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Résumé

L’ Algérie étant un pays dont la rente principale repose sur 1’industrie pétrolicre et gaziere, il est toujours

doté des techniques de raffinage et de pétrochimie.

Le complexe CP1/Z congu dans le but de produire du méthanol raffiné répondant aux normes et

exigences mondiales.

Le méthanol raffiné est synthétisé a partir des matieres premieres a savoir le gaz naturel et la vapeur

d’eau en adoptant le procédé Lurgi.

Les échangeurs de chaleurs mis en disposition occupent la plus grande importance dans la maitrise

d’énergie thermique afin d’exploiter ces matiéres premieres en bonne issue.

Ne disposant pas d’une autonomie en eau déminée, le complexe CP1/Z a fait de la réduction des pertes
en vapeur vers atmosphére au niveau du dégazeur V701 suite & la haute température d’eau
d’alimentation, une préoccupation majeure pour des considérations essentiellement économique et

surtout pour préserver cette richesse naturelle.

Dans le cadre d’une bonne exploitation d’eau déminée, une installation d’un nouvel échangeur est

nécessairement recommandée pour réduire la température d’eau d’alimentation du dégazeur.

Il a pour but de minimiser les pertes des vapeurs qui menent & diminuer la consommation en eau

d’appoint.

Mots Clés :

Haute température ; dégazeur V701 ; consommation d’eau ; perte de vapeur ; échangeur de

chaleur ; considération économique.
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INTRODUCTION

Introduction générale

La pétrochimie est une science qui s'intéresse a l'utilisation des composés chimiques de base
issus du pétrole pour fabriquer d'autres composés synthétiques tel que le méthanol dont les

matiéres premieres sont méthane CHjs et de la vapeur d’eau.

La synthése du méthanol exige I’installation des différents équipements industriels tels que les
échangeurs qui sont les plus utilisés. Ils sont trés importants dans 1’industrie en générale, ils
permettent d’augmenter ou de réduire la température trés efficacement selon le besoin et les
conditions du procédé par échange thermique entre les fluides mis en jeu. Ils ont un role
économique surtout, ils servent a récupérer de 1’énergie thermique (chaleur) afin de minimiser

les pertes en matiére premiere ou semi-fini.

Dans notre unité méthanol, I’échangeur de chaleur est un dispositif essentiel de maitrise de
I’énergie. Une grande part de 1’énergie thermique (90%) utilisée dans le procédé est
récupérée dans la section 700, afin de produire de la vapeur d’eau comme force motrice

nécessaire pour le fonctionnement des turbines.

Dans le cadre de notre projet de fin de formation, le complexe CP1/Z nous a assigné un travail
dans le but de réduire les pertes de vapeur évacuée vers évent au niveau du dégazeur V701,

notre mémoire est scindé en deux parties :

v’ La premiére partie est consacrée a la présentation du complexe CP1/Z, une description
de procédé de synthése du méthanol et des définitions générales des différents équipements
installés.

v' La seconde partie de ce mémoire est consacrée aux différents bilans de consommation
d’eau dans 1’unité méthanol et un calcul dimensionnel d’un nouvel échangeur. Simulation du
projet par le logiciel Hysys dont le but d’assurer la fiabilité des calculs, et I’ensemble des
résultats obtenus par la simulation ainsi une étude technico-économigue sont regroupés dans

le dernier chapitre.

-~
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INTRODUCTION

Problematique

L’unité est concue d’une facon a récupérer le maximum de chaleur de chauffage ainsi
I’énergie de refroidissement ; la récupération de chaleur chaude permet de produire de la
vapeur d’eau qui est 1’élément coeur de 1’unité passant par un prétraitement physique ou

dégazage.

Le probléme majeur rencontré se resume dans le haut débit de vapeur évacué vers évent au
niveau du dégazeur V701 suite a la haute température d’eau venante de 1’échangeur H303

ainsi les condensats venants du rebouilleur H606.

Les condensats des trois séparateurs sont récupérés dans le bac de stockage T751 a une
température d’environ 64 °C puis ils sont mélangés avec de 1’eau d’appoint fournie par le
service utilité a une température de 35 °C. L’eau se dirige vers H303 pour refroidir le gaz de
synthése de 142 °C jusqu’a une température de 125 °C. L’eau absorbe une quantité de chaleur
et atteint une température de 118 °C. Elle coule ensuite a la téte du dégazeur pour étre en
contact a contre-courant avec la vapeur venante de H606 a une température de 117 °C, a ce
point 1’02 et CO, dissous sont enlevés. La haute température des fluides présents dans le
dégazeur engendrent une grande quantité de perte de vapeur évacuée vers atmosphere qui
atteint les 5tonne/h. Quoique que le principe de dégazage soit maintenu pour avoir une bonne
qualité d’eau, il est nécessaire de respecter aussi le débit de vapeur libérée qui ne doit pas

dépasser 2 tonne/h.

Pour cela, nous avons procédé a faire des calculs de conception d’un nouveau échangeur au
refoulement de la pompe P751 et avant 1I’échangeur H303 pour diminuer la température des

condensats afin de réduire les pertes de vapeur au niveau du dégazeur.

>






CHAPITRE 1

PRESENTATION DU COMPLEXECP1/Z




CHAPITRE I : Présentation du Complexe CP1/Z

Introduction :

La découverte du méthanol et sa production industrielle ont constitu¢ la base d’une chimie
forte ancienne, ses utilisations restent bien vivantes et son avenir pourrait étre lié a de
nouvelles formes de carburants comme a la substitution de produits pétroliers pour la

fourniture d’énergie.

Des ressources énormes sont a la disposition des fabricants pour la production du méthanol, a
savoir que les matiéres premieres résident principalement dans le gaz naturel et la vapeur

d’eau.

I.1. Les phases de la réalisation et de mise en exploitation de I’entreprise nationale des
industries pétrochimiques CP1/Z [1] :

dans le cadre de la politique d’industrialisation du pays et du développement de 1’économie
nationale par la création d’une industrie pétrochimique diversifiée, la société¢ nationale
SONATRACH et la société italienne SIR donnant naissance en 1969 a la société mixte

ALMER dont le premier projet sera le complexe éthanol et résines synthétique d’ Arzew.

L’objectif de ce complexe est la production de méthanol et de résines synthétiques. Le 10
septembre 1970, ALMER signe un contrat avec la société HUMPHREYS et GLASGOW pour

la construction de 1’unité méthanol, contrat qui rentrera en vigueur en février 1971.

En novembre 1971, la société ALMER est dissoute. SONATRACH poursuit la réalisation du
projet en signant deux contrats avec la société italienne ITALCONSULT, le premier en 1972
pour la construction des utilités, et le second contrat en 1973 pour celle des unités de
production résine. La restructuration et la déconcentration de la SONATRACH donnent
naissance a I’ENIP par le décret N°84-257 du 1° septembre 1984.

L’ENIP relevant du secteur de 1’énergie (groupe hydrocarbure) et dont le siége sociale situé¢ a
Skikda/Algérie et chargé dans le cadre du plan national de développement économique et
sociale, en liaison avec les structures concernées de la gestion de I’exploitation et du

développement des industries pétrochimiques, notamment :

e les matieres de base pour I’industrie chimique et pharmaceutique.
e Les matiéres thermoplastiques et thermodurcissables.
e Les élastomeéres.

e Les fibres synthétiques.

-
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Ainsi que la commercialisation des produits decoulant de cette industrie, actuellement le

complexe CP1/Z dispose outre :

e D’un outil de commercialisation et distribution de 2 complexes pétrochimiques en
exploitation.

e Le complexe d’éthyléne et dérivés de Skikda fabrique : les produits thermoplastiques.

e Le complexe de méthanol et résines synthétiques d’Arzew fabrique du méthanol, les

résines thermodurcissables.

1.2 Présentation du complexe méthanol et résines synthétiques :
Le CP1/Z occupe une superficie de 27 hectares sur le plateau du Mahgoun dominant la baie
d’Arzew a 2Km de la ville situé au nord de la raffinerie, il est situé sur la route nationale

Oran-Arzew-Mostaganem. Le complexe CP1/Z est constitué par les départements suivants :
1.2.1 Département production :

1.2.1.1 Unité méthanol :

L’unité de méthanol occupe une superficie de 2700 m? (45*60 m). L’engineering et la
fourniture des équipements ont été faits par la société anglaise de Humphrey et Glasgow.
1.2.1.2 Unité formaldéhyde :

L’aldéhyde formique est un produit de la grande industrie chimique qu’on prépare par
oxydation ménagée de 1’alcool méthylique, il est le plus souvent employé¢ a 36 % connu sous

le nom de formol.

1.2.1.3 Unité résines :

Les résines sont des polymeéres, ce sont des macromolécules réticulées, la récitation construit
une tridimensionnelle rigide de sorte que de tels polymeres se présentent comme des

matériaux totalement insolubles.

-
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1.2.1.4 Unité utilités :

Cette unite traite tous les fluides dont les autres unités de production ont besoin a savoir :

<+ Air comprimé qui est utilisé par les instruments de régulation ;
¢+ Azote pour inerte les installations ;

¢ Electricité ;

% Vapeur HP-MP-BP ;

s Gaz naturel ;

++ Eau de refroidissement ;

% Eau déminéralisée.
1.2.2 Département de maintenance :
L’ensemble des action permettant de maintenir ou de rétablir un bien dans un état spécifié ou
on mesure d’assurer un service déterminé.

1.2.3 Département de sécuriteé :

La sécurité est un ensemble des régles et des moyens techniques et également un état d’esprit
dont la finalité est de créer certaines conditions de travail éliminant les accidents et les
avaries.

1.2.4 Département technique :

Le département technique comprend :

» Service inspection ;
> Service laboratoire ;

Service laboratoire. Le laboratoire représente le fruit de D’efficacit¢ de n’importe quel

complexe du fait qu’il est le jugement de la qualité des produits traité durant le processus.

