne) pour fabriquer de
I'ammoniac liquide, stocke apres plusieurs refroidissements dans des échangeurs
alimentés par de I'eau de mer. Le projet vise a améliorer la condensation estivale en
ajoutant un troisieme échangeur résistant a la corrosion. Le travail, basé sur des
documents techniques fournis par FERTIAL, est divisé en chapitres sur le complexe, le
processus de fabrication de I'ammoniac, le transfert thermique et les calculs pour

redimensionner 1’échangeur.
Abstract:

The main objective of this work is the study of resizing the 127C tubular bundle heat
exchanger of the synthesis/refrigeration section at the ammonia unit - FERTIAL at
Annaba (Algeria). It utilizes a Kellogg-type synthesis process to produce ammonia,
which is essential in various scientific and industrial fields. The plant combines air (80%
nitrogen) and natural gas (hydrogen) to produce liquid ammonia, which is stored after
several coolings in exchangers powered by seawater. The project aims to improve
summer condensation by adding a third corrosion-resistant exchanger. The work, based
on technical documents provided by FERTIAL, is divided into chapters on the complex,
the ammonia manufacturing process, heat transfer, and calculations for sizing the

exchange.
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INTRODUTION GENERALE

La région d’Annaba est reconnue étre une zone industrielle, parmi laquelle le
fondement de I’entreprise FERTIAL, qui a contribué¢ a une considérable prospérité
¢conomique de notre pays en Algérie et méme de I’économie internationale. Ce
complexe industriel est spécialement congu pour la fabrication d’engrais phosphatés et
azotés. Pour cette considération il a été construit des unités et entre autres celle de la
production d’ammoniac selon le procédé de synthese de Kellogg, qui a fait ses épreuves
de performances reconnues mondialement ; son rendement de production est une
source économique considérable et a un intérét pour une utilisation dans divers
domaines scientifiques et industriels.

A T’usine de Fertial le procédé utilise de 1’air , qui contient 80% de nitrogene N, et
le gaz naturel , source d’hydrogéne H> . Ce mélange air-gaz traverse différentes étapes
pour arriver a la fin de la procédure. L’ammoniaque produit, qui est stocké dans un bac
de capacit¢ de 20 000 T, est finalement liquide aprés avoir subi plusieurs
refroidissements. Le refroidissement de I’ammoniaque se fait dans des échangeurs de
chaleur alimentés par de I’eau de mer dont 1I’échangeur 127C ou a stagné notre étude.
Notre objectif assigné de notre travail est d’améliorer la condensation pendant la saison
estivale en ajoutant un troisieme échangeur (127-C/C) avec un alliage renforcé pour
résister a la corrosion.

Nous avons achevé cette étude en effectuant une durée de stage a 1’entreprise en se
référant et en s’appuyant sur de nombreux documents techniques fournis par 1’équipe
de FERTIAL. Cette ¢étude s’inscrit donc dans la finalisation de notre formation
académique en génie chimique d’un master en génie des procédés a I’université de Badji
Mokhtar de la ville de Annaba.

Pour y faire, on a reporté¢ cette étude dans la rédaction de ce mémoire , selon la
répartition suivante :

e Initialement, on offre une introduction sous forme de généralité du complexe
FERTIAL de ANNABA.
e Dans le chapitre qui suivra , nous aborderons, de maniére générale, le processus

de fabrication de ’ammoniac au sein de cette unité.



Le chapitre ultérieur exposera, d’une maniere littérale, les aspects généraux du
transfert thermique et les aspects, plus particuliers, notamment du type de
I’échangeur a considérer, a faisceaux et calandres.

En dernier chapitre, nous avons relaté nos divers calculs qui ont servis a évaluer
les dimensions de I’échangeur et nous avons comparés ses valeurs a celles déja
¢valuées par une étude antérieure réalisée en 2018 par des académiciens en
Master du Génie des Procédés.

Nous conclurons nos travaux en émettant tous nos résultats obtenus et nous
terminerons par proposer une perspective a cette étude pour cloturer le choix,

,définitivement , a I’Entreprise.
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Chapitre I : Généralités sur
I’entreprise

A.KHILOUF & R.DJEDDID , Département de Génie des Procédés de I'lUBMA



Chapitre I : Généralités sur ’entreprise

I : GENERALITES SUR L’ENTREPRISE
I.1. Présentation du complexe ASMIDAL :

Issue de la restructuration de SONATRACH en septembre 1984, le complexe
ASMIDAL a été érigé en sociéte par action (SPA) en 1966. Son capital social est
Aujourd’hui de 2.300.000.000 Dinars Algériens.

Le groupe ASMIDAL possede la compétence, les connaissances et 1’expérience
Permettant de la situer comme un partenaire incontournable. Il arrive largement A
satisfaire les besoins de I’agriculture algérienne et & occuper une place Importante en
matiere d’exportation hors hydrocarbures grace a sa large gamme D’engrais de qualité.
Le groupe est spécialiste dans la production, la Commercialisation et le développement

des engrais, de I’ammoniac est ses Dérivés. La production annuelle du complexe est de :
o 1million de tonnes d’ammoniac.
o 825000 tonnes de nitrate d’ammonium.
o 800 000 tonnes d’engrais phosphates (toutes formules confondues).
o 240 000 tonnes d’urée nitrate d’ammonium (UNA).
o 40 000 tonnes de tripolyphosphate de soude (STPP).

Dans le cadre du développement économique et social, I’entreprise est Chargée de
promouvoir et développer I’'industrie des engrais et des produits Phytosanitaire,
exploiter, gérer et rentabiliser les moyens humains, matériels et Financiers dont elle
dispose en vue de satisfaite aux besoins du marché national et Mondial. L’usine

fonctionne avec des systemes de contrdle de pollution les plus Performants [1].

I.2. Présentation de FERTIAL (SPA) :

FERTIAL en tant que EPE/SPA a été créee le 01/03/2001.Le 04/08/2005 FERTIAL a

¢été organisée sous la forme d’une société par (SPA) :66% groupe espagnol VILA
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MIR, 34% ASMIDAL-FERTIAL-ALGERIE qui représente un capital social de
17.697.000.00000DA sa durée de vie est de 99 ans Elle est inscrite dans le registre de
commerce sous le N°036322B01 et son N° d’identification statistique 0001305053906
dont le siege social de la direction générale est situé a la plateforme ANNABA route des

salins [2].

L.3. Historique de ’entreprise :
L’implantation du complexe a été choisie sur la base des considérations économiques
Suivantes :
e Existence d’une infrastructure importante caractérisée par la proximité des
installations
Portuaires (3 kilomeétres) et les moyens de communication rapide :

e Des utilités proches (eau de mer, eau de barrage....)
e Les centrales thermiques d’EL HADJAR et d’ANNABA (énergie ¢électrique)

e Proximité des gisements de mine ries (phosphate) a 300 KM au su de ANNABA
(djebel de ONK); a pour principales missions la production, la

commercialisation et la distribution de :
v' L’ammoniac.
v’ Les engrais phosphatique.
v' Les engrais azotiques.

L’aube de I’indépendance, la situation du secteur de 1’industrie des produits
chimiques montrait une faiblesse notable dans les capacités de production installées qui
se limitait de petites unités de fabrication vétustes. C’est pourquoi la SONATRACH
(société mere) a mis en ceuvre une stratégie de développent globale connu a sa création,

en 1972 sous le nom du COMPLEX D’ENGRAIS
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PHOSPHOTES DE BONE (CEPB) puis ASMIDAL en septembre 1984, aujourd’hui
FERTIAL. FERTIAL, fertilisant d’algérien est une société issue d’un partenariat signé
en aout 2005 entre le groupe ASMIDAL et le groupe espagnol VILAR MIR.

Cet ensemble industriel, qui a une importance majeure dans le développement du
pays, a répondu dans les faits a stratégie de croissance ébauchée probablement aux
décisions en 1966 sur la nationalisation des ressource minieres du pays et leur
valorisation .En 1977, a ét¢é une année charniére dans la vie de 1’entreprise
« SONATRACH-CEPB », a vu sa restriction avec le délestage des activités secondaires
et secondaire et recentrage sur son métier de base a son savoir la fabrication de

I’ammoniac et des engrais.

La réalisation su complexe des engrais phosphates et azotés de ANNABA entre dans
le cadre de la politique du développement de 1’industrie pétrochimique et principalement
la promotion de 1’agriculture algérienne qui représente un outil indispensable dans
I’indépendance du pas Elle utilise des technologies modern avec des processus de
fabrication complexe propres de chaque produit .Ces processus assurent un role

fonctionnel de haut niveau [2].

I.4. situation géographique :

L’usine est située a 04 km a 1’est de la ville d’Annaba, elle est limitée par :

L’Oued Seybouse et la cité Sidi Salem a 1’Est

La cité Seybouse a I’Ouest,

e La mer méditerranée au Nord,

La route nationale n°44 et la plaine d’Annaba au Sud [3].
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Figure I.1 : Situation géographique de I’entreprise (Fertial-Annaba) [4].

L.5. Exportation :
NH3 : exporté vers I’Espagne, France, Italie, Gréce, Belgique, Cuba, grand

o
Bretagne, Turquie et Maroc.
e UAN (urée acide nitrique) : France, Espagne et USA.

Nitrate : Tunisie et Maroc.

[ ]
-SSP (simple super phosphate) : Maroc, Gréce, France, Italie et Brésil.

1.6. Objectifs de I’entreprise :
Dans le cadre du développement économique et social du pays, 1’entreprise est

Chargee De :
Promouvoir et développer I’industrie des engrais.

[
Exploiter, gérer et rentabiliser les moyens humains, matériels et financiers,



Chapitre I : Généralités sur ’entreprise

Dont elle Dispose en vue de :

e Satisfaire le marché en maticre d’engrais pour I’amélioration du
Rendement de L’agriculture.

e  Développer la coopération dans le cadre de la diversification des

Partenaires afin De mieux assurer la continuité de la production [3].

