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~  SOMMATRE -

Il s'agit dans cette étude d'analyser les performances d'un
équipement d'une installation de raffinage de pétrole en utilisant le
concept d'exergie, l'excrgie permettant de mettre en évidence les per-
tee énergétiques réelles lides @ l'irréversibilité des transformations

réelles.
Pour ce faire on a structuré l'étude en cing chapitrea

- Le chapitre 1 se rapporte aux fours de procédé dans 1l'industrie de
raffinage du pétrolc. Nous avons ten!d dans ce chapitre d'en faire
l'inventaire des principaux et de présenter une approche de calcul

de ees derniers ;

~ Le chapitre 2 est un condensé de quelques notions de base de l'exer-

gie et du calcul exergétique, objet de notre étude

- Le chapitre 3 constitue le bilan Lhermique de l'installation. Ce
bilan classique est basé sur le premier principe de la thermodyna-

mique. Il faut préciser qu'ici l'appellation "sortie FX" est un
abus de langage et correspond en réalité au point ol les gaz combu-
rés quittent la zone d'échange primaire avec la charge d'hydrocar-

bure ;

-~ Le bilan d'erxergie compose le chapitre 4. Iei, nous avons 4 partir
des tables thermodimaniques des différentes composantes du systéme
fait le ealceul en utilisant la définition de l'esergie. Nous avons
utilisé les relations développés dans le chapitre 2 dans lea cas

ou nous ne disposions pas de ces tables ;

- Le chapitre 5 conslitue la eonclusion résultante de la comparaison

entre les bilans rhermique et cxergilique,
+
. ++
+
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| . INTRODUCTION

L'énergie est chére,

.

¢lle a coiité prés de 80 milliards

de francs CFA en dévises a l'état sénégalais en 1984.

En effet, le pétrolé

‘presque exclusive arrive au premier
-.paye sous-développé sans ressources
-protie a des difficultés financiéres

Ctance de toute politique d'économie

te économie, cutre yu'elle permel d

ticipe également d la réduction des

trole comme la Scciété Africaine de

En effet pres de 80%

-

qui en est ici la source primaire
rang des importations du Sénégal,
énergétiques significatives et en
rigues. Ainai on comprend l'impor-
d'énergie dans un tel contexte.Cet-
IL'¢tat de sauver des dévises, par;

charges de production des indus-

tries grosses consommatrices d'énergie telles les raffineries de pé-

haffinage (SAR) par exemple.

de l'énergie utilisée dana les raf-

fineries est obtenu grace @ la combustion de fuel dans les fours et

les chaudiéres.

'
.

. Pour ce faire, un controle plus rigoureur dans le fonc-

tionnement des équipements thermiques ainsi que les conditions de com-

bustion esi niécessaire. Pour apprécier le fonetionnement d'une instal-

-

“lation, la mélhode la plus simple consiste @ comparer l'énergte pro-

dutte (ou transmise) a l'énergie dépensée pendant la méme durée sous

forme de chalcur. Lo rapport de ces

deur grandeurs définit le rende-

ment thérmique, qui. dépend ¢ la fois de la nature de 1l'installation,

de ses conditions de fonctionnement

et du degré de perfection des ap-

pareils dont elle est composée. Mais la connaissance du rendement the:-

mique & elle seule n'est pas suffisante pour permettre d'améliorer une

installation existlunte, ni pour délerminer les perfectionnements qui

pourraient étre apportés aur installations futures. Four atteindre ce

double objectif, il est nécessaire d'analyser le fonetionnement de

l'ingtallation, c'est-a-dire le bilan des pertes intervenant aux dif-

férents, stades de la conua#sﬁan d'énergie. Ce bilan appelé bilan ther~

mique e%t fondé sur le principe de la conservation de l'énergie con-

i
\ N
formément au premier principe de la

thermodynamique-Bien que correcte,

ce bilan n'en demeure pas moins incomplet.En effet le premier principe

congigte a congtater une équivalence

entre le travail et la quantité de

chqleur qui a servia sa production,matis il n'en résulte pas. que toute

quantité donnée de chaleur puisse étre transformée entiérement en tra-

vatl.



En effet selon le second prineipe, la transformation de la
chaleur en travail ne peut étreque partielle, étant d'ailleurs bien en-
tendu que le travail produit reste rigoureusement équivalent a la dif-
férence entre les qualités de chaleur initiale et restante. Le méme
principe ajoute que la fraction de chaleur transformée en travail(pour
une source froide donnée) varie dans le méme sens que la température
sous laquelle la chaleur considérée est disponible. Aingi done, il ap-
parait clairement que les notions de rendement et de bilan thermique
ont le défaut i ne tonie comple gue de la quantité d'énergie et non
de la quualité de colle-ei. C'eat pour cette raison que le bilan exer-

gétique a été substitué au bilan thermique.

En effet, ce bilan basé que le cancept de l'ézergie défi-
nie comme étant le travail mazximum qu'on peut tirer d'une quantité don-
née de chaleur prend en considération la dégradation d'énergie ou plu-
t8t d'exergie due a l'accroissement d'entropie qui accompagne toutes
les transformations réelles, donc irrévergibles. Aingi le bilan exer-
gique permet de mettre en évidence les pertes réelles dues aux irréver-
sibilitées ; pertes qui ne figurenl puas dans le bilan thermique. Lea
sources de celte dégradation sont multiples, on peut en citer quelques
unes : eelles cdueyiiw ivrréversibilités ayant lieu lors de la combustion,
celles accompagnant le transfert de chaleur des gaz d la charge. Une
autre perte d'exergie réside dans les pertes de charge accompagnant
l'écoulement du fluide, ces pertes de charge peuvent avoir lieu soit
dans les échanqgeurs de chaleur, soit dans les conduites, les. organes
de réglage, ci.... L'intérét du rendement ezergétique est moindre, il
e8t comme le rendement thermique incapable a lui tout seul de fourmir

des renseignements susceptibles d'uider 4 l'amélioration de la perfor-

mance des installations.

Mais pour déerire le compeortement réel d'un systéme com-
plexe on utilise le concept d'emervgie En effet, dans un processus de
combustion d hautes (empéralurcs, le systéme est sujet d des réactions
qui peuvent étve endothermiqucs comme la dissociation des produtits de
combustion, donc une partie de l'énergie libérée est réutilisée  pour
activer ces réactions, Ceet fail que la valeur del'exergie caleculée
egt en réalitté gupérieure & celle qui est disponible. ('est pour cet-
te raison qu'on a été amené a compléier le concept de l'exergie par

celui de l'esserqgie
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N est le nombre de molécules du constituant c
Yewe8t le potentiel! chimique de référence
§'il n'y a pasde réactions chimiques, l'essergie est égale
d l'erergie.
Ainsi, en utilisant le concept de l'exergie pour décrire
notre systéme, les valeurs trouvées sont a prés de 20% supérieures 4
la réalité. Mais nous estimons qu'elles sont suffisammennt précises

pour le but de nobtre caleul.



cnapPpIiITRE I

LIS FOURS DE PROCEDE

1;1 - Les fours

Un four doit comporter un certain nombre de dispositifs dans
lesquels de la chaleur libérée & partir de la combustion d'un fuel 3
l'intérieur d'un enclos thermiguement isolé intérieurement est trans-
férée & un fluide contenu dans des serpentins tubulaires. Généralement
les conduites sont installées le lony des murs et du toit de la chambre
de combustion, ou le transfert de chaleur a lieu par rayonnement dans
_uh premier temps ot si c¢'vst édconomiquement justifié dans une chambre

O séparde ou le transfert de la chaleur se fait principalement par con-

"vection.

CRRI Dans 1'industrie on les désigne indifféremment sous les noms

‘suivants : four de procédé, rechauffeur de procédé, réchauffeur etc.
.La fonction fopdamentale des fours .est de Ffourmir une guantité de cha-
ff*b. leur & haute tempdrature au fluide réchauffé. Il doit pouvoir le faire
;*lf: o sans créer de surchauffage localisé du fluide ou des composantes struc-

" turales.

i _ " .. Les dimensions des fours sont définies selon leur capacité(de
conceptioq]d'absorption de chaleur ou leur puissance. Celle-ci varie
d'environ 160 KW pour les petites uniteés &4 300 MW pour les grandes ins-
tallations. La plupart des installations tombent dans la catégorie dont

_:la puissénce varie de 3 a 100 MW. Les fours sont divisés pour l'essen-

ifiel en une demi-douzuline de categories qui peuvent é&tre désignédes et

décrites comme suit

a) - Réchauffeur de colonnes

T I
Cette catégorie est considérée & juste titre comme €tant 1'une des ap-

élicatians des mons critigques des fours. La charge prise & partir d'une
colonne de distillation est du liquide recirculé quiﬁbartiellement va-
porisé.aa$s le four. Le mélaAge vapeur-liquide rentre dans la colonne
,ou la vapéur se condense et libere la chaleur de vaporisation. Cette
'applicati&n est caractérisée par un petit écart (relatif) entre les
tempé}atufes d'entrée et de sortie du fluide & travers le four et par

une vaporisation substantielle (géndralement 50 % ou plus de la charge



est vaporisée). Sclon 1'usage qu'on en fait, la température de sortie

du fluide varie généralement de 200 a 300 °C.

b} ~ Four de charge des colonnes de fractionnement

Dans ce domaine les Fours occupent une place privilégide eu égard a
l'importance des opérations impligquées dans beaucoup de procédés. Géné-
ralement constitude de liguide (bien gue certaines alimentations compor-
tent une guantitd nominale de vapeur a l'entrée) la charge est envoyée
dans le four consécutivement & un réchauffement de l'unité non allumée.
Dans le four, la tempirature du fluide est généralement assez élevée pour
permettre 1'évaporation partielle de la charge. Un exemple typique de
cette application est le four d'alimentation de la colonne de distilla-
tion atmosphérique du pétrole brut de 1'unité de raffinage. Ici le pé-
trole brut cntre dans un dtat liguide dans le four & la température de

230 °C et pourrait en sortir a 370 °C avec 60 % de la charge vaporisée.

C) ~ Four de réchauffage de la charge d'un réacteur

Dans cette application le four éléve la température de la charge & un
niveau necessaire pour contrdler la rdéaction dans le réacteur adjacent.
La nature de la charge, la pression et la température d'opdration du
four peuvent varier considérablement selon les procédés. Les exemples

sulvants illustront la diversitd de leurs applications.

L'échauffement d'une charge composée d'une charge composéde d'une phase
et d'un constituant comme dans le cas de 1'échauffement de vapeur dans
les zones & réaction des procédés de fabrication du styréne. Au cours
de ce processus, la température du fluide traversant le four est édlevée

de 370 °C a 1'entrée a4 820 °C approximativement a la sortie.