Il veille au bon déroulement des unités de traitement de matiere premiére et analyse des

produits finis pour étre commercialiser soit a 'intérieur qu’a I’extérieur du pays.

» Service engineering ;

» Service développement.

e
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1.2.5 Département finances :

Ce département a pour fonction le suivi des opérations financieres et juridique du complexe, il
comprend trois (03) services.

» Service comptabilité générale ;

» Service information de gestion ;

> Service trésorerie.

( Directeur du complexe )

( Sarete Interne } (: Secretariat )

e o )

_<Dépmtmrm Teclmique) ( Département PAIG )_
: Département Sécurité ) ( Département Finances ]
Dépasiement Deépartement T.Iu.-clmim—
Approvidionnement commercial

/" SDirection % Direction Rénovation
K Exploitation
Département P1 ( Projet Mithanol
"( Méthanol J I*

41 gpartement P2 ) :
Deleésimst ( Projet Resines

Département

Maintenance

Figure 1.1 Organigramme du Complexe CP1/Z

v
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1.3 Procédeé de fabrication du méthanol :[1]

1.3.1 Généralité sur le méthanol :

Méthanol également connu sous le nom d’alcool méthylique, Longtemps désigné alcool de
bois, de naphta de bois ou I’esprit de bois, est a température ambiante un liquide clair,
incolore, inflammable et toxique avec une odeur caractéristique un peu écceurante,
extrémement fluide. Il est devenu un des produits chimiques les plus importants. C’est un

composé chimique de formule : CH30H

Figure 1.2: Structure du méthanol

Tableau 1.1 : Propriétés du méthanol

Valeur
Aspect Clair et incolore
Tension de vapeur 3.8KPaa25°C
Température d’ébullition 64.5 °C
Température de fusion 97.8°C
Densité 0.7924 420 °C
Chaleur de vaporisation 263 K Pa/Kg

Le méthanol est produit naturellement par le métabolisme des organismes anaérobies de
nombreuses variétés des bactéries. En conséquence, il existe une petite fraction de vapeur de
méthanol dans I’atmosphére. Au bout de plusieurs jours, le méthanol atmosphérique est oxydé
par ’oxygene de I’air avec ’action favorisant de la lumicre du soleil pour former du dioxyde

de carbone et de I’eau sous la réaction suivante :
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2CHOH+30,— 2C0:+4 H0

I .3.2 Description du procédé de fabrication du méthanol raffiné : [2]

L’unité méthanol a une capacité de production de 300 T /J. On fait la synthese du méthanol
par réaction d’hydrogéne sur I’oxyde de carbone (CO) et I’acide carbonique. Ces gaz peuvent

étre obtenus par le Reforming catalytique de la vapeur d’eau et du gaz naturel.

La fabrication industrielle du méthanol se fait en plusieurs étapes qui sont énumérées comme

suit :
1.3.2.1 La Section 100 distribution du gaz naturel :

D'abord, le gaz naturel qui provient de RTO avec une pression 30 bar s'écoule vers le
séparateur V106 a une pression 28 bar pour que toutes les traces des hydrocarbures liquides

seront éliminées. Le gaz naturel sortant du V106 est réparti et utilisé comme :

e gaz combustible dans le four de reforming.

e gaz combustible pour les brdleurs auxiliaires.
e gaz combustible vers cantine.

e (gaz de processus.

e gaz de blinkting.
Le gaz du processus doit passer par un déssulfureur, pour éviter I’empoissonnage du

catalyseur du four de reforming.

Le catalyseur dans déssulfureur est a base de zinc ou a base de nickel, la réaction de la

désulfuration et la suivante :

Zn0 + H»S < > ZnS+H
HS+Nio ——* NiS + H>

-
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E » Gaz du process
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Figure 1.3 : Section 100 : Distribution de gaz

1.3.2.2 Section 200 Reforming catalytique :

Le gaz de procédé (450°C, 27kg/cm?) est mélangé avec de la vapeur & moyenne pression
(27kg/cm?, 360°C), le débit de vapeur est contrdlé par la vanne FRCV 102. Le procédé de
reforming consiste a transformer ce mélange de gaz désulfuré et la vapeur d’eau seche, d’un

rapport molaire d’ordre H2O/CH4 = 3 en gaz de synthése (H2, CO, CO,).

Le four de reforming est alimenté par le mélange gaz/vapeur a 360°C ce dernier passe a
I’intérieur des 168 tubes verticaux ou la réaction est faite au dessus d’un catalyseur a base

de I’oxyde de nickel NiO. Ce catalyseur existe dans les168 tubes.

Pour prendre en considération le temps nécessaire pour surchauffer le gaz entrant c’est

pour ¢a on laisse 1m vide a I’entrée de tube.

La chaleur nécessaire a la réaction endothermique est fournée par les 60 brdleurs installés

verticalement dans le four de reforming.
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A la sortie du four de reforming a 800 °C et 19 bar on obtient un produit qui est un gaz
de synthése composé principalement de I’hydrogene (Hz), le monoxyde de carbone (CO),
le dioxyde de carbone (CO.), du méthane et de la vapeur d’eau.

Les réactions qui ont lieu dans le four de reforming sont :
Nio
CHs + H:0 /> CO + 3H (4 H=+49 Kcal/mol) ... (1).
800°C
Nio
CO + H:O «——2CO; + Ho (U H=-9 Kcal/mol) ... (2).
800°C
Nio
200 &«— CO2+C (A H=-41.26 Kcal/mol )... (3).

800°C

Figure 1.4 : Le four de reforming

10
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H20+CH4
7bMpl i e
NN

Tapeur
FRCV
102

60 Brilleurs

Vapeur vapeur
hupide  seche
v

FRCV]
101 . o W
X—D | Pic201 <] 0 ED
Y 6], |
F203 6
1 *bmz(“ /O F206
\

41>

¥ s 6

F205 F204

Zo Extracteur

e de radiation

Zone de convection

j o
et TR0 2 -y

H301

Figure 1.5 : Section Reforming catalytique
1.3.2.3 Section 300 Refroidissement de gaz de synthése et récupération des condensats :

Le gaz de synthése chaud sortant des tubes de reforming est refroidi jusqu’a 40 °C avant
d’étre comprimé pour la synthése de méthanol. Le refroidissement a aussi pour but de

condenser et d’enlever la vapeur d’eau venant avec le gaz de synthése.

Le gaz chaud sortant du four catalytique a 780 °C est refroidi dans I’échangeur H301 a 375
°C, par échange de chaleur avec 1’eau bouillante a 300 °C. Le gaz sortant de H301 est ensuite

refroidi a environ 157 °C dans le réchauffeur d’eau d’alimentation H302.

Le gaz qui sort de H30, avec de I’eau condensée entre dans le séparateur V303, ou I’eau est
éliminée sous une régulation de niveau par la vanne LICV 302, puis elle est envoyée vers le

bac des condensats T751.

A travers deux échangeurs de chaleur en série H303 et H304, le gaz est refroidit jusqu’a

120°C et 40°C respectivement pour éliminer tous les condensats.
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Le gaz froid sort de H304 contient de 1’eau condensée et pénétre dans le troisiéme Séparateur
V302, comme au par avant 1’eau est encore ¢liminée sous régulation de niveau par la vanne
LICV 302, puis envoyée vers T751, le niveau est surveill¢ afin d’éviter 1’entrainement d’eau

au compresseur du gaz de synthese

780°¢ ’
E
375°%¢y/ 157° 126° 40°c
i -
H301 H302 H610 / 142°] 303 / H304
7
LCV302 (Es LCV601
17,5 bars
- r
40°c !
Condensats r 1 LCV403
LCV301

Figure 1.6 : Section 300 : Refroidissement et Séparation

1.3.2.4 Section 400 La compression du gaz synthese :

Le gaz de synthése sortant du (V302) s’écoule vers le compresseur K401a
pression 17,5 bar et a température 40 °C, sera comprimé a 50 bar a deux corps
BP et HP .Ce compresseur est entrainé directement par une turbine Q401 a

vapeur HP =80 bar.

Le gaz sortant de compresseur (K401) est mélangé avec le gaz de purge. Sortant

du séparateur (V502) de méthanol brut, a une température T=40 °c.

Le mélange passe dans une recirculation (K402) ou il est comprimé a une

Pression de 52 bar et une température T=77 °c
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Figure 1.7: Compresseur K401 Figure 1.8: Compresseur K402

= anti pompage
e
FR 401 \
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&
FR403 |
| FICV 404 ‘
& LICV 301 177k
ICV 402 I ;7
N
PICV 401
Sav 403
MP1

27 bar

Gaz recycler

1.’ huile

Figure 1.9: Section 400 La compression du gaz synthése
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1.3.2.5 Section 500 Synthése du méthanol brut :

La réaction de synthése du méthanol s’effectue selon le procédé¢ ICI dans un réacteur
adiabatique catalytique, Sous forme d’un récipient cylindrique verticale contenant 4 lits de

catalyseur a base d’oxyde de cuivre CuO, et des températures de 1’ordre de 210 a 270 C° et

pression de 50 bar.

La production de méthanol a partir de mélange de CO et CO- et H2 peut étre représentée sous

une forme simplifiée par les réactions globales suivantes
CuO
CO+2H, <«— CH3OH + chale
270°c
CuO

CO, + 3H> —» CH30H + H,0 +chaleur

270°c

On obtient un taux de réaction suffisant pour donner environ 3% du méthanol dans I’influent

du réacteur avec un volume raisonnable de catalyseur
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Figure 1.10: Synthese du méthanol brut

1.3.2.6 Section 600 Distillation du méthanol brut:

La distillation du méthanol brut se passe dans deux colonnes :

1¢r¢ colonne (Elimination des produits légers): V601

Une colonne avec 48 plateaux, pour I’élimination des gaz dissous dans le

méthanol brut (CO, CO, Hz, CHa, N>).

