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Résumé

A travers ce travail, des modéles mathématiques de snnulétfpﬁ pour unebnveﬁ;ﬁseur
/\
industriel d’ammoniac couplé avec un échangeur de chaleur omga;[é\ developpes p@‘ur la

prédiction des différents paramétres de marche en I’occurrence des oﬁls de;conﬁeﬁtratlon,

température et conversion. L’approche utilisée dans la résolution dukiirmlgdele est une
intégration numérique par la méthode de Runge-Kutta mise en csuvre avec MatLab « solveur
ode 45/ interface graphique Simulink ». Le modgle développé est utilisé pour la simulation du
réacteur de synthése d’ammoniac au niveau de la société FERTIAL-ANNABA. Aprés une
confrontation avec le cas de design et sa validation, le modéle sera utilisé pour confronter les
résultats de la simulation d’une journée type avec les données réels. Finalement, nous avons
béti un modéle en s’appuyant sur la vitesse de réaction élaborée par TEMKIN-PYZHEW,
fiable & Iéchelle industrielle.

Enfin, cette étude a permis de confirmer que la modélisation et la simulation ont une

importance majeure dans P’analyse et la compréhension du comportement du systeme

réactionnel industriel.

Mots clés : réacteur a lit fixe, modélisation, simulation, ammoniac, Range-Kutta d’ordre 4,

Matlab
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Introduction générale

L’ammoniac est un intermédiaire important dans 1’industrie chimique qui 1’utilise
comme precurseur pour la production d’engrais, d’explosifs et de polyméres. En 2010, sa
production mondiale était d’environ 130 millions de tonnes.

La production de telles quantités de ce gaz a été rendue possible par I’apparition du
procédé Haber- Bosch qui permet la synthése de I’ammoniac a partir du diazote, présent en
abondance dans ’atmosphére, et du dihydrogeéne, obtenu par reformage du méthane a la
vapeur d’eau, qui sont portés a haute température (400 a 650 'C) et haute pression (100 &

250 bar) en présence de catalyseur a base de fer selon la réaction suivante :

N2 B 3H2 A 2NH3

La synthése d’ammoniac utilise un réacteur catalytique, hétérogéne a lits fixes, qui
constitue le cceeur de tout le procédé. Le procédé de synthése d’ammoniac & beaucoup peu
évoluer depuis ses humbles débuts. I.’apport principal et incessant a ce procédé reste toujours
le méme a savoir : augmenter le rendement de la synthése ; a titre d’exemple, des petites
améliorations réalisées concernant le taux de conversion dans la technologie de I’ammoniac
ont decs conséquences ¢conomiques trés importantes. 11 a été estimé récemment que
I"augmentation de 1% du taux de conversion en ammoniac a la sortie du convertisseur pour
une production de 3600 MTPD correspondrait & un gain de 1,2 10 ® dollar /an ; et & 1’échelle
mondiale, un gain de 24 10 ° dollar/an [16].

Des lors le défi est d’assurer un fonctionnement optimal du réacteur tout en tenant
compte de I’environnement contraignant évolutif qui encercle le procédé (pression

€conomique, les crises énergétiques, les normes, la concurrence, la fiabilité, la sécurité etc.).

La disponibilité croissante des micro-ordinateurs puissants ainsi que des logiciels de
simulation et de conception des procédés a relancé les possibilités d’élaborer des modéles
mathématiques plus rigoureux et fiables. Ces derniers peuvent simuler toutes les variables de

marche et suivre le processus de conversion au sein méme du convertisseur industriel.

Notre objectif majeur a travers ce présent travail consiste donc a établir un modéle
mathématique en se basant sur les équations de conservation de masse et d’énergie a partir des
parametres opératoires du réacteur susceptibles d’influencer ce rendement afin de prévoir le
comportement du procédé lors d’une éventuelle variation de ces paramétres ; role de la

simulation.
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Chapitre I

Généralités sur ’ammoniac

L1. Définition

L'ammoniac est un composé chimique, de formule NH;. Celui-ci est produit
industriellement en quantité gigantesque par le procédé Haber-Bosch a partir d’azote de 1’air
atmosphérique et I’hydrogene provenant principalement du gaz naturel.

L'ammoniac désigne la forme gazeuse alors que I'ammoniaque désigne une solution

aqueuse d'ammoniac [1].

a=J7,Tp

- e

Figure 1.1 : La molécule d'ammoniac

La molécule d’ammoniac NHj a la forme d’une pyramide assez aplatie dont [’atome
d’azote occupe le sommet et les trois atomes d’hydrogéne forment la base, en forme de
triangle €quilatéral. La hauteur de la pyramide (distance de I’azote au plan des hydrogénes)
vaut a = 37,7 pm; les liaisons NH ont une longueur d = 101,2 pm. Chaque liaison NH fait un

angle B = 106,8°avec ses voisines et ’angle a = 68°avec la normale au plan des hydrogénes

2]

L.2. Caractéristiques de I’ammoniac

Dans des conditions normales de température et de pression (25 °C et 101,3 kPa (1
atm)), "ammoniac se trouve & 1’état gazeux. Il est incolore, plus léger que ’air (densité de
0,77g/1 contre 1,29g/1 pour I’air) et toxique avec une forte odeur piquante. Il se liquéfie
facilement.

Dans sa forme pure, ce composé chimique est connu sous le nom d'ammoniac

anhydre. Il est hygroscopique [2].



L.2.1. Propriétés physiques
QS L s S O NH;

B PO SEOIITES. «oomnmmms s s T A R it 17.03 g/mol

Tableau L.1: Propriétés physiques d’ammoniac respectivement en phase solide, liquide, gaz [1]

En phase solide
Température de fusion -77,7°C
Chaleur latente de fusion (1,013 bar, au 331,37KJ/Kg
point triple)
En phase liquide
Masse volumique dans la phase liquide 700 Kg/m’
(1,013 bar au point d'ébullition)
Equivalent Gaz/Liquide (1,013 bar et 15° C) 947 vol/vol
Point d’¢bullition (1,013 bar) -33,35°C
Chaleur latente de vaporisation (1,013 bar au 1371, 2 KJ/Kg
point d’ébullition)
Pression de vapeur (21°C) 8.852bar
Viscosité de liquide (20°C) 0, 155 Cp (0, 155 mPa.s)

En phase gazeuse

Masse Volumique du gaz a (1,013 bar au 0,86 Kg/m’
point d'ébullition)
Masse volumique de la phase gazeuse a 0, 73Kg/m’

(1,013 bar et 15°C)

Facteur de compressibilité & (1,013 bar et 0, 9929
15°C)
Volume spécifique a (1,013 bar et 25°C) 1,411m*/Kg
Chaleur spécifique a pression constante Cp 0,037 KJ/mol.K

4 (1,013 bar et 25°C)

Chaleur spécifique a volume constant Cv & 0,028 KJ/mol.K
(1,013 bar et 25°C)

Viscosité a (1,013 bar et 0°C) 0,000092 poise

Conductivité thermique a (1,013 bar et 0°C) 22,19 mW/m.K




L.2.2. Propriétés chimiques
Les principales propriétés chimiques sont :

e A température ordinaire, ’ammoniac est un composé stable. Sa dissociation en
hydrogéne et azote ne commence que vers 450-550 °C. En présence de certains
métaux comme le fer, le nickel, le zinc et I’uranium, cette décomposition commence
des 300 °C.

e La plupart des métaux ne sont pas attaqués par I’ammoniac anhydre. Cependant, en
présence d’humidité, 1’ammoniac gazeux ou liquide attaque rapidement le cuivre, le
zinc et de nombreux alliages, plus particuliérement les alliages de cuivre.

Avec I’or, I’argent et le mercure, I’ammoniac forme des composés explosifs.

e Certaines matiéres plastiques ainsi que des élastoméres (caoutchouc synthétique et
naturel) résistent bien a I’ammoniac anhydre. Cependant, le chlorure de polyvinyle ne
résiste pas a I’'ammoniac liquide anhydre.

e Tinowas de conmnbustion Tammnonine fonme des paz el des vapenes Tosignes e
corrosives(NOx).

e L’ummoniac réagit de fagon exothermique avec les acides ct les oxydants [2].

L3. I'rincipales applications
- Industrie chimique : L'ammoniac est un intermédiaire dans la fabrication d'acide nitrique,
d'urée, de nitrate d'ammonium et d’engrais.
- Laboratoires et analyses : L'ammoniac est utilisé pour calibrer les analyseurs d'impuretés
en trace, les analyseurs de contrdle de l'environnement, les analyseurs de contrdle des
atmospheres de travail ou des procédés en pétrochimie.
- Electronique : Dans la fabrication des semi-conducteurs et des nouveaux matériaux,
I'ammoniac est utilisé pour le dépdt de couches de nitrure de silicium par dépdt chimique en
phase gazeuse.
- Environnement : L'ammoniac est un fluide réfrigérant utilisé a la place de certains
chlorofluorocarbures (fréons) pour certains réfrigérateurs.

Il est également utilis¢é dans la fabrication de matiéres plastiques et fibres
(polyuréthane, nylon...), d’explosifs et d'autres produits chimiques...etc.

Sous forme aqueuse (appelée ammoniaque), I’ammoniac entre dans la composition de

nombreux produits ménagers destinés au grand public ou aux industries [1].



L.4. La production annuelle d'ammoniac

En raison de ses nombreuses applications, 'ammoniac est 1'un des produits chimiques
inorganiques les plus hautement produites. Il est de plus en plus fait dans les pays qui ont des
sources de faible cofit du gaz naturel et du charbon (Chine et la Russie représentent environ
40% de la production annuelle). Les plus grandes plantes produisent environ 3000 tonnes par
jour et il ya des plans pour construire des usines qui produisent 4000-5000 tonnes par jour, ce
qui signifierait que la production mondiale totale pourrait étre gérer avec 100 de ces unités

[2]. La production actuelle est donnée dans le tableau 1.2 :

Tableau L.2 : Production annuelle d'ammoniac [2]

Monde 140 millions de tonnes
L'Europe 16 millions de tonnes

Amérique du Nord 15 millions de tonnes

Asie 74 millions de tonnes
Russie 12,5 millions de tonnes
moyen-Orient 13 millions de tonnes
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Chapitre IT

Description du procédé de production d’ammoniac

Par son tonnage produit dans le monde, I’ammoniac est 1’un des plus importants
produits chimiques de synthése et se situe au deuxiéme rang derriére ’acide sulfurique.
Quelque 87 % de la production d’ammoniac est utilisé pour la fertilisation des sols et, de ce
fait, la consommation d’ammoniac devrait suivre la croissance de la population de la planéte.

L’ammoniac est synthétisé par réaction catalytique entre [’azote de ’air et I’hydrogéne
provenant des hydrocarhures et de la vapeur d’eau.

Les procédés de fabrication n’ont pas subi de grands changements lors des dix
dernieres années, I’objectit principal des améliorations apportées restant toujours la réduction
de la consommation énergétique [3].

I1.1. Principe de production -FERTIAL-

Le procédé du complexe —Fertial- est calculé pour la production de 1000 tonnes par
Jjour d’ammoniac liquide, en partant deg matiéros premicres préliminaires qui comprennent le
gaz naturel, la vapeur d’eau et l'air. Ceci s’accomplit par la méthode de reforming

« Kellogg » a haute pression [4].

L’unité de production d’ammoniac est subdivisée en trois sections principales (Figure

IL1):

Section 1 : préparation des matiéres brutes d’alimentation.
- Désulfuration
- Reforming
- Shift oxyde de carbone
Section 2 : purification du gaz.
- Extraction de dioxyde de carbone
- Méthanation
Section 3 : synthése d’ammoniac.
- Compression de gaz de synthése purifié
- Synthése

- Réfrigération

c



- Stockage ammoniac liquide a -33°C [4]

GAZ
NATUREL

VAPEUR
D'EAL

MONDETHANOL

AMINE ( MEA)

Ha.S

NH;

Figure I1.1 : Différentes sections du procédé de synthése d’ammoniac [4]
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IL.1.1. Matiéres premiéres
a) Le gaz naturel :

Le gaz naturel dont la composition est donnée dans le tableau II.1 est la source
essentielle d’hydrogene destiné a la synthése d’ammoniac. Environ 90 % de la production
d’ammoniac est actuellement obtenu & partir de gaz naturel, cela essentiellement pour des

raisons économiques : cofit de matiére premiére, colits d’investissement et d’exploitation [3].