1.7. Conclusion :

L'unité d'ammoniac de Fertial Annaba est une composante essentielle du complexe
d'engrais d'Annaba en Algérie. Avec une capacité de production de 1 000 tonnes/jour
d'ammoniac liquide anhydre a partir de gaz naturel, elle joue un rdle crucial dans la

fourniture d'intrants agricoles pour la région.
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ChapitreIl : Procédé de fabrication de I’ammoniac au niveau de
I’unité Fertial-Annaba

II.1.Introduction :

Ce chapitre présente une définition du processus de fabrication de I'ammoniac et de

ses différentes étapes.
I1.2.0bjectif du procédé :

La production d'ammoniac liquide est prévue pour une capacité de 1000 tonnes par
jour (production de 'ammoniac liquide) en utilisant des maticres premieres telles que le
gaz naturel, la vapeur d'eau et l'air. Cette méthode est appelée reformage de KELLOG a

haute pression.
I1.3.Description du procédé :
I1.3.1.Préparation de matiéres brutes d'alimentation :
1- Compression et désulfuration du gaz naturel
2- Reformage
a-Primaire
b-Secondaire
I1.3.2. Purification du gaz de synthése:
1. Conversion de CO en CO2.
2. Extraction du gaz carbonique.
3. Méthanisation.
I1.3.3. Synthese d'ammoniaque :
1. Compression du gaz de synthese purifié.
2. Synthese et réfrigération de I'ammoniac.

3. Stockage et distribution du produit.



ChapitreIl : Procédé de fabrication de I’ammoniac au niveau de
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I1.4.Description de I’unité par section :
I1.4.1.Préparation de matiéres brutes d'alimentation:

I1.4.1.1.0pération de désulfuration :
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Figure I1.2 : schéma représentant la section de désulfuration du gaz naturel [S].

Le gaz naturel d'alimentation de 1’unité d'ammoniac, contient des composés sulfurés
qui agissent comme un paralysant pour le nickel et le cuivre, métaux sur lesquels se

basent les catalyseurs.

Pour assurer une durée de vie raisonnable et prolongée de ces catalyseurs, il est

nécessaire que la teneur en soufre dans le gaz d'alimentation soit inférieur 0.5 ppm.

Pour obtenir ces conditions le gaz naturel est désulfuré par une hydrogénation des
composés de soufre non réactifs et, postérieurement, une adsorption du sulfure
dhydrogéné formé sur I’oxyde de zinc (ZnO). L’hydrogénation est effectuée a une
température de D'ordre de 400°C et en présence dun catalyseur de cobalt -

molybdéne(CO-MO) [6].
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Le premier lit transforme les composés de soufre en H2S qui seront adsorbés dans le

second lit par 1'oxyde de zinc pour avoir le ZnS selon les réactions suivantes :
Co-Mo
CHsSH +H> = CH4 + H2S

Le deuxiéme lit est formé d’un catalyseur a base d’oxyde de zinc (ZnO) qui joue le

role de ’adsorbeur du composé sulfureux.
H2S +7Zn0O = ZnS + H20

Dans cette opération, la teneur en soufre est réduite de 1 ppm a 0,25 ppm a la sortie
de la désulfuration le gaz contient moins de 0.50 ppm de soufre, et il est disponible pour

l'alimentation du reformage, pour le chauffage du gaz, on utilise le gaz de combustion.

I1.4.1.2. Opération de reformage de gaz avec la vapeur :
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Figure I1.3 : Schéma représentant la section du reformage a la vapeur [7].
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Le procédé de reformage a la vapeur est effectué a travers deux étapes.

Le gaz d'alimentation, et le gaz d’hydrogénation de désulfuration sont controlés par
la FIC 104 et sont mélangé avec de la vapeur d'eau d'une pression d’environ 39 bar,
laquelle est contrdlé par FIC-105 et pour I’injecter au reformage primaire, Le rapport

normal vapeur/carbone, pour les conditions de travail est aux environ de 3.3/1.

Les réactions qui se produisent dans des conditions normales d'opération peuvent étre

simplifiées dans les formules suivantes [6] :
CHa4 + H20 = CO + 3Hz + 49.2 kcal/mole.
CO + H20 = CO2 + Hz - 9.8 kcal/ mole.
Réaction globale:

CH4 + 2 HoO = CO» + 4H; +p 39.4 kcal/mole.

L'air est réchauffé dans un serpentin installé dans la partie convection chaude du four
de reformage primaire d'ou il sort a une température de 590°C et passe dans un brileur
installé dans la partie supérieure du reformeur secondaire ou il se mélange avec l'effluent
du reformeur primaire, dans cette zone ce passe la premiére réaction, fortement

exothermique, celle de I'oxygene de 1'air avec I'hydrogeéne du gaz.

D’ici coulent les gaz a travers le lit de catalyseur de nickel, en présence du quel les

réactions de reformages ont lieu.
Premier lit:

CHy4+ 20, = CO; + 2H20 + 8.36 kcal/mole.
Deuxiéme lit:

CH4 + H20 = CO + 3H2 + 49.2 kcal/mole.

CO + H20 =C0O2 + H2 - 9.8 kcal/mole.

11
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I’unité Fertial-Annaba

La température du gaz a la sortie est généralement entre 950°C et 1.100°C, suivant

l'activité du catalyseur [7].

VAFEL R{iAIR
IEIDIB

CAZ PRACEDE
3] burs
De LO1T
|—\ sme¢

IS!'C

5490

& hWFILSE

s
e
~.

ersl0( F

DelDl K

Ver

s 18] F

De IDIF

Figure I1.4 : schéma représentant la section reforming secondaire [8].
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I1.4.2.Purification du gaz de synthése :

11.4.2.1. Opération de conversion de CO :
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Figure IL.5 : schéma de la section du convertisseur de shift 104-D [9].

Dans cette section on réalise la conversion de la plus grande quantité du CO contenu
dans le gaz, qui en présence d'un catalyseur, réagit avec la vapeur d'eau, pour étre
transformé en H2 et CO2, en réduisant ainsi la teneur en CO jusqu'a 0.16 ou 0,50 %,

selon la réaction suivante :
CO + H20 =C0O2 + H2 - 9.8 kcal/mole

La réaction est exothermique, c’est pourquoi la température du gaz a la sortie est

supérieure qu’a l'entrée.

Pour des raisons d'équilibre chimique, la réaction de conversion est effectuée en deux

¢tapes, conversion de CO a haute et a basse température.

Le gaz d’alimentation doit étre refroidis jusqu'a environ 190 - 230°C avant d'entrer
dans le réacteur de conversion de CO en CO2 a basse température, ce courant de gaz se

refroidie en passant par deux échangeurs :
Dans le premier nous produisons une partie de la vapeur saturée de 100 bar.

13
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Dans le deuxiéme nous réchauffons le gaz a I’entrée du méthanateur.

11.4.2.2. Extraction du gaz carbonique :
1. Role et importance de la section :

Le role de la section décarbonatation est de réduire la concentration de CO2 dans le
gaz brut de synthese jusqu’a moins de 0,01% (100ppm). Une solution aqueuse d’environ
20% de MEA (monoé¢thanolamine) absorbe le CO2 qui est un poison pour le catalyseur

de la synthése d’ammoniac.

Le gaz brut de synthése contient de la synthése d’ammoniac contient environ 18,5%
de CO2 a I’entrée de I’absorbeur. L’arrét de la section décarbonatation nécessitera 1’ arrét

total de la synthése de I’ammoniac [10].
2. Epuration du gaz :

Dans cette partie de 'unité, le gaz de synthese brut venant de 102-F a environ 27 bar
effectifs et 63°C est traité pour extraire le gaz carbonique et une faible quantité résiduelle
de monoxyde de carbone et produire un gaz de synthése hydrogéne/azote trés pur avec

pourcentage d’oxydes carboniques de 0,6 mol sur la base d’un gaz sec [10].
3. Régénération de ’MEA :

La solution de MEA riche a cause de sa forte teneur en CO2 sort du fond de

I’absorbeur 101E.

Une partie de ce débit est continuellement nettoyée par passage a travers le filtre 105-
L. La solution de MEA riche est ensuite réchauffée par échange de chaleur dans
I’échangeur 109-C avant d’entrer dans le haut des strippers de CO2 :102-EA et 102-EB.
Les strippers fonctionnent a basse pression et haute température ; une partie du CO2 est

libérée par I’effet du flash.

14
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Figure I1.6 : schéma de la section décarbonatation [11].

11.4.2.3. Méthanisation de gaz :

Le gaz de procédé¢ entre par le haut du méthanateur et traverse le lit catalytique de

nickel ou touts oxydes carboniques résiduels se transforment en méthane et eau [12].

La réaction de méthanisation étant exothermique la chaleur produite augmente la

température du gaz a la sortie jusqu’a environ 359°C.

Le méthanateur est calculé sur la base d’une concentration de 0,61% mole de CO +

0,01 mole de CO2 (sur la base d’un gaz sec) dans le gaz d’alimentation.

Toute augmentation importante de concentration de CO ou de CO2 aura pour résultat

I’accroissement rapide des températures dans le récipient et du gaz de sortie.

Un systéme d’évacuation compris dans 1’étude pour protéger le méthanateur contre la

haute température, ferme la vanne a passage direct dans la ligne d’entrée du récipient.

Une description complémentaire de la section apparait sur le schéma.
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Le gaz qui sort du méthanateur est alors progressivement refroidi par I’eau

d’alimentation de la chaudicre, par I’eau déminéralisée et enfin par I’eau tempérée dans

le réservortr.

Le gaz entre dans le ballon a I’aspiration du compresseur du gaz de synthese, a

environ 38°C.
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Figure IL.7 : schéma de la section de méthanisation [13].
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11.4.3. Synthése de ’ammoniac :

11.4.3.1. Compression du gaz de syntheése :

L’eau séparée du gaz de synthése dans le séparateur est évacuée vers 1’égout.

Des alarmes de niveaux haut et bas sont indiqués sur place, et a distance dans la salle

de contrdle. Un niveau tres €élevé dans le séparateur actionne 1’interrupteur qui arréte le

compresseur de gaz de synthese.

La pression dans le séparateur, est normalement de 1’ordre de 24,6 bars eff, et est

contrdlée par une vanne qui régule ainsi I’arrivée de vapeur responsable de la vitesse du

compresseur du gaz de synthese.

Le gaz de synthése sort du séparateur par un tamis contre d’entralnements et est sous

analyse constante pour le CHa.

Partant du collecteur de sortie le séparateur, un piquage alimente le convertisseur de

shift BT en gaz de syntheése en cas de besoin.

B
il

COMPRESSEUR DE SANTHESE 103 )

Figure I1.8 : Schéma de Compression du gaz de synthése [14].
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Le gaz de synthése refoulé par le compresseur contenant 10% d’NH3 est refroidi
d’abord par échange de chaleur avec 1’eau dans 1’échangeur, ensuite, le collecteur se

divise en deux circuits paralleles [10].