11°me colonne (Elimination des produits lourds):VV602

Une colonne avec 63 plateaux, pour séparer I’eau et le méthanol pour obtenir un méthanol
raffiné. Le méthanol brut est pompé du réservoir de méthanol brut atmosphérique T651 par
P651 au sommet de la tour de séparation des produits légers V601, la distillation s'effectue
toujours dans une colonne munie d'un condenseur en téte de colonne et d'une source chaude

au fond de la colonne appelle rebouilleur.

Le méthanol final est retiré de la tour aux plateaux N° 59 et 55 pour diverses raisons, les
produits légers sont pas éliminés d'une maniére efficace dans la colonne de séparation des

produits légers V601 et que leur concentration sur le plateau 59 est excessive.
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Le produit est refroidi jusqu'a environ 50 °c dans un réfrigérant H607 et passe aux réservoirs
de méthanol raffiné T652.

Figure 1.11: les deux colonnes de distillation

FRUV 0Us
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T H601 63plateau wc p H605,
L e oy
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’ }} # : e —1 TRCV610
P607 | T
LICV ! 96°%
P603 602 e 123%

FRCV610

bO

P65, P604 uy LICV603

H20

Figure 1.12: Section 600 Distillation du méthanol brut
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1.3.2.7 Section 700 Systéme de vapeur:

La production de vapeur permet de faire fonctionner les machines les plus importantes au

moyen de turbines a vapeur, il existe 3 niveaux de pression de vapeur dans 1’unité :

e Lavapeur HP (haute pression) de 88 Kg/cm?;
e Lavapeur MP (moyenne pression) de 24 - 30 Kg/cm?;

e Lavapeur BP (basse pression) de 4.2 Kg/cm?,

Figure 1.14 : le dégazeur V701 au niveau de la section 700

L’unité est concue de facon que la plupart de la chaleur soit récupéré en un systéme

économique d’énergie, le circuit de vapeur peut étre divisé en deux parties :

2
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1.3.2.7.1 Récupération de I’eau condensée des différents séparateurs V303, V605, V302 :

L’eau évacuée par les différents séparateurs est récupéré dans le dégazeur V751 afin
d’¢liminer les gaz non dissout dans 1’eau, le gaz sort de la partie supérieur du dégazeur et

I’eau est récupéré du fond du dégazeur.

L’eau est stockée dans le bac T751, elle est aspirée par la pompe P 751 passant par la vanne
LICV 702 puis envoyée vers 1’échangeur H303 afin d’étre chauffer. Cette eau chauffée entre

dans le dégazeur V701 en traversant la vanne de régulation de niveau LICV 701.

La turbopompe P 701 A/B/C aspire 1’eau a partir du dégazeur et I’envoie vers 1’échangeur
H302 pour qu’elle soit chauffée par le gaz de synthése en passant a travers la vanne

régulatrice de débit FRCV 701.

L’eau est préchauffée dans 1’échangeur F206 a 1’aide des fumés du four F 201 ensuite

s’écoule vers le ballon F 208.

1.3.2.7.2 Production de vapeur en utilisant cette eau récupérée :

L’eau qui s’écoule du ballon F 208 est chauffée dans 1’échangeur H 301ainsi que dans la
chaudiére F 205 pour produire de la vapeur d’une haute pression HP. Cette derniére est
surchauffée dans 1’échangeur F 203A/B, ensuite elle est envoyée vers la turbine Q 401 pour

faire tourner le compresseur et au méme temps se détendre en vapeur MP 1.
La vapeur MP1 rejoint le réseau de la vapeur venant de 1’utilité aprés la vanne HICV 701:

v Une partie est mélangée avec le gaz de procédé dans le four ;
v Une autre partie alimente la turbine de la pompe P701 ;
v" Cette vapeur MP 1 est détendue par la vanne PRCV 701 pour avoir la vapeur MP2.

La vapeur MP2 est utilisée pour faire tourner :

v La turbine de I’extracteur Q 201 ;
v Laturbine de la recirculation Q 402 ;
v" Les 4 turbines des pompes d’huile (les auxiliaires) :Q421, Q422, Q431, Q432.

La vapeur MP2 est détendue en BP par la vanne PRCV 703 pour étre utilisé dans le

rebouilleur de la deuxiéme colonne V602.
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Le circuit restant de la vapeur BP est considéré comme collecteur des différentes détentes de

vapeur apres utilisation, ensuite elle est envoyée vers 1’utilité.

Conclusion

Le méthanol est en effet devenu un symbole, un espoir dans la masse des potentiels
énergétiques de demain, il figure dans tous les exposés et tous les projets des énergéticiens
depuis quelques années. C’est une base énergétique des plus populaires dans les congres,

il n’est pas de constructeur ou d’utilisateur de moteurs d’automobile, de diesels ou de

turbines a gaz qui ne congoive la possibilité de sa mise en ceuvre.
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Introduction

L’eau a toujours été d’une importance fondamentale dans la plupart des activités industrielles,
dont un traitement est obligatoirement maintenu pour éviter les dommages engendrés par la
corrosion et I’entartrage, afin d’obtenir une eau traitée assurant le bon fonctionnement des

différents équipements sous des conditions de température et de pression multiples.

Il n’y a de solution standard de traitement physique, chimique ou biologique en vue les
différentes sources des eaux. Un dégazeur est un dispositif destiné a éliminer les gaz dissous
contenants dans une eau d’alimentation de chaudicre. L’eau traitée est souvent utilisée pour
produire de la vapeur qui est une force motrice nécessaire au fonctionnement des turbines a

vapeur.

Cette eau nécessite qu’elle soit refroidie ou réchauffée avec ou sans changement de phase aux
cours des diverses opérations auxquelles elle est soumise. De ce fait les échangeurs de chaleur

sont des équipements importants et omniprésents dans toute unité de traitement.
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11.1 Dégazeur thermique :

11.2 Principe de fonctionnement: [3]

Le role du dégazeur est d’enlever I’oxygene dissous dans 1’eau. Cette étape est indispensable
pour la protection des ballons de chaudiére ; la présence d’oxygene dissous €tant source de
corrosion. L’élévation de température de 1’eau (soit aux alentours de 105 °C) est obtenue par

cette injection de vapeur sous une pression de 0,1bar.

L’eau d’alimentation du dégazeur coule a travers la téte pour entrer en contact a contre-
courant avec la vapeur qui permet de porter cette eau a une température d’ébullition et

¢liminer les gaz dissous afin d’obtenir une eau traitée préte a étre exploitée.

L’eau dégazée est reprise par une pompe alimentaire afin d’alimenter le ballon supérieur de la
chaudiére. Avant d’atteindre ce ballon, 1I’eau passe dans un économiseur pour récupérer une
partie de 1’énergie thermique des fumées. Les régulations assurent un niveau constant
jusqu’au ballon supérieur.

La température de I’eau dans la chaudiére est élevée jusqu’a 300 °C.

Les ballons supérieurs des chaudieres sont purgés automatiquement lorsque la conductivité de

I’eau devient trop €levée (risque d’encrassement).

11.3 Différents types de dégazeur: [4]
11.3.1 Dégazeur a plateaux:

Une cuve est surmontée d’un dome vertical contenant des plateaux perforés. L’eau
d’alimentation péneétre dans la section de dégazage verticale au-dessus des plateaux perforés
et s’écoule vers le bas a travers les perforations. La vapeur basse pression pénétre sous les

plateaux perforés et remonte a travers les perforations.

La vapeur d’eau entraine le gaz dissous dans 1’eau d’alimentation et sort par I’évent au
sommet du dome. L’eau dégazée s’écoule dans le bas de la cuve avant d’étre pompée vers le
systétme de chaudiere de production de vapeur. La vapeur de chauffage a basse pression

pénetre dans le récipient horizontal a travers un tube d’aspersion dans le fond de la cuve.
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11.3.2 Dégazeurs a pulveérisation :

C’est une cuve généralement horizontale ayant une section préchauffage et une section de
purge d’air. Les deux sections sont séparées par une chicane. La vapeur d’eau basse pression
pénetre dans le récipient a travers un barboteur dans le fond de la cuve. L’eau d’alimentation
de chaudiére est pulvérisée dans la section, ou elle est préchauffée par la vapeur qui s’éléve de
I’injecteur. La buse permet la pulvérisation d’eau d’alimentation et la section de préchauffage
permet de chauffer I’eau d’alimentation de la chaudicre a sa température de saturation afin de

faciliter I’¢limination des gaz dissous.

L’eau d’alimentation préchauffée s’écoule ensuite dans la section de désaération, ou elle est
purgée de son air par la vapeur qui monte a partir du systeme de dispositif de pulvérisation.

Les gaz extraits sortent par 1’évent en partie supérieure de la cuve.

\

L’eau d’alimentation désaérée est pompée a partir du fond de la cuve vers le systeme de

chaudiére de production de vapeur.

11.4 Eléments du dégazeur thermique : [5]

La bache alimentaire doit constituer une réserve d’eau suffisante pour prévenir 1’interruption
de ’approvisionnement d’eau de la chaine de traitement. Elle doit également étre de capacité
suffisante pour s’adapter a tout afflux de retour de condensat qui peut étre perdu par
débordement au travers du trop-plein.