Tableau IL.1 : Composition du gaz naturel algérien [5]

Composants [%]
CO, 0,21
N, 5,80
CH,4 83,00
CHs 7,10
Csllg 225
C4Hjo 0,85
CsHa 0,25
CeHya 0,18
Soufre 1 ppm (vol) de
H,S

b) L’eau:
L’eau utilisée sous deux formes physiques :
- Liquide ; utilisée dans le systéme de refroidissement des équipements de 1’unité.

- Vapeur ; utilisée pour les différentes réactions chimiques, et comme source d’énergie pour

les turbocompresseurs [3].
¢) L’air:

L air est constitué principalement d’azote et d’oxygéne. L’azote nécessaire a la
synthése de ’ammoniac provient essentiellement de I’air, soit par distillation soit par un
procéde qui vise a €éliminer I’oxygene en le brillant par un hydrocarbure puis éliminant les

produits de combustion [5].

11



II.1.2, Préparation de matiéres brutes d’alimentation
II.1.2.1. Compréssion et désulfuration du gaz naturel

Le gaz naturel arrivant des limites batteries & une pression de 19 bars effectifs et une
température de 42 °C max, est comprimé dans le compresseur de gaz naturel 102-J jusqu'a 41
bars effectifs aprés élimination de toute trace de liquide entrainé par le gaz dans le séparateur

116-F.

Le gaz est ensuite préchauffé jusqu'a 399 °C dans le préchauffeur 103-B, puis envoyé

au réacteur de désulfuration 102-D (Figure I1.2) pour éliminer toute trace de soufre.

Le réacteur est constitué de deux lits catalytiques fixes ol s’effectuent les réactions de

désulfuration suivantes :

¢ Premier lit : Il est formé d’un volume 6 m’ de catalyseur d’hydrogénation a base de

cobalt molybdéne (Co-Mo) sur alumine. Il transforme les composés de soufre en H,S.

e Deuxiéme lit : Ce lit est formé d*un catalyseur a base d’oxyde de zinc (ZnO) qui joue
le rdle de I’adsorbeur du composé sulfureux ; d*un volume de 9.9m”

HzS + Zn0O = /nS+ Hzo

Dans cette section, la teneur en soufre est réduite de 1 ppm a 0,25 ppm [4].
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Figure IL2 : Schéma simplifié de ’étape de désulfuration du gaz naturel [4]

11.1.2.2. Reforming

Le gaz naturel contenant plus de 80% [5] de méthane est reformé en deux étapes dans

deux équipements différents en 1’occurrence :

- le reforming primaire (101-B)
- le reforming secondaire (103-D)
a) Reforming primaire 101-B
Le gaz désulfuré est mélangé avec la vapeur a moyenne pression (40 bars) dans un
rapport vapeur / gaz naturel = 3/1. Puis préchauffé dans le faisceau chaud de la zone de

convection du four 101-B, par les gaz de carneau jusqu'a 524 °C avant d’étre distribué dans

les 378 tubes catalytiques du four du reforming primaire (Figure IL.3).

Ces tubes sont remplis de catalyseur a base de Nickel et dans lesquels s’effectuent les

Téactions suivantes :

CH;+H,0 ——= CO + 3H, + 49,2 kcal/mole.



CO+H,0 — CO, +H;_9,8 kcal/ mole.
Réaction globale:

CH;+2H,0 w——= CO,+4H,+ 394 kcal/mole.

La réaction globale étant endothermique, 200 brilleurs sont prévus pour assurer
P’apport d’énergie nécessaire a la réaction qui s’effectue a une température de 822 °C, en

utilisant comme carburant I’oxygene de 17air.

A la sortie des tubes, le gaz partiellement reformé (9,58 % en CH,) est collecté dans
des collecteurs de sortie ensuite remonte a travers les colonnes montantes pour arriver a la
ligne de transfert avec une température de 847 °C, puis le gaz est envoyé dans le réacteur du

reforming secondaire [4].

&£
Eau
3l 3
EBaollon de vapeur C____ ______ )
(Gaz + vapeur)

(524 =C, 40 bars)

Zone de conveckion Reforming secondaire

Figure I1.3 : Schéma simplifié de I’étape de reforming primaire [1]

b) Reforming secondaire 103-D

Le gaz entrant avec une température d’environ 822 °C et contenant les 9,58 % de CH,
non converti, va subir un reforming plus poussé dans le réacteur 103-D (Figure I1.4a). L’air
du procédé qui provient du compresseur d’air 101-J et la vapeur supplémentaire sont
préchauffés a 468 °C dans la section de convection du four de reforming primaire et entrant
dans la chambre de combustion de 103-D, ou ils se combinent avec le gaz, favorisant ainsi un

deuxiéme reformage a travers deux lits catalytique fixes (Figure I1.4b) [4]:

14



e Premier lit :
CH;+20, +=—= C(CO,+2H,0 + 8,36 kcal/mole.

Ce lit est en Cr,05/ALO; de 5.03 m® de volume.

e Deuxieme lit:

CH4+H,O <+=—= CO + 3H;+49,2 kcal/mole.
CO+H,0 w=—= CO,+H,-9,8kcal/mole.
Réaction globale:
CH;+2H,0 w——= CO,+4H,+ 39,4 kcal/mole.

Le catalyseur utilisé est 4 base d’oxyde de Nickel (NiO) de 24,31 m’ de volume.
A la sortic du rcforming sccondairc, la composition du gaz de process ne contient que 0,33%

de CCHy ; 21% de Na en plus de Hy, CO), €O, HO

L’introduction de I’azote de 1’air permet en outre d’obtenir le rapport H./N, nécessaire

pour le gaz de synthése.

L’effluent contenant 0,33% de CH, cst refroidi dans deux chaudiéres de récupération

101-C et 102-C jusqu'a 371°C avant le passer dans la section de conversion [4].

VAFEUR/AIR
DEIASB

454 °C

GAZ PROCEDE
DelOlB

P Tmmi >

UNITE NH:
PROCEDE AMDMONIAC

| FERTIAL Annaba |

Figure II.4a : Reforming secondaire 103-D [4]
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L (822°C)

2522 it en NiO

V=2431m’ <— Sortie du gaz

Réacteur de reforming secondaire

103-D

Figure IL4b : Schéma simplifié¢ de I’étape de reforming secondaire [1]

I1.1.2.3. Conversion de CO en CO, (réaction de shift) (104-D)

Le mélange gaz-vapeur est envoye au convertisseur Shift pour transformer la majeure
partie de CO en CO,. Ce convertisseur est un réacteur catalytique constitué de deux sections

superposées (Figure I1.5) :

e Section HTS : Congue pour réduire la teneur de CO de 12,96% a 3,11% suivant la
réaction :

CO+H,0 == CO;+H;-9,8kcal/mole

Le catalyseur utilisé est a base de Fe,O;, Cr,03/Al,05 de 58,3 m® de volume. Les
produits de la réaction sortants avec une température de 431 °C sont refroidis dans deux

chaudiéres de récupération 103-C et 104-C jusqu'a 242 °C et introduits dans la section LTS.

e Section LTS : Dans cette section, la teneur en CO est réduite de 3,11% a 0,5% en
utilisant deux lits de catalyseurs:
- 17 Iit : On utilise un adsorbant —ZnO- de 16,6 m® pour éliminer le soufre encore présent

suivant la réaction :

nO+H,N —% ZnS + H,O
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- 2™ Iit: Le catalyseur utilisé est 4 base de CuO, ZnO/AlL, 05
CO+H,0O =—= CO,+ H,— 9,8 kcal/mole

L’effluent sortant avec une température de 254 °C et une pression de 27,3 bars
effectifs est refroidi jusqu'a 177 °C par les condensats provenant du séparateur 102-F ensuite
jusqu'a 63 °C dans les rebouilleurs 105-CA et 105-CB par la solution de MEA pauvre, avant

son introduction dans la section décarbonatation [4].

UNITE NH3
PROCEDE AMMONIAC

FERTIAL Annaba
AMEDDEB

Figure IL.5 ; Schéma simplifié de I’étape de conversion shift [4]

I1.1.3. Purification du gaz :

I1.1.3.1. Décarbonatation (extraction du gaz carbonique) (101-E)

Dans cette partie de I'unité, le gaz de synthése brut venant du séparateur 102-F 4 27
bars et 63 °C est traité pour extraire le gaz carbonique jusqu’a une faible concentration de

CO/CO; (0,01% ou 100 ppm) et produire un gaz de synthese hydrogéne/azote trés pur.
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La décarbonatation a pour but de réduire la teneur en CO, de 18,5% a 0,01% dans une
colonne d’absorption 101-E en utilisant la MEA a 20% en poids. Le gaz riche en CO, entre
par le bas de la colonne garnie de 20 plateaux perforés ol va s’effectuer ’absorption a contre-

courant selon les réactions suivantes :
CO;+H,0 +—>= HCO; +H"

2NH,CH,CH,OH + HCO; + H* === (HOCH,CH,NH;),CO;

Le gaz ainsi appauvri en CO; sort par le haut de la colonne 101-E et entre dans le

méthanateur 106-D apres passage a travers le séparateur 118-F (Figure I1.6).

La MEA riche en CO; provenant de la base de 1’absorbeur est régénéré dans deux
strippers a 17 plateaux 102-EA et 102-EB.

Chaque stripper est équipé d’un condenseur de téte 101-CA et 110-CB, de deux
rebouilleurs (105-CA, 111-CA) pour le stripper 102-EA et (105-CB et 111-CB) pour le
stripper 102-EB, et d’un vaporisateur de MEA 113-C fonctionnant & base de température
d*ébullition el permel winsi d’extrairc les impurctés (hydrocarbures lonrdes, chlore. )

contenues dans la MEA.

Le CO; sortant du haut du stripper, passe dans le condenseur 110-C pour condenser la
solution MEA entrainée. Cette derniére est recyclée a partir du bac de reflux 103-F et le CO,

est évacuce a [’atmosphére [4].
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Figure I1.6 : Schéma simplifié de la section décarbonatation [4]

11.1.3.2. Méthanisation

Le gaz d’alimentation provenant de I’absorbeur 101-E passe dans la calandre de
I’échangeur 136-C ou il est chauffé jusqu'a 111°C par le produit de refoulement du
compresseur 103-J puis dans la calandre du préchauffeur de charge du méthanateur 104-C ou
il est chauffé jusqu'a 316°C par I’effluent de la section HTS avant d’entrer dans le
méthanateur 106-D (Figure I11.7).

Le méthanateur est un réacteur catalytique, prévu pour réduire les oxydes de carbone a

au moins 10 ppm suivant les réactions :

CO+3H, =w— CH;+ H,O-49,2 kcal/mole.

CO, +4H, == CHy+ 2H,0 + 9,8 kcal/mole.

Le catalyseur utilisé est I’oxyde de Nickel NiO/Al,Os.

Le gaz de synthése sortant du méthanateur contient de I’hydrogene et de 1’azote dans

un rapport de 3/1 et environ 1.34% de gaz inerte composé de CHs, Ar et He.

Le gaz du méthanateur a une température de 359 °C, a la chaleur libérée par la

réaction, va subir un refroidissement progressif dans les échangeurs 114-C, 115-C et 142-C,
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jusqu'a 38°C, puis il est envoyé vers le ballon de séparation 104-F pour séparer I’eau formée

du gaz de synthése [4].