L'échauffement d'une charge composce d'une phase et de plusieurs cons-
tituants tel gue dans le cas de 1'cchauffement d'un mélange de vapeur
d'hydrocarbures et d'hydrogéne gazcux recirculé précédant le reforming
catalytique dans le raffinage. lci la charge entre dans le four & 430 °C
et en gort & 540 °C cnviron. Dans les rdacteurs de reéformage la pression
du fluide peut varier de 17 4 42 burs. De séveéres restrictions sur les
pertes de chargye sont normalement associées a cette application.
L'échauffement d'une charge composée de plusieurs phases et de différents

constituants comme celui d'un mélange d'hydrocarbures liquides et de

1'hydrogéne yazeux reeyclé pour lu rdéaction de craking dans les




raffineries. La température du fluide passe de 370 °C & 1'entrée a 450 °C
environ a la sortie. Les pressions d'opération peuvent atteindre 210 bars

selon les procddis,

d) - Four d'alimentation en chaleur des circuits de transfert

Plusieuts centrales fournissent aux usagers (individuels) de la chaleur
R grdce 4 un circuit de transfert de chaleur intermédiaire. Un four est
:;J: généralement employé pour élever la température du dispositif de redis-

tribution qul est généralement de 1'huile de chauffage downtherm, ther-

minol, sel fondu, etc. Les fluides circulant & travers le four dans
cette application restent presque toujours en phase liquide de 1l'entrée

4 la.sortie.

e) - Rechaulfement des liquides visqueux

Souvent de 1'huile lourde doit étre pompée d'un lleu vers un autre pour

les besoins du traitement. A basse température, quand l'huile a une
viscosité tres élevée qui rend le pompage impossible, un four est uti-
lisé pour la rdchauffer & une tompérature qui puisse faciliter le pom-

page.

f) - Reédcteur chauffaut

Dans cette catdgorice, sont classds les fours dans lesquels une réaction
chimigque a lieu dans les tubes dos serpentins. Dans la classification,
ces unités représentent l'industrie des fours gqui requiert la technolo-
gie la plus sophistiguée. Les deux exemples suivants illustrent la ma-

jorite des installations :

- four de reformage des_vapeurs d'hydrocarbures : dans ces fours les
tuées de la chambre de combustion fonctionnent individuellement comme

des réservoirs de réaction verticaux remplis de catalyseur en nickel,

Dans les reformers, on produit ainsi de 1'hydrogéne, la température de

sortie du fluide varie de 300 a 900 °C ;

: |
- four de_pyrolyse : ils sont utilisés pour produire desoléfines & par-

ti# dues chargyues gazouses comme l'cthane et le propane et des charges

liduides tels gue le néphta et le gaz-oil. Dans les fours de craking

oﬂiles réactions chimiques ont lieu dans les serpentins, les tubes ct

le% brileurs sont disposés de fagon 4 permettre un contréle rigoureux
. dujchayffage. Les températures de sortie des fours con¢us pour les

charges liguides sont de 820 °C & 900 °C environ,




Ainsi on combrend gqu'il y ait beaucoup de différences dans le

tracég, lafconCeption et la construction détaillée des fours. La consé-

" quence de. cette flexibilité est que virtuellement chague four est dim-

mensionné pour une application déterminége.

Lé type de four le plus simple prend pour modéle le soi-disant
"all radiant” (radiation seulement) design dans lequel la totalité des
tubes du serpentin sst arrangée le long des murs de la chambre de com-
bustion de la section de radiation. Ce design est caractérisé par un
rendement thermiquw peu élevé et repreésente normalement le plus bas
Investissement pour une puissance donnée, La terminologie "all radiant"
est un abus de langage. Des courants de convection existent, dus au flot
de gaz brilés a travers la chambre de combustion et ces courants repré-

sentent une partie de la chaleur totale absorbéde dans cette section.

En plus de la section de radiation, les fours modernes ont une

.-Section de convection séparée. La chaleur résiduelle des gaz brilés a

leur sortie de la section de radiation est récupéréde dans cette section
principalement par convection. L'utilisation de cette chaleur pour reé-

chauffer la chuarge ou pour un chauffage suppldémentaire permet d'augmen-
ter le rendement thermique de 1l'installation. Les premiéres rangées des
tubes de la section de convection sont sujet au transfert de chaleur par
rayonnement en plus de la convection lors du passage des gaz chauds.
C'est en raison du flux thermique élevé gu'elles regoivent gqu'on les

appelle tubes de protection ou de choc (shock bank tubes).

1.2 - Classification des fours

La principale classification des fours est rattachéde a l'orien-
tation des tubes dans la section de radiation, c¢'est & dire 51 les tu-

bes sont horizontaux ou verticaux.

Les caractéristiques saillants pour les types les plus courants

sont décrites ci-dessous :

- four cgllndrlrue 4_tubes verticaux sans _section_de COﬂVGCthn : oicl
les tubes sont placds verticalement le long des murs de la chambre
de coﬂbustion, le chauffage est assurd par des brileurs installés au
plancﬁer de facon a donner une flamme verticale. Les fours de ce type
rgprééentent un cotit et une efficience limités et regquiert un minimum

de surface d'echange. Sa puissarce varie de 15 KW a 600 KW ;



- four cylindrigue d serpentin helicoidal : dans ces unités le serpentin
est arrangé en hélice le long des murs de la chambre de combustion
et le chauffuyc vst vertical & partir du plancher. Bien que ces fours
solent groupés avec ceux & arrangement vertical, les caractéristiques
de ses tubes ressemblent & celles 4 arrangement horizontal., Ce design
représente également un colt et un rendement limités. Une des limita-
tions de ces installations est gque généralement une seule passe est

utilisée par le fluide de procdédeé. Sa puissance varie de 15 & 600 KW ;

avec_echangeur a_courants croisés : ces. fours disposent de brileurs
verticaux installés au plancher, les tubes de la section de radiation
sont disposés verticalement tandis gue ceux de la section de convec-
tion sont horizontaux. Cette configuration représente un design éco-
nomigue et un rendement dlevé. La majorité des installations nouvelles
tombent dans cette catégorie. Sa pulssance varie de 300 KW & 6 MWw.

Il existe d'autres types de design avec des arrangements horizontaux

des tubes, deos brileurs excentrés ou installés sur les murs de la

chambre de combustion horizontalement ou de fagon obligue, etc.

1.3 - Les bases du design des fours

Comme nous 1'avons écrit pluvs haut, c'est l'utilisation qui dé-
termine certains critores de desiyn des fours. A cet effet 1'utilisateur

doit pouvoir

- d'une part maitriscer tous les problémes se référant & la combustion

qui représente l'essentiel des colits de fonctionnement ;

- d'autre part spécifier le type de construction desirée eu égard aux

exigences de la production et des contraintes de 1l'environnement.

Le design final fait par les manufacturiers suivant les spéci-
fications de ! ‘achetaur est basé sur leurs propres méthodes de calcul,
Mais de facon yeéndrale, pour évaluer la performance des sections de ra-
diation et do convection, leg méthodes proposdées sont basdes sur les
équations fondamentales du transfert de chaleur‘par rayonnement et par
convection ajustdicvy sur la base des vxpériences acquises par le construc-
teur. Ainsi nous allons proposer une méthode dont 1'expérience a confir-
me 1'exactitude.

La figure (1.1} montre une coupe du four typigue. Il est constitué



d'une section de convection et d‘'une cheminde qui sert & 1'évacuation

des fumées et a assurer le tirage.

La section de radiation ofi le combustible est brilé contient des
tubes qui absorbent une partie de la chaleur contenue dans les gaz avant
leur arrivée dans la section de convection. Dans ce type de four, les
- tubes sont localisés en déhors de la zone de la flamme (face au murs
réfractqires), la combustion se déroulant au milieu. Il existe d'autres
types de fours ou les tubes sont au centre et la combustion se faisant
sur les deux cdtés contre les murs réfractoires pour augmenter le flux
de chaleur réfléchie sur les tubes. En tous les cas, les tubes doivent
étre disposés de fagon a4 éviter leur contact avec les flammes, sans
surchauffage localisé. Ils doivent aussi étre arrangés pour disposer
d'un rayonnement uniforme et efficient tout en laigsant un volume adé-

guat pour permettre une combustion compléte,

La section de convection récupere de la chaleur des fumndes & des
températures plus basses gue dans la section de radiation. Ici le prin-
cipal mécanisme de transfert de chaleur est la convection, les tubes
sont disposdsy de fayun & pouvolr augmenter la vitesse d'écoulement et
la turbulence des fumdes, on y installe aussi des tubes 3 ailette pour

accroitre la convection.

Les tubes de protection (tube shock bank) sont exposés au rayon-
ment des gaz et des murs réfractoires de la section de radiation. Ain-
si bien gu'étant une partie structurale de la section de convection et
classés avec elle, une prise en compte speciale de la chaleur absorhee

par rayonnement doit étre faite.

La cheminée collecte et évacue les gaz. Dans les fours & tirage
naturel, la hautcur de la cheminée doit assurer un tirage adéguat pour
reménter les garz de combustion de la chambre de la combustion et de la
section de convection. Pour les fours a tirage forcé, la cheminée est

munie d'un dispositif de dispersion des gaz.
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1.3 - calcul de la section de radiation

Le transfert de chaleur par rayonnement entre deux corps solides
suivant diverses positions relatives et entre les gaz chauds et les so-
lides est connu. tn appliguant les données de base au design des fours
de procdédiés typigues, LOBO et EVANS ont développé une méthode générale
suffisamment preécise pour faire des calculs préliminaires. Depuls toutes
les meéthodes ddveloppées suivent leur approche de base comme celle qui
est décrite ici avec les simplifications eliminant les variables mineu-

res et Incluant les relations générales.

L'équation de base du rayonncment est celle de Stéphan BOLZMANN.

Un corps noir a la tempdraturce absolue T rayonne une énergie Wh.

g rd (1.1)

[}

W
I

T = 5,72194 x 1072 w/qw?) (k)

L'¢énergie rayonnée par deux corps réels dont les surfaces sont 4a

des températures Ta et Tb est

—_ - ’ 4 - 4
q. =CarF (Ta Th9) [w] (1.2)



A wst 1'alre d'une dos surituces (m'?)
F est le facteur d'échange quil depend de la surface relative,
de la disposition des surfaces, de 1'émissivité et de la capacité d'ab-

sorption de chague surface.

Pour le transfert 3 1'intérieur du four, il est recommandé d'u-

tiliser la surface la plus "froide" comme surface de base des calculs.

La surface usuelle la plus froide est constituée d'un certain
nombre de tubes cylindriques paralleles, Une partie de la chaleur rayon-
née pour les yuz "heurte" les tubes et est absorbée. L'autre partie
passe 4 travers les tubes et arrive sur les murs réfractoires gqui en
réfléchissent la mwaejeur partie vers l'intérieur de la chambre de combus-
tion. 51 Jes tubes sont placeés en face des murs réfractoires ils absor-
bent une partie de 1'énergie incidente réfléchie par les murs, 1'autre
partie passe a travers. Pour contourner cette situation complexe, on
exprime Ja surface des tubes par une surface plane équivalente Acp. Elle
est égale au produit du nombre de tubes par leur longueur exposée et
par Ieur Jdistance centre 4 centre. Les tubes de la section de radiation
n'absorbent pas toute 1'énergie Jmise vers la surface "froide", donc on
doit utiliser le coefficient & donnant le rendement de 1'absorption. La
valeur de of e¢n fonction de 1'arrangement et de 1'espacement des tubes a
été développée et publide par HOTTEL (dans CHEMICAL ENGINEERING HAND-
BOOK} dont les courbes pour les arrangements de tubes les plus courants

sont montrées & la figure (1.2)

[RE P
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Le produit &4 Acp, appeld surface froide dquivalente est 1'aire de
la surface plane avant les mémes capacités d'absorption que les tubes.
Dans le type de four monté a la figqure (!.!) la section de convection
forme une partie de 1l'enveloppe de la chambre de combustion. C'est en
raison du fait qu'elle comporte plusieurs rangées de tubes qu'on peut
admettre 1'édventualiteé de 1'absorption totale des radiations venant de
la chambre de combustion. AInsi, on prend of = ! pour la section de con-

vection.

L'éguation donnant la chaleur transférée par rayonnement vers

les tubes devient :

. 4 4
=a : - .
95, o Acp F (Tg T ) (1.3)

T est la température des yaz
g

T, est la température de peau des tubes.