Les inertes sont purgés vers le réseau de gaz combustible et ’ammoniac liquide est

envoyee au systeme de réfrigération.

Les vapeurs du ballon séparateur, ne contenant que de I’ammoniac, seront réchauftées
avant d’entrer dans le réacteur pour conversion de I’hydrogéne et de 1’azote en

ammoniac a 12% de concentration.

Figure IL1.9 : schéma de la boucle de synthése [15].
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11.4.3.2. Synthése et réfrigération de I’ammoniac :

Le systeme de réfrigération d’ammoniac a trois niveaux permet la récupération de
I’ammoniac contenu dans le gaz synthese et le gaz de purge, il sert aussi a assurer le
refroidissement entre les étages du compresseur. le transfert de I’ammoniac vers le

stockage et les unités NINA se fait a partir du systeme de réfrigération.

Les vapeurs d’ammoniac refoulées du compresseur sont refroidies par échange avec
I’eau de mer dans les échangeurs 127-C A/CB. L’ammoniac ainsi condensée est
accumulée dans le ballon du séparateur et les gaz inertes sont enlevés a ce point, passant

d’abord par I’échangeur d’ammoniac avant de rejoindre le réseau de gaz combustible
[6].

Passé au ballon du premier niveau de la séparation pour réchauffer I’ammoniac

envoyé vers [’unité ouest.

L’ammoniac liquide du fond du ballon séparation traverse 1’échangeur pour refroidir

le gaz de synthése d’ammoniac provenant du compresseur.

Les vapeurs retournent dans la séparation le liquide de la séparation sert aussi a
refroidir les gaz de purge passant par 1’échangeur et le gaz de synthése traversant

I’échangeur entre les étages du compresseur.

Ces vapeurs sont envoyées au ballon du deuxiéme niveau de la séparation avec

I’excédent du liquide requis pour maintenir un niveau.

Les vapeurs d’ammoniac du ballon séparation sont aspirées par 1’étage a haute

pression du compresseur.

L’ammoniac liquide du fond du ballon séparation est envoyée a 1’échangeur pour
refroidir le gaz de synthése d’ammoniac provenant du compresseur, les vapeurs
produites retournent au ballon séparation, I’excédent du liquide est détendu et dirigé

vers le ballon du troisiéme niveau du séparation.

Les vapeurs du ballon séparation sont aspirées par I’étage intermédiaire du

compresscur.
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L’ammoniac liquide du fond du ballon séparation est alors envoyée a 1’échangeur
pour refroidir le gaz de synthése d’ammoniac provenant du compresseur, I’excédent est

pompé vers le bac de stockage ou envoyé a I’unité ouest.

L’ammoniac liquide venant de la boucle de synthese passe d’abord dans I’échangeur

pour refroidir les gaz de purges ou peut passer directement dans le ballon séparation.

Les vapeurs des €échangeurs se rejoignent pour retourner a la séparation. Les vapeurs
d’ammoniac du haut du ballon séparation sont aspirées par 1’étage basse pression du

compresseur de réfrigération.

Les gaz inertes sont purgés du systeme mais leur contenu d’ammoniac doit étre

récupéré par refroidissement et séparation [6].
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Figure I1.10 : Schéma de réfrigération [16].

11.4.3.3 -Stockage et distribution du produit :

L’ammoniac est extrait du ballon de détente du troisieme étage de réfrigération, a -

33°C.
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Les pompes compresseur refoulent 1000 T/J au réservoir de stockage.

I1.5- Conclusions :

L'ammoniac est un produit chimique crucial utilis¢ dans une large gamme
d'applications, notamment la production d'engrais, d'explosifs, de plastiques et de
produits pharmaceutiques. Sa production s'effectue principalement par le procédé
kellogg qui combine l'azote gazeux (N2) et I'nydrogéne (H,) en présence d'un catalyseur

a base de fer, dans des conditions de hautes pressions et températures.
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Chapitre I1I : Généralités sur le transfert thermique et les
échangeurs de chaleur

II1.1- Généralités sur le transfert thermique:

La connaissance des lois de la transmission de la chaleur est essentielle pour tous les
ingénieurs et techniciens qui ont & connaitre des problémes thermiques: frigoristes,
thermiciens, spécialistes en génie des procédes, etc. Lorsque deux corps, ou deux
milieux, ne sont pas a la méme température, ils ne sont pas en équilibre thermique. On
peut alors observer un passage d’énergie calorifique de chaleur, du corps, ou du milieu,
le plus chaud vers le corps, ou le milieu, le plus froid. On sait que le transfert de chaleur

spontané est impossible d’un milieu froid vers un milieu chaud [17].

Pour se transmettre, la chaleur fait appel a trois mécanismes fondamentaux:
*La conduction.
*La convection.

* Rayonnement.

I11.2- Généralités sur I’échangeur de chaleur:
II1.2.1- Définition d’un échangeur de chaleur:

Un échangeur de chaleur est un appareil destiné a réchauffer ou refroidir un fluide au
moyen d’un autre fluide circulant a une température différent ceci se traduit par le

passage d’un flux de chaleur du fluide chaud vers le fluide froid.

Le probléeme le plus complexe c’est I’optimisation de 1’échangeur de chaleur ce
dernier est li¢ a la dualité du transfert de chaleur et la perte de charge. Le bilan de calcule
de tout appareil ce base sur deux études paralléles: transfert de chaleur et parte de charge

[18].
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I11.2.2- Les fonctions des échangeurs de chaleur:

a. Fonction réfrigération: Les réfrigérants (coolers) refroidissent un liquide ou un
gaz par circulation d’un fluide auxiliaire qui peut étre un fluide de procédé ou de 1’eau.
Associés au fonctionnement de compresseurs pour la réfrigération des gaz comprimés,
ils sont qualifiés de réfrigérants intermédiaires (intercoolers) et de réfrigérants finals

(after coolers) selon les divers étages de compression [19].

b. Fonction réchauffage: Les réchauffeurs (heaters) réchauffent un fluide de procédé
par de la vapeur d’eau ou autre fluide de procédé; ces termes sont surtout employés dans
le cas du réchauffage d’un produit stocké pour en assurer sa pompabilit¢é dans des

conditions techniques et économiques satisfaisantes [19].

¢. Fonction condensation: Les condenseurs (condensers) assurent la condensation
totale ou partielle de vapeur par circulation d’eau ou de fluide de procédé suffisamment
froid .Les aérocondenseurs assurent cette fonction en utilisant 1’air comme fluide froid.
Subcooler il assure simultanément la condensation de vapeur et le refroidissement des

condensats généralement par circulation d’eau [19].

d. Fonction vaporisation: Les vaporiseurs (vaporiser) assurent la vaporisation totale
ou partielle d’un liquide de procédé, I’apport de chaleur étant fait part de la vapeur d’eau

ou un fluide chaud de procédé éventuellement en condensation [19].

II1.2.3- Criteres de classement des échangeurs:

I1 existe plusieurs critéres de classement des différents types d’échangeurs de chaleur,

ces derniers peuvent étre class€és comme suit :

I11.2.3.1- Classement technologique:
Les principaux types d’échangeurs rencontrés dans ce type, sont les suivants :
e Les échangeurs a tubes : monotubes, coaxiaux ou multitubulaires.
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e Les échangeurs a plaques : a surface primaire ou a surface secondaire

e Les échangeurs d’autres types : contact direct, a caloducs ou a lit fluidisé.

I11.2.3.2- Classement suivant le mode de transfert de chaleur:

Les trois modes de transfert de chaleur (conduction, convection, rayonnement) sont
couplés dans la plupart des applications (chambre de combustion, récupération sur les
fumées, etc.), il y a souvent un mode de transfert prédominant. Pour tout échangeur avec

transfert de chaleur a travers une paroi, la conduction intervient [18].

I11.2.3.3- Classement fonctionnel :

Le passage des fluides dans 1’échangeur peut s’effectuer avec ou sans changement de
phase, suivant le cas, on dit que I’on a un écoulement monophasique ou diphasique. On

rencontre alors les différents cas suivants:

e Les deux fluides ont un écoulement monophasique.

e  Un seul fluide a un écoulement avec changement de phase, cas des évaporateurs
ou des

e Condenseurs.

e Les deux fluides ont un écoulement avec changement de phase [20].

I11.2.4- Les différents types d’échangeurs de chaleur:
I11.2.4.1- Echangeurs tubulaires:

L’échangeur utilisant les tubes comme constituent principal de la paroi d’échange est

les plus répandus, pour des raisons historiques et économiques.

On peut distinguer trois catégories suivant le nombre de tubes et leurs arrangements

toujours réalisent pour avoir la meilleure efficacité possible pour une utilisation donnée:

24



Chapitre I1I : Généralités sur le transfert thermique et les
échangeurs de chaleur

1. Echangeur monotube.
2. Echangeur coaxial.
3. Echangeur multitubulaires : Existant sous quarte formes :
1. Echangeur a tube sépar¢.
2. Echangeur a tubes rapprochés.
3. Echangeur a tubes ailettes.
4. Echangeur a tubes et calandre: C’est 1’échangeur

actuellement le plus répandu.

Figure II1.11 : Catégories de I’échangeur de chaleur [21].
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I11.2.4.2- Les échangeurs a plaques:

Le concept d’échangeurs a plaques date du début du siecle. Ces échangeurs ont été
¢tudiés a I’origine pour réponde au besoin de I’industrie laitiere, puis utilisé par la
suite dans diverses branches de I’industrie (chimique, nucléaire, etc.).Suivants la
géométrie de canal utilisée, on distingue les échangeurs a surface premicre et les

échangeurs a surface secondaire.
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Boulons
Plaque d'assemblage Joint Tige porteuse
/ P
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Barre de gu sdé/g

Figure II1.12: Echangeur a plaques [23].

I11.2.4.3- Echangeurs double-tube:

Un échangeur double tube est constitué par deux tubes concentriques, un fluide
(généralement le chaud) circulant dans le tube intérieur, 1’autre dans I’espace compris

entre les deux tubes [23].

Figure I11.13: Exemple d’un échangeur double tubes [23].

&5 2 1 e

i ;i
s l.i | |

Paralléle & co-courant Paralléle a contre-courant

I11.2.5- L’échangeur a tubes (faisceaux) et calandre:
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Un échangeur a tubes et calandre est une classe d'échangeurs de chaleur. Il est le type
le plus commun des échangeurs de chaleur dans les raffineries de pétrole et d'autres

grands.