< Du163 C (Gaz Procédd) [
a3°C

VersLTS

Vers116 C

IETITRRTIN
o B 4 § y i
METHAXATION PRUCEDE AMMUNIAU
FERTIAL Annaba

Figure IL.7 : Schéma simplifié I’étape de méthanisation [4]

I1.1.4. Synthese de I’ammoniac
I1.1.4.1. Compression du gaz de synthése purifié

Le gaz de synthése purifi¢ venant du séparateur 104-F, est introduit dans 1’étage basse
pression du compresseur de gaz de synthése 103-J & 24.6 bars et 38 °C ou il est comprimé

jusqu'a 63 bars et & 187 °C (Figure 11.8).

La chaleur créée par la compression est éliminée en faisant passer le gaz comprimé
dans les échangeurs 136-C, par la charge du méthaniseur, dans le réfrigérant intermédiaire
116-C, par la suite dans le réfrigérant 129-C.



Le gaz de synthése refroidi & 8 °C passe d’abord par le séparateur 105-F, avant d’étre
aspiré par le deuxiéme étage du compresseur 103-J avec le gaz recyclé sortant du réacteur de

synthése a une pression de 134 bars et une température de 43°C.

Le mélange des gaz refoulés du deuxiéme étage a 150 bars et a une température de
74°C est refroidi a I’eau jusqu'a 35°C dans I’échangeur 124-C, puis il est divisé en deux

courants :

e Un courant est refroidi a -9 °C dans I’échangeur 120-C, et par le gaz qui sort du ballon
de séparation 106-F, a -23 °C.

e L’autre courant est refroidi jusqu'a 19°C dans I’échangeur 117-C, par échange avec
I’ammoniac a 13°C (venant de 110-F) puis jusqu'a -2°C dans I’échangeur 118-C, par

échange avec ’ammoniac a -7 °C (venant de 111-F).

Le meélange des deux courants qui donne une temperature de -6°C est soumis a un
dernier refroidissement a -23°C dans 1’échangeur 119-C, par échange avec I’ammoniac a -33

°C (venant de 112-F) [4].

synthése
recyclé

43° CI
134 bars

Condensat . '

Vap S5 103JBT

l—j ! 103-3 H4° C d = ¢
. 150bars [, Svathise
AIS BP Compresseur de gaz de synthése

UNITE NH,
5 g PROCEDE AMDMONIAC
Syt se{compression)
o = . FERTIAL Azsabs
SYNTHESE ( compression ).

Figure IL8 : Schéma simplifié de la compression du gaz de synthése purifié [4]
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I1.1.4.2. Synthése et réfrigération de ’ammoniac (105-D)

La boucle de synthése est le coeur de l'installation puisqu'elle conduit & la formation de

I'ammoniac.

Apres une série de refroidissements et une séparation dans le séparateur 106-F, le gaz
de synthese est chauffé dans deux échangeurs 120-C et 121-C jusqu'a 144 °C et introduit par

la partie inférieure du réacteur de synthése (Figure I1.9).

Le réacteur de syntheése est formé d’une enveloppe & haute pression qui contient une

section catalytique et un échangeur de chaleur 122-C.

Le gaz de syntheése entrant & une température de 144 °C et 4 une pression de 148 bars
effectifs remonte par ’espace annulaire entre I’enveloppe du catalyseur et I’enveloppe
caldiicurce de Mappaieil, il passe eusuile pat 1'écliangeur 122-C pour 8le técliaullé par les gaz
sortant du quatriéme lit ot redegeend par leg quatre lite catalytiques 4 base d’oxyde de ter

(Fez0y) de différents volumes :
115t : 9,16 m*.

2% Jit - 11.94 m>.

30 it : 17,83 m’.

4% 1it - 2525 m>.

Ou se déroule la réaction de synthése :

N,+3H, w+—= 2 NH;-26,74 kcal/mole

Une charge froide est injectée au niveau de chaque lit pour favoriser la réaction de
synthése, ensuite le gaz contenant 12% d’NH; remonte a travers une colonne placée au centre

du réacteur et passe dans les tubes de 1’échangeur 122-C [4].
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Figure 119 1 Schéma aimplific de In hanele de aynthéae [4]

Le gaz sortant du convertisseur est ensuite refroidi dans deux échangeurs 123-C et

121-C jusqu'a 24 °C et divisé en deux parties (Figure I1.10) :

— La premiére partie est recyclée vers le deuxieéme étage du compresseur 103-]J.

— La deuxiéme partie est refroidie dans les échangeurs 139-C, 125-C jusqu'a -23 °C et
séparée dans les séparateurs 108-F et 107-F. Les gaz incondensables sortants des deux
séparateurs sont utilisés comme combustibles dans le reforming primaire alors que
I’ammoniac liquide est transférée au ballon de réfrigération 112-F d’avantage jusqu'a

-33,3 °C avant d’étre acheminée vers le bac de stockage T-101.

Les vapeurs d’ammoniac provenant du séparateur 112-F sont comprimées dans le
compresseur 105-] ensuite condensées dans le condenseur 127-C et accumulées dans le ballon
109-F ou les gaz inertes sont extraits du systéme apreés passage a travers I’échangeur 126-C,
ensuite I’ammoniac liquide du fond de 109-F est détendu dans le ballon de flash 110-F jusqu'a
5,9 bars effectif et 13,3 °C.

23



Le liquide du fond du ballon 110-F traverse les échangeurs 117-C, 126-C et 129-C

pour refroidir les charges chaudes qui les traversent.

Les vapeurs produites dans 117-C retournent au ballon 111-F avec la charge liquide du

ballon 110-F ot elles seront détendues jusqu'a 2,2 bars effectifs et -7,2 °C.

Les gaz issus de la détente passent dans le deuxiéme étage du compresseur 105-J alors
que le liquide est divisé en deux parties. Une partie refroidit les gaz de synthése dans
I’échangeur 118-C et 1’autre partie est détendue jusqu'a 0 bar effectif et -33,3 °C dans le
ballon 112-F avant d’étre pompée vers le bac de stockage (T-101) [4].

1

I000TMT3-33% ¢

— ﬂ 110738
COMPRESSEUR DE REFRIGESATION 01 PROCEDE AMMONIAC |
SECTION REFRIGERATION FERTIAL Annaba |

Figure I1.10 : Section de réfrigération d’ammoniac [4]

11.1.4.3. Stockage de ’ammoniac

L’NH; liquide arrivant de la section réfrigération avec une température de -33,3 °C et

une pression 0 bar effectif alimente le bac de stockage par sa partie supérieure sous forme de
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pluie pour liquéfier une partie des vapeurs dégagées, la partie non liquéfiée est comprimée
dans le premier étage des compresseurs K101A , K101B et K101C jusqu'a 3,15 bars effectif
ensuite refroidie jusqu'a -2 °C dans le ballon d’aspiration 101-V par contact avec I’NH;

liquide.

Les gaz sortants de 101-V sont comprimés dans le deuxiéme étage des compresseurs
101-A, 101-B et 101-C puis condensés par I’eau de mer dans les condenseurs 103-A et
103-B, ensuite dirigés vers le réservoir de recette de 'NH; 102-V avec 13.8 bars effectif et 38

°C avant de passer dans le ballon 101-V ou ils sont détendus jusqu'a 3 bars et -2 °C.

Le liquide dans le ballon 101-V sera utilisé comme agent de refroidissement des gaz
en provenance du premier étage des compresseurs 101-A, 101-B et 101-C ; aprés avoir été

détendu I'NHj liquide est renvoyé vers le bac T-101.

=

Le bac T-101 a été construit par la société Japonaise -T.KLK- et possede les

caractéristiques suivantes :

Capacité de stockage : 20000 tonnes.
— Diametre : 52220 mm.,
— Hauteur : 17220 mm.
— Hauteur de remplissage : 14540 mm.

La pression a I’intérieure du bac de stockage ne doit pas dépasser 68 mbar [4].

e}
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Figure 11.11: Schéma de production d’ammoniac [4]
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Chapitre II1

Aspects fondamentaux de la
réaction de synthése

d’ammoniac



Chapitre ITI
Aspects fondamentaux de la réaction de synthése

d’ammoniac

ITL.1. Bases thermodynamiques

La réaction de synthése de I’ammoniac, du point de vue de la thermodynamique des
équilibres, est un aspect fondamental dans le dimensionnement du réacteur. Ses
caractéristiques délimitent assez étroitement le domaine de température (640 a 800 K) et de
pression (8 & 30 MPa) de la synthése industrielle.

Si, dans e pass¢, le calcul des compositions a I’équilibre posait quelques problémes en
raison de la non-idéalité du mélange de gaz a haute pression, il n’en est plus de méme
aujourd’hui.

En effet, I’équation d’état de Soave-Redlich [6] permet un calcul précis des propriétés
P, V, T (pression, volume, température) et de 1’équilibre chimique des mélanges hydrogéne-
azote-ammoniac en tenant compte, bien entendu, des inertes (gaz non réactifs) tels que
méthanc ct argon, présents dans le mélange (Tableau 111.1). Ces culeuls sont cffectués par des

programmes d’ordinateur, laisant souvent partie de simulateurs de schémas plus généraux [7].

Tableau ITL.1 : Composition typique (en % molaire) du gaz de synthése i ’entrée du réacteur [6]

Eléments Chimique [ Composition (en % molaire)

Hydrogéne 65a70
Azote 21425
Ammoniac 2as
Argon 143
Gaz inerte
Méthane 54al0
Total 100,0

11 est néanmoins utile de connaitre avec précision la définition du calcul de 1’équilibre
chimique et d’avoir une vue globale des conditions d’équilibre. Cela permet des réflexions
intéressantes pour la conduite de la réaction. Dans ce but, le tableau IIL.2 présente les données

thermodynamiques de base de la réaction.
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Tableau IT1.2 : Propriétés thermodynamiques de la réaction de synthése d’ammoniac [6]

3H,+N,; & 2NH;

Enthalpie standard de réaction : — 45,96 kJ/mol NH;
Conditions de la synthése : 650 K < T< 775K

Enthalpie de réaction : AHg
53 4 53,2 kJ/mol entre 8 et 10 MPa
54 a 54,3 kJ/mol entre 18 et 20 MPa

Constante d’équilibre de référence K, (1)

T (K) K, T (K) Koy

373 219,651 723 1,609 11,107
494 6,531 30 773 1,478 19,107
473 3,489 76.10™ 823 5371 78.10°
523 3,146 11.107 873 2,169 55.10°
573 4,143 79,107 923 9,651 19.107
623 7,375 07.10™ 973 4,646 37.107

673 1,674 67.10™ 1023 2,397 22.107

(1) Valable pour la réaction écrite ci-dessus (2 mol NH;), K, ne dépend que de la température et de la

pression de référence, ici 0,1013 MPa ; ¢’est la constante relative aux fugacités (sans dimension).

Capacité thermique molaire Cp des mélanges

H;+N;+NH; (2

Teneur en hydrogéne (3)..... (% molaire) 50 59 60 65 70 75

G R E A (J/mol. K) 37,0 | 353 | 33,6 | 31,9 | 30,8 | 30,0

(2) Elle varie peu avec la pression et la température. Pour des calculs non approchés, on utilisera les
valeurs calculées a partir des formules Cp = f(T).
(3) Les teneurs complémentaires en azote et en ammoniac sont déduites des proportions

steechiométriques de la réaction.

Le tableau I11.3 donne la définition des constantes d’équilibre en fonction de 1*unité de

mesure utilisée pour la composition du gaz.



Pour permettre un calcul manuel approché de ces compositions, les corrections K¢ de
non-idéalité sont également reportées pour certaines conditions de température et de pression

(marge d’erreur environ 5 % sur les constantes d’équilibre) [6].