Les baches alimentaires sont cylindriques horizontales en acier au carbone ou acier
inoxydable, elles sont protégées par une peinture antirouille ou méme calorifugées par une
laine de roche d’épaisseur 100mm recouverte d’une tole.

v' Soupape : organe de sécurité, il permet d’éviter les surpressions Son
dimensionnement est fonction du débit de la ligne de réchauffage et de I’exces d’énergie des
condensats, il se trouve a la partie supérieur de la bache ;

v' Trop plein : 11 permet le débordement de 1’eau de la bache a 1’égout en cas de
défaillance de la régulation de niveau ;

v" Vidange : 1l permet de vider ’eau de la bache a I’égout afin de permettre les
opérations de maintenance ;

v Départ pompe : Il permet le gavage des pompes alimentaires de la chaudiére ;

v' DOme de dégazage : Il permet de réduire et de garantir la teneur en oxygéne de I’eau
de chaudiére. Il est constitué d’une colonne équipée d’un garnissage structuré, d’un

distributeur de liquide, d’une injection vapeur, d’un piquage de retour condensat ;

2




CHAPITRE Il : Généralités sur les dégazeurs et les échangeurs

v" Trou d’homme : Il permet I’accés dans I’enveloppe afin d’effectuer des opérations de
maintenance ou d’inspection ;

v Dosage chimique : Il permet I’injection des produits de traitement en dessous le plan
d’eau d’alimentation. Le tube est congu avec de 1’acier au carbone ou en PVC ;

v" Injection de vapeur : Une ligne complétée de buses permet le réchauffage de ’eau
par injection de vapeur. Elle se trouve a niveau supérieur ou latéral sous I’alimentation d’eau ;

v" Prise d’échantillon : Il permet de prélever des échantillons d’eau de la bache pour les
analyser ;

v Régulation de niveau
Sonde de niveau : Elle permet de mesurer le niveau d’eau réel dans la bache ;
Indicateur de niveau : Il permet de visualiser (et/ou mesurer) le niveau d’eau réel dans la
bache ;

v' Thermométre : 1l permet de visualiser la température de la bache ;

v Capteur de température : Il permet de mesurer la température dans la bache dans le
cas d’une régulation proportionnelle ;

v" Pressostat : Organe de sécurité. Il permet de mesurer la pression dans la bache ;

v' Manometre : Il permet de visualiser la pression dans la bache ;

v’ Capteur de pression : Il permet de mesurer la pression dans la bache ;

v' Déverse : Elle assure I’évacuation de la vapeur provenant de la rampe d'injection vers

atmosphere.

5 - Déme de dégazage

17 - Déverse

15 - Capteur de pression Evacuation au toit

14 - Manometre 1 - Soupape

Retour condensat : -

—r 13 - Pressostat Evacuation au toit

X, K

8 - Injection de vapeur

Arrivéee d'eay 4 - Trou d'homme
N . e 7 - Dosage chimique
16 - Casse vide ~ o= - ; x 7~
‘g“ ¥ © &
/ \\ — - T i 10 - Régulation de niveau
&\}@f = = S 10 - Indicateur de niveau
i,@f"‘ iy 5 .

i
Ij’lr .

8 - Injection de vapeur

v,y

9 - Prise d'eéchantillon

3 - Vidange ~\;

4 - Départ pompe

4 - Depart pompe,

- Trop plein

Figurell.1: Dégazeur thermique
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11.5 LES Echangeur: [8]

Les procédés utilisés dans 1’industrie pétroliere et pétrochimique demandent souvent que les
fluides traités soient réchauffés ou refroidis. La chaleur mise en ceuvre représente une
importante dépense d’énergie. Il est alors nécessaire de récupérer la plus grande quantité
possible de chaleur au profit des fluides de procédes.

Un échangeur de chaleur est un appareil qui permet le transfert de la chaleur d’un fluide a un
autre circulant a contre-courant ou a co-courant. Il est constitué un nombre de tubes, localisés
dans une chambre appelée calandre ou le transfert de chaleur est effectué. Les tubes sont
maintenus entre eux constituants le faisceau de 1’échanger se logeant ainsi la calandre.

Des chicanes sont utilisées pour diriger le fluide qui circule dans la calandre et augmenter le
temps de séjour de ce dernier. Ceci assurera ainsi un transfert de chaleur suffisant pour

obtenir les températures requises par le procedé.

11.5.1 Types d’échangeurs:

Echangeur a plaque

Echangeurs a chaleur spiralés.

Echangeurs a tube et ailettes.

Aérothermes industriels (aéro-réfrigérants).
Echangeurs thermiques a surfaces raclée.
Echangeurs rotatifs.

Echangeurs a blocs.

Echangeurs compact.

Echangeurs a changement de phase.

11.5.2 Echangeurs tubulaires: [6]

Les échangeurs tubulaires peuvent étre utilisés pour effectuer des transferts de chaleur entre
Deux fluides ne subissant pas de changement de phase, mais aussi pour condenser une vapeur
ou évaporer un liquide.

Le modele le plus simple se compose d'un tube ou d'une conduite placée concentriquement a
I'intérieur d'un autre tube qui tient alors lieu d'enveloppe.

Comme les deux fluides ne traversent I'échangeur qu'une seule fois ce systéme est appelé
"échangeur de chaleur a un seul passage”. Si les deux fluides s'écoulent dans la méme
direction, I'échangeur est du type a "écoulement parallele™ ou a "co-courant”. Si les deux

fluides se déplacent en sens contraire, I'échangeur est du type a “contre-courant”.

m




CHAPITRE Il : Généralités sur les degazeurs et les échangeurs

S

Echangeur & Co-courant

¥
Froid |

Echangeur a contre-courant

Profil de température le long

d’un échangeur co-courant

T

Longueur

Longueur

Profil de température le long d’un

échangeur contre-courant

Figure 11.2: les échangeurs tubulaires

Ce modeéle peut étre développé en remplacant le tube central unique par un faisceau de tube
paralléle placé dans une enveloppe encore appelée "calandre". On peut utiliser d'autres types
de circulation des fluides; lorsque le fluide s'écoule dans I'espace enveloppe
perpendiculairement aux tubes, I'échangeur est dit a "courant croisés”. Afin d'augmenter la
surface effective d'échange par unité de la longueur de I'appareil, on prévoit parfois de faire
traverser I'échangeur plusieurs fois par le fluide circulant dans le tube et éventuellement par
celui s'écoulant dans I'enveloppe. Ce type d'échangeur est appelé "échangeur multi-passes”.
L'écoulement du fluide dans I'enveloppe est alors déterminé par des chicanes longitudinales.
Ces échangeurs sont caractérisés par deux chiffres. Le premier indique le nombre de passage
du fluide circulant dans l'enveloppe, ¢’est-a-dire le nombre de parcourt qu'il effectue entre les
deux extrémités de l'appareille second correspond au nombre de passages du fluide dans les
tubes. [6]
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11.5.3 Avantages et inconvénients des échangeurs tubulaires :[7]

% Avantages

v' Faciliter le démontage et l'entretien de 1’échangeur;

v Possibilité de fonctionner a contre-courant, ce qui permet d'obtenir de bons
rendements;

v Convenance aux produits impropres, agressifs ou incrustants;

v Fonctionnement a des températures et a des pressions élevées.

% Inconvénients

v" Risque de fuites aux raccords ;

v" Flexion du tube intérieur si la longueur est importante;

v' Comparativement aux autres types d'échangeurs, la surface d'échange est faible par
rapport au volume global de I'appareil en raison du rayon minimal des coudes reliant les

longueurs droites des tubes.
11.5.4 Réle des divers constituants d'un échangeur: [6]

11.5.4.1 Boites d'échangeurs:

C'est I’organe qui distribue ou recueille le fluide aux extrémités des tubes sauf pour les tubes
en U. Il y a deux boites aux deux extrémites de I'échangeur.

La disposition des boites dépend non seulement du type choisi mais aussi du nombre de
passes. La liaison cloison-plaque tubulaire est en général assurée par un joint. Les boites sont

le plus souvent réalisées avec un matériau peu différent de celui des tubes.

11.5.4.2 Calandre:

C'est I'enveloppe entourant le faisceau tubulaire. 1l semble que la limite technologique pour

des calandres se trouve aux alentours d'un diameétre de 2metres.

11.5.4.3 Plaques tubulaires:

Ce sont des plaques percees supportant les tubes a leurs extrémités. Leur épaisseur, varie de 5
a 10cm, est calculée en fonction de la différence de pression entre le fluide dans la calandre et
le fluide dans les boites d'une part, les contraintes dues aux différences de dilatation entre les
tubes et la calandre d'autre part.

Les plaques tubulaires peuvent étre en acier ordinaire, en acier spécial massif. Les tubes
peuvent étre fixés a la plaque tubulaire par dudgeonnage ou par soudure, quelque fois aussi

par dudgeonnage allié a une soudure qui sert alors simplement a assurer I'étanchéité.

0
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Les plaques tubulaires sont des parties délicates des échangeurs. Les interstices entre tubes et
plaques, sont des liens privilégiés de corrosion.
Par ailleurs, les dilatations différentielles excessives peuvent faire franchir les dudgeonnages

ou les soudures.

11.5.4.4 Faisceau tubulaire:

Ce sont des tubes normalises particuliers dont le diametre annoncé, en pouces, correspond
exactement au diameétre extérieur a la différence des tubes utilisés en tuyauterie.
La disposition geométrique des tubes dépend du pas choisi, il existe deux catégories de pas:

» Pas triangulaire;

> Pas carre.

La disposition en pas cassé offre une plus grande facilité de nettoyage (toute la surface
extérieure des tubes est accessible par le jet deau sous pression ou par instrument de

nettoyage). La disposition en pas triangulaire est plus compacte donc plus économique. [6]

11.5.4.5 Chicanes:

Les chicanes peuvent avoir deux roles:

v Augmenter le temps de séjour du fluide ainsi que la vitesse du fluide (turbulence);

v Augmenter la rigidité du faisceau, pour éviter des phénomenes de vibration ;

v Dans le cas d'un transfert de chaleur sans changement de phase, il est intéressant
d'augmenter la vitesse du fluide pour améliorer le coefficient d'échange. La vitesse sera
d'autant plus élevée que les chicanes seront plus rapprochées et qu'elles auront un pourcentage
d'ouverture facile ;

La encore un équilibre devra étre trouvé pour avoir simultanément un coefficient global
d'échange et pertes de charges acceptables.

v" Par ailleurs, les chicanes sont nécessaires pour augmenter la rigidité du faisceau.