Sortie  Entrée Chicanes

tube calandre//\

[

Sortie Entrée
calandre tube

Figure II1.14: Schéma simplifi¢ d’un échangeur a tube et calandre [23].

Procédés chimiques, il est adapté pour les applications a haute pression. Comme son
nom l'indique, ce type d'échangeur de chaleur est constitué d'une calandre (un grand
récipient sous pression) avec un faisceau de tubes a l'intérieur. Un fluide circule dans
les tubes, et un autre fluide circule sur les tubes (a travers la calandre) pour transférer la
chaleur entre les deux fluides. L'ensemble des tubes est appelé un faisceau tubulaire, et
peut étre composé de plusieurs types de tubes: plaine, longitudinalement a ailettes, etc

... [23].
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Figure II1.15: Schéma simplifi¢ d’un échangeur a faisceaux et calandre [24].

a. Les échangeurs tubulaires sont constitués:
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v" d'un faisceau tubulaire
v" d’une calandre
v" de boites de distribution et de retour

Le faisceau tubulaire est composé de deux a plusieurs centaines de tubes soudés ou

dudgeonnés a leur extrémité sur une plaque [25].

Figure II1.16 : Faisceau tubulaire [25]. Figure II1.17: la calandre [25].

La calandre est un tube cylindrique de gros diametre dans laquelle est placé le faisceau
tubulaire. Les boites de distribution et de retour sont fixées aux extrémités et servent de

collecteur pour le fluide circulant dans les tubes.

Figure II1.18: Les calottes [25].

I11.2.5.1- Classification et différents types des échangeurs a tubes et calandre:
I y a beaucoup de criteres pour choisir un échangeur a tubes et calandre.
Fondamentalement, sa fonction peut étre pour une seule phase (tel que le refroidissement

ou le chauffage d'un liquide ou gaz) ou pour deux phases (tels que la vaporisation ou la
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condensation). Puisque il y a deux cotés a un échangeur a tubes et calandre, cela peut

conduire a plusieurs combinaisons de services [20].

Les services peuvent étre classés comme suit:

O

O

Monophasé.
Condensation.
La vaporisation.

Condensation / vaporisation (condensation d'un c6té et vaporisation dans

l'autre coté).

Figure II1.19: Faisceau tubulaire d’un échangeur a tube et calandre [22].

I11.2.5.2- Les tubes :

Ce sont généralement des tubes normalisés dont le diameétre annoncé correspond

exactement au diametre extérieur (2 la différence des tubes utilisés en tuyauterie).Ces

tubes sont généralement de longueur standard:2.44-3.05-4.88-0u6.10m

Le démontage du faisceau de tubes est de plus en plus difficile au fur et a mesure que

sa longueur s'accroit (probléme de rigidité du faisceau). Pour tous les condenseurs

démontables, il convient de laisser un espace libre suffisant dans 1'axe du condenseur

pour permettre la sortie du faisceau de tubes.

Les matériaux utilisés dépendent des fluides choisis; les plus courants sont les aciers

ordinaires, les aciers inoxydables, le cuivre, le laiton, les cupronickels.
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Figure I11.20: Les tubes [21].

I11.2.5.3- La disposition des tubes :
Il y a quatre disposition des tubes, comme indiqué dans la figure: triangulaire (30 ©),
tourné triangulaire (60 °), carré (90 °), et faire tourner carré (45 ©). Une triangulaire (ou

triangulaire rotation) modele pourra accueillir plusieurs tubes d'un motif carré (ou place

8 <>

Triangulare droit Triangulaire incline Carre droit Carre inclhine

tournée).

Figure II1.21: dispositions des tubes [21].

I11.2.5.4- Les chicanes:
Les roles principaux d'une chicane dans un échangeur de chaleur a tubes et calandre
sont les suivants:
- Tenez les tubes en position, a la fois dans la production et l'exploitation.
- Prévenir les effets des vibrations, qui sont augmentées par la vitesse du fluide et la

longueur de I'échangeur.
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La mise en ceuvre des chicanes est décidée sur la base de la taille, le colt et leur
capacité a apporter un soutien aux faisceaux de tubes.

Les chicanes sont de mémé matériau que la calandre. Elles peuvent étre plusieurs
types:

Chicanes classique ou chicanes a barreaux, dont le développement et 1'utilisation sont

relativement récents

. e

000000
00000000
00000000

Q000

Il

L

i
v

(a) (b)

Fig. 8.b: Doublz segmented boffls

Figure II1.23: chicane [21].

II1.2.5.5- La calandre:
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C'est I'enveloppe métallique cylindrique entourant le faisceau tubulaire. Son matériau
doit étre compatible avec le fluide utilisé. Les matériaux les plus courants sont les plus
courants sont les aciers ordinaires, les aciers inoxydables, le cuivre ou les maticres
plastique.

Il semble que la limite technologique des calandres se trouve aux alentours d'un
diametre de deux meétres. Certains trés gros condenseurs sous vide sont réalisés avec
une calandre parallélépipédique (solution d'ailleurs favorable pour limiter les pertes de

pression en entrée) [21].

Figure I11.24: La calandre [22].

I11.2.5.6- Organisation de la circulation cote tubes/cote calandre:

Il est des cas particuliers pour lesquels la circulation s'impose : dans un kettle le
fluide a vaporiser est coté calandre; il en est de méme pour le fluide a condenser dans
un condenseur a eau horizontal. Sinon, le c6té tubes est de préférence affecté au:

¢ Fluide sous la plus haute pression : un tube résiste mieux a la pression intérieur
qu'a la pression extérieur; une plus grande épaisseur de paroi ne s'applique
qu'aux chambres de distribution et de retour de dimensions plus modestes que

celle de la calandre.
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e Fluide a température élevée: a plus haute température le taux de travail
admissible pour le matériau diminue, nécessitant une plus grande épaisseur;
cela peut conduire a prendre un acier pour lequel la contrainte admissible est
supérieur; par ailleurs les pertes thermiques sont limitées.

e Fluide corrosif : le colit des matériaux a mettre en ceuvre ne se répercute pas
coté calandre.

e Fluide salissant : le nettoyage mécanique de I’intérieur des tubes est plus facile
que celui du faisceau coté calandre.

e Fluide salissant : le nettoyage mécanique de 1’intérieur des tubes est plus facile
que celui du faisceau c6té calandre.

e Fluide entrainant dépots et sédiments : entrainement et le nettoyage sont plus
faciles. Le coté calandre est généralement réservé au:

¢ Fluide visqueux pour lequel il est plus facile de régler la vitesse de circulation,
donc transfert et perte de charge, en jouant sur le type et le nombre de chicanes
transversales.

e Fluide de plus haut débit pour les mémes raisons que celles évoquées
précédemment [19].

Par ailleurs, il faut prendre en compte d'éventuels impératifs de sécurité face aux
risques de ruptures et aux risques de fuites (dont le sens doit étre apprécié selon les
niveaux de pression) dans le cas de fluide inflammable, toxique, polluant pour
I'environnement ou l'autre fluide, ou encore susceptible de réaction chimique avec l'autre
fluide. Dans certains cas, il y a une compétition entre les fluides ; par exemple, lorsque
du gaz naturel sous haute pression est refroidi par de 1'eau de mer, les deux fluides sont
justiciables du c6té tubes, ce qui améne, sauf choix du titane trés onéreux, a utiliser un

circuit intermédiaire d'eau de réfrigération traitée pour échapper a la problématique [19].

I11.2.5.7- Arrangement des échangeurs:
a. En série sur les deux fluides: Les échangeurs peuvent €tre mis en série sur les deux
fluides en organisant une circulation a contre-courant d’ensemble, le fluide froid entrant

du coté de la sortie du fluide chaud. Si chacun des appareils de la série est lui-méme un
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échangeur a contre-courant, il est évident que 1’ensemble de I’arrangement est régi par
la loi de transfert caractéristique de la circulation a contre-courant. C’est une solution
qui s’impose en particulier lorsque le débit de chaleur a échanger et la qualité du transfert
amenent a définir des surface d’échange d’une importance telle que la taille unitaire des
¢changeurs a mettre en place est trop grande pour étre techniquement réalisée ou pose
des problémes d’implantation, d’installation et de maintenance.

L’argument reste par ailleurs valable pour échangeurs qui ne sont pas a contrecourant
avec I’avantage pour I’arrangement d’échapper aux limites de performance inhérentes a
chacun des autres modes de circulation pour 1’échangeur unitaire. Les performances
obtenues comparées font apparaitre I’intérét de multiplier le nombre d’échangeurs de la
série [19].

b. En parall¢le sur les deux fluides: Les pertes de charge admissible ou économique
pour I’un ou I’autre des deux fluides représentent un facteur limitant a prendre en compte
dans la conception d’une série. Les dispositions en parallele permettent de réduire les
débits par ranche et de respecter les contraintes.

Elles peuvent également s’imposer dans le cas de débits importants sans pour autant
qu’une série soit nécessaire.

Le choix du nombre d’échangeurs en série et des branches en parallele prend

¢galement en compte les limites de taille des appareils unitaires [19].

I11.3- Principaux problémes des échangeurs de chaleur:

La mise en service et exploitation des échangeurs de chaleur dépondent de plusieurs
facteurs, comme les matériaux de construction, les fluides en circulation, les
températures d'échange, les pressions et vitesses des fluides dans les différents parties
de I'échangeur, le changement de phase, les états du surface des tubes, les interventions
des operateurs. Ainsi que les industriels sont les plus souvent confrontés aux

phénomenes liés a l'encrassement, la corrosion et les vibrations.

Ceci provoque les dégradations des appareils et perturbe 1'évolution de processus. Le

mode de dégradation des appareils doit étre connu du personnel exploitant et de
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maintenance afin de prévoir la défaillance et d'éviter des situations de panique général,

et les problémes existants dans notre cas (L'échangeur E102 gaz/gaz) sont:
I11.3.1- L'encrassement des tubes de 1'échangeur:

L'encrassement des €équipements de transfert thermique peut étre défini comme le
dépdt de matériau ou de substance désirée sur les surfaces d'échange. Ce dépot qui
évalué dans le temps, peut constitue des cristaux, des sédiments, des résidus biologiques,
des produits d'une réaction chimique ou bien encore de la combinaison de plusieurs des
ces ¢léments (le gaz brut provenant des puits est un mélange de plusieurs substances.

L'encrassement peut se produire a l'extérieur des tubes mais de moins dégrée.

qut )
fluide
Sobdes BC .nll.\pr
) & . Erosion

Surface de transfert

Figure II1.25: Encrassement des tubes.