Tableau IIL3 : Définition des constantes d’équilibre [6]

NH; H, N, Constante
d’équilibre
Fraction X X, X3 K (sans unité)
molaire
Concentration [NH;] [Ha] [N;] B, (mG/KmOI-Z)
(Kmol/m®)
= _P._. 2 T — X_%. . = 2 -1— M
Ki =K, (‘Po) K,p B, K. =Xy (RTZ/Py) K,‘o INo] [H,]?

Avec : Ky - constante définie dans le tableau 1112,
P . pression absolue (en MPa),
Py : pression de référence : 0,1013 MPa,
R : constante molaire des gaz : 8,314 J/mol. K ,

T : lempéralure (en K),

Z : facteur de compressibilité (sans dimension),

K¢ : correction de non-idéalité, sans dimension (pratiquement indépendante
de la composition),

Valeurs de Ky et de Z en fonction de P et T

P =8 MPa P =15 MPa P =25MPa
T=600K 0,924 0,692 0,434
Ko T=800K 0,980 0,935 0,860
& T=600K 1,016 1,026 1,032
T=800K 1,023 1,043 1,077

Les abaques des figures I11.1, I11.2 et I11.3 [6] présentent, par ailleurs, la variation de la
teneur en ammoniac a 1’équilibre en fonction de la température et de la pression, pour
certaines compositions du mélange réactionnel, exprimées en rapport molaire
hydrogéne/azote. Ces abaques peuvent servir de base pour le suivi de I’évolution du mélange

réactionnel dans le réacteur. La droite AB (figure III.1) représente ainsi 1’évolution de la
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température et de la composition dans un réacteur adiabatique alimenté aux conditions A et
aboutissant aux conditions B en sortie. La courbe d’équilibre indique la teneur en ammoniac
maximale 4 la sortie du réacteur si 1’équilibre chimique était atteint, par exemple au point C &

10 MPa avec 0 % de gaz inertes [6].

NH, 40
(% molaire) \]
Xy . Hy/Ny=3
\
3’B% T
LY A
A A
\
30
21—
P=10 MPa
20 - i
N 15
15 \g 20—
. 25
* ?\K\\\\(\
N\-,Q:\ _‘
L ,-’L “1" -: - .:
Th: ) - Bt
10
il ; e
600 650 700 750 800 850 90g
TK)
0%d'inertes @ —====-—-- 8 % d'inertes

Figure ITI.1 : Courbes d’équilibre pour un mélange steechiométrigue [6]
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30
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/ 25
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TIK)
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Figure II1.2 : Courbes d’équilibre en excés d’azote [6]
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Figure II13 : Courbes d’équilibre en excés d’hydrogéne [6]

IIL.2, Cinétique de la réaction chimique

La réaction spontanée entre 1’hydrogéne et 1’azote pour former de ’ammoniac étant
lente dans toutes les conditions de température et de pression, il serait impossible d’obtenir
des taux de conversion satisfaisants, méme loin des conditions d’équilibre étudides
précédemment. Un catalyseur a base de fer est, par conséquent, indispensable [6].

Les nombreuses études menées sur le mécanisme moléculaire de la réaction
catalytique ont permis de le clarifier et de le quantifier. Il s’agit en effet d’une absorption
chimique dissociative de I’azote sur les sites actifs, qui permet d’initier une réaction en chaine
aboutissant 4 la formation de I’ammoniac. La surface catalytique est de type hétérogéne;
I’isotherme d’adsorption de Temkin est par conséquent a la base de la dérivation des
équations de vitesse [8, 9, 10].

Le catalyseur se présente sous la forme de particules irréguliéres de taille variable (1,5
a 20 mm), dont la porosité est produite notamment au cours de la réduction de I’oxyde de fer.
Les transferts de masse et de chaleur, de I’intérieur des particules vers leur surface et de la
surface vers le gaz s’écoulant dans les interstices, introduisent des résistances supplémentaires
pouvant étre prises en compte dans la valeur numérique de la constante de vitesse [6].

En raison de la conductivité thermique élevée (3,5 W.m™ K™') du fer et du gaz riche en

hydrogene, les différences de températures a 1’intérieur des particules sont assez faibles
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(moins de 1 °C). Par contre, la concentration en ammoniac peut, a I’intérieur des particules de
5,7 mm de diametre, €tre supérieure de 4 & 5 % & sa teneur dans le gaz [11], ce qui réduit
considérablement 1’activité apparente du catalyseur. Si les particules de 2 mm sont prises
comme référence, I’activité apparente relative des particules de 4 et 6 mm est respectivement
de 65 % et de 50 %.

Malgré la difficulté d’identifier avec certitude le mécanisme moléculaire sur des
surfaces catalytiques hétérogénes comme celle du catalyseur au fer avec addition d’autres
oxydes, on constate que 1’équation de Temkin-Pyzhew est parfaitement utilisable en pratique.
La taille des particules de catalyseur est I’élément principal jouant sur I’activité apparente du

catalyseur et elle influe sur les valeurs de la constante de vitesse k et de I’exposant m [6].

IL.2.1. Equation de vitesse de réaction (Equation de l'emkin- ’yzhew) :

e = K ()™ Ko G )* 12 2" Ko )? - g 1 any e
rr: vitesse de réaction (en Kmol. m . h™h),
k=1,7698 * 10" exp (- 20516/T) ; constante de vitesse (en Kmol. m™. h™") [12],
m = 0,5 ; exposant constant [12],
Py : pression de référence : 0,1013 MPa,
P : pression totale (en MPa),

X: fractions molaires (X;: fraction molaire en NH;3; X,: fraction molaire en Hy;

X3 : fraction molaire en N,

y : coefficients d’activité (y; : coefficient d’activité de NH3 ; v; : coefficient d’activité de H, ;

v3 : coefficients d’activité de Nj),
Ko : constante d’équilibre,

T : température (en K),
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II1.3. Caractéristiques des catalyseurs
II1.3.1. Catalyseurs a base de fer

L’élément actif de tous les catalyseurs utilisés industriellement est la forme cristalline
o du fer, obtenue par réduction de la magnétite Fe;0y4. Des additifs 4 base d’oxydes d’autres
métaux sont nécessaires pour assurer une stabilité thermique et mécanique suffisante [6].

Les qualités du catalyseur sont déterminées par les éléments suivants :
- Rapport FeO/Fe;0s: il s’agit, en fait, du rapport Fe**/Fe’*qui est de 0,5 pour la magnétite
pure. Un surplus de FeO augmente la surface active aprés réduction, de sorte que le rapport
optimal est situé entre 0,5 et 0,6, soit une teneur en FeO comprise entre 31 et 35 % en masse.
- Promoteurs: ils sont de deux types.

e Les oxydes AlLO; SiO;, MgO, Cr;03, V,05 et ZrO, modifient la structure du
catalyseur. Ainsi Al,O3 diminue le diamétre des pores et la dimension des cristaux de
fer, ef angmente par conséquent la stabilité thermique du catalyscur au détriment de
son activité. La surface interne est maximale vers 3 % en masse d’Al,0s, ce qui
compense partiellement la perte d’activité.

*  Leg vaydes Laciyues F30 ol CuO fuvurivont I'uslivits du sutulyseur, moiy le rendent
plus fragile au vieillissement. Par ailleurs, ces addilifs rendent le catalyseur sensible

aux poisons tels que H,O, CO, et CO [6].

Le tableau III.4 présente des compositions typiques de catalyseurs de synthése de
I’ammoniac.

Aprés concassage produisant des grains irréguliers de taille comprise entre 1,5 et 20
mm environ, le catalyseur est chargé dans le réacteur puis réduit in situ par passage du gaz
riche en hydrogéne 4 une température convenable. La stabilité du catalyseur aux conditions de
réduction est un autre élément pris en considération dans la formulation des compositions.
L’opération de réduction étant longue, on peut pré-réduire le catalyseur avant remplissage du
réacteur,

Dans I’intérét de conduire la synthése a pression relativement basse (8 a 10 MPa) et
ainsi d’économiser 1’énergie de compression, il est intéressant de travailler & température
relativement basse pour trouver des conditions d’équilibre favorables & la formation
d’ammoniac. II faut donc disposer de catalyseurs de forte activité. Ces catalyseurs, développés
récemment, contiennent de 1’oxyde de cobalt comme promoteur. Une composition typique

d’un tel catalyseur basse pression est donnée dans le tableau I11.4 [6].
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Tableau IIL4 : Compositions typiques (en % massique) des catalyseurs de synthése

d’mmoniac [6]

Composition Catalyseur Catalyseur
usuel usuel
FeO 31438 275
Fe, 04 52a72 61,4
Al,Os 15437 25
MgO 02435 0,2
Si0, 0,3a1,1 0,5
K,O 0,5a1,5 0,8
CaO 0,2a3,0 1.9
CoO | L 52
Total 100 % 100 %

TT1.3.2. Antre catalyseur

Fin 1985, les sociétés British Petrolcum ct The M.W. Kellogg Co. ont annoncé avoir
développé un nouveau catalyseur fondamentalement différent, & base de ruthénium sur
support de graphite [13, 14]. Ce catalyseur serait trés actif a hasse températire, ce qui permet
une synthese a basse pression. Une unité industrielle a été mise en service dans les années
1990 au Canada, sur technologie M.W. Kellogg [6].

III.4. Recherche des paramétres optimaux
L’¢quation de la ligne AB (Figure I1.1) se déduit de I’équation de la vitesse de la

réaction de la maniére suivante [6] :

L’équation de vitesse (II1.1) peut s’écrire :
m
I'r = A—
28
Avec:
P —
A=Kx ()™ 1. . .....1L3)
Py
P2
B=Kx = Kp* (-)?.....(1L4)
Po
En supposant de plus V3 el g v3 @D _ g
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Le maximum de rr 4 X et P constants s’obtient en annulant la dérivée de ry par rapport

aTl[6]:

arg dA X5 dB _
(6T X P~ sz [BX3 = —] T + szm X3 — = 0..... (IIL5)
Or;

A=K= Q= Ky« (D texpE [ - 1]

Avec ; E : ’énergie d’activation
R : constante des gaz parfaits

Iy . cunslaute de vilesse 4 la (empérature 'Ly

Done a8 o

Lie mbme

dB e 3 2 w d.KP
a7 (P ) A LLB)
dinKp, _ —AHg
e (IILY)
_ dB __ AHg
Dot ; = —B%——L. . [IL10)

Avec AHg : enthalpie de réaction pour la formation de 2 mol d’ammoniac

d —
En reportant les dérivées de A et de B dans I’expression de £2 19 vient [6]

6rR _ AH _
i sz CI(BXy — 2 vemz— BX3 #2221 =0....(L11)
Par suite de quelque modification on peut écrire pour la ligne AB
_, E X Pua
I oy £ o S (IIL.12)



II1.4.1. Température optimale

Pour déterminer la température optimale, on procéde comme suit [6]:
En fixant X, X5, X3, on calcule le membre de droite de ’expression (III.12) avec :
E=20516 * R =170,6 kJ/mol

Draprés I’expression numérique de K en fonction de T déduite de I’équation de Temkin-

Pyzhew :
K (T)=1,7698 * 10" exp (— 20516/T).....(1IL.13)
AHr=2%54=108 kJ/mol
E/(E—- AHg)=2,725

On cherche la valeur de la température correspondant a la valeur de Kp ainsi fixée. On

a intérét a dresser un abaque de Kp en fonction de T pour faciliter la recherche.

La températurc ainsi déicrminée est la température optimale pour la concentration en

NHj considérée [6].
111.4.2. Le rapport Hy/N; optimal

On peut, par ailleurs, rechercher le rapport optimal des teneurs en hydrogéne et en
azote, donnant la vitesse de réaction maximale & teneur en ammoniac et & température

constantes [6].
En dérivant I’équation de vitesse par rapport a X, et X3 (2 X; et T constants) et en

posant la dérivée égale a zéro, il vient :

(%) opt=3m B /[B- 3% (1- m)X?/XJ ]..... (1IL14)
3

Aveem=0,5al.