Le terme le plus important dans 1'éq. (3) est le facteur d'échan-
ge F. Les gaz de la chambre de combustion sont un radiateur pauvre
parce que sculs 1o dioxyde de carboue 002 et la vapeur d'eau HZO pren-
nent part a l'émission. On exprime cette situation par un seul terme :
la pression partielle du C02 plus celle de 1'eau, multiplide par la
longueur moyenne de la charpente. La figure !.3 donne la pression par-

tielle P comme fonction de 1'excés d'air pour les hydrocarbures courants.



Pour les combustibles moins courants comme 1'hydrogéne, P peut
étre calculée a partir de 1l'équation de la combustion stoechiométrique.

La longueur moyenne de la charpente est donnée par la relation sulvante

L = 3,6 v/A (1.4)

V est le volume total de la chambre de combustion délimité par

1
le cercle passant par les centres des tubes.

Ae est ['alre totale de 1i'ecnveloppe de la chambre de combustion.
L'émissiviste dus yaz e¢st aussi foncvtion de la température des gaz et
de celle de la surface absorbant. Toutefois, en raison du fait que l'ef-
fet de la température de peau des tubes est négligeables. L'émissiviste
des gaz peut étre donnée en fonction du produit PL et de la température

des gaz (Fig. !.4)

L
. L.
- L
e et
i - e '
. 't

Le facteur d'dchange est aussi fonction de la gquantité d’'énergie
L)
reflechie par les murs réfractaires (1'énergie arrivant sur les murs

réfractaires est rotfléchie vors les tubes ol elle peut étre absorbéel.

13
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Ainsi un four ayant une grande surface reéfractaire exposée trans-
formera un¢ plus grande quantité de chaleur par unité de surface de

tube gue celui dont les murs sont couverts de tubes.

LOBO et EVANS traduisent cet effet par le rapport de la surface
des murs réfractaires exposée par la surface "froide! totale équivalen-
te. La figure (1.5) est basée sur la méme corrélation excepté du fait
gue le rapport est celui de la sruface froide plane par la surface to-
tale de 1'’enveloppe de la chambre de combustion, ce qui simplifie les
calculs. La figure (1.5) prend aussi en considération le fait que les
tubes eux-mémes ne sont pas des "absorbeurs" parfaits. Les courbes sont
basdes sur un coefficient d’'’absorption de 0,9 pour les tubes. Ce gqui

est caractdristigue des surfaces d'oxyde métalligue.
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Bien que le rayonnement constitue le principal mode de transfert
de chalcur dans la section de radiation, la convection ne doit pas étre

négligée. La relation caractérisant ce mode de transfert est la suivante

g, = by A, (T =T (1.5)
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hc est le coefficient de convection en W/(m}(°C)
At est la surface des tubes en (m2)

T est la température des gaz en (°C)

Les approximations faltes dans cette partie du calcul sont jus-
tifiées par le falt que d'une part sa contribution est moindre par nap-
port & l'échange di au rayonnement et d'autre part la guantité de cha-
leur totale échangde par convection dans la section de radiation ne
peut pas étre coimiuc dvec prdoision.

Ainsi pour les fours courants, on prend :

hc = 12 W/ (m?)(°C)

. 2
At=.':‘l'-\(’/1cp (m<)
F = 0,57

L'ég. (5) devivnt

Ly
X
L

12 (2 & Acp) (F/0,57; (T - T,)

2 - T 1.6
Re 42 Acp F (Tg t) ( )

e}
)

9pe dtant exprime en watt.

La chaleur totale cédée & la charge dans la section de radiation

est donnée puar lu relation sulvante :

=U~ " 4-— 4 2 - -
qR o Acp F (Tg Tt } + 42 o Acp F (Tg Tt) (1.7)
solt :
q
R G 4 4 .
- - T - 42 (r - 1.8
& Acp F ( g Tt )+ ( g TtJ { }
g

est une fonction des températures

Ainsi le rapport -
1 [ app ﬁ(AC’p F

des gaz et de la température de puau des tubes (Fig. 1.6)
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=

L'équation (1.7) n'est applicable que pour la section de radia-
tion. Pour le calcul, il est d'ailleurs plus commode d'utiliser la fi-

gure (1.6) ; 1l'erreur introduite étant généralement négligeable.

La figure (1.6) donne un cas de transfert de chaleur entre une
masse de gaz A une température uniforme et la surface d'un tube a une
autre tempeérature uniforme. Cependant, ceci n'est pas conforme 4 la réa-
lité dans la majorité des fours actuels. La température moyenne effec-
tive doit étre wemployde pour entrer dans cette figure. La température
de peau des tubcs ddpend de la température du fluide de procédé, de son
coefficient de convection avec 1'Ilntérieur du tube, de la résistance
thermique de la paroi du tube, du taux d'encrassement et du flux total

de chaleur. Elle peut étre calculée grdce a4 la relation sulvante

T = s + — (1.9)
t h, k k
£ i t <



T est la température de peau de tube

b oest Lo Lwﬁpératufu moycenne du fluide

é densité de flux de chaleur a l'intdérieur du tube
h vcoeffibient de convection du film intérieur

e -épalsseur de la couche du dépot de suie

e, eépaisseur de la paroi du tube

kt conduclivite thermique de la paroi du tube.

Pour dgs teompératures de peau inférieure a 500 °C, on accepte
généralement 1'utilisation de la température moyenne du fluide plus
50 °C lorsguc la densité de flux vers la surface froide est modéremment
intensive. A des rtempdératures plus élevdées un calcul plus élaboré (a4
partir de 1l'cg. 1.9) est nécessairc. bans les installations comme les
fours de porolyse ayant des températures de peau de tube extrémement
élevées, 1l cst recommandé de diviser la surface "froide' en plusieurs

zones de températurc moyenne ¢t de calculer la chaleur absorbéc séparc-

ment pour chague zono.

.

Pour calculer la chaleur absorbée par rayonnement dans la sec-
tion de convection, on doit utiliser la température de peau des tubes
de protection parce qu'ils absorbcent 70 % environ de la chaleur cédée

par radiation.

_ Sclon le type de four on doit aussi considérer la variation de
la températurc des quz dans la chambre de combustion. Mais & cause de
la turbulcnce et de la transparcnce de ces gary ainsi que de la seconde
radiation des murs réfractaires, il est trés difficile de tenir compte
guantitativement de la variation de température des gas dans le calcul
du flux de chaleur.

i :

VoAlngi oen 1'absence de barricres physiques entre les zones 11 est
préféiable'dc baser le c%lcui sur une seule température effective de
radia#ion_a 1’inveérieur de la chambre de combustion, La procédure ci-
dessug permct Jdo diterminer la toempérature de la chambre de combustion
nécessaire pour transférer une coertaine gquantite de chaleur dans une
sectibn radiante specifique. L'étape suivante est la détermination du
nIveay de chauffaye nécessaire pour maintenir cette température. On y

T N - . . I3 »
arrive en faisanl: le bilan thermique de la chambre de combustion.

g+ g f—r_{[:s + q

1.
3| o R 1 * qe 4 (1.10)

)
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chaleur

chaleur

chaleur

nette de la combustion
sensiblce de 1l'air préchauffe

éensible du fuel

q_ est la chaleur absorbée par la charge
q, est la chaleur perduc par fuite

g est la chaleur perdue par radiation vers la section de con-

vection

qg est la chaleur sensible des gaz dvacués.

Les termues g et 9 sont gdéndralement proportionnels & la quan-
' ol
tité de fuel brilde et peuvent étre exprimés comme des ratios de q,-
Il en est do méme pour q, est géndralement égale 1'a 3 % de q, selon

le design. Enfin ¢ est fonction de la composition du fuel, de la tem-

" pérature des fumdes & leur sortie et de l'excés d'air. Pour les hydro-

.carbures courants la figure (1.7} donne le rapport Eﬂ_en Fonction de

l'exceés d'air et de la température dus gaz, qg
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L'¢quation (I.10) peut Atre roarrangée comme sult -

q_+ g
q, = qR 5 7 (1.11)
qg o
e 2, L1 g
{
0 9, 9 in

La relation entre la tempdrature des gaz dans la section de ra-
diation et cellv dus gaz a leur sortie doit étre établie empiriquement

en se basant sur les expériences acquises.

1.3.2 - Calcul de la section de convection

L'importance relative de la section de convection dans le désing
des fours a cru de fagon significative ces derniéres années. Une des
raisons en est le colt éleve du fuel, un autre facteur important est le
développement des procédeés do conversion chimigues qui demandent des
flux de chaleur dlevéa, donc des températures éleveées dans la chambre
de combustion. Ainsi l'amélioration du rendement des fours devient un

critéere de design important.

Les bases du valcul de la section de convection ont éhé dévelop-
pées par MONRAD qui a tenu compte de la convection directe et de la ra-
diation des qgaz ¢t des murs réfractaires. SCHEWEPPE et TORRIJOS en ont
apporté des modifications & la lumiére des résultats expérimentaux et
1'ont adoptdis uux tubes ailetés. En effet en raison de la tendance ac-
tuelle, la plupart des tubes de la section de convection des fours sont

munis d'ailettes pour augmenter la convection.

La chalceur contenue dans les gaz ainsi que le volume des gaz
peuvent étru calculds a partir de 1'éguation de la combustion et en con-
naissant la consommation de fuel, son pouvolr calorifique et 1l'exces
d'air. La figyure (1.8) donne pour les hydrocarbures courants la guanti-
té totale de gaz en fonction de la chaleur nette dégagee et de 1'exces

d'air,
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Pour les tubes nus, la résistance thermique intérieure est géné-
ralement assez petite ; une estimation raisonnable est satisfaisante,
au moins pour 1e$ calculs préliminaires. La figure (1.9) présente des
valeurs du coefficient global de transfert de chaleur pour des dimen-
sions typiques de tubes nus. Ces courbes ont été tracdes & partir des
données de SCHWEPPE et TORRIJOS en supposant un arrangement en quiconce
des tubes, des températures du fluide et des coefficients du film inté-
rieur. La température moyenne des gaz utilisés dans cette figure est
la moyénne arithmétique dé la température du fluide'plus 14 différence

de température moyenne loéarithmique des gaz au fluide, 'la vitesse d'é-

coulement est prise & la #lus petite section.
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Aprés avoir calculé la puissance et le coefficient global de
transfert de chaleur, on détermine la surface requise grédce au bilan
thermique et aux relations de transfert de chaleur. La chaleur absorbée
a partir du rayonnement de la section de radiation vers la section de
convection g doit étre ajoutée & celle absorbée par conyection pour

déterminer la chaleur totale absorbée.

1.3.3 ~ Pertes de charge

La combinaison optimale entre la dimension des tubes et le nom-
bre de passes est fbnct#on de 1l'évaluation correcte de la perte de
charée du fluide. Histo}iquement pour les fours chauffant de 1'huile
lourde, un- crltcre 1mportant de choix de la dimension des tubes et du
nomhre de passes a été la vitesse de 1l'huile froide. Avec 1'avénement.

des fours chauffant de la vapeur seulement,. le flux massique du fluide

L] .
s'est trouvé étre une base plus significative.
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Le tableau suivant présente une liste de flux massiques typiques

pour les applications les plus fréquentes.
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Il faut multiplier par 4,880 pour avoir les dimensions en SI
l_kg/(S°(m2)]
La perte de charge d'un fluide monophasé (liguide) peut étre dé-
terminée avec une précision raisonnable en utilisant les éguations de
la mécanique des fluides. La relation suivante permet de déterminer les

pertes de charge avec une précision suffisante pour le calcul des ingé-

nieurs.