Le probléme de l'encrassement de I'échangeur est surtout économique, du fait de cofit
¢levé de 1'énergie du matériau. Les dépots ont généralement une faible conductivité

thermique. L'encrassement des échangeurs de chaleur se réOduit par:
Une réduction de l'efficacité des appareils.
Une diminution de leurs performances.

En dimensionnant l'appareil, il faut spécifier une surface d'échange suffisante pour

réaliser 1'échange donné en utilisant:

e  Une certaine valeur de résistance d'encrassement R.

e Une certaine vitesse de circulation du fluide élevée (supérieur a 1 m/s).
e  Al'intérieur des tubes

e  Des surfaces raclées.

e La température de paroi des produits thermosensibles.
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e Limitation de degré de sous refroidissement des fluides cristallisants.

I11.3.2- Vibrations dans les échangeurs:

L'échangeur de chaleur E102 a une longueur trés importante (1-19m) qui provoque

un probléme de vibration des tubes.
Le probléme de vibration peut étre limité par:

e ['utilisation des vitesses des fluides raisonnables.

e ['utilisation d'un déflecteur a l'entrée de la tubulure.

e L'évitement des larges et faibles distance entre chicanes (15%>d>35% a éviter),
les deux conditions conduisent & une mauvaise distribution des chicanes.

e Laréduite de la longueur des tubes non supportes par les chicanes.

e Le controle de jeu (tube-chicane).

II1.3.3- Corrosion des entres des tubes:

Les fluides corrosifs circulant c6té tube ou calandre peuvent engendrer des problémes

de corrosion importants surtout au niveau d'entre du tube.
La corrosion d'échangeur de chaleur sera limitée en utilisant un matériau résistant:

e Acier inoxydable.
e  Graphite pour les solutions aqueuses des acides minéraux.

e  Matiere plastique pour les températures inferieur a 100°C.

I11.3.4- Etat de dégradation des échangeurs de chaleur:
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La présence de dépdts de sédiments et d'oxyde de fer dans les boites de
distribution, plaques tubulaires et sur l'intérieur et I'extérieur des tubes.

Attaque de corrosion et piqires sur la longueur des tubes, dans les boites de
distribution, plaques tubulaires et parois des calandres; (E102 A)

De forts encrassements intérieurs et extérieurs des faisceaux pour certains
échangeurs par un dépot de consistance tres dure;

Percage des tubes;

Présence de clapets plus en moins corrodés sur le déflecteur de certains
¢changeurs; -Fuites au niveau du dudgeonnage des tubes;

Dégradation des vannes de I'échangeur:

Corrosion dans les sections des cordons de soudure des tubes;

Décalorifugeage des boites de distribution [26].
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Tableau III.1: Les causes, effets et remedes de la dégradation des échangeurs de

chaleur [26].

Encrassement : dépots de Variation. Parameétres des Nettoyage au jet
tartre d’hydrocarbures, processus: cleaner et l'eau, du
biologique ; bouchage des , . soufflage a l'air
£l £ temperature pression, £
tubes et des conduites . s
vitesse, débits, des
fluides...
Fuite importantes au niveau Variations des Retubage,
du dudgeonnage des tubes n . établissement d'un
parametre...
> 10% procédé¢ d'exécution de
soudure
Fuites au niveau des tubes n  Variations des Bouchage des tubes
<10% \ perceés.
parametre...
Séveére corrosion de la Variations des Soudage a l'arc.
laque tubulaire avec des \ g s
plaq parameétre... Meétallisation des plaques
rofondeurs allant jusqu'a :
P L tubulaires.
3mm aux pourtours des
soudures des tubes.
Corrosion galvanique et Variations Modification de la qualité
fissuration par corrosion . de des métal ou isolement
parametre...
sous tension des boites de du milieu corrosif par
distributions métallisation et injection
d'inhibiteur
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Propagation de corrosion Effets thermiques de Métallisation pour
soudure (contrainte de protéger la soudure et
soudage) d'espérer une tenue de vie

plus durable.

I11.4.Conclusion :

L'é¢changeur de chaleur type calandre faisceau est un composant essentiel dans de
nombreux domaines industriels pour transférer de la chaleur entre deux fluides. Sa
conception simple et robuste le rend polyvalent et adapté a une large gamme

d'applications
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CHAPITRE 1V : Dimensionnement et calcul d’un échangeur

IV.1. Introduction :

Lors de la conception d'un échangeur de chaleur, 'objectif principal est de maximiser
la récupération de chaleur tout en optimisant les cofits. Il s'agit donc de trouver un

équilibre entre les dépenses d'investissement initiales et les frais d'exploitation courants.

Dans le contexte industriel, le dimensionnement thermique d'un échangeur de chaleur

implique plusieurs étapes clés :

Sélection du type d'échangeur adapté: Le choix du type d'échangeur dépend de plusieurs
facteurs tels que les fluides en circulation, les conditions de fonctionnement et les

performances souhaitées.

Dimensionnement thermique: Cette étape vise a déterminer la surface d'échange

nécessaire pour transférer la puissance thermique requise entre les fluides.
Deux approches principales existent :

e analytiques : Parmi les méthodes analytiques les plus courantes, on trouve la
méthode DTLM (Différence de Température Moyenne Logarithmique) et la
méthode NUT (Nombre d'Unités de Transfert).

e numériques : La méthode des volumes finis et la méthode du diagramme

enthalpie-température font partie des méthodes numériques les plus répandues.

Le calcul de la surface d'échange pour les échangeurs tubulaires ou tube-calandre
s'avere particulierement complexe en raison de la géométrie impliquée. Deux méthodes

principales sont généralement employées :

e Méthode Donohue: Cette méthode introduit la notion de débits massiques
moyens, 1'un longitudinal et 'autre transversal, et utilise le diameétre extérieur des

tubes dans les expressions des nombres sans dimensions.

e Méthode Kern: Plus simple que la méthode Donohue, elle définit un seul débit
moyen pour l'ensemble de I'échangeur et utilise le concept de diameétre

¢quivalent. C'est cette méthode que nous avons utilisée dans notre cas.
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La méthode Kern prend en compte la géométrie du faisceau de tubes en définissant
un diamétre équivalent. Elle utilise également un débit moyen unique pour l'ensemble

de lI'échangeur et fait appel au diametre équivalent dans ses calculs.

IV.2. Description de la section Synthese et réfrigération de I’ammoniac :

Grace a un systeme de réfrigération a trois niveaux, il est possible de récupérer le
produit Ammoniac présent dans le gaz synthétique et le gaz de purge. Il est €¢galement
utilisé pour garantir le refroidissement entre les niveaux du compresseur 103-J. Le
produit ammoniac est transféré du systéme de réfrigération vers le stockage et les unités
NINA. Par échange avec I’eau de mer, les vapeurs d’ammoniac refoulées du
compresseur 105-J sont refroidies dans les échangeurs 127-CA/CB. On accumule
I’ammoniac ainsi condensée. Les gaz inertes sont retirés du ballon 109-F a ce moment-
la, puis ils passent par I’échangeur d’ammoniac 126-C avant de rejoindre le réseau de

gaz combustible [27].

IV.3. problématique :

Les industries qui utilisent de 1’énergie font souvent face a la difficulté de réduire les
colts de I’énergie afin d’améliorer le rendement industriel. Dans notre projet de fin
d’études, nous nous penchons sur un probléme similaire a celui de I’ammoniac (Fertial
— Annaba), en mettant I’accent sur la synthése et la réfrigération de cette substance. Le
probléme dans cette partie se situe précisément dans 1’échangeur 127c/c qui a pour
fonction de refroidir le gaz de processus grace a 1’eau de refroidissement. Toute fois,
pendant 1’été, les températures augmentent de maniere excessive, ce qui entraine une
mauvaise condensation, ce qui entraine une quantité de stockage beaucoup plus faible

que celle produite du cycle, ce qui entraine une production de plus en plus limitée.

Nous examinerons les diverses options pour améliorer la condensation pendant la
saison estivale en ajoutant un troisieme échangeur (127-C/C) avec un alliage renforcé

pour résister a la corrosion. De plus, nous examinerons la dimension d’un échangeur de
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chaleur de type faisceau tubulaire situé en aval afin d’améliorer son rendement pendant

cette période.

Dans une installation industrielle, le dimensionnement thermique débute d’abord en
choisissant le type d’échangeur appropri¢ au probléme posé. Ensuite, la phase de
dimensionnement thermique proprement dite est nécessaire pour déterminer la surface

d’échange nécessaire au transfert de puissance sur les fluides en question.

IV.4 .Calcul et dimensionnement d’un échangeur a faisceau calendre par la

méthode de kern:
IV.4.1. Données caractéristiques du design :

Nous allons appliquer la méthode de Kern pour vérifier le dimensionnement de
I’échangeur 127c, Les données du constructeur a partir duquel nous avons entamé le

calcul de ces dimensionnement sont regroupées dans les tableaux IV.1 et IV.2 :

Tableau IV.2: propriété dimensionnelles de I’eau (coté tube).

Paramétres Symbole | Unité Valeur
Débit massique M Kcal/h 7451750
Pression absolue Pa Bar 33
Température d’entrée T1 °C 24
Température de T2 °C 27

sortie

Température Tc °C 25.5
calorique
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Masse volumique Pm Kg/m3 1025.6
Viscosité dynamique [T Kg/mh 3.08
Chaleur spécifique Com Kcal/hm°C 0.956
Conductivité thermique Am Kcal/kg®c 0.5139
Résistance de Rs °Cm? h/kcal 0.0002
I’encrassement

Densité de m 1.025

Tableau IV.3: propriété dimensionnelles de I’ammoniaque (coté calendre).