On en déduit les valeurs extrémes suivantes :

X1=0; XofXz)gpt=3; m=1,5a2
X a I’équilibre ; (Xo/X3) opt = 3
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Loin de I’équilibre, on a intérét 4 avoir un excés d’azote : X»/X3< 3. Les procédés
basse pression font appel 4 ce moyen d’augmenter la vitesse de réaction pour limiter le
volume de catalyseur. Une purge d’azote est alors indispensable pour maintenir le rapport

hydrogéne/azote a la valeur souhaitée [6].
I11.4.3. La pression optimale

L’équation de la ligne AB peut aussi s’écrire

_XiX E
X X BoaEs (I1.15)

In insérant la valeur du rapport Xo/X3 de ’équation (IT1.14) et, aprés transformation,

on trouve ;

......... (II.16)

B_3x3[1+E—AHR

En remplagant B par son expression on peut trouver la pression optimale.

Kp (5 )2= 3 ;‘{—;[1 + )

Po E —AHg
P _ xi[ mAHR] 1
= (5 )om JS |1t poang i (18)

Avec :
E =20516 * R=170,6 kJ/mol
AHr=2%*54 =108 kl/mol
E/(E-AHgr)=2725
Avec;m=0,5a1
R=28,31j.mol/K

On peut donc calculer I’optimum de chacun de ces parameétres en fixant les autres a

des valeurs que 1’on souhaite [6].



IIL.5. Conclusion
La synthése d’ammoniac est donc un processus industriel trés complexe faisant appel

une technologie de pointe et un savoir-faire immense.

D’aprés les considérations thermodynamiques et I’étude de la cinétique de la réaction,
les valeurs optimales du procédés ne s’obtiennent qu’aprés d’importants jeux de paramétres
opératoires. La vitesse de la réaction décrite par Temkin dépende 4 la fois de la température,
de la pression, de la teneur en inertes et en ammoniac dans le gaz de synthése. L’opération
dans son ensemble étant un processus exothermique, la température du catalyseur doit aussi

faire I’objet d’un control permanent pour maintenir un taux de conversion optimal.

D’aprés nos études bibliographiques, un meilleur rendement de 1’opération ne serait
obtenu qu’en opérant a des températures basses, des pressions élevées appliquées 2 un gaz de
synthese contenant une teneur faible en inertes aveo un rapport H,/M,proche de celui d’un

mélange stcechiométrique.

Ce processus multi-parametre sera 1’objet de base pour la suite de ce travail.
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Chapitre VI
Etude des paramétres opératoires du réacteur de synthése

d’ammoniac

Dans ce chapitre, nous allons identifier et étudier les paramétres opératoires de
synthése d’ammoniac. L’étude de I’influence de chacun de ses paramétres sera basée sur les
données réelles relevées afin d’affirmer les concepts thermodynamiques et cinétique de la
réaction précédemment vus au chapitre II1.

VL1. Les paramétres de marche du réacteur
Les parametres de marche du réacteur de synthése d’ammoniac 105-D sont les

suivants :
VI.1.1. Température

Les effets d’un changement de température sur la réaction de synthése d’ammoniac

sont & deux fins puisqu’ils iwfluent I"éyuilibre el Ta vitesse de 1u réaction.

Du fait que la réaction de la synthése est exothermique, une hausse de température
réduit le pourcentage d’équilibre de ’ammoniac et, en méme temps, accélére la réaction.Ceci
veut dire que, dans les conditions éloignées de 1’équilibre, la hausse de température ménera a
une conversion €levée alors que, d’autre part, pour une synthése a conversion qui s’approche

du pourcentage d’équilibre, une hausse de température ménera a une conversion plus faible.

Le rendement est directement proportionnel a la température lorsque la détérioration

du catalyseur n’est pas prise en considération [15].
VI1.1.2. Pression

Etant donné que la réaction de synthése d’ammoniac entraine une réduction en volume
(décroissance dans le nombre de molécules), le pourcentage d’équilibre de 1’ammoniac
augmentera avec la pression. En méme temps, la réaction est accélérée par une augmentation

de pression. Donc la conversion s’améliorera avec une pression plus élevée [15].
VI.1.3. Le rapport Hy/N,

Le gaz de synthese frais (recyclage non compris) doit avoir un rapport Hy/N, égal 4 3/1

(steechiométrie de la réaction 1’exige). Toutefois, il faut admettre que le rapport Ho/N5 dans le
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gaz d’alimentation frais peut étre légérement modifié du rapport de (3/1) pour obtenir un

rapport Ho/N; optimum dans I’alimentation combinée au convertisseur [4].
VL.1.4. La teneur en ammoniac dans le gaz de synthése

La teneur en ammoniac dans le gaz de synthése provient en général du gaz de

recyclage. Elle est d’environ de 2 % en mole dans le gaz de synthése [4].
VI.1.5. La teneur en inertes dans le gaz de synthése

Les inertes dans le gaz de synthése sont: le méthane, 1’argon et quelque trace

d’hélium. Une purge continue de gaz est maintenue en boucle de synthése.

Cette purge est pour contrdler la concentration de méthane et autres gaz inertes
lesquels, autrement, s’accumuleraient dans le circuit de synthése d’ammoniac, ce qui aurait

pour résultats une conversion plus laible ef une capacité de production réduite [4],
VIL.1.6. Le débit d’alimentation du gaz de synthése

Le d¢bit de gaz de synthése est le paramétre le plus important de tous. Une
augmentation dn déhit d’alimentation du gaz de synthése produit plus d’ammoniac et a

¢galement des effets sur les paramétres suivant :

- La pression du systéme sera augmentée
- Les températures des lits catalytiques seront augmentées
- Lateneur en inertes sera augmentée
- Le rapport Hy/N, peut changer
Réciproquement une réduction du débit de ’alimentation du gaz de synthése produira

les effets inverses [4].
VI.1.7. La vitesse spatiale

A des vitesses plus élevées du gaz de procédé (vitesse spatiale plus élevée dans le
convertisseur), la réaction de la synthése a moins de temps pour ce faire, et par conséquent
elle ne produit pas une concentration en ammoniac aussi élevée dans I’effluent du

convertisseur autant qu’elle produit lorsque le gaz circule moins vite.

Toutefois, la réduction dans la production est bien moins proportionnelle au

pourcentage d’augmentation de la vitesse spatiale. Du fait que la plus grande partie du gaz
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passe par la zone de réaction, I’augmentation dans la production de ’ammoniac compense
largement la tendance d’une production décroissante due 4 une réaction moins compléte.
Donc pour des débits normaux, ou faibles, une augmentation de la vitesse du gaz au

convertisseur (les autres conditions étant inchangées) augmentera la production [4].
VI.1.8. Le taux de conversion en ammoniac

Le taux de conversion en ammoniac est le rapport entre la teneur en ammoniac (la
fraction molaire d’ammoniac) a la sortie du convertisseur par la teneur en ammoniac
théoriquement possible (teneur en ammoniac de design). La teneur en ammoniac pour les
conditions de design est de 12%. Donc lorsqu’on arrive a obtenir 12% en ammoniac 4 la sortie

du convertisseur 105-D en aura un taux de conversion de 100% [16].

T'eneur en ammeoniacréelle _ ‘I'onour on ammoniac enregiostréc H/ i ,J

fnus (Y0) =

Teneur en ammoniac de design 12

VL.LY. Stabilité thermique du catalyseur

Le catalyseur utilisé pour la synthése d’ammoniac est I’oxyde ferreux (FeO) qui est
trés réactif. Mais méme avec un gaz de synthése pur, ce catalyseur ne conserve pas
indéfiniment leur activité. Certaines études indiquent que les températures inférieures & 550°C
n’affectent pas le catalyseur alors que des températures trés élevées (environ 700°C) le

détériorent.

Toutefois il y a lieu de souligner le fait qu’il n’existe aucune limite de température
bien définie au-dessous de laquelle le catalyseur reste indemne. Il est & prévoir une
détérioration plus rapide du catalyseur agissant a des températures fixes mais & des pressions

et vitesses spatiales plus €levées.

La détérioration du catalyseur se remarquera d’abord par son rendement réduit a des
températures plus basses, des pressions plus élevées et & des débits de gaz plus élevés (qui

sont pourtant des conditions favorisant la thermodynamique et la cinétique de la réaction).

Il a été constaté que plus ’activité du catalyseur diminue par rapport & sa valeur
initiale, le moins le catalyseur est sensible aux conditions plus sévéres qui le détériorent

encore d’avantage [16].
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VL1.10. Etude de I’influence de chaque parameétre sur le taux de conversion

Pour étudier I’influence d’un paramétre sur le taux de conversion, on doit fixer tous les
parametres sauf celui dont il fait question. Les valeurs utilisées dans cette partie sont issues de
la nouvelle évaluation effectuée sur ’'usine FERTIAL-Annaba par la société Katalco, ainsi
que les valeurs que nous avons relevées durant la période de stage a ’usine. Ces valeurs

couvrent les données de ’usine du mois de Février 2016.

VI.1.10.1. Température
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Figure VL1: Effet de la température sur le taux de conversion en ammoniac

Il s’agit d’une réaction exothermique donc sur la gamme de température étudiée a
savoir de 200°C jusqu’a 700°C, I’augmentation de la température se traduit par une
diminution du taux de conversion lorsque les autres parameétres intensifs restant constants ceci
s’explique du fait que 1’équilibre se déplace dans le sens indirect (sens endothermique).

Un bon compromis entre le choix de la température, pas trop élevée pour avoir un bon
rendement thermodynamique et pas trop basse pour avoir une vitesse de réaction conséquente.
Un intervalle de température de 400 a4 500 °~ C est un compromis visant & atteindre un

rendement acceptable d'ammoniac au sein d'une période de temps raisonnable.
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V1.1.10.2. Pression
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Figure V1.2 : Effet de la pression sur le taux de conversion en ammoniac

["angmentation de Ia pression entraine le déplacement de 1’équilibre vers la droite
favorlsant alnsl la synthése d'ummoniue, Un voil bien que pour comprimer Ics 4 moles de gar
de synthése au départ pour former 2 moles de gaz (NH;), une pression importante est donc
souhaitable lorsque les autres paramétres intensifs restants constants. Ceci est en accord avec

la loi de modération de le Chatelier.

VL1.10.3. Rapport Hy/N;
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Figure V1.3 : Effet du rapport H,/N; sur le taux de conversion en ammoniac
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L’un des parameétres le plus influant sur le rendement de synthése est le rapport Hy/N,.
Les taux de conversions optimaux sont obtenus lorsque sa valeur se trouve dans I’intervalle de
2,5/1 a 3/1. L opération nécessite donc un excés d’azote pour les températures basses et

pressions €levées.

V1.1.10.4. Teneur en NH; a I’entrée
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Figure V1.4 : Effet de la concentration en NH; a I’entrée sur le rendement

La teneur en NHj; a I’entrée du convertisseur provient en général du gaz de recyclage.
Une augmentation de la teneur en NH; a ’entrée (%) se traduit par une diminution de la
conversion. LCaugmentation de cette teneur est la conséquence soit d’un mauvais réglage
du gaz de recyclage ou soit d’'une mauvaise réfrigération de I’ammoniac synthétisé. Donc la
modification de ce paramétre nous renseigne plutét sur les opérations en aval du réacteur de

synthése.
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VIL.1.10.5. Teneur en inertes
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Figure VL5 : Effet de Ia teneur en inertes sur le rendement

Lorsque la teneur des inertes augmente —accumulation- dans la boucle de synthése cela
réduit la pression des gaz actifs ce qui provoque une perte de charge qui finira par réduire le

taux de conversion de la synthése d’ammoniac.
VI1.1.10.6. Débit du gaz d’alimentation

Le taux de conversion de la réaction de synthése d’ammoniac augmente avec
I"augmentation du débit d’alimentation en gaz de synthése lorsque tous les autres paramétres
restent optimaux et inchangés. Un quelconque changement de débit de gaz de synthése se
traduit par une modification de tous les autres paramétres opératoires. Il convient donc de

trouver les paramétres optimaux pour chaque débit de gaz [16].
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VIL.1.10.7. La vitesse spatiale
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Figure VL7 : Production d’ammoniac en fonction de la vitesse spatiale

Pour des dehits normany, on faibles, une augmentation de la vitesse du gaz au
convertisseur (les autres conditions €tant inchangées) augmentera la production. Par contre 4
des vitesses plus €levées du gaz de procédé (vitesse spatiale plus élevée dans le convertisseur)
la réaction de la synthese a moins de temps pour ce faire, et par conséquent elle ne produit pas
une concentration en ammoniac aussi élevée dans I’effluent du convertisseur autant qu’elle

produit lorsque le gaz circule moins vite.
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Chapitre V

Modélisation et simulation
du réacteur de synthese
d’ammoniac —Fertial-
Annaba



Chapitre V
Modélisation et simulation du réacteur de synthése d’ammoniac

- Fertial- Annaba

Nous présentons dans ce chapitre une modélisation de réacteur a lit fixe adiabatique a
partir des corrélations établies pour les transformations chimiques, les transferts thermiques et
les modéles cinétiques et thermodynamiques.