Figurell.3: Echangeur a faisceau constitué par des tubes en U
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11.5.5 Echangeur type TEMA: [6]

Tous les éléments entrants dans la construction des échangeurs ont fait l'objet d'une

normalisation publiée par la T.E.M.A qui spécifie les caractéristiques mécaniques et

thermiques correspondants aux diverses conditions de fonctionnement. Cette normalisation

est complétée par d'autres codes tels que ceux de I’A.P.I. et de 'A.S.M.E.

Le tableau suivant montre les caractéristiques de certains échangeurs utilisés dans 1’industrie.

Différents types d’échangeurs les plus utilisés dans 1’industrie

Tableau 1.1 : Différents types d’échangeurs les plus utilisés dans I’industrie

Distributeurs

Calandres

Faisceaux/Téte

fMlottante

Observation

AES

—

i1

- Faisceau @ tubes droits.

-Téte Flottante 34 passes
multiples.

- Calandre une seule
entrée, et une seule sortie.

AHS

= Faisceau & tubes droits.

-Téte Flomante a4 passes
multiples.

- Calandre deux entrées,
et deux sorties.

AJS

UM
LJ

- Faisceau @ tubes droits.

- Téte Flottante & passes
multiples.

= Calandre une seule
entrée, et deux sorties.

AEU

tube en U

- Faisceau & tubes en U,

- Calandre une seule
entrée, et une seule sortie.
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Conclusion :

Nous avons vu dans ce chapitre, I'importance considérable du dégazeur en matiere de qualité d’eau
d’alimentation d’une chaudieére, afin de préserver la métallurgie des équipements industriels installés,

contre la corrosion.

Dans la plus part des procédés adoptés industriellement, 1’eau dégazée est utilisée pour la production

de la vapeur indispensable dans le fonctionnement des turbines.

Parmi les équipements les plus utilisés dans I’industrie en général sont les échangeurs de chaleur qui
participent a la bonne maitrise de 1’énergie thermique, dans le but d’une meilleure exploitation des

matieres premieres.

IIs assurent la marche normale des dispositifs dans les conditions du design estimées préalablement.
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CHAPITRE 111 : Etude des Pertes de Vapeur au Niveau du Dégazeur V701

Introduction :

Dans ce chapitre nous allons établir des bilans de consommation d’eau déminée dans 1’unité
MeOH ainsi que les bilans de matiére du four F201 et du dégazeur V701 pour quantifier les

pertes de vapeur libérée vers atmosphére

I11.1 Bilan de consommation d’eau déminée dans I’unité MeOH :
L’unité méthanol est alimentée avec de I’eau déminée a 30°C et pressions de 7bars, aussi avec

de la vapeur a 450°C et 50bars dont la consommation est schématisée dans la figurelll.1.
FS701+ FR703= Fcons + FR 704
Fcons = FS701+ FR703- FR 704
Fcons = 30000 + 4700 — 16800
Fcons=17900Kg /h
Fcons = 17.9 tonne/h
Eau déminée assurée par service

Utilité (FS701)

Unité méthanol
Vapeur assurée par . Eau déminée
— Consommation en eau —
récupérer
Déminée
Service utilité (FR703) par service utilité
FR704

Figurelll.1: Schema montre la consommation de I’unité méthanol en eau déminée
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111.2 Bilan de matiere du four F201:

Le méthanol est produit a partir du méthane CHs et de la vapeur d’eau pour obtenir le gaz de
synthese mélangé avec de la vapeur qui va étre éliminée et récupérée dans un bac T 751 a

I’¢état liquide, cette eau est appelée condensat.
FRC 101 + FR 102 + FRC 406 = Fes + Fond
FRC 101 =11600 Nm%/h.

FRC 406 = 3 00 Nm%/h.

FR 102 = 37.180 tonne/h.

Fes = 3 650 mé/h.

Gaz naturel (FRC102) Gaz H2 (FRC406)

Vapeur d’eau FR102 Gaz de synthese

{

Séparation des condensats

(az seche Fos

Figurelll.2: Schéma montre la consommation du gaz naturel et de la vapeur dans le four

Condensats Fcond
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111.2.1 Calcul de débit massique de gaz process (Fcn):

Selon la loi des gaz parfait PV = nRT :
Conditions opératoires actuelles : Pression : P’ = 20 bars = 19.74 atm
Température : T” =430°C =703 K

Débit gaz associé : FRC’101 = ? (a déterminer)

Conditions normales : Pression : P = 1latm
Température T = 0°C = 273

Débit massique du gaz FRC 101 = 11600 Nm%/h

(P’* FRC’101) _ (P * FRClOl)
T T

FRC'101 = (2575 «(5)

FRC’101 = (1#11600 /273) * (703/ 19.74)

FRC’101 = 1513.225 m*/h
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Tableau suivant représente la composition de gaz naturel avec le débit de chaque constituant.

Le débit de gaz naturel d’alimentation est : Fen=9.761231 tonne/h

Tableaulll.1 : Calcul de débit massique de gaz naturel de process FGN

Constituant i Fraction pi a 430°C et 20bar | Vi=V *yim®h | mi=vi * pi(kg)
volumique yi kg/m?3
N2 0.0583 9.58 88.221 845.157
CHa 0.8344 5.47 1262.635 6906.613
CaHs 0.0704 10,26 106.531 1093.008
CsHs 0.021 15.05 31.778 478.259
i-C4H1o 0.003 3 19.85 4.994 99.130
n-C4 Hio 0.0054 19.85 8.171 162.194
i-CsHu2 0.0012 24.64 1.816 44,746
n-CsHi2 0.0012 24.64 1.816 44,746
Co+ 0.0008 29.43 1.210 35.610
CO2 0.0021 15.05 3.178 47.829
He 0.0019 1.37 2.875 3.939
Total 1 1513.225 9761.231
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I11.2.2 Calcul de débit massique de gaz d’hydrogéne (Fr2) :

Conditions opératoires actuelles : Pression : P’ = 17.5 bars = 17.27 atm
Température : T” =30°C =303 K

Débit gaz associé : FRC’406 = ? (a déterminer)

Conditions normales : Pression : P = 1atm =1.01325 atm
Température T =0 °C = 273 K

Débit massique du gaz FRC 406 = 300 Nm®/h

(P’* FRC’406) _ (P * FRC406)
T T

Freo- (252 )

FRC'406 = (2222) « (=)

273 17.27

FRC’406 = 19.280 m%/h
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Tableau suivant représente la composition de gaz d’hydrogéne avec le débit de chaque

constituant calculé.
Débit massique du gaz d’hydrogeéne vers le four est : Frz = 0.128555 tonne/h.

Tableaulll.2 : Calcul de débit massique de gaz d’hydrogeéne Fn2

pi a 175] _
on | VI=V Zyi . N
Constituants | Yi bars et 30°C mi = Vi * pi
(m3/h)

(kg/m?) (kg/h)
N> 0.015 19.45 0.2822 5.624
CO 0.121 19.45 2.3329 45.375
CHq4 0.036 11.11 0.6941 7.711
CO2 0.086 30.56 1.6581 50.671
H> 0.742 1.39 14.3058 19.885
Total 1 19.280 128.555
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11.2.3 Calcul de débit massique du gaz de syntheése:

Conditions opératoires actuelles : Pression : P’ = 17.5 bars = 17.27 atm

Température : T” =27°C =300 K

Débit gaz associé : Fes = 3 650 m*/h

Tableau suivant représente la composition de gaz d’hydrogéne avec le débit de chaque

constituant calculé.
Débit massique du gaz de synthése est Fes = 24,70532 tonne/h

Tableaulll.3 : Calcul de débit massique du gaz de synthése

pi a 27 °C et 17.5| S mi = Vi *
Vi=V=*yl |
Constituants | Yi bars p1
(md/h)
(kg/m?) kg/h
N> 0.015 19.64 54.75 1075.29
CO 0.121 19.64 441.65 8674.01
CHg4 0.036 11.22 1314 1474.31
CO2 0.086 30.87 313.9 9690.09
H> 0.742 1.40 2708.3 3791.62
Total 1 3650 24705.32

11.2.4 Calcul de débit massique des condensats :
Fen +Fr2 +FR 102 = Fgs + Fcond

Fcond = Fen + Frz + FR 102 - Fgs

Fcond = 9761.23+128.555+37180-24705.32
Fcond = 22364.465 kg/h

Fcond = 22.364 tonne/h
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11.3 Calcul des pertes dans le dégazeur V701 :

L’eau venante de H303 coule a la téte du dégazeur pour étre en contact a contre-courant avec
la vapeur venante de H606 (rebouilleur de la 2eme colonne) afin d’éliminer les gaz dissous.
L’eau dégazée est aspirée par 1’une des trois pompes P701 A/B pour alimenter la chaudiére F
208KI.

Bilan de matiére :

F1 605 + FS101+ Fcond = FRrC 701/B + F sm + Fuapeur
FS701= 30 tonne/h.

FI 605 =19500 kg/h  <=> FI605 = 19.5tonne/h.

FRrC 701/B =60000 kg/h <=> FRrC 701/B = 60 tonne/h.
Fsm= 2.780 tonne/h.

Fvapeur = FI1 605 + FS 101+ Fcond - FRrC 701/B — Fsm

Fuapeur = 19.5 + 30+ 22.364465 — (60+2.780)

Fuapeur = 9.084 tonne/h

Fadmissible = 2 tonne/h

Fperte = 7.084 tonne/h

Conclusion :

La haute température des fluides présents dans le dégazeur engendrent une grande quantité de
perte de vapeur évacuée vers atmosphére qui atteint les 5 tonne/h. Quoique que le principe de
dégazage soit maintenu pour avoir une bonne qualité d’eau, il est nécessaire de respecter

aussi le debit de vapeur libérée qui ne doit pas dépasser 2 tonne/h.
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CHAPITRE IV : Calcul de Dimensionnement et simulation d’un nouveau Echangeur H701

Introduction :

Dans ce chapitre nous allons procéder a dimensionner I’échangeur H701 que nous avons
proposeé en utilisant la norme TEMA qui spécifie les caractéristiques mécaniques et
thermiques correspondant aux diverses conditions de fonctionnement. Tout nouvel
équipement installé dans un circuit déja en service doit répondre aux conditions du process
avec un prix d’achat acceptable.