Paramétres Symbole Unité Valeur
Débit massique M Kcal/h 65808
Pression absolue Pa Bar 14.9
Température T1 °c 132
d’entrée

Température de T2 °C 35
sortie

Température Tc °C 83.5
calorique

Masse volumique | Pi Kg/m3 588
de liquide

Masse volumique | Py Kg/m3 9

de vapeur
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Viscosité Lu Kg/mh 0.7
dynamique du
liquide

Viscosité L Kg/mh 0.4534
dynamique de
vapeur

Chaleur spécifique | Cpi Kcal/hm°C 0.46
liquide

Chaleur spécifique | Cpy Kcal/hm°C 0.55
vapeur

Conductivité AL Kcal/kg®c 0.4246
thermique du
liquide

Conductivité Av Kcal/kg®c 0.3358
thermique de
vapeur

Résistance de Rs °Cm2 h/kcal 0.0002
I’encrassement

Densité D 0.6

IV.4.2. Bilan thermique par rapport a l'eau :

Le bilan thermique global de I’appareil est calculé par les deux relations (IV.1) et

av.2).
Q=M Cp(T1-T2) =M Cp(12-t1) vevurerrenrrnrenrrnroresrssessssesassnnses aIv.y).
Q=M (Hi-H2) =m (h2-h1) ceevriiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiinnneciecennn (Iv.2).
Q : quantité de chaleur.
Cp : Chaleur spécifique Kcal/hm°C.
AT : Différence de température °C.

M / m : Débits massiques horaires des fluides Kg/h.
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H/ h : Enthalpies des fluides en fonction de leurs températures Kcal/Kg.

Les lettres majuscules sont réservées pour le fluide chaud et les lettres minuscules
pour le fluide froid, alors que les indices IV.1 et IV.2 correspondent respectivement aux

conditions d’entrée et de sorties.

a. Calcul le flux de chaleur :

D’apres le bilan thermique on peut calculer le flux de Chaleur qui est déterminé selon

la relation suivante :

Q : quantité de chaleur.
Cp : Chaleur spécifique Kcal/hm °C (voir tableau IV.1).
T : Température de I’eau a I’entré (voir tableau IV.1).
T : Température de I’eau a la sortie (voir tableau I'V.1).
AT : Différence de température °C.

Q1 =7451750%0.956x3 = 21371619 Kcal/h
D’autre part : la chaleur accompagne la condensation d’NH3

Qe=Q Nm=M (Hz, - H3) teuteriiniiiiiiiiieiienierieriariarinricionsonsone (Iv.2).

Donc on trouve :

Avec :
M : débits massiques horaires des fluides (Kg/h).

H : enthalpies des fluides en fonction de leurs températures (Kcal/Kg) (voir tableau

IV.3).
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On a: P=14.9 bar et selon le diagramme de molier trouver (H,- H3).
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Figure IV.26 : diagramme de molier.

Tableau I'V.4 : enthalpie référent a chaque point.

Enthalpie (Kcal/h)

515
418

190.24

135

125.7

Température (°c)

132

35

35

35

29

Pression (bar)

14.9

14.9

14.9

14.9

14.9

Etat

2,

2”

37

5’

Donc :

190.24 Kcal/kg.

65808

515 - 21371619

H; =

e calcul de la quantité de chaleur a enlever par condensation uniquement :
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La quantité de chaleur a enlever par condensation uniquement est calculée a partir de
la relation IV.4 :
(0N SES\Y NSRS 5 £ T = £ 1) (ava4).

Avec :
H3’ et H3 : des enthalpies en kcal /h (voir tableau IV.3).
M : Débit massique en kcal /h (voir tableau 1V.3).

Q2 nu3=65808(190.24-135)

Q2 Nnu3=3635233.92 kcal/h

*Calcul de la quantité de chaleur a enlever par condensation jusqu’au sous

refroidissement :

La quantité de chaleur a enlever par condensation jusqu’au sous refroidissement est

calculé avec la relation IV.5 :
Avec :
Hj3 et Hs’ : des enthalpies en kcal /h (voir tableau IV.3).
M : Débit massique en kcal /h (voir tableau IV.3).
Q3 NH3=MNH3 (H3-H5'") cvvniiniiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiniiiiceceeneen (IV.5).
Q3 nu3=65808 (190.24-125.7)

Q3 nu3= 4247248.32 kcal/h.

* Calcul de la quantité d’eau de mer nécessaire pour la condensation totale :

La quantité¢ d’eau de mer nécessaire pour la condensation totale est calculée avec la

relation (IV.6) :

On a d’apres la relation (IV.1) : Q nu3 =Qg=m Cp At
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Q3NH3
Mc=—"=
CpmAt

Avec :
Cpm : Chaleur spécifique en Kcal/hm °C (voir tableau IV.1).

Q3 ~u3 : La quantité de chaleur a enlever par condensation jusqu’au sous refroidissement

en kcal/h.

424728432
0.956x3

Mc

Mc=1480909.456 kg/h.

=>» Le pourcentage de la condensation est donc calculé par la relation IV.7 :

— QZNHS(CndS) XIOO
Q3NH3(Sre)

av.7).

~3635233.92
4247248.32

%100

P=85.59 %

*Calcule de l1a quantité d’NH3 restante (non condensée) :

La quantit¢ d’NH3 restante (non condensée) est calculée selon la relation (IV.8).

M e = M = Mo uuineeeeeeeeeeeeeesmsseessssseeeeessesssssssesssessssssessns (IV.8).

* Calcul de la quantité d’ammoniac condensée actuellement :

La quantité d’ammoniac condensée actuellement est calculé selon la relation (IV.9).
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Avec :
M : Débit massique en kcal /h

P : Rendement de cette condensation en %.

__ AH (réelle) %

e vk L TS (IV.10).

D’apres le diagramme de molier : les enthalpies de condensation est calculé avec les

relations IV.11 et IV.12 suivant :
AH (complete) = H2 " -H3 ceieereriniiaiiaionesieesessessessassnssnssnssnsansons (Iv.11).
AH (complete) = 418-135=283 kcal / h.
JAY 3 (P TS Tl = G R £ (Iv.12).
AH (relle) = 418-190.24=227.76 kcal/h

En applique sur la relation IV.10 en trouve :

22776
283

P x100

P=80.48 %
D’apres la relation I'V.9 la quantité d’ammoniac condensée actuellement est :
Mc = 65808 x 0.8048
Mc =52962.27 kg/h.
D’aprées la relation IV.8 la quantité d’NH3 restante (non condensée) est :
M n-c = 65808 — 52962.27
M n-c = 12845.73 kg/h.
D’aprés les résultats précédents, les dimensions du nouveau condenseur :

Coté tube :
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Tableau IV.5: données techniques et dimensions de I’échangeur voir (annexe 1).

Désignation Symbole Valeur
Diamétre intérieur (m) Di 0.01483
Diamétre extérieur(m) Do 0.01905
Epaisseur du tube Ep 0.0021
Longueur du tube(m) L 6.096
Espacement entre tube (pas P 0.02381

triangulaire) (m)

Nombre de tubes: Nt=785
Nombre de passes: nt = 1

Coté calendre:

D'aprés les données de calcul de 1'échangeur 127-C fournies par I’entreprise et

I’annexe 2 on a :

Nt =1

Dc=0.737m

b. Calcul de DTLM (la différence moyenne logarithmique de la température :

L’évolution de la température de chaque fluide a partir des températures d’entrée T1

et T2 conditionne directement la valeur moyenne de AT :

DTLM est calculée par la relation IV.13 :

AT1-AT2

DTLM = T AT L. *tcesscccccccccccsssssssssssssseeccccsssssssssssessssssessscs

Ln (m)
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Avec :

AT1 : différence de température a I’extrémité chaude.
AT1 =35-24=11%

AT2 : différence de température a I’extrémité froide
AT2 =35-27=8°

11

DTLM = &7
8

DLTM =9.42 °c

IV.5. Application de la méthode de kern :
IV.5S.1. Coté tube :
IV.5.1.1. Calcul de coefficient global de transfert de chaleur :

Le coefficient de transfert de chaleur sal relatif au tube d’échangeur entartré
Egalement appelé coefficient de transfert global de chaleur, représente la capacité D’ un
échangeur de chaleur a transférer la chaleur entre deux fluides , Généralement un fluide
chaud et un fluide froid. Il tient compte de tous les Mécanismes de transfert de chaleur,

tels que la convection et la conduction a I’intérieure de I’échangeur.

Le coefficient global de transfert de chaleur est calculé a partir de la relation V.14 :

i RSS + —tveeseereeereenreeeseesnreeeseteseeenaeateeseenateteessstennes (IV.14).
U Up

Avec :
Rss : Résistance global d’encrassement °Cm? h/kcal.

Up : Coefficient global de transfert propre.

* Calculé la Résistance global d’encrassement :
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La Résistance global d’encrassement est calculée par la relation IV.15 :
: . do
Rss = Rsi1 + Rsi PR PP P P PP PPPPPPPIITIPOOORS (IV.15).

Avec :
d0 / di : Le rapport dO / di des diamétres extérieurs et intérieurs du tube en m.

Rsi : Résistance due au film d’encrassement déposé a I’intérieur du tube.

0.01905
0.01485

Rss =0.0002+0.0002x

Rss = 0,0004°Cm2 h/kcal

* Le coefficient global de transfert propre Up :

Le coefficient de transfert de chaleur propre relatif au tube d’échangeur a I’état Neuf,
¢galement appelé coefficient de transfert de chaleur individuel, est une Grandeur qui
mesure spécifiquement la capacité d’un fluide a transférer de la Chaleur a une surface
solide. Il représente la convection entre le fluide et la Surface solide et peut étre influencé
par des facteurs tels que la vitesse de fluide, La rugosité de la surface, la température,

etc.

Le coefficient global de transfert propre est calculée a partir la relation IV.16 :

O (IV.16).

Avec :
h0/hi0 : Coefficient de transfert partiel h (interne) Kcal/hm2 0C.
Ep : Epaisseur du tube en m.

Am : Conductivité thermique en Kcal/kg °C.

*Calcul du Coefficient de transfert partiel hi (interne) :
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Le Coefficient de transfert partiel hi (interne) est calcule sur la relation IV.17 :
Bi= NU X 2ttt (IV.17).
Avec :

Nu : Formule de NUSSELT.

D’apres ces résultats et I’annexe ci-joint, on peut utiliser la formule de Sieder et Tate :

Nu = 0.027x Re 08 x Pr (13) x (i)014 (IV.18).

Avec :
Re : Nombre de Reynolds
Pr : Norme de Pronds.

Le terme (u/ut) %% est introduit pour tenir compte des effets de chauffage ou de

refroidissement sur la distribution des vitesses dans une section.

*Calcul de vitesse massique a ’intérieur des tubes :

La vitesse massique a I’intérieur des tubes est calcule sur la relation V.19 :

o ettt ettt et e e te e e s s e e ate s s e e atssenateeneseen (IV.19).

Avec :
Mc : La quantité d’eau de mer nécessaire pour la condensation totale.
Pm : Masse volumique en Kg/m3.

Nt : Nombre de tube.