2£.G2.V.Ie
Ap = d. [Pa]

i
G [kg/(mz)ﬁsﬂ flux de masse de fluide

|f = coefficient de frottement

v [wj/kg] volume massique moyenne

Le [@] = longueur équivalente totale.




Pour un écoulement gazeux ou biphasé (liguide et vapeur) 1'uti-
lisation de la formule precédente introdult des erreurs Inacceptables
de l'ordre de 200 %. Ainsi doit-on se référer aux calculs empirigques a
partir des mesures faites sur des prototypes avec méme l'utilisation
de l'informatique. Donc ceci requiert des moyens aussi bien techniques

qu'humains qui sont pour 1'heure hors de portée de nos pays.

Comme la plupart des fours actuels "travaille" dans ces condi-
tions, il est recommandé pour des calculs de vérification de procéder a

la mesure de la perte de charge d‘'un écoulement biphasé.

1.3.4 - La cheminéc

La cheminée a pour fonction de fournir un tirage suffisant pour

remonter les gaz a travers les sections de radiation et de convection.

Une chute de pression est nécessaire au niveau des brileurs pour

amener de 1l'air comburant dans la chambre de combustion. Cette chute
de pression est fonction du type de bridleur et du fuel et est approxi-
mativement de 6 mm de colonne d'eau. On admet gdnéralement une dépres-

sion de 2 mm de colonne d'eau a4 1l'’entr¢e de la section de convection.
st
bans cette section, la perte de chargevexprimée en charge de la

vitesse en mm de colonne d'eau

Py = 0,051 c2/pg

¢ [kG/(mQJ(Si} cst le flux de gaz
Pg [kg/m3J est la masse volumique des gaz

Si on connait la composition du fuel, on peut déterminer fg a
partir de la relation des gaz parfaits, sinon on utilise l'équation

suivante :
o= 342/T
Pg g
Tg [K] est la température des gaz,

Pour les tubes nus, la perte de charge due aux frottements est

egale a4 la moitic¢ de la charge de vitesse par rangde ; pour les tubes &

ailettes, il faut se référer aux manufacturiers.
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Les pertes de charge les plus importantes peuvent étre ectimées

" comme suit

Sources mm H20 T
Entrée de la cheminée 0,5
Sartie doe la cheminée 1,0
Registre 1,5

Ccheminde et Conduite

1,0/50 dia




CHAPITRE Ir

ETUDE THEORIQUE

Notions fondamentalves sur l'exeryie

2.1 - Exergie de la chaleur

Cansidérohs une source de chaleur finie (S) utilisée par un cycle
de buissance dans lequel le travail cost entiérement obtenu de la trans-
fﬁrmation de la chaleur (fig. 2.1). Cependant, méme dans des conditions
idéales (cycle réversible), la chaleur fournie ne peut pas étre entiére-

ment transformee en travail. Une partie de la chaleur est donc rejetée

-'au réservoir R de grandes dimensions telle 1l'atmosphére.

| La température 1nitiale est TJ’ la température finale T2 et celle
& laguelle se produit le processus de rejet de chaleur, To. Il y a deux
procédés adiabatiques réversibles (isentropigques) soient 2-3 et 4-1,

La chaleur rejoetée par la source est donnée par la relation sui-
vante : ., .
012 = - r dSs (2.1)
1

ol Ss ast l'entropie de la source (le signe moins est conventionnel si-
guifiant gue la chalour est rejetde).

Dans ce cycle, une partie de la chaleur est transformée en travail

utile qul est dyal & la chaleur disponible et reprdsente exactement 1'e-

xergie%de 1a chadeur

- y = K 2.
W cycle bq!2 (2.2)

.L'autre partic de la chaleur est rejetde 3 la température To -

cette chaleur n'est pas disponible pour effectuer du travail, elle re-

_prégente la chaleur dissipée ou inutile.

Sur le diagramme température—entrOpie (T-5), l'exergie est repré-
sentéelbar la surfauu {-2-3~4 et la chaleur dissipée par la surface 3-
4-5-6 (fig. 2.2) '

ELe bilan éneryétigue (ou therimigue) basé sur le premier principe
de la'éhermodynamiquu don;e:

= E + 2.3
L9 T B Bq12 (2.3

25
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Figure 2.2 - Diagramme tompdrature-entropie
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" Selon le second principe de la thoermodynamique, la variation de
1'entropie de la "wmachine'" réversible M cst nulle(dSM = 0). 5i § est
la source de chalcur et si, la machine M et le réservoir R forment en-=

semble un systeme adiabatique, alors
As + AS_ =0 (2.4)
g R

Si l'entourage constitue le¢ réservoir ou est rejettée la chaleur
a To,ASR reprdsente FMaugmentation de son entropie due & la chaleur

recue de la "machine" M. Donc

. B 2
e L g1z _ do (2.5)
ASR A‘So To T
K

Il est maintenant possible de calculer l'exergie de la chaleur &

2 9

T

l'aide des relations (2.3) et (2.5), soit

g2
- 7oA So = aQ - To
I I

E = 1 - —z‘l 1O kj (2.6)

Cependant

(e rendement du cycle de Carnot, de sortle que si c est constant
(sous certaines conditions), l'exergie de la chaleur représente le pro-
duit de la chaleur par le rendement du cycle de Carnot. Cela signifie
‘que la capacitd de transformer de la chaleur en une autre forme d'éner-
gie, i'exergie de la chaleur, ne peut dépasser le rapporﬁ donné par le

" rendement du cycle de Carnot.

La chaleur dissipée, elle peut étre calculéé a l'aide des rela-

'tions!(Z.j) et (2.0), Soit :

| e 2 10y} 2 2,
'Bq12=012-b‘ql2 v bQ' “-_T_) @ = 7o r (27

|
i
|
|
]
4
|
|
1
!
|
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2.2 - Exergie dc 1'dcoulement d'un fluidé sans production

de travail

Considérons 1'dcoulement permanent, a travers une surface de

‘contrdle, d'une unité de masse fluide des conditions ! (P!, V1, T,

hl et S1) aux conditions 2 (P2, V2, T2, h2 et $2) tel que montré
par les figures suivantes (Fig: 2.3 ct 2.4). La température ambian-

te est To.

Le bilan ¢ncrgdticque (ou thermique) d'une unité de masse bascé
sur le premier principe de la thermodynamique, est donné par la re-

lation suivante, soit

. 2z
hI + ’5 b g = IJ_2 ) wlz (2.8)
1

ou hl = enthalpie de 1'unité de masse a 1'entrée
hz = enthalpfu de P'unitd de masse A4 la sortie
2

3 g = chaleur fournic par la sourco

1

'w12 = travail produit par unité de masse.

Selon le deuxiéme principe de la thermodynamique, 1'entropie

est la suivante

T

3 q
- -45. = —_— 2.9
52 Sl A 1rr T ( )
1
ou SI = entropie de l'unite de masse & 1'entrée
s, = enptropie de |'unité de masse & la sortie
| :
| , N
ASi:E = augmentation de 1l'entrople due aux irréversibilités
I
|
|
2 B.[
q — git 1 N nl' oy 1T P ’ - ‘ra
o = entropic ournice"” par la source.
Lo
SI 1'équation (2,9) est mulliplide par - To ct ajoutée a 1'é-

Quation {2.8)
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'1'équation (2.8), on obtient

2

-(—L;,—EL\O(J = b, - hy - To (5

1 - b}) + W

+ To Asirr (2.10)

2 12

Cette derniére egquation est l'expression de 1'irréversibhili-
té d'un écoulement permanent.,

5i le procédé est réversible (A'Sirr =0) et 5'il n'y a au-

0), 1'éguation (2.10) de-

cune source externe de chaleur (0 q

vient

h - - TC y .. - + W
hI © (52 SI) rev

W =h - h, - To (§, - &5 2.11
rev ! 2 ( 1 52) ( )

Li 1'deat Vinal 2 correspond & 1'entourage, 1'exergie d'un
systome o Jeouloment permanent sera :

) _ C e (5 - _
Wiopoy 1y T, T (5, - 5,) = e, (2.12)

L'dquation (2.12) reproésente 1'exergle initiale du fluide
{exprimdéc on ki/jky), c'est a dire cette partie de 1'drergie qui
peuﬁ dtro transformée en une dautre forme d'énergle ; dans ce cas
pafticuljur clost Ta quantibd maximale de travail qui peut étre
obtenue d'un fluide soumis & un procédé reversible a partir d'un

état initial jusqu'a un état d'Cyuilibre avec l'entourage.

En géneral, !'exergie d'un fluide s'exprime de la facon sui-

vante :
‘e =h-h - To (5§ -5) (2.13)
_ o o
de sorte quo

Cod e, - ¢, = h2 - hl'- To (52 - 51) {2.14)

| |
1'éguatrion (2.12) devient done
4 , ‘ .
2

(r - %o) = - e o A S
| 7 3 q §2 7 Wyt Iebs, (2.13)

Cette vquation qui tient compte des deux principes de la

thermodynamique, peut non seulcmoent o 'dvaluer la quantité mais

!
i
i
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aussi la qualitd de la chaleur regue par le fluide.

Dans [‘analyse d'une centrale, Il est nécessaire de tenir compte
de 1l'énergie cindtique de 1'écoulement (qui peut étre\entiérement trans-
formée un travail mécanigque) de méme que l'dnergie potentielle (pour
une turbine hydraulique par exemplc) ; ces termes peuvent facilement

étre inclus dans 1'dquation (2.14) de sorte gue :

Vg'vf +g (2. -2.) (2.14a)
e, - e, = h2 - h1 - To (52 - 51) + ——a—:r————- g (4, 1 ’
ol VI = vitesse initiale de 1'écoulement
V2 = vitesse finale de 1'écoulement
21 = hauteur initiale
22 = hauteur f[iunale
g = accelération de la pesanteur ( = 9,81 m/s2)

De la méme facon que la chaleur peut étre représentée et mesurée
a 1'aide du diagroame temperaturc-cntropic (7.5), il vst possible de

reprdsonter | foxcrgice a 1'alde de surface de ce méme diagramme.
Examinons deux c¢as :
. a3 :' S 3 . . 3 .
51<5O S (fig. 2.5 et 2.6)

L'indice | signifie 1'état initial, alors gue 1'indice o exprime

l'état final en dquilibre avec l'entourage. Ils sont représentés par

ho

]

- la courhbe d'enthalpie constante h

la courbe do pression constante p = po
~ la courbe de pression constante pj (1-3)

la ligne d'’entropie constante (1.2).

La surface 1—2—51—4—3—1 repreésente (hl-ho).

Le point 3 étant placé & l'intersection des courbes d'enthalpie
constante (h=ho) et de pression constante (P} = ¢cte). La surface 2-0-
51-2 représente

a) To (8o - 51)

b 'PO .\_J' o .";

/ { ; o

«Je sorte que la surface 1-0-50-4-3-1 représente

a) ”, - ho + To (S0 - Sl) = h; - ho - To (SI - So) = (ej)a
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b} hJ - ho - To (SI - So) = (ej)b

La tuyauterie, les échangeurs de chaleur, les compresseurs & air
et les turbines 4 gaz ou & vapeur sont des systémes ouverts soumis 4

des procédés irreversibles.