V.1 Méthode de Kern: [10]

Le dimensionnement du nouvel échangeur par la méthode de Kern consiste en premier lieu
d’estimer le coefficient de transfert thermique sale Us afin de calculer la surface d’échange.
Une autre estimation est nécessaire pour les dimensions des tubes et de la calandre pour
évaluer les propriétés dynamiques des fluides (eau déminée et eau de refroidissement), le
coefficient de transfert propre Up doit respecter la relation suivante : Up est supérieur a Us
pour donner une résistance d’encrassement admissible. Si la résistance d’encrassement n’est

pas admissible on ré-estime Us jusqu’a une valeur adéquate.

IVV.2 Données de départ :

Les propriétés thermiques de I’eau de refroidissement et I’eau déminée sont données a la

température calorique. Les données de départ sont regroupées dans le tableau suivant :

Tableau V.1 : Données nécessaires pour le calcul d’un échangeur

Spécification Calandre Tube

Fluide Eau de refroidissement Eau déminée
Débit massique F (Kg/h) 162923.30 50000
Température d’entré T (°C) 22 64
Température de sortie T (°C) 30 38
Perte de charge admissible P (bar) 1 1
Densité d (kg/m?3) 1002 984.4
Viscosité dynamique M (kg/m.s) 0.000 902 0.000549
M (kg/m.h) 3.249 1.976
Capacité calorifique Cp (kcal/kg°C) 1.03 1.033
Cp (kj/kg°C) 4.313 4.324
Conductivité thermique A (W/m.°C) 0.609 0.648

A (kcal/h.m.°C) 0.534 82 0.557 78

3
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V.3 Bilan thermique :
A partir des données de tableau ci-dessus, on calcule la quantité de chaleur absorbée par I’eau

de refroidissement :

Q = Fcond .C,.AT = FER. Cp . At
Q = Fcond . C,. AT

Q = 50000 * 1,033 * (64 — 38) .
Q =1 342900 kcal/h

IV.4 Calcule thermique:

IV.4.1 calcule la température du I’eau de refroidissement :

Tfs = Tfe + —2— = 22 + — #2900 _ 30)0(,
FefxCpgr 162923.30%1.033

IV.4.2 Calcule de DTLM :
L’écoulement contre-courant est représenté comme suit:
ATl - ATZ

AT,
In(x75)

IDTLM =

Telque: AT1 =Tee— Trs=64-30=34°C

ATz =Tes— Tre = 38-22 = 16°C

DTLM = %: 24 °C
n

16

DTLM_yprigs = F X DTLM

Ou F: facteur de correction déterminé graphiquement a partir de R et E (voir 1’annexe).

Tee—Tce _ 64-38
Tfs-1p,  30-22

Avec : Le rapport calorifique : R = 3.35

: . Tfs—Tfe  30-22
Le rendement thermique de I’échangeur : E = L€ = = 0.190
Tee-r;,  64-22

Donc, F = 0,95 (voir I’annexe F)

DTLM corrigé = 0.95 x 24 = 22.8°C
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Remarque

Selon la littérature, lorsque le coefficient de correction F est supérieure a 0.8 (F>0.8) Il

n’aura pas un croisement de température. L’échangeur installé sera de type 1.2.

IV.5 Estimation de la surface d’échange sale A :
Selon la nature des fluides misent en service le coefficient de transfert global choisi :

U’s =2 290 kcal/h.m?°C, selon (Annexe C).

~ ~ 1342900
s = # <=> As -
Ug ATLMcorrigée 2290 x 22.8

A =25.72 m?

IV.6 Choix de la géométrie de I’échangeur :
IV.6.1 Choix du type d’échangeur et le matériau a utiliser :

Echangeur type : AES

Le choix des matériaux s'effectue en prenant en compte certains criteres dont les plus
importants sont le comportement aux conditions opératoires de température et la tenue a la

corrosion pour cela on a choisisses I’acier en carbone [10] (annexe D)

IVV.6.2 Caractéristiques du tube :

IV.6.2.1 Choix de la longueur de I’échangeur :

Les longueurs des tubes normalisées les plus utilisées industriellement sont (en ft) 8 .12. 16
20.

On propose 16 ft donc 1 =4.877 m (1 ft = 30,48 cm).

1VV.6.2.2 Choix de diamétre extérieur do et intérieur di des tubes ainsi que le pas P et

I’espacement entre chicane B :

La disposition des tubes des échangeurs utilisés dans I’industrie de raffinage est en carré

normal (pas carré), c'est-a-dire les axes des tubes sont situés aux sommets d’un carré.

L’espacement entre chicane B est déterminé par ( I’annexe E) (les limites admissibles

Dc/5 <B<Dy).
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D’apres I’annexe G, on choisit les caractéristiques suivantes avec un calibre BWG de 14

(Birmingham Wire Gage):

TableaulV.2 : Caractéristiques des tubes.

do (m) di (m) e (m) P (m)

0.01905 0.01483 0.0021 0.0238

1V.6.2.3 Calcul Surface d’échange d’un tube ao:
ap=mXd, x1=mx0.01905 x 4.877 = 0,2918 m?
1V.6.2.4 Estimation du nombre des tubes N:’et du diamétre de la calandre :

A 25.72
Nt =

= = = 88 tub
apXnc 02918 x1 ubes

A partir de (I’annexe G) avec un pas de 0.0254 et un nombre de passe coté tube égale a 2, on

trouve : Ni= 124, et le diamétre de la calandre, Dc = 0.387 m.

IV.7 Choix de I’emplacement des fluides a I’intérieur du faisceau (coté

tubes) et a ’extérieur du faisceau (coté calandre) :

Comme I’eau de refroidissement a un débit supérieur a celui des condensats, et il est plus
visqueux il passe coté calandre. De plus les condensats sont plus corrosifs et salissants donc
ils passes coté tube. [9]

IV.7.1 Détermination de coefficient d’échange Us de I’appareil :

U_US'th'_2290><88
ST N, 124

= 1627.80Kcal/h.m2°C

IVV.7.2 Température calorique :
Tc=Tcs+Fc (T1—To)
tc =Tr + Fc (t2 — t1)

_ DTLM — ATy, _ DTLM - AT,  24-16

F. = = = =0.44
¢ AT, — ATy, AT, — AT, 34— 16

Tc =38+ 0,44 x (64 — 38) = 49.44°C

tc =22 + 0,44 x (30 -22) = 25.52°C
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IV.8 Calcul de coefficient d’échange de film interne hio et externe ho:
I1V.8.1. Coté tube :

IVV.8.1.1Calcul de section par passe :

_ N, _mxd} 124 mx0.01483?

—tx x = 0,01070 m?
n 4 2 4 m

ag

Avec : nt: Nombre de passe cOté tubes.

Nt : Nombre de tubes

di : Diametre intérieur de tubes (m).
1VV.8.1.2 Calcul de la vitesse massique :

_ Fc_ 50000

= 60 2T 4672897.196 kg/h. m?
t~ g, ” 0.01070 g/h.m

Avec. Fc¢: Debit massique fluide chaud (kg/h).

1VV.8.1.3 Calcul du nombre de Reynolds :

_ Gy xd;  4672897.196 x 0.01483

Re, = = 35070.38
o= 1.976

Re >2000 donc Régime turbulent : jh = 0,027*( Re;)®8

1V.8.1.4 Détermination de jn:
jh=0.027%(35070.38)>"°

=117

D’apres I’annexe (H),jn=117 donc : f=0.015

IV.8.1.5 Détermination de coefuficient d’échange de film interne hio :

1

)5 — 7465.56 kcal/h m2 C°

h; . A Cpxut 0.648 1.033x1.976
Lo g2 (3 = 117 x (
O d; > A 0,01483 0.648

- (h ) L _ 46556 x 2083 _ co11.77Kkeal/hm €0
=\g,)q, = 746556 %5 o105 = °811.77keal/hm




CHAPITRE IV : Calcul de Dimensionnement et simulation d’un nouveau Echangeur H701

1VV.8.2 Coté calandre :

1VV.8.2.1 Calcul de la section par calandre :

_ 0387 (0,0238 — 0,01905) x 0387
© 00,0238 ’ 2

D
AT = ?C(P —dy) xB = 0,01495 m?

Avec. B : Espace ente chicanes (m) (B = D¢/2) ; Voir annexe M

IVV.8.2.2 Calcul de la vitesse massique transversale de fluide chaud :

Gop = LT = 162923301 4097879 6 kg/h m?

acr 0,01495

Remarque :

Constatant que, pour des chicanes normalisées dont la hauteur du segment libre représente
25% du diamétre intérieur de la calandre (h/Dc =0.25 (25 % I’ouverture) a partir de I’annexe
M), les vitesses massiques transversales Gcr et longitudinales GcL sont de méme ordre de
grandeur, KERN se contente de calculer la vitesse transversale Gct qu’il utilise en association

avec le diamétre équivalent De.