4X1480909.47
— 1025.6

3.14%(0.01485)2x 785

V=10625.71 m/h
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¢ Calcul le nombre de REYNOLDS de film de condensat Re :

Le nombre de REYNOLDS de film de condensat est calculé par la relation V.20 :

RE = Bl et eeeeeeeeeteeeeaae e s e e et aeeearanaeeseen (IV.20).

Avec :
u : Viscosité dynamique en kg/mh

V : Vitesse massique a ’intérieur des tubes m/s.

_1025.6x 10625.71 X 0,01485
3.08

Re

Re=52542.6

Re > 104

*Calcul le nombre de Pronds (Pr):

Le nombre de Pronds (Pr) est calculé par la relation IV.21 :

PE = P, 5ttt (IV.21).

Pr=5.7296
Pr>0,7
Avec :

(ﬁ)0,14 est négligeable, donc :
Nu=0.027  (Re) % x Pr 13 ()M e (IV.22).

Nu = 0,027 (52542.6)"%8 x (5.7296)033

Nu= 287.04
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Enfin :

hi= Nu x t—m .................................................................... (IV.23).

0.5139
0.01485

hi =287.04 x

hi =9933.32 kcal/hm?*°C

* Calcul du coefficient de tr partiel h0 (interne) :

La condensation sur I’extérieur des tubes horizontaux peut étre prévue en supposant
deux mécanismes : la premicre hypothése est I’écoulement du condensat laminaire ; la
seconde hypotheése prévoit que le cisaillement de la vapeur domine le transfert
thermique. Les €quations suivantes peuvent étre employées au produit du coefficient de

transfert de chaleur pour la condensation sur des tubes horizontaux.

Régime laminaire :

PL? gnL

he =adL (T~ T () i (IV.24).

Ou a= 0.951 pour les modeles triangulaires de tube 0.904 ou 0.856 pour les modé¢les

carrés de tube.
Avec :
Dans notre cas a= 0.951
hce : est le coefficient de transfert de chaleur de film laminaire.
AL : est la conductivité thermique de liquide.
PL : est la Densité liquide.
g : est la constante gravitationnelle.
Le p est la viscosité du liquide.
L : est la longueur de tube.

Nt : est le Nombre de tubes.
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Nr : est le nombre de rangées verticales de tubes.

My : est le débit de condensat.

My = Qtt(Nl(;B)vap

12845.73
9

Myv =

Mv = 1427.30 kg/h

*Calcule le nombre de rangées vertical :

Le nombre de rangées vertical est calculé par la relation IV.25 :

N = e eerteteeeeeeeeeeeeeeeee s s seseseessteeessstessssssennns (IV.25).

Avec :
Dec : diametre de calendre.
P : espacement entre deux centres des tubes (le pas).
M = 1.0 pour les mod¢les carrés des tubes,
M = 1.155 pour les modeles triangulaires des tubes.

Dans notre étude m= 1,55

N = L155%0.737
0.02381
Nr= 35.75

Donc selon la relation IV.24 on a :

785 X6.096 )5 ( 1 NG
0.7x1427.30 35.75

hc =0.951 x 0.4246 x 5882 x 1.27 x 108 (

he =13230.24 kcal/h

On a aussi :
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doP1LVg

hgdg
Bsdo _
AL ( 11

)12 (i)”é ................................................... (IV.26).

Avec :
Les hs sont des coefficients de transfert de chaleur.

Vitesse massique par section de passe :

VG = o et et e eee et e e eeeeaeeeeeenateeseeeaeraaeteeseenaasanens (IV.27).

Avec :
My : débit de vapeur est égale 1427.30 kg/h.
Pv : densité de vapeur.

ac : section minimale d’écoulement est calculé pour les modeles triangulaires selon la

relation IV.28 :

) eeerreeeeeetenatteeeea—teeeeeatee st eenrenteessreeans (IV.28).

Avec :
B : la distance entre deux chicanes transversal.

B=0,392 m

0,0238-0,01905
0,0238

ac =0.392 x 0.737 ( )

ac = 0,057 m?

Pour calculer le coefficient de transfert de chaleur en utilisant les deux mécanismes,
on choisit la valeur la plus élevée calculée comme hO efficace. Le coefficient de transfert
de chaleur de vapeur d’effet de cisaillement change pour chaque incrément. Le
condenseur devrait €tre calculé dans les incréments, avec la vitesse moyenne de vapeur
pour chaque incrément employé pour calculer le coefficient de transfert de chaleur de

vapeur.
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Quand le coefficient de transfert de chaleur pour I’écoulement laminaire et pour le

cisaillement de vapeur sont presque égaux ; les efficaces de coefficient de transfert de

chaleur accru au dessus du plus haut des deux valeurs. Le tableau suivant permet a

I’augmentation d’étre rapprochée [28].

ho est estimé en divisant hs sur hc

Tableau IV.6 : valeurs de hs et hc [28].

Hs hc hs /hc
3346.66 13230.24 0.25
3143.61 13230.24 0.23
2926.58 13230.24 0.21
2629.06 13230.24 0.19
2435.07 13230.24 0.18
2147.35 13230.24 0.16
1815 13230.24 0.13
1405.91 13230.24 0.10
811.74 13230.24 0.06

hs /hc<0.5 donc ho=hc
Donc :

ho= 13230.24 kcal/hm?°C

Et a partir de la relation IV.16 on a :

_9933.32X13230.24
9933.32+13230.24

Up =5673.57

Donc :

L =176 x 104
Up
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Suivant la relation IV.14 :

L ~0.0004 +1.76 x 10
Us

Us=1736.11 kcal/hm?°C

IV.5.1.2. Calcul de la surface d’échange :
La surface d’échange est calculée par la relation IV.29 :
Q =USADTLM..uiituiiuiiuiiniiniinieressarsmmsnssnssnsssscrasssssssnss (Iv.29).
Avec :
Q : La quantité de chaleur absorbée.
Us: Coefficient de transfert de chaleur de réchauffeur sale.

ATLM : Différence moyenne logarithmique de la température.

_ 3635233.92
1736.11 x9.42

A=222.28 m?

C’est la surface d’échange de condensation; pour la surface d’échange totale

(condensation+ Refroidissement) est calculé a partir de la relation IV.29 :
A tota=A condensationT A refroidissementessssssesssssssssassasonssssrsssssssosnsons (Iv.29).
A ot =222.28 +222.28 (1- 0,8579)
A total = 253.86 m?.
Vérification :
La surface supposée est calcule a partir de la relation V.30 :
AS=NLAI T L ciiuiiiniiiiiiiiiiiiiietiiiiieeeecesneescccsnnsecscnnscscnns (Iv.30).
As =785 %0.01905 x 3,14 x 6.096

As =286.24 m?
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Les deux valeurs se rapprochent.

IV.5.2. Calcul de la perte de charge :

IV.5.2.1. Coté tube :

ftXL
djx®

2
nth
APt= L
1.271%x1015xd

(2 2 ) eeeeeeeereees ceeeveeeeeeeseesesennens (IV.31).

Avec :
n¢ : Nombre de passe.
Gt : Vitesse massique.
d : La densité de I’eau de mer.
ft : Coefficient de friction.
L : Longueur des tubes (voir tableau 1V.3).

di : Diamétre extérieur des tubes (voir tableau IV.3).

calcul de la vitesse massique :

La section par passe est calculée par la relation IV.32 :

Bt (Iv.32).

Avec :
act : I’aire de passage entre deux chicanes varie selon I’arrangement des tubes.
Donc on trouve : act =0,135 m?

Alors :

La vitesse massique est calculé a partir de la relation 1V.33 :

GOt = e eeteeeeeeeeeeereeteeseeareessssteeesesssaesseessaeennsseneens (IV.33).
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CHAPITRE 1V : Dimensionnement et calcul d’un échangeur

1480909.456
0,135

Get =

Get =10969699.67 kg/hm?

Facteur de friction ft : en fonction du nombre de Re (voir annexe 3)

R = i ittt ittt e e eaereere et eeeseereeaesre s e s e nanneseesane (IV.34).

Alors : Ft=0.012

Donc La perte de charge sera :

(10969699.67 )2
1,271x1015x1.025

0.012%x6.096
0.01485

AP=1 X X ( +2)

AP = 0.64 kg/cm?

IV.5.2.2. Coté calendre :
*Calcul de perte de charge Apc :

La perte de charge est calcule a partir de la relation IV.35 :

_ fc G2 (Nc+1)Dc
Apc = BT TR R S IR IR LR R (IV.35).

Avec :
Fe: Facteur de friction.
Gc: Vitesse massique;
Nec: Nombre de chicanes.
Dc: Diameétre de la calandre.
De : Diamétre équivalent.

d : Densité de I'eau de mer.

*Calcul Section de passage transversale :
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Section minimum d’écoulement est calculé a partir de la relation 1V.36 :

ac =BDC ( P_Pdo

) teeereeeeee—eeeeea——eeeaaa——eeeaaataeeeeaeneeennns (IV.36).

B =0,392m

0.028—0.01905
0.0238

ac =0.392x 0.737(

ac = 0,057m?

*Calcul de la vitesse massique transversale :

La vitesse massique transversale est calculée a partir de la relation IV.33 :

_ 65808
0.057

Get

Get = 1154526,3 kg/hm?

*Calcul de la vitesse massique longitudinale :
La vitesse massique longitudinale a partir de la relation IV.33 :

Calcul de section de passage longitudinale a partir de la relation IV.38:

acl= = D2 - Ny .7 dureerrerniniiie i (IV.38).
acl= 2. 0.7372 - 222 0,019052
acl = 0,32m?
Alors :
el

Gel = 205650 kg/hm?
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*Calcul de la vitesse massique moyenne :

La vitesse massique moyenne a partir de la relation IV.39 :

GO /Gt X Gl eeeveenvreessessuueessesesssseeessesssssessssssessssssssens (IV.39).

Gecl : La vitesse massique longitudinale.

Gect : La vitesse massique transversale.

Gc = V1154526.3 x 205650

Gc = 487266,18 kg/hm?

*Calcul nombre de Reynolds :

D’apres la relation IV.34 : Re = De xGe

487266,18

Re =1,374.10-2 x
0,04534

Re =147662,93

*Calcul de diametre équivalent De :

Le diameétre équivalent De est calculé a partir de la relation 1V.40 :

3464 x P2

De
IT Xdo

0 et e e e e e et e e e e et e e eeaaeeeeenneas (IV.40).