Considérons un systéme thermodynamigque (un dcoulement plus par-
ticuliérement) ruocevant de la chaleur (qu) d'un autre systeme et pro-

duisant une certaine quantite de travail (W,_.). Dans ce cas i1l faut

12
tenir compte de 1'exergie de l'écoulement et de celle de la chaleur.
En se basant sur l'égquation (2.6), 1'exergie de la chaleur recgue
devient
2 2 ) 2
r ? )
e = (1—~T—°)3q= bq—To —Fq-=q - To —Tifz.m)

to

H 1 I 1

Si 1o procddd d'absorption de la chaleur est réversible, alors

aqr = Tds ot 1'dguation (2.16) s'éerit de la fagon suivante

: = - S -8 .17
eq12 q12 To ( 1 2) {2 }

Cependant le proceéde étant irreéversible, le bilan exergétique est lc

le suivant :

e, + eq12 = e2 + w12 + b12 (2.18)

8]

e

0}
I}

dxergyie initiale du fluide

axeryie finale du fluide

1)
il

e = exergie de la chaleur recue

b12 = ¢xergie dissipée (perte d'exergie)

To = temperature de 1'entourage.
L'exergyie dissipée ou la perte d'exergie est donc

b12 =ey-e, = eq12 - sz {2.19)

La diminution de 1l'exergie du fluide, selon l'éguation (2.14),

est donnée par la relation sulvante :

Ael - l..'z - 1)1 - 112 4 T 1;2 - Sl) (2.20)
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et selon le premier principe de la thermodynamigue

W =h_ -1 (2.21)

12 1 2 7 92
En Introduisant les éguations (2.20 et (2.21!) dans 1'égquation

(2.19) il est possible d'évaluer 1l'exergie dissipée :

b = e + To (52 -5} (2.22)

12 - g1z 17 792

en tenant comple de I'dguation (2.16) cette derndeére rclation devient

3
b =To (5. - S.}) - To - A
12 2 1 T

(2.23)
Cette formule représente l'exergie dissipée dans le cas général

d'un systeéme ouvert soumis a un proceédé irrédversible.

Si le procédé est réversible, en remplacant l'expression de eq12

(eguation 2.17) dans 1l'éguation (2.22) l'exergie dissipée b12 =
L'exergie dissipée (la perte d'exerglie) est donc la guantité
d'exergie "détruite” par les irrédversibiliteés. Cela signifie que la
perte d'exergie est la gquantité de travail utile qui aurait pu étre
fournie si le procédé avait été reversible. Les différents procédés
réels rencontrds Jtant tous irrdversibles, (selon le second principe

de la thermodynamique), ils seront toujours caractérisés par une per-

te d'exergie (exergie dissipée).

51 le procedd est adiabatique, c'est & dire quea«q =0, l'exer-

gie dissipde 1 partir de 1'éguation (2.23) sera

by, =To (5, -5,

Les Irréversibles s¢ présentent principalement comme une partie
du travail utile perdu par frottement qu'on appelle "travail de frot-

tement” Wf ~ Ceci peut s'dcrire

B g = 1 ds - I Wf‘ (2.25)

En Iintroduisant cette relation dans 1°'équation (2.23), l'exer-
gle dissipée devient
. 2 2

13 el

= 5 -8 - ls -
b12 To ( 5 Aj) TO ds
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2

b= o -Jjg—ﬂfl (2.26)

.?‘ o o I
Si on derive 1l'éguation (2.26) on obtient :

‘; : _— db = To ]—B p}"fl

db To

ou mTr = s (2.27)

L'dquation (2.27) signifie que.le rapport de l'exergie dissipee

sur le travail de irottement auymente au fur et & mesure que la tem-

pérature du procéddd diminue.

Donc, plus cotre température est basse, plus le travail de frot-

tement est nuisible,

Les tuyaux ou les tubes horizontaux sont caractérisés par des
procédés simples sang production e travail ot la vitesse du fluide

N est généralement constante.

Le bilan éneryetique (ou thermique) de 1'écoulement d'un fluide

donne
- W _=h_ -1 +-l(v2 v2 Z zZ ) 2.28
. Typ "Wy =iy~ v MV =V -9 (2, -7, (2.28)
51
= (
Wiz
Zy T4,
Vi = Y%

L'équation (2.28) devient

: = - _ = d 9.2
g, 112 hl uuaq h (2.29)

i

b . . - . . “ . . ] . . s
‘Le procedé est irréversible et les irréversibilitées apparais-
] .

‘ sent' sous forme de chaleur additionnelle équivalente au "travail de

| .
frottement". Le preomier principe de la thermodynamigque s'écrit dans
|

. i L.
ces conditions

b.'; / lblr‘i\ - vdp {2.30)

N
PPV PR L ks B CO
L * - - I .
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Il est Svidont, en comparant les céquations (2.29) et (2.30)

gue :
‘ BIWf\ = - vdp (2.31)
'En introduisant l'équation (2.31} dans l'équation (2.26), on
obtient :
' 2z
) {~v) '
= d, .
b12 To T ap {(2.32)

de sorte que |'exergie dissipeée est fonction du différentiel de pres-

sion du fluide.

En considérant que le fluide est un gaz parfait, la relation
Pv = RT s'applique et l'éguation (2.32) devient
P2
P2

d
b,, = ~ToR —Pﬁ = -i';oR In == (2.33)

1

gsoit AP = pl - P2, 1'éguation (2.33) devient

. 2
_ P2 ar )_ AP, &P ...)
b,, = ~ToR lu =) < -ToR 1n( ! ) = - ToR (- B+ S8

Sachant gque QAP est beaucoup plus petit que pl, l'exergie dis-
sipde sera (en premiére approximation) :

b =10 p BP_

12 Y (2.34)

La formulce (2.34) montre gue 1'exergie dissipée est proportion-

nelle au rapport de chutte de pression cela signifie que plus

_ p1’
la pression initiale est grande, plus la chute de pression acceptable

sera élevée.

" L'exergic peut étre reprdsentée sur un diagramme température-

enﬁ;obie {T.5} cvn posant 1'hypothdse des gaz parfaits. Il est cepen-

P, , ey .
dant necessaire d'utiliser les formules suivantes :

i
dq = rds - 12wl (2.25)
i _ 2
. f 9, + l wf}2‘ = g Tds {2.25a)
b,. = -To R In Eg (2.33)

12 Pl
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A partir du sccohd principe de la thermodynamique, on a :

=3Tq=dh-vdp_c ar _ . _4dp (2.35)

bs r p T P

Consideérons la figure sulvante de méme que 1l'état initial !

(P!, T!, hi), 1'Stat final 2 (P2, T2, h2) et un état intermédiaire 3

De 1'éguation (2.35) on tire

T3 P3
S - == 1 e - -
3 51 CP n T R In oY)

et comme T3 = T1]1 ct P3 = P2, cette derniére relation

Oon peut conclure gue
2

- la surface 1-2-52-51 représentegl Tds = chaleur réversible
1
2

- la surfacc J—2—S2—SJ.représenteg qg = q12
1

- la surface [-2-3-83-51 représente la chaleur équivalente au

‘Mtravail de frottement" Y
av e frottemen \ f12l

- la surface -5-53-S! reprisente l'exergie dissipée selon 1'é-

gquatio quation (2.33).
Il est Intdressant de noter egalement que :

- le frottement est évalué comme étant la différence de chaleur
entrc los procédés réversibles et réels.

- lorsque lus températures du fluide sont supérieures aux tem-
plraturces ambiantes, la perte d'exergie (532) est inférieure
au "travail de frottement”.

2.3 - Perte d'exergie due au mdlange de différents fluides

Un procdédé uu cours dugquel il y a mélange de différents fluides
ne peut étre décrit adégquatement par le premier principe de la thermo-
dynamique parce gque dans un bilan thermique conventionnel, la chaleur

égquivalente a 1'énergie guittant le systéme est égalisée & la chaleur

dntrant dans celui-ci.

Considirons deus fluides & différentes conditions de températurc



et sans intcraction chimigue. Le mélange étant Irrdversible, la perte
, .

d'exergie peut détre calculée 4 partir de la différence entre les exer-

gies initiale et finale.

!

© ) ! ‘Bmel = mlej + m2e; - (mI + mz) emel (2.36)
_o? ‘mI = masse du fluidg 1 )
m, = masse du fluide 2
‘- e, = exergie par unité de masse du fluide !
? . . e, = exergie par unite de masse du fluide 2
i eﬁel = exergie du mélange.

Par définition, l'exergie de 1'entourage est nulle. Donc :
ho - ToSo = ¢

de sorte gque l'égquation (2.12) devient

v, hl - ToS
et
B oy =™ (hy - ToS ) +m, (h, - ToS,) = (m, +m,) (h , =7ToS .) (2.37)
l'enthalpie du mélange hmel peut étre calculée & partir du bilan
thermique
A _ _mlhl + m2h2
mel mi + m2 {2.38)

en subtituant cette derniere relation dans 1'éguation (2.37), on ob-

tient :
=- & - - .

Bmel TO[(MI + ’”2) Smel m, s, mzs‘?] (2.39)
BmEl T el Tohbmel ((2.40)
ou ‘

I =
mmql m, + m,

] - ml sl +im2 s2
ASIJ‘JG:"l - Smel ml + m2 (2.41)
i I : F}
! ml s1 + m2 s2.
= : .4

Smél ml = m2 ' . (2.42)

-

—_—

't ' . : .
ou S} et Si sont les entropies respectives des deux fluides & la tem-

pératurc -t a la pression du mélanye (Tmel, Pmel). En utilisant les
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équafions (2.40), (2.41) et (2.42) il est possible d'évaluer les pertes
d'e&ergie d'un mélange d'eau et dc vapeur. puisque leurs entropies res-
pectives sont données dans les tables thermodynamiques de vapeur et
d'eau. -Lors de 1'application & un mdlange de deux gaz la variation
d'entropie peut étre calculée en utilisant les formules propres aux

gaz parfaits (lorsque cette hypothese est valable évidemment).

Considérons le cas usuel d'un mélange isobare d'air et de gaz de
.cheminée. En mdlangeant une quantite ma d’air (température Ta et chaleur
spécifique Cpa) et une guantité mg de gaz de cheminée {température Tg

et chaleur spécifique Cpg),la température du mélange Tmel sera :
ma Cpa TA + mg Cpg Tg
Tmel ~ mc _+m_ C (2.43)
Jdpa g pyg

la diminution d'entropie d'un kilogramme de gaz d'air due au mélange

AS-:—C f“—-—:EL
g by T

et 1'augmentation d'entropie correspondante d'un kilogramme d'air due

au mélange

A S = = [f] ——T-‘—Jn.gi
a pa Ta
Pour le mcélanye
Tmel Tg
= + = C In ——— - cC 1
A’Smel (ma mg} Smel ma pa I Ta mg g n Tmel
B =rolm ¢ 1n TPl _ 5 cla T9
mel a “pa Ta g pg Tmel

2.4 - Perte d'exergie due au transfert de chaleur

" Les échangeurs de chaleur font partie intégrante de tout équipe-

ment industriel. Dans de tels échangeurs, le transfert de chaleur qui
se produit & travers des différences finies de temperature est un pro-
cédélirréversible, une s&urce de perte d'exergie, une perte thermody-
namiqLe dui n'est pas év#luée par le premier principe de la thermody-
hamiq?e. :

3 :En assumant qu'il H'y a pas de chaleur échangée avec 1l'entourage,
unlécbangeur doe chaleur éeut étre considéré comme un systéme adiabatique
ouve;t caractérise par un transfert de chaleur entre deux fluides