Tout d’abord, le systéme de modélisation de réacteur est présenté avec le détail des €quations
basées sur I’Geriture en 1€gime permanent des bilans de matiére et thermiques au sein du
wilieu réactionnel. Ensuite, le modéle est confronté a I’étude design afin de vérifier sa
validit¢, Aprés la vérificution de ln validhié dn modele on 'otilianeg pour conlivutor lew

résultats de la simulation d’une journée type avec les données réels.
V.1. Description du convertisseur d’ammoniac (105-D) —Fertial- Annaba

Le procédé de fabrication d’ammoniac qui existe & I'unité d’ammoniac 4 FERTIAL-
Annaba est un procédé américain “KELLOGG™. Le réacteur de synthése (convertisseur
d’ammoniac 105-D) est schématisé sur (Figure v.1).

Le réacteur de synthese comprend une enveloppe & haute pression qui contient une
section catalytique et un échangeur. La section catalytique qui comprend quatre lits séparés,
supportes par des grilles recouvertes de toile métallique est une cuve cylindrique placée &
Pintérieur de I’enveloppe & haute pression, laissant ainsi un espace annulaire entre

I’enveloppe et la cuve,
L’injection de charge froide est prévue dans les espaces entre les lits de catalyseur.

Le lit supérieur contient le volume le plus faible de catalyseur pour limiter la montée
de température avant le premier point d’injection de gaz de trempe. Au-dessus du lit supérieur
est prévu un échangeur dans lequel la charge du réacteur est réchauffée avec ’effluent du

dernier lit de catalyseur.

Le point normal d’entrée de la charge se situe au bas du réacteur. Le gaz s’écoule
verticalement entre ’enveloppe sous pression et la paroi de la partie catalyseur. Il sert de
moyen de refroidissement pour ’enveloppe et recoit ainsi un certain réchauffage avant

d’entrer dans I’échangeur au sommet dy réacteur.
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¢) Les lits catalytiques :

Tableau V.1(c): Hauteurs et volumes des lits catalytiques [4]

Hauteur en mm  Distribution du catalyseur en m’

1 ik
P
8 fit
A7 1t

1651
2057
2947
3759

9,16
11,94
17,85
2525

d) Le calalyseur :

Type de catalyseur : 1¢ cutulyseur U753 qui cut 1oy de de for ; magndline (TeaQa),

Tableau V.1(d): Caractéristiques physiques et chimiques du catalyseur [4]

Caractéristiques physiques

Type

Forme

Dimensions, mm

Densité, Kg/m’

C73-1-01
Granules
6—12
2700 = 150

C73-2-01
Granules
6-12
2700 + 150

Analyse chimique, pourcent poids

FeO
Fe,04
Fe libre
Fe total
AL,O;
K,0O
CaO
SiO,

P

S

Cl
Fe™/Fe™

30-37
65-358

: 205

67— 69
2003, 0
0,5-0,8
B7~1,2
<04
<0,015

< 0,001
<0,002
0,45 — 0,65

30-37
65—58
<05
6769
3,0-4,0
0,7-0,9
1,0-13
<04

< 0,015
< 0,001
< 0,002
0,45 - 0,65
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Figure V.1: Réacteur de synthése d’ammoniac -FERTIAL-Annaba [4]

V.2. Modélisation et simulation du réacteur de synthése d’ammoniac - Fertial- Annaba
La simulation est un outil utilisé dans différents domaines de I’ingénierie et de la
recherche en général, permettant d’analyser le comportement d’un systéme avant de
I'implémenter et d’optimiser son fonctionnement en testant différentes solutions et différentes
conditions opératoires. Elle s’appuie sur |’élaboration d’un modele du systéme, et permet de
réaliser des scénarios et d’en déduire le comportement du systéme physique analysé [1].
Un modéle n’est pas une représentation exacte de la réalité physique, mais il est
seulement apte a restituer les caractéristiques les plus importantes du systéme analysé.
L’étude d’un systeme a |’aide de la simulation se fait selon [’ordre suivant :
1- Formulation d’hypothése de travail ;
2- Observation du systéme et recueil de données qualitatives et quantitatives ;
3- Mise au point d’un modéle formel ;
4- Réalisation des méthodes numériques a ’aide de I’ordinateur ;

5- Analyse des résultats [1].
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Pour pouvoir simuler le réacteur de synthése d’ammoniac il faut suivre les étapes

montrées dans |’organigramme suivant :

Lecture des données

Systéme réactionnel

Choix du modéle
mathématique approprié

|

Choix du modele
cinétique

!

Cesliation des
parameétres
thermodynamiques

[ Validation du modéle

Intégration du modéle
mathématique

Figure V.2 : Les étapes a suivre pour simuler le réacteur de synthése d’ammoniac
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V.2.1. Développement du modele

V.2.1.1. Hypothéses du modéle

Les conditions suivantes ont été appliquées au convertisseur de synthése d’ammoniac

dans le développement de son modéle mathématique :

- La classification la plus acceptée des modéles de réacteur a lit fixe est celle ol les modéles
sont groupés en deux grandes catégories que sont les modeles pseudo-homogenes et les

modeles hétérogenes [17].

Le modele pseudo-homogéne qui ne représente pas explicitement la présence d'un catalyseur
peut €tre utilisé en modifiant la vitesse intrinséque de la réaction, en la multipliant par un
facteur d'efficacité. La relation empirique [18], qui concerne le facteur d'efficacité a tout point
le long de 1a longueur du lit catalytique & la température et 4 la conversion & ce point précis est

donc incorporée dans le modele & développer.

- Le convertisseur fonctionne en régime permanant et l'écoulement & travers celui-ci est
suppose €tre un écoulement piston qui signifie que la concentration varie sur la longueur (lit)

Jdu 1éacleul.

- Une dimension de coordonnées cartésiennes a été considérée le long de flux en masse.

(Effets radiaux ne sont pas pris en compte).

- La densité¢ du gaz est constante et les effets de la résistance a la pénétration dans le
catalyseur, le gradient de température et la concentration de catalyseur a l'intérieur ont été

incorporés dans I'équation de vitesse par un coefficient d’efficacité.
- Le lit est adiabatique et fonctionnant a 1'état d'équilibre.

Sur la base de ces hypothéses un modéle pseudo-homogéne & une dimension a été
développé pour expliquer le comportement du systéme d'une maniére simple en appliquant les
principes de conservation de masse et d'énergie sur une section élémentaire (section

différentielle) du convertisseur.
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V.2.1.2. Mod¢éle cinétique
Différents modeles cinétiques pour la synthése d'ammoniac ont été proposés au cours
des années. Ces modeéles sont basés soit sur des considérations mécanistes ou sur des

évaluations empiriques [19, 20, 21].

La cinétique de la synthése de 'ammoniac sur divers catalyseurs ont également été
signalés; sur catalyseur de Ni-CeO, dopé et Ru/CeO, respectivement [22] et sur un catalyseur
a base de ruthénium supporté sur du charbon actif [23] avec divers co-promoteurs. Ces études
ont produit des expressions de vitesse pour la réaction de synthése avec différentes

complexités en fonction des conditions de fonctionnement.

Toutefois, I'expression de vitesse de Temkin-Pyzhez [24] est considérée et largement
acceptée pour représenter avec précision la réaction de synthése d'ammoniac sur les
conditions larges et variées; 1a forme madifiée de 'équation de Temkin- Pyzhez exprimée en
terme des activités tel que développée par des travaux précédentes [18] sera donc utilisée dans

ce travail. L'expression de la vitesse de réaction est représentée comme suit:

J

ap, . ﬁﬁm. N
Lyu (=t w, (V.1)

2
MLy i P

Ry, = 2K [ K3 ana(

Ou  k:laconstante de vitesse pour la réaction inverse
K, : la constante d'équilibre
a; : l'activité du composant i

o : une constante qui prend une valeur 0,5 4 0,75 [25].

Les ¢€quations de la vitesse de réaction pour les corps réactionnels ont été déterminées
en utilisant la stcechiométrie de la réaction N, + 3H, g—> 2 NHj pour lier les vitesses

individuelles de chaque élément comme suit:
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V.2.1.3. Les équations de conservation de masse et d’énergie

La modélisation du réacteur de synthése d’ammoniac s’articule sur deux types
d’équations ; il s’agit des équations de conservation de masse et d’énergie sur un volume
élémentaire de lit.

V.2.1.3.1. Bilan matiére

L=0

C | Fi
Ci+ar) \L

Figure V.3: Bilan matiére sur une tranche d’épaisseur dL du lit catalytique

On considére dans un premier temps que [’écoulement est de type piston, ce qui
permet d'écrire pour un élément de volume de réacteur dV (=A*dL), un bilan molaire pour un

constituanti :

L’accumulation = le flux d’entrée — le flux de sortie + la production

Dans un régime permanant il n'y aura aucune accumulation comme le systéme a été

considéré pour étre dans un état stable :

dc;
el 1P (V.3)

Cette équation peut étre écrite par rapport au réactif limitant (azote) en tant que:

dCnz
dL

u
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Avec u: lavitesse du gaz (m/s)
A : surface en coupe transversale du lit catalytique (la section de passage de gaz de
synthése) (m?)
Cxz : la concentration a la sortie de 1’azote (mole / m?)
L = longueur du lit (réacteur) (m)
AL: I’épaisseur d’une tranche de lit catalytique
1 : facteur d'efficacité
I'nu, ¢ la vitesse de réaction par rapport a I’ammoniac.
Exprimant 1'équation (V.3) en termes de conversion d'azote (X) et débit initial d’azote

Fn2,0 (mole / h) comme suit:

L'équation V.5 peut étre exprimée en termes de la vitesse de réaction par rapport a

I’'ammoniac en utilisant la relation dans I'équation V.2 pour donner :

dX (Rnuz)A
T R (V.6)
V.2.1.3.2. Bilan énergétique

Un réacteur fonctionne en marche adiabatique lorsqu’il n’échange pas de chaleur avec
le milieu extérieur. Les termes d’échange sont nuls : Q = 0. Il en résulte que la chaleur
absorbée ou dégagée par la réaction de synthése est prise ou cédée au milieu réactionnel lui-

méme.