1VV.8.2.3 Calcul de diametre équivalent :

D _AxP d _ 4x(0,0238)° 0,01905 = 0,01883
¢ T Ixd, T mZx001905 - m

1VV.8.2.4Calcul du nombre de Reynolds :

D, X Gy _ 0,01884 x 10897879.6

= 63160.
™ 549 63160.07

Rec =

Rec>2000 donc Régime turbulent : ju* = 0,027*( Rec)*®
I1VV.8.2.5 Détermination de jn’ :

jw=0.027%(63160.07)0%
jn=187

D’apreés ( I’annexe I) : jo’=187 donc : f:=0.12
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1V.8.2.6 Détermination de coefficient d’échange de film externe ho :

1

he ., A [Cp xu\3 0.609 /1.03 * 3.249
—_—= ]h —_— > = 87 X (
¢ D.,\ 2 0,01883\ 0.609
IVV.9 Calcul de la température des tubes :
% 5811.77
=T, —— 2t (T.. —t) = — :
fe="Tc ho | hi (Tic = tc) = 4944 ~ Joe 6 v 581177
o; " 0,
IV.10 Calcul de @cet de @ :

v’ Laviscosité p,_ est donner a la température des tubes (I’annexe I)

Pour des valeurs de Re>2100 (régime turbulent), g, = (&)0-1#
M

0.000902\ %14

_ M | ) =1
= (= = (——— = 1,04
Oc (#t) 0.000653 0463

0.000549\ %1*

U
g, = (—)*1* = (—) = 0,976
t (ut) 0.000653

La viscosité p, est donnée a la température des tubes

1VV.11 Calcule de hij et hio :

h
h, = (@—0> O, = 10614.16 = 1.0463 = 11105.60 kcal/h.m?.°C
c

h:
hip = ( “’)@ = 5811.77 * 0.976 = 5672.29 kcal/h. m?. °C
t

a,
IV .12 Calcul du Coefficient de transfert propre :

_ hiy X h, 5672.29 x 11105.60
P hip,+h, 5672.29+ 11105.60

= 3754.60 kcal /h.m?.°C

1
3
) — 10614.16 kcal /h m? C°

(49.44 — 25.52) =40 °C
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V.13 Calcul des pertes de charge :

1VV.13.1 COté tubes :

AP,

_ neXng XGE fe X 1 2]
~ 1.271x 1015 x d ld; x 9,

Ap, _ LX2X (4672897.196)" I 0.015 x 4877 . ]
£7 71271 x 1015 x 0.981 10.01483 x 0,976

AP, = 0.25 kg/cm?< 0.5 bar admissible
1VV.13.2 coté calandre

AP =nc><fCT><G§T><(NC+1)><DC
€7 1.271x 10 xd x D, X O

—1=227 _1=24

2

o |~

Ou Nc: le nombre de chicanes N, =

Ap, _ 1X012x (10897879.6)% x (24 + 1) x 0.387
¢~ 71.271 x 1015 x 997.86 x 0,0188 x 1,0463

AP, = 0,0055 kg/cm?<0.5 bar admissible

D’apres le calcul de la surface d’échange, on peut déterminer les dimensions constructives de

I’échangeur a placer. Les résultats de calcul sont illustrés dans le tableau suivant

Tableaulll.3 : Dimensionnement constructives de 1I’échangeur.

Dimensions de I’échangeur 1.1.1.1.1  Valeurs (SI)
Nombre des tubes 124
Diamétre extérieur (m) 19.05%x10°3
Diameétre intérieur (m) 14.83%107?
Epaisseur (m) 2.1x10°3
Longueur (m) 4.8768
Pas (m) carré 23.8125*10°
Espacement entre chicane (m) 0.1935
Surface (m?) (avec Up) 25.72
Diametre de calandre (m) 0.387
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Interprétation des résultats :

Le calcul dimensionnel de 1’échangeur install¢, disposé¢ avant H303est jugé tres satisfaisant
d’une part parce que le coefficient d’échange est assez important permettant un meilleur
transfert de chaleur entre les deux fluides assuré par la surface totale d’échange (nombre de

tubes) et d’autre part les pertes de charge qui sont jugées minimales.

On constate que les résultats de calcul dénotent la possibilité de diminuer la température des
condensats a la sortie jusqu’a 38 °C favorisant la diminution de pertes de vapeur dans le

dégazeur.

V.14 Présentation du simulateur HYSYS :

Le simulateur Hysys est un ensemble de modéles mathématiques des opérations unitaires
(ballons, compresseurs colonnes de distillation, échangeurs de chaleur, etc.), ces opération
sont connectée dans un schéma de procédé PFD par le courant d’information généré dans ces

opération.

IVV.14.1 Simulation de I’échangeur H701 dons la section 700 :

Les résultats de la simulation de 1’échangeur H701 sont présentés dans les vigures suivantes :

I EQ SIMUIBTION  FIOWSNEET MU 1001 WIindow  Hep

IRHE fEmalkl UE ELESPEED JU =0 P ee i Vo e
T PFD - Case (Main) E’ -

H B;ﬂ @ | H N ‘/\j A ﬂ w H @ Default Colowr Scheme =

vapeur-bp
entre cald

chaleur-hangee-h303

entre tube entree-h303

sortecald

vap-out

£ &

Figure 1V .1: Simulation par Hysys de I’échangeur H701 dans la section 700
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T PFD - Case (Main)

HHE Wi A7 @

File Edit Simulation

Flowsheet Tools

I Heat Exchanger H-701

Design Tube Side Inlet

Ientre tube j
i

Connections

Parameters

Name (H-701

f=l=]

Shell Side Inlet

eritre cald hd I

Specs
. Tube Side
User Variables

Shell Side

Tubeside Flowshest
Hotes Case [Main]

Shelside Flowsheet
Case [Main]

-—
Tube Side Outlet
ot bub

Tube Side Fluid Pkg
Basis-1

=

Shell Side Outlet
sortecald

Shell Side Fluid Pkg
Basis-2

-
Designl Rating I Workshest I Perfomance I Dynamics I HTFS - TASC I EDF - ShellbTube |

Delete

Under Specified

Updatz ™ lanored

Figure IV .2: Insertion de la perte de charge des fluides

Window Help

Y T - T

T PFD - Case (Main)

=% Material Stream: entre tube

Workzheet
- Conditions
- Properties
- Composzition
- Oil & Gas Feed
- Petraleurn Azsay
- K W alue
- Uger Variables
- Motes
- Cozt Parameters

LU 3

Stream Mame

entre tube

“Yapour / Phaze Fraction

00124

Temperature [C]

£4.00

Preszure [kPa)

1500

talar Flaw [kgrnolesk]

2715

Mazs Flow [kash]

5.000e+004

Std Ideal Lig ol Flow [m2/h]

50.24

talar Enthalpy [k Ak grmole]

-2.81424005

bAalar Entropy [k Agmaole-C]

E4.392

Heat Flow [kJ/h]

-7.B41e+008

Lig "ol Flow @5td Cond [m3/h]

43.08

- Mormalized Yield:

Fluid Fackage

B asziz-1

Utility Type

<] |

Wolksheell Attachments I Dynarnics |

Delete

D efire from Other Stream...

entre cald

sortecald

Figure IV .3 : Conditions des fluides mis en jeu dans le nouvel échangeur H710
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File Edit Simulation  Flowsheet Tools Window Help

R

o [B O | % B | B B G W7 FE

| F b = oo e

T PFD - Case (Main)

HHBE | Mt > A7 @ [

* Material Strear:

worksheet
Conditions
Froperties
Composzition

ail & Gas Feed
Petroleumn Azzay
kW alue

Uzer Yariables
Motes

Cost Parameters

« nr L3

Morrmalized vigld:

entre cald

(== =]

Stream Mame

entre cald

Wapour / Phase Fraction

0.0o1s

Temperature [C]

22.00

Frezsure [kPa]

500.0

M olar Flow [kgrnolesh]

a027

tMazs Flow [kalh]

1.E28=+005

Std Ideal Lig Vol Flow [rm37h]

16324

Malar Enthalpy [kl Akgmole]

-2.873e+005

Malar Entropy [k /kamole-C]

45 66

Heat Flow [kJ/h]

-2.533e+003

Lig ol Flow @5td Cond [rm34h]

160.6

Fluid Package

B asiz-2

Litility Type

<]

_Wolksheetl Attachments I Dyramics |

Delete

Drefine from Other Stream...

sortecald

Figure 1V.4 : Conditions des fluides mis en jeu dans le nouvel échangeur H710

File Edit Sirmulation Flowsheet Tools Window Help

T RHE | Temea [ % E e €T P

| £ i [[=>x [ ||

T2 PFD - Case (Main)
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(===
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0075
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1750
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Heat Flow [kl/h]
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- Cost Parameters
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[ E——
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entre cald

 —
sorte tub
H-701
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Figure IV.5 : Conditions des fluides mis en jeu dans le nouvel échangeur H710
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File Edit Simulation Flowsheet Tools Window Help
IR | T m s B |5 B e S F
T: PFD - Case (Main)

HHE | M| > A o B

| & il ||[=> o= |

= Material Stream: sortecald IEIIEI

wiorksheet Stream Mame _ sortecald
.. || ¥apour / Phaze Fraction o.ooms
- Temperature [C] 3000
Propertl§§ Prezsure [KPa) S00.0
Composition Folar Flow [kamole/h] 3027
Oil & Gias Feed taz= Flow [kash] 1. 629e+005
Fetraleurmn 2zzap || Sid |deal Lig Yol Flow [m34h] 163.4
E. % alue kolar Enthalpy [k Akamole] -2.873e+005
Uzer Wariables Molar Entropy [k Akgmole-C] 5020
Motes Heat Flow [kl/h] -2.533e+009
Cost Parameters || Liq %ol Flaw @Std Cond [m3/h] 1606 sorte tub
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LItility Type

]
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El [0 3

_Wolksheell Attachments I Dynarmics |
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Figure 1V. 6: Conditions des fluides mis en jeu dans le nouvel échangeur H701
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Figure 1V.7: la diminution des pertes de vapeur au niveau V701vers event par simulation

Hysys
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IV .14.2 Perte de production avant la modification:

L’unité de méthanol est prévue pour fonctionner 365 jrs/an, elle est destinée a assurer une

charge de 300 tonne/jrs de méthanol raffinée.