(Fig. 2.8)
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-L'qtilisation d'un diagramme température-entropie (T.5.) repré-
sentant lé procéde de transfert de chaleur (Fig. 2.9) permet de visua-
- liser plus facilement les changements d'état des fluides chauds (c)
et froidé (f). L'entropie du' fluide chaud Sc diminue, alors que celle

du fluide froid Sf augmente.: Cependant on remargue gque :

Qc ¥ surface Ic - 2c ~a - b - Df = If -~ 2F = ¢ - a
finalement, -il convient de noter que \Sf‘ >»\Sc\ de sorte gu'il y

& augmentation do 1'cntropie totale soit
Bs, . =48sf+ (-Asc)
Il y aura donc une perte d'exergie telle gque :

B = To S,
12 & irr
Connaissant les débits massiqucs des fluddes, il est possible

d'évaluer la perte de puissance gui sera donnde par 1'exergie dissipée

Soit :
B'IZ = To (medhse ¢ mEMSF) {2.45)
ou
, 312 = perte de puissance due & la perte d'exergie
m, = dobit massique du fluide chaud
m . = ddbit massique du fluide froid
DSC = varidation de l'entropie massique du fluide chaud
ASf " m variation de l'entropie massique du fluide froid

Selon l'éguation (2.¢) 1'exergie de la chaleur s'exprime de la fagon

syivqnte
2
E . = (1 - -T2,
qli2 / T
ou .
|
o _ To
Lo dE = (LS T:)éo

N i
ans le procédé de transfert de chaleur, c'est le passage de la

| i
chaleuridu fluide chaud au fluide froid qui détermine une diminution

d'exergfe de
. ) TO“'.A
o 0 dEc = (L - ——)dY

et une augmentation d'exergic du fluide froid égale a



f[l
< .9
dE, = (1 Tf)ao

donc, pour un échangeur de chaleur la perte d'exergie est donnée par la

" relation’ suivante

g -1 -0 -1 --"22,9p
ech 4 T
c £
T - T
h —_ . _Ac f
g 4, = 1o (o) d 0 (2.46)
c f

Cette dernidre équation signifie gue pour une méme différence
de température, plus la température du fluide sera élevée, plus la

perte d’exeryic sera faible.

2.5 - Exergie d'un combustible

On appelle exergie d'un combustible en éguilibre mécanique et
thermigue avec l'ambiance a la temperature To et a la pression Po, le
travail maximum qu’en raison de la seule nature chimique on peut obte-
nir par son oxydation complete et réversible, le systéme ne subissant
pendant cette vvolution gue des actions calorifiques a la temperature

To de l'ambiance.

Pour calculer ce travail, considérons une machine a combustion
interne a circulation continue du fluide moteur. Le combustible et
l'air comburant (systéme !) entrent séparément. Par ailleurs les pro-
duits de la combustion (systéme 2) sont supposés quitter la machine
avec les mémes éncrgies cinédtiques et potentielles gue celle du systéme
1'a l'entrée & (VL ve + gz) = 0 - Le travail produit par kg de combus-

tible est donné¢ par 1'expression suivante :
=41 - = - ! - - .
w =4 Q oy = (M, f,) - To (S, - S ) (2.47)

Qrev ne comprenant aucune action calerifique sauf celle subie par le

systéme de manicre reversible & la température To. Il en résulte
|

|
pour l'exeryic du combustible

. =4 -1 -To (S -5 2.4
Lconu; Z I ( 2 1) ( 8)

Pour que la valeur gui resulte de ce calcul correspond exacte-
ment & l'exeryle chimique du combustible, nous allons choisir les
“états I et 2 de fagon & écarter tout complément d'exergie gqui pour-

,
rait provenir d'un déstguilibre mécanique ou thermique avec 1'atmos-



phére ambiante, wt ne conserver dans nos calculs gue ce qui est at-

tribuable a la seule nature chimique du combustible.

Considérons le systeme 1 : 1l comprend d'une part le combusti-
ble en‘équilibre de pression, Po et de¢ température To avec l'ambiance
d'autre part d'une manieére sdéparee une certaine quantité d'air (au
moins suffisante pour réaliser la combustion compléte). Comme la réac-

tion conduit & la formation du‘C02 et de M_O, nous ne pouvons négli-

2
ger la présence de ces deux substances dans 1l'atmosphére de référence,
vis & vis de¢ luguelle nous aurcons & définir 1'état d'équilibre. Nous
conviendrons donc que 1'atmosphére de référence soit de l'air & la
tempé;ature To sous la pression Po, saturée en vapeur d'eau ayant une-
teneur en CO2 fixde de fagon conventionnelle une fois pour toutes :
‘soit [ﬁo;] = *I. Comme & To la pression de saturation de la vapeur
d'eau est pS = P , oi aura pour l'air-.saturé sous pression de Fo :
(] - B
:En admettant que la composition de l'air soit définie par les

concentrations volumdétriques partielles : [02] = 0,210 et

'[N;] = 0,790,

La composition de 1'atmosphdre de référence sera des lors :

[02_] = 0,200 (L= €O, - 1,0 ) = 0,210 (1 - -b)
[v.]
[#,9]
[ee.]

Un tel meélange & la pression Po et 3 la température To a par

0,790 (1 = €O, = H,0 ) =0,79 (1 - -§)

f

v

définition une exergie nulle. Remarguons de plus que l'eau (liquide)

a la méme pression et & la méme température est en équilibre avec l'air
i i

(humide) ainsi défini et qu'elle a par conséquent aussi une exergie

nulle.

i

Ceci nous purmet de décrire correctement 1'état final du sys-
téme ZJ qui comprend les produits de la combustion revenus a leur é-
tat d”équilibre avec 1'eau atmosphérigue de référence. Il ne suffit

pas pour cet état Final de définir la pression Po et la température To

A
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car les qgaz Jo combustion hoe scrafent pas encore en dguilibre de compo-

sition avec l'ambiance. La concentration en CO_ par exemple serait plus

2
elevée que celle de l'atmosphére ; la pression partielle de ce gas se-
rait donc dans les fumées supdricures a celles dans 1'atmosphére, ce

qui nous oblige & prendre encore on considération le travail que pour-

rait produire CO, par une détente Isotherme (a la température To) et

2z
réversible entre ces deux pressions. L'détat Ffinal 2 est donc celui gquc
l'on obtient aprés gque les pressions partielles de tous les constituants
solent redevenuces-les mémes que celles de 1'atmosphére supposée infinic,
et dans laguedle ces substances finissent bar se diluer. A la fin de
l'évolution que nous avons a considérer, toute I'eau qui est formée par
la réaction scra revenue a l'ctat liquide sous la pression Po et & la
temperaturce o puisque le systeme 1 et la partie gazeuse du systéme 2,
dans son Jtat flnal, sont 1'un et 1'autre saturés en vapeur d'eau. Le

premier terme i -H  de l'expression (2.48) n'est donc autre gue le

i

pouvolr calorifique supérieur du combustible sous la pression Po et a

la température To.

a
W, - #, =48, = PcS (Po, To) (2.49)

Pour calculer le second terme de 1'expression (2.48) dans leguel
Intervient le Facteur (52_51)’ remarquons d'abord gque l'on a pour le

systeme ! (combustible et alr comburant sépares)

S, =8_,(r ,To) +V

i - 5 (PO, To)

a,» "a

ou Sc = entropie absolue d'un kg de combustible

Va a = volume d'air utilisé pour la combustion(jéfant le coefficient
’

d’excos d'air)
%A.(Po' ro) = entropie absoluc de 1 Nm3 d'air

Si X disignent les diffdrents constituants de 1'air, on aura encore

V.y S > ,P0) =V Xl s P_,ToO
| |

ou'Px = pression partielle de 1'elément X de 1'air

Pour les produits de la combustion qui constituent le systéme 2, on a

de ' méme

5 = + s P
5, vf'>t[Y] S, (P, T PH?O 1{20.,1( o To)



Vf,) = volume des gaz comburés

.-.Y... = les différents constituants de la phase gazeuse

PHZO = la masse d'eau formée par la combustion de | kg de com-

bustible.

Parmi les substances Y gse préscntent toutes celles comprises

dans X qui n'ont pas participé & la réaction. N2 de 1'air, 02 en ex-

‘cés et humidité de 1'air ; ces dernieres se retrouvent dans le systéme 2

4 la méme pression particlle que dans lo systéme ! et ne doivent pas

intervenir dans lo calcul de la différence 52-Sl1. Par ailleurs 1'eau

.formée par la combustion n'intervient dans S2 gue par son entropie a

l'état liquide.

" Seul 1'oxygéne nécessaire a la combustion est donc a retenir

dans le systéme A et seul CO. comme £lément gazeuse dans le systéme 2,

2l
11 vient donc

2 2

5. -85 =1 5 Po, To) + [ -] s , -
2771 T Mot 0,0 00 T Ve 5\ L% Sco Peo,r O
o'l S (pP_ ., To)
: - ol
= {Po, To) Va,I{ 2 02 02

ou

{éo;] = concentration des gyaz comburés obtenus par la combustion

stoechromitrigue

Pp_, P = pression partielle de O, et CO_ dans l'air atmosphé-~
C02 . 2 2

rigue.

Les valcurs des cintropies intervenant dans cette expression peu-

vent étre calculds a partir des entropies molaires absolues 5598K (4 la

_pression Po et a la température To).

Pour ! kg de combustible, on aura :

298

Lo 1
S, (Po, To) = _P_ (\) 5598 - \J Cp

T To

)

; .

Lorsque pour le combustible gazeux on désire effectuer le calcul
pour une guantitd de | wm3 et non pour unc masse de 1 kg, on doit rempla-
cer le diviseury(kg/kmole) du second membre par 22, 414 Nm3/kmole - Pour

les gax O

et CO, on écrira :
2 2



'
.

P 1
S (P, TO0} = == s°
0, 0, 22,414 (% 298

298 P

To

_0
C Qz_)_ R In 2
p T Po

et yne'expression semblable pour CO,. La constante R y exprimée en

_kJ/ngx et vaut

PR _ 8,3143
n2,41d 22,414

et les rapports PO / Po et P / Po s'identifient avec les concentra-

CO,
tions [EOQ] = & 2 2

RO

i

0,210 (1 -4 -B).

= 0,37094 kJ/Nm3K

En utilisant ces valeurs on trouve finalement pour l'exergie du

combustible

e = PCS (Po, To) - To (5. - S
comb 2

L

Elle est fonction uniguement du combustible et indépendant d'un

éventuel cxcds Jd'uir,
En pratique, on prend

- pour les combustibles gazeux

e = 0,950 x PCS = O,95Q Hs

comb

- pour les combustibles liquides

. I , .
H_O.= masse dc vapeur d'eau, résultantde la combustion du kg de combus-

I tilsle on ky HQO/gg comb.
i = 1
|
51 au liwu de la masse de l'eau m

vapeur d'ec v R alor:
paur dleau v, o alors

. i vh20 x Mh20

PCS = PCI +
cs CI Hfg ( 72,4 )

Vhi0 est cxprimé en m3H20/kg comb

I
;
.