\'%

Figure V.4 : Bilan énergétique sur une tranche d’épaisseur dL du lit catalytique
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On considere dans un premier temps que 1’écoulement est de type piston, ce qui
permet d'écrire pour un élément de volume de réacteur dV (=A*dL), un bilan énergétique

pour un constituant 1 :
L’accumulation = I’énergie d’entrée — I’énergie de sortie + ’énergie de la réaction
Dans I”état stable (régime permanant) I'accumulation est nulle.

ar _  CAHR)(Rms) A

Ou  m: débit massique total (kg / hcurc)

(-AHg) : Chaleur de réaction (KJ / kmol)

T : grandeur de la température dans le réacteur (K)

Cpumix : capacité thermique spécifique du mélange de gaz (kJ / kmol)
V.2.1.4. Méthodes et matériels

a) Le calcul de la section de passage de gaz de synthése —A-

A = la section a I'intérieur du réacteur — la section du rizer

A=%(V8)
2__ 2
AN A= (3,070 4'0,3556) = 7.299 m2

b) L’activité
Les activités des composants de I'équation de la vitesse de réaction de synthése ont été

exprimeées en termes de fugacité que [1]:

ai = s, semssoml S

Ou:

f? : Fugacité de référence. Pris & 1 atm
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La fugacit¢ du composant i (fj) peut étre déterminée a partir de l'expression du

coefficient adimensionnel de fugacité:

_ 5
Q)I_P_; ..................... (V.10)
fi = 0P (V.11)

Les pressions partielles des composants ont été converties en fractions molaires en

utilisant I'expression suivante:

P =Y,.P= ( ) Prec.(V.12)

En remplacant ceux-ci, les activités des composants peuvent étre exprimées comme

suit:

@; : Le coefficient d’activité.
Pr: La pression (olale.
Y; : Fraction molaire du constituant i dans le mélange réactionnel

Les fractions molaires de chaque composant (Y;) exprimées en termes de conversion
d'azote (X) réactif limitant ont ét¢ développées en utilisant les expressions de I'annexe 1.
Exprimant ainsi les activités des composants en termes de conversion du réactif limitant
(azote). Ces activités ont été substituées dans I'équation (V.1) pour obtenir l'expression de la

vitesse de réaction en termes de conversion du réactif limitant (azote) :

a
@ YHzo 3XYN2 O)P 3
YNz,o(l_x) p Mo Ti-axvN,,

RNH3: 2k (K§®N2

1-2XYn, (Y o+2XYN2,0)P 5
ONHg - 2XYN, o
1—-a
4 (YNH30+2XYN20 P "
NH3 ™ 1-2X¥N, 4
...... (V.14)
@ (YHzo 3XYN20 pl3
wea el
2 1— ZXYNZ,O
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Apres simplification:

YN, o (1-X) B (QHZ (YHZ,O— 3XYN2,0))3

Ry, = 2k ( K2
NH; k ( amNz 1_2XYN2,0 (1—2XYN2,0)(®NH3 (YNH3,0+ 2XYNZ,O))2

1—x

).....(V.15)

(1—2XYNZ‘O)(®NH3(YNH3,O+ ZXYNZ‘O))Z

P (@HZ (Ytzo— 3XYN2J0))3

La substitution de l'expression de la vitesse de réaction dans les équations du modeéle
(tquatdons V.6 et V.7) donne le systeme d’equations du modele en termes de conversion du

B

EActiCTinitant (azole),

e Equations du modéle qu’on va utiliser pour la simulation

o
YN2,0(1-X)_ B (mﬂz (Yt~ 3XYN2,0))3

K3 On2 E
1-2XY
Nz,0 (1—2XYN210)(¢}NH3 (YNH3,0+ 2XYN2’O))2

1—a
(1—2)&YN210)(9NH3 (YNH3‘0+ ZXYNZ,O))Z
. P (mHz (YHZ,O' 3X¥N2,0 ))3

= ...(V.16)

2FNz,0

o
YNz,0(-X) £ ((DHz (YHz,o_ SXYNz,o))S

1-2XYNz,0 (1—2XYN2.0)(GNH3 (YNH3,0 + ZXYNZ,O))Z

K3 On2

(-A HR) 2k

1—-a
(1—2XYN2,0)(¢NH3 (YNHg o+ ZXYNZ’O))Z

ar P (0H2 (Ye10- 3XYN2_0))3 )

dL m CPmiX

kg

Il est clair que les deux é€quations précédentes sont sous la forme de deux systémes
différentiels du premier ordre qui peuvent étre résolus par la méthode de Runge-Kutta semi

implicite du 4éme ordre.
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V.2.1.5. Détermination des paramétres

Pour résoudre les équations du modéle développé, il est nécessaire de déterminer

certaines constantes et paramétres. Ceux-ci ont été déterminés comme suit:
a) Coefficient de fugacité d’un composant

Les coefficients de fugacité de 1'hydrogene (Ha), I'azote (N3) et I'ammoniac (NH3) ont

été déterminées en utilisant les expressions suivantes [18] :

o 0,125 = 0,5_
pe(—38402T%25+0,541) _ p2,(-0,1263 T%*-15,98) b

Py, = exp n(V.18)

P
300(e(—o,01 1907 T—E,%ﬂ)(e(ﬁ) L 1)

Py, = 0,93431737 + 0,2028538 x 1073T + 0,295896 x 1073P — 0,270727 x 107°T? +
0,4775207 X 1076P2................ (V.19)

Bni, = 0,1438996 + 0,2028538 x 1072T — 0,4487672 X 1073P — 0,1142945 X
1075T2 + 0,2761216 x 107P2........ (V.20)

b) Constante de vitesse de la réaction inverse

La constante de vitesse de la réaction inverse a été obtenue en utilisant la relation

d’Arrhenius avec des valeurs de Ko, R et E pour la réaction de synthése [25] :

e e e L (V.21)
Ou:
K, : coefficient d’ Arrhenius; (8,849. 10'%)

E : I’énergie d'activation qui varie avec la température. Sa valeur moyenne est 40765

Kcal / kmol.
T : la température en °K

R : constante universelle des gaz (8.314 kJ / kmol.K).
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c) Constante d'équilibre Ka

La constante d'équilibre a été obtenue en utilisant l'expression suivante [25]:

Ko = exp(—2,69112logT — 5519265 X 107°T + 1,848863 x 1077 T2 + 222 +

2,6899)...veeeeeeeeeeeeeeeeen, (V.22)

d) Facteur d'efficacité (1)

Pour calculer le réacteur catalytique de la synthése d’ammoniac a 1’échelle
industrielle en utilisant une cinétique établie au laboratoire sur une poudre fine du méme type
de catalyseur, il est nécessaire d’introduire des corrections a cette cinétique pour tenir compte
des phénoménes de diffusion, des effets de tewpérature, la densité & l'intérieur du catalyseur et
enlin la diflérence enlre ces parameélres avee ceux de la surluce du calalyseur. Pour quantifier
ces phénomeénes, un facteur d’efficacité n est calculé par 1’équation donnée par la formule

suivante [18] :
N = by +byT+bX+b31%+bX? +bsT? +bgX2.......(V.23)

L'équation précitée dépend de la température et de pourcentage de la conversion
d’azote (X). Les coefficients de cette équation pour trois pressions différentes ont été

représentés dans le tableau suivant :

Tableau V.2: Les coefficients d’équation de facteur d’efficacité en fonction de la pression [18]

Pression bo by b, by x 10* b, bs x 108 bg
(bar)
_150 -17,539096 0,07697849 6,900548 -1,082790 -26,42469 4,927648 38,937

225 -8,2125534 0,03774149 6,190112  -5,354571 -20,86963 2379142 27,880
300 -4,6757259 0,02354872  4,687353  -3,463308 -11,28031 1,540881 10,460

La pression & laquelle on travail est comprise entre 140 et 150 bar donc on peut

prendre les coefficients qui correspond & 150 bar.
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e) La capacité thermique spécifique

e Capacité thermique spécifique du mélange

La capacité de chaleur spécifique du mélange gazeux a été obtenue en utilisant

l'équation suivante [26]:

Ou:

Y; : Fraction molaire du constituant i,

Cp; : Capacité thermique spécifique de composant i

e Capacite thermique specrtique des réactits/produits

Les capacités thermiques des réactifs gazeux ont été obtenues avec l'expression

suivante [26]:
p, = 418084 () + bl g T* +a T Yo (V.23)

Ou

aj, by, ¢ et d; : Des constantes des polyndmes des Cpi. Elles sont données dans le tableau V.3.

Tableau V.3: Coefficients de polynéme de Cp des constituants de I’alimentation [26]

Constituant i a; b; x 102 C, x 105 d; x 10°
H, 6,952 -0,04567 0,095663 -0,2079
N 6,903 -0,03753 0,193 -0,6861
CH4 4,75 1.2 0,303 -2,63
Argon i Y A T——— T —

Par contre, la capacité calorifique du produit (NH3) a été obtenue avec I'équation

suivante [26] :

Cpyy, = (6,5846 — 0,61251.1072 + 0,23663. 10 5T2 — 1,5981.107°T% + 96,1678 —
0,067571P + (0,2225 + 1,6847. 107*P)T + (1,289.10~* — 1,0095.10~7P)T2)......(V.26)
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f) Chaleur de la réaction

L'équation développée pour calculer la chaleur de la réaction est la suivante [26]:

6
Ay = 4,184(— (0,54526 + (2252 + (459,734 %)) P — 5,34685T — 0,2525 1073T2 +
1069197 1075T3 — 9157,09)..vevvevvrverrnn, (v.27)
Avec: Ten °K
P en bar

g) Détermination des propriétés de ’alimentation et des conditions opératoires

La composition de 1’alimentation et les propriétés de chaque lit catalytique du réacteur

d'ammoniac d’Annaba sont donnés dans les tableaux V.4 et V.5.

Tableau V.4 : Composition de I’alimentation [4]

Composition de ’alimentation (% mole)  Débit d’alimentation
H, N, CHy NH; Ar Hy/N; Alimentation N,
(kg/hr)  (kmol/hr)
6335 2100 1005 205 310 3/ 238983 4273

Tableau V.5 : Propriétés des lits catalytiques de convertisseur d’ammoniac [4]

Lit Lit Lit Lit
N°1 N°2 N°3 N°4
Température 411 472 471 486
d’entrée (°C)
Volume (m*)  9.16 1194 1785 2525
Diamétre du 3 m (3000mm)

réacteur

Pression du 143.7 bar

réacteur
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V.2.2. Résolution du modéle mathématique

Le MatlLab -ode 45- solveur de Mathworks pour les équations différentielles
ordinaires qui utilise I’algorithme de la méthode de Runge Kutta d’ordre 4 a été utilisé dans la

résolution des équations différentielles ordinaires résultant des équations du modéle.

Les sorties (résultats) de chaque lit catalytique ont été utilisés comme entrées dans le
lit successif et le processus ré-initi€. Cela a été fait pour les quatre lits catalytiques jusqu'a ce
que la conversion finale, les fractions molaires (des réactifs et des produits) et la température

de sortie du lit aient ét¢ déterminées a la fin du dernier lit (lit catalytique n°4).
V.2.2.1. Intégration des équations du modéle mathématique

Tes équations obtenues sont des équations différentielles du premier ordre. La
méthode recommandée et utilisée pour les intégrer est la méthode de Runge Kutta du 4°™
ordre. Cette intégration fournie les profils de la conversion du réactif limitant (N3), de la

température et des fractions molaires (des réactifs et des produits) le long du réacteur.
V.2.2.2. Principe de la méthode de Runge Kutta ‘RK4’
Supposons que nous avons le systéue du prewier vidie suivaul

dy _
T [)

La résolution de cette équation consiste & trouver une équation y en fonction de x en
effectuant un déplacement h, connaissant la valeur initiale y(xo) on calcule y(x;) ol : x;=Xo+h
puis on calcule y(xz) ot : Xo = x; + h puis y(X3) jusqu’a un nombre de points suffisant (la fin

du lit catalytique).
e Algorithme de la méthode de Runge Kuita ‘RK4’
L’algorithme de la méthode de Runge Kutta du quatriéme ordre ‘RK4’ est donné par :
Cette méthode définit deux suites, h étant le pas de discrétisation en x :

e Une premiére qui permet de définir les valeurs de x :
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- Terme initial : xg
- Relation de récurrence : x; +1 =x;+h
* Une deuxiéme qui permet d’évaluer les valeurs de y

- Terme initial : yy

- Relation de récurrence : yi+; = y; + % (ki +2k; + 2k3 + ky)
Avec k; =hf(x;, y)

h k
kZ:hf(Xi"'Esfl’i"'?l)

h ks,
e Wl (s =y 1 ==)
ka l{ Y ¥l Z’J

ky=Dhf (a1 L, g+ k3)

Ses principaux avantages sont la facilité de programmation et de modification du pas
d'intégration h, et sa stabilité (en général).
V.2.3. Résultats et discussion

Les résultats obtenus a partir de la résolution simultanée des deux équations du modéle

sont présentés comme suit:
V.2.3.1. La conversion le long des lits de réacteur

La conversion du réactif limitant (N) le long des lits catalytiques est représentée sur la

figure V.5.
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Figure V.5 : La conversion de N; sur la longueur du lit catalytique

La figure V.5 montre que la conversion du réactif limitant (azote) augmente le long

du réacteur de lit catalytique n°l jusqu’au lit n°4 & la suite de la réaction des
réactifs (N2 et Hz) pour former le produit (NHz).
V.2.3.2. Les fractions molaires des réactifs/ produit

Les profils des fractions molaires (% mol) des réactifs et du produit dans chaque lit
catalytique qui ont été tracés en utilisant les expressions données dans ’annexe 1 aprés

programmation, sont présentées dans la figure V.6.
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Figure V.6 : Fractions molaires des réactifs et des produits le long des lits catalytiques.