Tableau 1V.4: Quantité de vapeur dégagée vers atmosphére

Unité

Tonne/h

Tonne/jr

Tonne/mois

Tonne/an

Perte de vapeur

7.084

170.016

5100.48

62055.85

I1V.14.3Gain de consommation aprés la modification

Aprés la simulation on a conclus que les pertes de la consommation en eau diminué de 7.084

tonne a 2.56 tonne est voici un tableau représentatif des résultats

Tableau 1V.5: Débit de vapeur économisé

Unité Tonne/h Tonne/jr Tonne/mois Tonne/an
Gain 4.524 108.576 3258.28 39630.25
Perte de vapeur | 2.56 61.44 1842.2 22425.6

Conclusion

On déduit que I’échangeur installé au refoulement de la pompe P751 jugé approuvable en

matiere de perte de charge qui n’influe pas sur le bon fonctionnement des équipements, il est

aussi trés bénéfique parce qu’il permet de réduire la consommation de 1’unité méthanol en eau

déminée assurée par le service utilité.
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Conclusion générale

Ce travail elaboré durant notre stage de mise en situation professionnelle au sein du complexe
CP1/Z, nous a été trés bénéfique, car il nous a permis d’apprendre énormément sur la production
du méthanol et les équipements qui font parties de son processus de synthese et en particulier les

échanges de chaleur.

Notre étude réalisée sur cet appareil a apporté a nos connaissances des idées tres claire sur la
technologie des échangeurs de chaleur en général, mais surtout sur celle des échangeurs a
faisceau et calandre et ainsi bien comprendre leur fonctionnement et leurs utilités dans le

domaine de la production du méthanol.

Dans le but de contribuer a la diminution des pertes de vapeur libérée vers atmosphére au niveau
du dégazeur V701, une installation d’un nouvel échangeur au refoulement de la pompe
P751A/B est une solution envisageable pour la réduction de la quantité d’eau déminée
consommée dans 1’unité méthanol et favoriser le bon fonctionnement des équipements dans la

section de production de vapeur.

Le calcul dimensionnel d’un nouvel échangeur a permis d’évaluer la surface et le coefficient de
transfert global d’échange thermique, ainsi les pertes de charge. Les résultats de conception
obtenus sont vivement recommandés a une installation d’un échangeur pour une meilleur
exploitation de I’eau déminée au sein du complexe CP1Z et de ce fait minimiser les pertes en

vapeur.




BIBLIOGRAPHIE




BIBLIOGRAPHIE

Bibliographie
[1] Documentation complexe d’Arzew.

[2]R.DUMON, JC. GUIBET et J-Y.PORTAS. ‘Le méthanol (réalités et perspectives), edition
Paris,1984.

[3] Manuelle opératoire de I’unit¢ Méthanol. Humphrey et Glasgow, Ltd. Octobre 1973.

. [4] ‘Les Traitement des Eaux dans I’'Industrie Pétroliere’, Publication de I’institut frangais du

pétrole, édition Technipe 21-22 Mars, 1972.
[5] ‘Spirax Savco’ Ti-R01-523 AB indice 1.

[6] M. A. Masri, ‘Equipements d’Echange Thermique’, ‘Echangeur faisceau-Calandre’, 1AP,
1010.

[7] : P.Trambouze- Le raffinage de pétrole, Matériel et Equipment, Tome IV- Edition TECHIP-
Paris —France- 1999.

[8] M. Bennajah. Chaouni, ‘Echangeurs de Chaleur’, Paris, édition Technipe, 2014.
[9] Yakoubi. K, ‘Echangeur de chaleur’, IMSI, Oran, 2014,

[10] P.WUITHIER, ‘Le Pétrole, Raffinage et Génie Chimique’, Tome 2, Paris, édition Technipe,
1972.







ANNEXE

Annexe A : Tableau des données du dpt unité méthanol

Les débits Les valeurs
FR 703 4700
FR 704 16800

FRC 101 11 600
FR 102 37180
FRC 406 300
F1 605 19500
FRrC 701/B 60 000
FS701 30000

Annexe B : Détermination du facteur de correction F¢ a partir E et R[9]

NN SS= _—====uul
RIS SRS NN
3 L | \\ﬁ%\\\\\\\\f\ NN N
E ot T VAN NI ) N
§ | FEEEE 35‘%}#&\*\‘"\3 PPER ¥ € ¥
EQ? l \ \ \ \ N
¢ LAY \\\ \\\

= "B
—+t12 T | |
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a. une passe co16 calandre, deux passes cdté tubes.



ANNEXE

Annexe C : Coefficient de transfert sale Us.[9]

ECHANGEURS Us
FLUIDE CHAUD FLUIDE FROID keal h.m.2C BTU/hr. ft2.2F
BAU vttt iee et BAU oo 1250 - 2500 2223 . 55%%
Solutions agueuses .. ............ Solutions aqueuses .............. 1260 - 2500 .
Hvdmcarbuﬁas lgers® ........... Hydrocarbures légers ............. 200 - 370 0- 75
Hydrocarbures moyens® ......... Hydrocarbures moyens............ 100 - 300 20 - 60
Hydrocarbures lourds®) ........... Hydrocarbures lourds ............ 60 - 200 10- 40
Hydrocarbures lourds ............ Hydrocarbures légers ............. 150 - 300 30 - 60
Hydrocarbures légers ............. Hydrocarbures lourds ............ 50 - 200 10- 40
Annexe D : Matériaux utilisés selon la norme TEMA[9]
Matériaux Utilisation

Acier au carbone

Fluides moyennement corrosifs

Alliages ferritiques C-Mo et Cr-Mo

Services hydrogéne avec température
élevée, hydrocarbure sulfuré au-dessus
de 300°C

Alliages ferritiques au Cr

Tubes pour services modérément corro-
sifs, calandres ou boites de distribution
en contact avec des hydrocarbures sou-
frés corrosifs

Aclers austénitiques Ni-Cr

Services devant résister a la corrosion en
général

Aluminium

Services cryogéniques; rarement pour
services moyennement corrosifs
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Annexe E: Les valeurs limites conseillées de B (distance entre chicane).[9]

D
c

B

mini

D =< 10¢
c

10" <D_ = 30
30" < D_ < 60"

D > 60"
c

2II

0,2 D
C

0,1 D

6!1

Annexe F : Caractéristiques des tubes d’échangeurs.[9]

SURFACE (m2/m)

DIAMETRE - DIAMETRE

EXTERIEUR BWG E"”‘{'rﬁf)”“ INTERIEUR SE(E;'})’“ — F('gﬁf)

(in et mm} (em) extérieure intérieure
1/2 in 14 2,10 0,848 0,565 0,0399 0,0266 0,600
(12,7 mm) - 16 1,65 0,940 0,694 0,0295 0,490
18 1.24 1,021 0,819 0,0321 0,384
3/4 in 10 3,40 1,224 1,177 0,0598 0,0384 1,436
(19,05 mm) 12 2,77 1.351 1,434 0.0424 1216
14 210 1,483 1,727 0,0466 0,963
16 1,66 1675 1948 0.0495 0,774
18 124 1,656 2154 0,0520 0,597
1in 10 3.40 1.859 2,714 0,0798 0,0584 2,024
(25,4 mm) 12 2,77 1,986 3,098 0,0624 1,696
14 210 2118 3,523 0,0665 1324
16 1.65 2210 3,836 0,0694 1,057
18 1,24 2,291 2122 0,0720 0,811
11/4 in 10 3,40 2,494 4,885 0,0997 0,0783 2.604
(31,75 mm) 12 277 2616 5.375 0.0822 2,158
14 210 2,743 5,909 0,0862 1,682
16 1,65 2,845 6,357 0,0894 1,340
18 1,24 21921 6,701 0,0918 1,024
11,2 in 10 3.40 3124 7,665 01197 0,0981 3,185
(38,4 mm) 12 2,77 3,251 8,300 0,1021 2.634
14 210 3378 8,962 01061 2.039
16 1,66 2280 9,512 01093 1622
18 1,24 3666 9,931 01171 1,237
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Annexe G : Disposition des tubes en carré.[9]

D. calandre Tubes : 3/4" P = 1" Tubes : 1" P =11/4" Tubes : 1 1/4” P =19/16"
nombre de passes : n: nombre de passes : n: nombre de passes : m:
(in) {cm) 2 4 6 8 2 4 6 -3 2 4 6 8
B 20,3 26 20 20 16 14

10 25,4 52 40 36 32 26 24 12 10
12 30,5 76 68 68 60 45 40 38 36 24 22 16 16
131/4 33,7 90 82 76 70 56 52 48 44 30 30 22 122
151/4 38,7 124 116 108 108 76 68 68 64 40 37 35 3
171/4 43,9 166 158 150 142 12 96 90 82 53 51 48 44
191/4 48,9 220 204 192 188 132 128 122 116 73 N 64 56
211/4 54,0 270 246 240 234 166 158 152 148 90 86 82 78
231/4 59,1 324 308 302 292 208 192 184 184 112 106 102 96
25 63,6 394 370 356 346 252 238 226 222 135 127 123 116
27 68,6 460 432 420 408 288 278 268 260 160 151 146 140
29 73,7 526 480 468 456 326 300 294 286 188 178 174 166
3 78.8 640 600 580 560 398 380 368 358 220 209. | 202 193
33 83,8 718 688 676 648 460 432 420 414 252 244 238 226
35 88,9 824 780 766 748 518 | 488 484 472 287 275 268 258
37 94,0 914 886 866 838 - | 574 562 544 532 322 an 304 293
39 99,0 | 1024 982 968 948 644 624 612 600 362 348 342 336

Annexe H : Coefficient de transfert et coefficient de friction en fonction du nombre de
Reynolds, a I’intérieur des tubes.[9]
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Annexe | : Coefficient de transfert et coefficient de friction en fonction du nombre de
Reynolds modifié, a I’extérieur des tubes.[9]
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