= 0,97% x PCS = 0,975% Hs

HDO

<

‘Juond) -
avec
S = [ ¢ . X
PC Pt £y o
2
PCI = pouveolir calorifigue inférieur
. Hfg = chaleur latente de vaporisation en kJ/kg H20
m )

on donne le volume de. la



"Mh20 = 18 kg 1i20/kmole H20
22,4 m3 1u20/kmole 120 est le volume de 1 kmeole d'eau

Hfg est expriméc en kJ/ kg 120
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CHAPITHE 3
BILAN THERMIGUE

3.1 - Composilion volumétrique du combustible

Llanalyse faite par le laboratoive de la SAR a donné les ré-

sultats suivants

COoMPOSTTION

iz
e
2
1
neq
e
HECS

1¢6

neutre

3.2 ~ Bgquation de la combustiion

3.3 - Caleul du coefficient d'excés d'air

ments actifs que i earbone el de 1'hydrogéne peuvent Etre caractéri-
sé8 par wl unique puramétire

nombre d'atomes n de o qu'ils conliénnent
|

position veluméltrique du mélange qazeur en hydrocarbure divers Cxhly.
|

A TN SRV Y S p—
2 4 2 : 2 : E
03#8 b (;:: bh N 5,76 N, e —e
CH,  + -35- 0, X 3,76 N -
4710 2 » ’ 2

0 i _
Clgy + 80, + 8 X 3,76 W,

|
I

e

3

=20, ¢ 8
cH, G

L6
LY

X 3,760, ————>

On bbéient

L )

m

(1

on sail que les combusiibles qui ne contiennent comme élé-

[

Les nombres m et n peuvent &tre calculés 4 partir de la com-

— 1)

i

(3.7

[ne] «#Ey [ cx ny ]

€ [Cm Hy]

50

(5.3)

% VOLUMETRIQUE

41,75
14,44
12,23
16,43
6,88
6,41
0,51
1,36

1,0+ 1,88 N,

€O, + 2 H;0 + 7,52 N,
2C0, + 3 K0 + 13,16 WV,

30, + 4 H,0 + 18,80 N,
4 C0, + 5 H,0+ 24,44 N,

5C0, + 6 H,0+ 30,08 N,

(3.2)

le vapport a-du nombre d'atomes de Il au



Le eoefficionl d'exeds d'air pour une combustion compléte

est donné pav ln velation suivante

o1

. .
A = --[E'(:)f-?TT_- + ﬂ) (3.4}
avee [ CO?]' = teneur en diozyde de carbone des. gaz brulés
oz 22210 (3.5
A
' ) A~
B = __0,210_(A-1)_ (3.6)
#
A -1+ 0,25 a (3.7)
App Liecaniom numérigues
m = 'iéé _2X41,75fJXi4,44+6X12.23+8X76,43+IOX(6,88+6,41)+72X(0,51+1,35]
= 5,013
n = -%55 [14,79+2X12,25+3X16,43+4X (6, 88+6,41)+5X(0,51+1,35)]=1, 5065
5,013 oy
a = 7-33&3— 0,03”
A =171+ 0,85 X 3,328 = 1,832
' 32~ 0,210
a =,_91€1?_g%355__1£_ = 0,0954 o — —erE=i- 0,118
» O 1,832
L'analyse des fumées a donné
— [coz|" = 7,8% pour le ¥ 241
- [cogj' = 6,0% pour le ¢ 201
~ pas de mesures pour le F 202
Ainsi on aura
- pour le F 241
\ 1
) - 'g"b;g = 0,0954 = 1,60
- pour le F 201
No: -9;-)%‘(-:,- + 00,0854 = 2,00

- pour fe F o208 ,

3

on prgn& A= 130 (dew Jois celle donnde par les spécifications techni-

. ques |
!
i

3.4 - Equations de la combﬁstionAréelgg

forme :

I équal ion de la combustion neutre peut s'éeprire sous la



CﬁHm + {n+0,25m)(02+ Ng ) —uCl, 40, 5mity O+(n+0,25m)N; (3. 8)

avee m = 5,013

n=1,506
P =3,76
L'équation (3.8) devient
1,506C + 2,506, + 2,7603+10,377N—> 1,506C0,+2,506H,0+10,377N,

L'équation de Ll combustion réelle devient

poﬁr le -F 241 (A = 1,60)

1,506C+2,50601 j+d,416 0yp+16,604N, ——> 1,506C0,+2, 506H ;0+1,6560,+16,604N -
pour le F 201 ( A = 2,00)

1,506C+2,5061,+5,52 0g+20,755N, —» 1,50600,+2,50611,0+2,76 0y+20,755N,
pour le ¥ 202 ( A = 1,30)

1,506C+2, 5061 ,+5, 588 05+13,491N, —» 1,506CC,+2,50611,0+0,828 0,+13,491N,

3.5 - Clacul de la chaleur libérée pur la combustion

La chaleur (ibérée parv le constituant j est donmnée par la

formule suivante

J o= g [Hig o (i, + o) ] (3.9)
nj = nombre de kilomoles du constituant J
Hij = pouvoir calorifique inférieur du conatituant j en kd/kmole
Ht = enthalpie du congtituanl j ¢ la tempéralure T en kd/kmole
Hogor = enthalpie du constituant j & la température de 25°C en kJ/kmole

La relation (3.10) donne la chaleur totale libéré par le
combustible en kilojoules par kilomole tandis que l'équation (3.11)
donne cette méme quantité em kilojoules par kilogramme de combusti-

ble .
2 Xy

Q = -----2--- [kj/kmole de comE] (3.10)
. 3. ny -
Q = ---€;S%¥-— [kj/kg comb] {(3.11)
ES N
avee '
&f = nj Mj

r
M = masse moléculaire du constituant j
P
Afmsi on anra

IR XS S = 1154396 kj/kmole comb

— -
[l
-
=
2

G = ---l-tiUilil .o = 49878 kj/kg comb
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i - S e i
Coxstituamnts ni Mi mj Hyon H, . Hi t (23]
kmoles | kg/kmole kg kj/zr%oge kj/glmole kj/kmole l_ ki
He 41,75 2,016 84,001 718,372 1281,804 241988,25 |  10126950.
: C1 14,44 16,0; | 231,646 880,465 11047,792 802856,58 _i 11740065
c2 12,23 30,068 N 237,732 1278,6045 17763,270 14287791,60_ﬁi 17675723
_‘;3477« B 16,43 44,094 724,464 1772,791 25431,535 2045364, 80 5 33994057
nc4 6,88 - 58,12 399,866 25895,3489 33700,083 2660225??Q 1_83'1"7_7”?;9_‘
g—— icq ) 6,--41 88,12 372,549 2654, 884 37070,102 2653358, 40 17225754
! nCs 0,51 72,1 45 36, 794 2976, 744 11620,049 3274245,10 1689575
i IC.SW-_“ 1,385 72,146 97,387 3274,418 45782,054 3266206,40 . 9456754
- [ . e
100, 00 2814,45 ll 115459651




3.6 = Calcul de la chaleur contenue dans les fumées awr poinls caracté-

_ristiques de I'installation

3.6.1 ~ Schéma de ['installation

{voir plan 1)

3.6.2 - Consommation en combustible des fours

Comme: nows ne dispnsons que de la eonsommation totale des
troig fours du rejorming, nous posons comme hypothésede caleul que le
débit de combustible se répartit proportionnellement & leur puissance

Ainst on a

—_—
Puissance % PT
(M)
Foadql 6,12 72
F 201 1,60 413
o202 0,88 2]
Prr 8,54 100

Ainsi pour une consommatbion totale de m = 0,182 kg/e de
combustible, la répuralion se fera comme sutl
Pour le F 241
m[ o i, 72
= 0,131 kg/s
Pour le F 201
m, = (,19m
= (1,036 ka/s
Pour le F 202
m. = 2,09 m

= (0,015 kg/s

by (3.12)

i 3.6.F - sovite F o241
]
I 2H°CT

X

= 2 4 = Zonj (T - U
( —J .JI !
avecoc.

g = echaleur lolule contenue dans les gas en kj/kg eomb
!

nj = nombre de kilomoles di constiluanl dans les fumées
HT = enthalpic des gac @ latenpérature T°C
M, = enthalvis dos qas a La lennéealure de 25°C

, .

25



L'tndice [ sert d caracléviser les Jdifférents gaz qui compo-

gent les gaz comburds

-

Consgtituants ng nr* Hycop qf
. kmole/kmole kj/kmole ki/kmole kji/kmole
~ ) comb comb,
co:, 1,506 39827, 91 912,09 58607,22
1,0 506 31057, 21 838,37 75678,29
0, 1,656 26957,21 732,79 43427,64
N, 16,604 25508,37 728,37 471447,12
87 = 827°C A=1,60 589160,27
o __.589160,27 _ . ; .
9, 537744f = 25,456 kj/kg comb
3.6.4 - Sortie F 201
Constit 7 ] T I ; )
onatituants ng 2590 q.
Lnesd o/ ko le kjskmole | ki/kmole ki/kmole
comb comb
o, 1,506 33845,58 912,09 49597, 84
H,0 2,506 26473,30 838,37 64241,13
0, g, 760 23135,35 732,79 61831, 06
v, 200, 755 21899,07 728,37 439397, 88
- L
* T - 7I8°C A= 2,00 615067, 91
615067, 91 e B
q’2 B 53’—5333 ————— = 86575 A.J/kg comb
3.6.5 - Sortie F 202
‘Conatituants ni. nr* Hysop qJ
: kmole/kmole| kj/kmole kji/kmole
i kj/kmole
| comb comb
" co, 1,506 3856930 912,09 56711, 76
|10 2,506 30064, 64 858,37 73241,06
| 0, 0,828 26154,37 732,79 21049,07°
by, 13,491 24753, 21 728,37 324119,12
* 7= 804°C A = 7,30 475121,01

o5
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95 = memsnoitlaTlo =058, 5

23,1444 kisky comb

3,66 - Fntrée générateur de vapeur

el Ime1 = 97 a4y * qur'3 (3.13)
m] = 0,72 ool
My = 0,19 Mel
me = 0,08 moo1
L'équation (3.13) devient
U1 = 0,72 q, + 0,14 99 + 0,089 93
4.4
9,,7 = 0,72 X 28 o+ 0,19 X 26575 + 0,09 X 20528,5

it

26225 kj/ky cennb

On obtient la tempéralure du mélange par interpolation. Ainsi on

-obtient
t = HMGUC
L ehieminde

GLbL Y - Hortie dde

Constituanis ngj e H25°C qj
kmole/kmole ki/kmole , ki/kmole
ki/kmole
comb conb

co, 1,506 11813,09 812,09 16416, 91
H,0 2,508 9790, 44 838,37 28433,889
o, 1,748 8611,37 732,79 13771,76

v, 16,3980 L4?340,93 728,37 12032,89

1,748

- - §4° /\ -~ —3_ll. = ?

T 284°C 3. 760 1=1,63 18165852485

8.7 - C&Zcul de la chaleur cédée

!
i

Les pertes par imbritlés el les pertes & l'ambiance dépassent

rarvement 1%. Nous les estimerons a4 1,5% pour plus de sécurité

- chal%ur cédée a la charge du V 241

I

Ay~ O, U85 X 10828 - 25486

= 25075, 88 KjSkg comb
- chaleur cédée d la charge du I 201
= 3,085 X 44878 - 26575
= 23554,83 kj/kg comb

9a2c




- chaleur cédée  lu charge du F 202
= 0,985 X 49878 - 20528,5

G350 = ¢
= 28601,33 kj/kqg comb

ro .
- chaleur cédée au générateur de vapeur
= 25225 - 787§
= 172346 kj/kg comb

4c

" - chaleur cédéc i la cheminée

Igp = 7878 kj/kg comb

3.8 - Calecul de la chaleur absorbée

5.8.1 - Chaleur absorbée par la charge d'hydrocarbure

Pierve WUITHIER dans son ouvrage cité en référence donne
une explicﬁtion de la méthode qui a été utilisée ici pour déterminer
“les enthalpies de charge d'hydrocarbures & différents états.