La figure V.6 montre que les fractions des réactifs (N2 et H) diminuent
progressivement a mesure qu'ils sont convertis en produit (NHs), tandis que la fraction

molaire du produit (NH3) augmente de sa valeur initiale.
V.2.3.3. Profil de température

La progression de la température le long des quatre lits catalytiques est montrée dans
la figure V.7.
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Figure V.7 : Evolution de la température de synthése d’ammoniac pour les quatres lits

cululyfigoes

La température le long de chaque lit augmente en raison de I’exothermicité de la
réaction de synthése d'ammoniac conduisant a la libération de la chaleur. Il faut noter ici

qu’on n’a pas pris en considération dans notre programmation les refroidissements inter lits

(Quenches).
V.2.4. Validation du modéle

La comparaison des prédictions des sorties du modéle du convertisseur d'ammoniac
(fractions de sortie d'ammoniac, d'azote, d'hydrogéne et la température du 4°™lit) avec les

sorties d'installation industrielle sont présentés dans le tableau V.6.
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Tableau V.6 : Comparaison des données d'usine avec les résultats du modéle

Parameétre Données de Résultats du | Ecart relatif en

Pinstallation modéle (%)

NH; (% 12,00 12,28 2,28
molaire)

N; (% molaire) 18,18 18,09 0,49

H; (% molaire) 54,90 54.65 0,45

Température 733 748.8 2.11

de sortie (K)

Le tableau V.6 montre que 1'écart maximum entre les prédictions du modéle et les
sorties d'installation industrielle est de 2.28 %. Par conséquent, Ics modgles dévelappés
appariés le convertisseur industriel avec précision et peuvent étre utilisés pour les études de

simulation du convertisseur d'ammoniac.

fme

La prédiction de lu tewpéruture de sorte du 4™ it par le modele éluil les proche de
la valeur des installations industrielles avec un écart de 2.11 % que la température a été
réinitialisée a l'entrée de deuxiéme et troisiéme lits en utilisant des données industrielles
réelles oli l'erreur du lit précédent n'a pas été propagée 4 travers les lits suivants. Cependant, la
prédiction de modele des fractions des réactifs et du produit avait un écart maximum de
2,28 % que la fraction de sortie du lit précédent a été I'entrée du lit suivant qui entraine la

propagation de l'erreur sur les lits.

A partir de 13, on peut considérer que les résultats de simulation sont acceptable parce
que la composition a la sortie du dernier lit (Figures V.6 et V.7) est du méme ordre de

grandeur que celle données par le design.

V.2.4. Processus de simulation

Le premier lit catalytique a été sélectionné pour les études de simulation, car les
produits des autres lits catalytiques 2, 3 et 4 ont été désactivés (refroidis) avant d'entrer dans

les lits successifs, respectivement.
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V.2.4.1. Effet de la température de 1'alimentation

Les effets de la température d'entrée de I'alimentation dans le lit catalytique n°1 sur les

performances du convertisseur sont présentés dans les figures V.8 et V.9.
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Figue. V.8 : Effet de la température d'entrée sur les fractions molaires des réactifs (N2, H) et du

produit (NH3)

Pour une réaction d'équilibre exothermique telle que la synthése de l'ammoniac, le
principe de le Chatelier prédit que quand il y a une réduction de la température d'alimentation,
le systéme ajustera d'annuler l'effet de ce changement, qui est vers la production de chaleur
d'ou les changements d'équilibre a la droite menant a la production de plus d'ammoniac
entrafnant ainsi une diminution des concentrations des réactifs comme le montre les ﬁgﬁres
V.8etV.9.

Par conséquent, dans la pratique, une plage de température de 400-500 °C est un
compromis visant a atteindre un rendement acceptable de l'ammoniac dans un délai

acceptable [28].
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Figue. V.9 : Effet de la température d'entrée sur la conversion

V.2.4.2. Effet de la pression d'entrée

Les figures V.10 et V.11 montrent I'effet de la pression d'entrée de la charge rur la

conversion et les fractions des réactifs et du produit.
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Figue. V.10 : Effet de la pression d'entrée sur les fractions molaires des réactifs (N2, H;) et du

produit (NH)
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Figue, V.11 : Effet de la pression d'entrée sur la conversion

La réaction de synthése de 'ammoniac procéde a une réduction des molécules de gaz
(en volume). Selon le principe de le Chatelier, si la pression du convertisseur est augmentée,
le systéme ajuste pour réduire l'effet de cette augmentation, qui est, afin de réduire la pression
en ayant moins de molécules de gaz. Ainsi l'équilibre se déplace vers la droite résultant de la
conversion plus élevé des réactifs (diminution des fractions molaires) et un rendement plus
élevé de l'ammoniac. Un rendement plus élevé d'ammoniac signifie une augmentation de la
réaction exothermique conduisant a la libération de plus de chaleur et résultant en une
augmentation des températures de sortie. De méme, une diminution de la pression entraine
I'équilibre pour décaler vers la gauche entrainant une conversion plus faible des réactifs et des
rendements plus faibles d'ammoniac; soit une diminution de la réaction exothermique
entrainant une diminution de la température de sortie comme représenté sur les figures V.10,

V.11 et V.12, respectivement.
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Conclusion générale

La synthése d’ammoniac constitue un domaine de recherche trés vaste, et revét une
importance économique considérable. A cet égard, la compréhension du procédé de synthése
d’ammoniac nécessite I’ utilisation de la simulation pas a pas du mécanisme réactionnel, afin

d’améliorer la performance du réacteur.

A cet effet, un modele unidimensionnel pseudo homogéne et & 1°état stationnaire, basé
sur les bilans de matiére et de I’énergie, est utilisé pour I’étude du comportement du
convertisseur d’ammoniac ot se déroule une réaction exothermique et réversible. Le modéle
propos¢ ot la méthode de résolution (Runge-Kutta d'oidie 4), qui lui 4 &€ associde,
permettent de mieux comprendre la cinétique de la réaction dc synthése d’ammoniac et

d’obtenir les profils de température, des concentrations et de conversion le long du réacteur.

Les résultats obtenus & partir de la résolution du modéle ont été comparés aux données
de design avec un écart maximum entre les sorties des modéles résolus et les données réelles
de l'usine, Fertial-Annaba, de 2,28 %. Aprés avoir validé le modele, ce dernier a été utilisé
pour simuler le convertisseur d'ammoniac. Des paramétres tels que les températures d'entrée
et des pressions dans le premier lit catalytique étaient simulés pour étudier leur effet sur les
performances du convertisseur. Les résultats de simulation ont montré une bonne concordance

avec les données industrielles.

En conclusion, nous pouvons dire que la modélisation et la simulation constituent a
I’heure actuelle des outils puissants et performants. L.’amélioration continue des techniques et

des matériels informatiques accroissent encore leurs potentialités.
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Annexes



Annexe 1

Pour la synthése d’ammoniac toutes les fractions molaires des composants de gaz de
y p

synthése peuvent étre exprimées en termes de la conversion d'azote comme suit:

Tableau 1:Les fractions molaires des composants de mélange exprimées en termes de

conversion d'azote

cumpusuni Quantité | 'Quantité Quantité qui Fraction molaire
initiale transformée reste (Yi)
(N2) FYna2o0 -FXYnz0 F(Yn20-XYw20) Yi,, (1-=%)
1-2XYy,
(H) | FYmgo 3FX Y0 F(Yeoa - (Yu,, — 3%V, )
3XYn20) 1—2XYy,,
(CILy) FYcnap U FYCH,p (YCH“))
1- 2)(YNZ’0
(Ar) FYarp 0 FYAr, (Y Ar,o)
1-— ZXYNZ_ .
(NH3) FYnuao 2FX Yoo F(YNH;p + (YNH3 . ZXYNZ 0)
QXYNQ.U) 1-— ZXYNZ 5
Total >
Y; = F(1 - 2XYy,,)
i=1




Annexe 2

Programme de simulation de réacteur de synthése d’ammoniac 105-D

% Le MatLab -ode 45- solveur de Mathworks pour les équations

O N T O S R T T ] P O AR A T A T O I VR RO W T A R VTR VAR WY TTAR I TRV VR
% Punge Kutta d’ordro 4 a 6té utiliecdé danc la rdcolution des déquationc
% différentielles ordinaires résultant des équations du modéle.

********************Programme principale#*********** RARKRRNK

clearall;
cle;
closeall;
formatlong

% variation de 0<=1<=10

var 1=[0 10];

% initial condition=[X(0) TAO)]
initial condition=[0 773];

[1,Y] = oded5(@fonction,var 1,initial condition);
% solution de 2 équations différentielles

L=1; % la longeur

X=Y(:,1) % Taux de conversion

=X {552) % Température

subplot (211),plot(L,X,"'x");
title('la solution X(L)'):;xlabel('la longeur L");
subplot(212),plot(L,T,'b');

title('la solution T(L)'):;xlabel('la longeur L");



-A-*i-***i—**i—**********Fonction********************

functiondy = fonction(l,y)

% avec dy(l)= dx/dl et dy(2)=dTr/dl

% les données de la réaction chimique

A=7.299;

CPmix=31.9;

dHR=-114700;

m=238983.705;

eta=0.4;

FN20=5330880;

kha=4,60914410" (-5) ;

YN20=0.21;

YH20=0.6335;

YWIAN=0 OROR

alpha=0.5;

P=141.8;

=4 0,017

phi NH3=0.784;

phi H2=1.05;

phi N2=0.99;

YN2=(YN20* (1-y(1))/(1-2*YN20*y (1))

YNH3= (YNH30+2*YN20*y (1) )/ (1-2*¥YN20*y (1))
YH2=(YH20-3*YN20*y(1))/ (1-2*YN20*y (1))

x11=(Ka”2*phi N2)*((¥YN20* (1-y(1)))/(1-2*¥YN20*y(1)))*P;
x12=( ((P* ( (phi_H2* (YH20-3*¥YN20*y(1)))"3))/((1-
2*YN20*y (1) )* (phi_NH3* (YNH30+2*YN20*y(1)))”"2))*~alpha);
x13=((((1-

2*YN20*y (1)) * ( (phi_NH3* (YNH30+2*YN20*y(1)))"2))/ (P*(phi_ H2* (YH20-
IEFN20 (1))} "3} > (1=alpha] ) ;

dy(l)=(eta*2*K* (x11*x12-x13)*A)/ (2*FN20) ;
dy(2)=(eta* (-dHR) *2*K* (x11*x12-x13) *A) / (m*CPmix) ;