Avec :
P : Le pas des tubes.

d0 : Diamétre extérieure des tubes.



CHAPITRE 1V : Dimensionnement et calcul d’un échangeur

De= 2464X0238% 31905

0.01905x3.14
De =1,374.102m
Facteur de friction fi :
Ce facteur est en fonction de nombre de Reynolds
D’apres (annexe3) :  ft=0,09
*Calcul le nombre de chicanes :
Le nombre de chicane est calculé a partir de la relation IV.41 :

(NCHFDB Z L vveeeieeeeeeeesernereeeeeeessssssneeeeesessssssssessessesssn

_6.096

¢ o302
Nc =14,55
Avec :
Nc le nombre des chicanes
On prend : Nc = 15 chicanes

Alors :

_0.09(487266.18)216%0.737
2.542x1015x0.581x0.01374

AP = 0,012 kg /cm?

(IV.41).
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CHAPITRE 1V : Dimensionnement et calcul d’un échangeur

IV.6 : étude comparative entre notre dimensionnement et le dimensionnement

effectué en 2018 :

Tableau IV.7 : propriété¢ dimensionnelles de 1’eau (c6té tube) et de I’ammoniac (coté

calandre)
Parametres Valeur en 2018 Valeur en 2024
Débit massique coté tube kcal/h 7451750 7451750
Température d’entrée °C 29 24
Température de sortie °C 31.5 27
Débit massique coté calandre kcal/h 65808 65808
Température d’entrée °C 140 132
Température de sortie °C 41 35

Discussions :

Nous avons effectué une comparaison entre nous valeurs et les valeurs en 2018 de

I’échangeur 127cA/CB, nous avons remarqué que :

Les débits massique de I’échangeur coté tube et c6té calandre soit en 2018 au 2024

sont les mémes ne change pas mais la température d’entrée et de sortie sont changé et

on va conclure I’effet de ce changement.
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CHAPITRE 1V : Dimensionnement et calcul d’un échangeur

Tableau IV.8 : Récapitulatifs et comparaison du dimensionnement (2018/2024)

Parameétres Unité Valeur en 2018 Valeur en 2024

DTLM °C 10.70 9.42

Up Kcal /hm2c® 4926.10 5673.57

Us Kcal /hm2c® 1597.,95 1736.11

A m2 252,17 253.86

AP kg/cm2 0.76 0.64
Discussions :

Nous avons effectu¢é une comparaison entre nous dimensionnement et le

dimensionnement en 2018 de I’échangeur 127¢A/CB, nous avons remarqué que :

Le DTLM augmenter en 2018 en effet I’augmentation de la température et diminuer

en 2024 en effet de la diminution de température .Cela a mené a :

La diminution du coefficient de transfert Propre dans le dimensionnement effectué en
2018 par rapport le dimensionnement effectué¢ en 2024 ceci va influencer de la méme
maniere sur le coefficient global de transfert de chaleur et ceci va influencer sur de la

méme maniere la surface d’échange se traduire par une perte de charge augmenter.

L’augmentation du coefficient de transfert Propre dans le dimensionnement effectué
en 2024 par rapport le dimensionnement effectué en 2018 ceci va influencer de la méme
manicre sur le coefficient global de transfert de chaleur et ceci va influencer sur de la

méme maniere la surface d’échange se traduire par une perte de charge diminue.
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CHAPITRE 1V : Dimensionnement et calcul d’un échangeur

IV.6. Conclusion :

Ce travail m’a permis d’avoir une vision détaill¢ de dimensionnement des échangeurs
a travers de la méthode de Kern et de mettre en évidence la méthode de Kern pour le

dimensionnement des échangeurs faisceaux et calandres.

D’apres les résultats obtenus, il est évident que la surface d’échange supposée est
légerement supérieure a celle calculée. Ainsi, nous avons réalisé la deuxiéme hypothese.
Tant que les deux valeurs se rapprochent, c¢’est-a-dire que les dimensions données et
utilisées dans les calculs offrent le méme rendement que celui des deux échangeurs
existants, nous avons pu proposer la solution idéale pour cette section et améliorer

considérablement la condensation de I’ammoniac.
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CONCLUSION GENERALE :

Dans ce mémoire, nous avons contribu¢ a résoudre 1’un des problémes majeurs
rencontrés a I’unité de I’ammoniac de Fertial-Annaba, plus précisément a la section
synthése et la réfrigération. La cause de ce probleme est que 1’augmentation de la
température pendant I’été ce qui entraine une mauvaise condensation de I’échangeur

127C .ce qui entraine une mauvaise aspiration du compresseur 105-J.

Grace a cette ¢tude, nous avons pu comprendre les facteurs qui influencent le
rendement d’une boucle de réfrigération et I’efficacité d’un échangeur thermique. Nos
résultats ont démontré que les parameétres physicochimiques de I’eau et de I’ammoniac
nous permettent de mener une étude plus précise et d’obtenir des résultats plus précis.
La température de 1’eau jouait un role crucial dans la production d’ammoniac. Cette
température augmente de maniére impulsive pendant 1’été, ce qui entraine une mauvaise
condensation, ce qui entraine une quantité¢ de stockage beaucoup plus faible que celle

produite pendant le cycle, ce qui limite la production.

Pour résoudre cette situation, il a ét¢ suggéré d’installer et de dimensionner un

¢changeur de chaleur.

Nous avons opté pour un ¢changeur tubulaire a faisceau avec les caractéristiques

suivantes :

* Surface totale : 253.86 m?

* Nombre des tubes : 785

* Diameétre extérieur : 0.01905 m
* Epaisseur : 0.0021 m

* Longueur : 6.096 m

* Diamétre intérieur : 0.01483 m
* Pas : 0,02381 m

* Espacement entre chicane : 0,392 m
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* Diameétre de la calandre : 0.737 m

Cette décision a été prise en considérant des facteurs tels que I’utilisation et
I’encombrement. De plus, il est facile de le nettoyer. Nous souhaitons que Fertial

applique notre proposition pour que la production soit assurée. Améliorer I’ammoniac.
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Annexe

Annexe (1) : Caractéristiques des tubes d’échanges.

DIAMETRE DIAMETRE SURFACE (m?/m)
EXTERIEUR BWG E"A(',fjf)u" INTERIEUR SE(S;'g" ————— '(’g?"?)
(in et mm) (cm) extérieure intérieure
1/2 in 14 210 | 0,848 0,565 0,0399 0,0266 ,600
(12,7 mm) 16 166 | 0,940 0,694 0,0295 1490
18 u 1.24 1,021 0,819 0,0321 1384
3/4 in 10 | 3,40 1,224 1,177 0,0598 0,0384 436
(19,05 mm) 12 2,77 1,351 1,434 0,0424 1,216
14 2,10 1,483 1.727 0,0466 0,963
16 1.65 1,575 1,948 00495 0.774
18 1.24 1.656 2,154 0.0520 0,597
1in 10 3,40 1,869 2,714 0,0798 0,0584 2,024
(25,4 mm) 12 2,77 1,986 3,098 0,0624 1,696
14 210 2,118 3,523 0,0665 1.324
16 1.65 2.210 3,836 0.0694 1,057
18 1.24 2,291 4122 0.0720 0,811
11/4 in 10 3,40 2,494 4,885 0,0997 0,0783 2,604
(31,75 mm) 12 2,77 2,616 5,375 0.0822 2,158
14 210 2,743 5,909 0.0862 1.682
16 1.66 2,845 6,357 0.0894 1,340
18 1,24 2,921 6,701 0.0918 1,024
|
11/2in 10 3,40 | 3124 7,665 01197 0.0981 3185
(38,1 mm) 12 2,77 3,251 8,300 0,1021 2,634
14 210 3,378 8,962 0,1061 2,039
16 1,66 3,480 9,512 0,1093 1,622
18 1.24 . 35556 9,931 01171 1,237
|
Annexe (2) : Disposition des tubes en triangle.
D, calandre Tubes : 3/4"° P = 15/16"" Tubes : 3/4” P =1" Tubes : 1" P = 11/4"
- nombre de passes : ni nombre de passes : n¢ nombre de passes : n¢
< o - g T — _— — v _—T -
(in) (cm) 2 ) 6 8 4 6 8 2 4 6 ‘ 8
g T
8 20,3 32 26 24 18 30 24 24 16 16 14 |
10 254 56 47 42 36 52 40 36 32 26 24
12 305 98 86 82 78 82 7% | 74 70 52 48 46 | 44
131/4 | 337 114 96 90 86 | 106 86 82 74 66 58 54 | 50
151/4 | 387 160 | 140 | 136 | 128 | 138 | 122 | 118 | 110 86 80 74 | 72
171/4 | 439 224 | 194 | 188 | 178 | 196 | 178 172 | 166 | 118 | 106 | 104 94
191/4 | 489 282 | 252 | 244 | 234 | 260 | 226 | 216 | 210 | 152 | 140 | 136 | 128
211/ | 540 342 | 314 | 306 | 290 | 302 278 272 | 260 | 188 | 170 | 164 | 160
231/4 | 59,1 420 | 386 | 378 | 364 | 376 | 352 | 342 | 328 | 232 | 212 | 212 | 202
25 | 635 506 | 468 | 446 | 434 | 452 | 422 | 394 | 382 | 282 | 256 | 252 | 242
27 | 686 602 = 550 | 536 | 524 | 534 | 488 | 474 | 464 | 334 | 302 | 296 | 286
29 | 737 692 | 640 | 620 | 594 604 | 556 | 538 | 508 | 376 | 338 | 334 | 316
k]| 78,8 822 | 766 | 722 | 720 | 728 | 678 | 666 | 640 | 454 | 430 | 424 | 400
33 83,8 938 | 878 | 852 | 826 | 830 | 774 | 760 | 732 | 522 | 486 | 470 | 454
35 889 | 1068 | 1004 | 988 | 958 | 938 | 882 | 864 | 848 | 592 | 562 | 546 | 532
37 940 | 1200 & 1144 | 1104 | 1072 | 1044 | 1012 | 986 | 870 | 664 | 632 | 614 | 598
39 99,0 | 1330 | 1258 | 1248 | 1212 | 1176 | 1128 | 1100 | 1078 | 736 | 700 | 688 | 672
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Annexe

Annexe (3) : Coefficient de transfert et Coefficient de friction en fonction du nombre

de Reynolds a l'intérieur des tubes.
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Annexe

Annexe (4): Coefficient de transfert et coefficient de friction en fonction du nombre de

Reynolds a I’intérieur des tubes.
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