Les relevés ont donnde pour une distillation ASTM le résul-

tat suivant

% de vaporisalion 10% 50% 70% 90%
de la charge
Loy 102 121 132 150
L L - T
0 - 10 182 - 1oz
Pente 5 = TR = ==--- - i = 0,80
P L?O + t&0 + t90
température volumélyique moyenne [n = -=--—== it
b = a-o.102 %2 X 121 3 150 123, 5
v 4
température moyenue pondérée L =t +c

mc? 4

la figure (3.2) donne ¢ = 3,5

t = (20,6 - 8,6 = 120
may
la figure (3.3) donunc pour
d f_0’7“4 kuop = 11,75
e 120 :

. 1
d = densité
. 1 .
kuop : facteur de covactérisation
T

‘ Ains i Le plan n® 2 doyme (aprds eorrection)
- pourile F 241

. U 188, (18 keal/kg

2

fn

Al

S SGU, 000 keal/skg

S7
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Figure 3.1 - Détermination des températures

moyennes d'ébullition de la T.B.P.

Figure 3.2 - Détermination des températures moyennes

d'ébullition a partir de 1'A.5.T.M.
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soit H = 171,95 keal/kg = 719,92 kj/kg
pour le F 201 |

He = 31,5 kecal/kg

He = 360 kcal/kg

soit H = 45 keal/kg = 188,406 kj/kg
pour le F 202

He = 362 kecal/kg

He = 369 kecal/kg

soit H = 7 keal/kg = 29,31 kj/kg

3.8.2 - Chaleur absorbée par la ugpeuf

fi

Les mesures faites sur l'installation donnent
- débit d'eau 13,520 tonnes par heure
- débit de vapeur 1,510 townnes par heure
Le débit de purge de vapeur réprésente 25% du débit total
Le débit de vapeur est de
nil 1,510 X 1,25 = 1,8875 tonne par heure

AInsi la production de vapeur représente

m
Le débit de vapeur est trop faible pour une aussi grande quantité

d'eau utilisée. Ceci est le signe d'une anomalie dans les mesures ou
le fonctionnement de l'installation
- a l'entrée, on a Hl = H2 (eau saturée a 200°C)

- a4 la sortie, on a H2 = H, X = H
l [

La vapeur absorbée par la vapeur est

=mux H
\ fg
2
q = U 0,14 X 1940,7 = 1010,770 kw
3600
Chaleuy contenue dans les gaz brulés
o S,
Points caractéristiques de { Chaleur contenue dans les gaz
l'installation ~ kj/kg comb
| Combustion . B 49878
Perte combustion 748
Sortie F 241 26456
Sortie F 201 265675
Sortie F 202 20528,5 )
N Entrée générateur 26225
Sortie générateur 7879




Chaleur cédée par les gaz brulés

|
Chaleur cédée | Débit de com-| Chaleur | % %
| par les gas buslible cédée
! kj/kg comb kg/s par les
[ gaz kw
. F 241 24422 i 0,135 3200,26 | 34,8
F 201 5 23303 i 0,036 838,91 | 9,1 48,7
F 202 ( 29349,5 0,015 440,24 4,8
- e " = =
Générateur de 17346 0,182 3156,97 | 34,3 | 34,3
vapeur
Pertes Chambre 748 0,182 136,14 1,5 1,5
de combustion
Pertes cheminée 7879 0,182 1433,98 | 15,5| 15,5
TOTAL 'L 9206,50 | 100 | 100
Chaleur absorbée par la charge
.; Chaleur absorbée Débit | Chaleur absorbée
| par la charge kg/s par la charge
n:u 'i ki/kg Kw
F o241 ,;' 720, 000 4,306 3100, 320
3 =
o201 j 188,406 4,306 811,276
¥ 202 | 29,310 4,306 126,209
- L —— - e —
Générateur de | 269,140 3,756 1010,770
vapeur o L
TOTAL 5048,575




3.9 - Bilan thermique

Chaleur des gaz Chaleur de la charge Chaleur perdue
kw % kw % kw %
Perte combustion 136,140 1,50 136,140 1,50
F 241 3200, 260 34,80 3100,320 33,68 99,940 1,12
F 201 838,910 9,10 811,276 8,79 27,634 0,31
S —
F 202 440,240 4,80 126,209 [ 1,38 314,031 3,42
Générateur de 3156,970 34,30 1010,770 10,98 2146,200 23,32
vapeur
!
!
Perte cheminée 1433,380 15,50 | 1433, 980 5,50
, L . -
TOTAL 100,00 54,83 45,17
= ﬁ 55%
- g (th )

—
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-~ CHAPITRE 4 -

BILAN EXERGETIQUE

4.1 - Caleul de l'exergie du combustible

On a montré que l'exergie d'un combustible différait peu
de gon pouvoir calorifique. Ainsi on peut utiliser la relation suivante
pour déterminer sa valeur

e = 0,950 HS (4.1)

H8 est le pouvoir calorifique supérieur du combustible

— r R
Constiluants | k;gzes g | ”sj nj éSJ
|| || kiskmole ]
Wy | 41,75 | 286031,29 11941 806
¢, o e | 85()9{1—2_,_62 12865 212
c, 12,23 1560922, 80 19090 056 ]
,_ ¢, ] 16,45 | 2221537,00 | 36499 853
nC; ) 6,88 | 2880443, 00 19817 448
i 1 ic, 6,41 2873576, 70 18419 627
B n_éé b 0,51 3538515, 90 1304643, 1
ic, 1,35 3530477, 20 4766144, 2
100 125204 819

Hs = 1252048 kJ/Nm3 comb = 54097 kd/kg comb
e = 0,950 X 54097 = 561392,157 kd/kg comb

4.2 - Détermination de la température de combu .stion

En l'absence de travail et en négligeant la variation de
l'énergie cinétique du courant de gaz, la chaleur libérée par la com-
bustion dans (e [our se compose de celle perdue par échange avec l'am-
-biance et celle absorbée par les gaz de combustion et qui a comme con-
séquenpe l'augmentation de la température de ces derniers. Cette tempé-
rature est limitée par la nature de l'enceinte et les pertes.

Le bilan thermique de la réaction donne :

) . L]
2in;(0lv?+ hy = hysop) = 2% ni ( A.hf + h, - h,o) + pertes

Dans notre cas, les pertes sont évaluées a 1,5% de la cha-

leur libérée.

63



64

"On a{:
-] -]

0,985 X ZR ni (Ahf+ hy = hye) = Eﬁ ni (Ahf +hy = hyl)
avee '
L'indice R signifie réactifs
L'indice P signifie produits
ni = nombre de kilomoles du constituant 1
Ah} = enthalpie de formation du constituant i en kJ/kmole
ht B3

enthalpie du constituant i a T°C en kJ/kmole

h enthalpie du constituant i a 25° C en kJ/kmole

28°C
Dans cette équation, L'inconnueest la valeur de (hT)P on
la détermine par itération a partir des tables thermodynamiques.
Mais l'estimation de la températufe de combustion a partir de cette
méthode esl conscrnative. En effet la valeur calculée est en moyenne
supérieure de 100°C & la valeur mesurée en raison du fait que da hautes
températures, certdines‘eomposantes des produits de combustion se dis-
socienl en d'aulres espéces chimiques. lLes réactions de dissoeiations
sont endothermiques et consomment une partie de la chaleur libérée par
la combustion. On peut citer d'autres raisons comme L'incompletion de
la réaction de combustion, les pertes par embriles, les pertes a L'am-

biance etc. ..

Posons
=S (SPIE
”H' 0,988 HH
Ho o= S ni (Ah+ h, - h._)
R R f T 25
-]
H.= & ni (Qh,+ h_, - h, _)
P& 4 L. 2 |
Constituants ni -4n h h2 H
kmole kJ/kmofe T 29 u
kd/kmole | kJd/kmole kJ
H, 41,75 0 1291, 80 718,37 | 23940,70
cr 14,44 74835,12 | 11047,79 | 830,46 | -933802,89
c2 12,88 94653,26 | 17763,27 | 1278,60 | -833701,86
i T 1 16,45 | 103829,53 | 25431,54]| 1772,79 | -1317205, 92
ncd | 6,88 126126,51 | 33700,09 | 2396,35 | -652373, 78
T 1ca 6.41 | 131683,23 | 37070,10| 2634,88 | -623359, 74
T aes | 0.51 | 146415,58 | 41620,05 | 2976, 74 | -54963,86
P | = - =
iC5 1,35 166090,36 | 45782,05 | 3274,42 | -166836, 68

100 -4558 304




Note : le signe - est conventionnel et signifie que c'est de la chaleur

qui est cédée.

On trouqe HR =

HR’ =

- 45583 kd/kmole
- 44899 kd/kmole

C
alculons HP

Pour le F 241

65

& tit . t ] ) - °
onstituan sj kmazejz Ahf. h25°c h1200°C h1300°C
imole C kd/kmole | kd/ ‘LJ’/,A"W“._ U/“.mole_
| &5 - o kmole
co, 1,506 393448,84 | 912,79 69550, 69 75414, 50
e r. — e —
H,0 2,506 241786,05 | 838,37 56779,35 61510,07
N, 1,656 0 732,79 48282,14 51941,15
] B | 1
0 | 16,604 0 728,37 46150, 84 49641, 92
L = S — L
t = 1200°C, on a HP = - 121956,6 kJd/kmole
t = 1300°C, on a ”p = - 37245 kd/kmole
On trouve la température de combustion en portant
(Hp 3 HR’) versus T. ELle est donnée par l'intersection de la droite

Joignant A et B avec la droite (H_ - HR') =0

- 121956,6 + 44899 =

1 {'AH = - 77057,6 kd/kmole
t = 1200°C
BHEe 37245 + 44899 = 7654 kd/kmole
B { t = 1300°C

Tracer cette courbe revient a interpoler pour AH = 0 en-
tre les points A et B définié plus haut
On trouve
t = 1295,6°C

Mais compte Lenu des raisaens évoquées plus haut, on prendra

t, = 1195,6°C
- Pour le F 201
(-]

Conétttuants an;e/ kJ;ézgfg hysop h1000°C h1100°0-
o ' kd/kmole | kJd/kmole | kd/kmole
kmquO

s co, 1,506 h 393448, 84 912,79 58006,31 | 63744,29
HPU 2,506 241786,06 | 838,37 47633,22 52152,31

: 0, 2,760 0 732,79 | 41040,86| 44646,38
N, 20, 755 0 728,37 39263,53| 42689,02-
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Ainsi on trouve

AH = - 39252,5 kJ/kmole
4 {.t = 1000°C

AH = 61761 kd/kmole
B{ t = 1100°C

On trouve
t = 1038,86°C
d'ou

t = 938,86°C
(4

Pour le F 202

L T - ———-“w ——
(-
t1t ) 7 _ .
Constituant kmozz; kJ/k;gﬁg h25°C 0 h1500 h1600
) kmoleC kJ/kmole JJ/ kmole LJ/&molg
. €0, 1,506 393448, 84 912,79 87292,75 | 93293, 62
H20 2,506 241786, 06 838,37 71237,20 | 76223,365
s, o SINyesspreTs: SO RS Iy
0, 0,828 0 732,79 59341,54 | 63075,46
Iy T S S
N, 13,491 0 728,37 56707,43 | 60273,30
| .. St | =, NS S— -
On trouve
AH = - 43301,6 kd/kmole
3 {t = 1500°C

29438 kdJd/kmole
1600° ¢

]

I

LAl
0 {

On trouve t 1560°C
d'ou t@ = 1460°C

_ Cette température est trop élevée en raison des limita-
tigns d'ordre pratique en cours. En effet, des températures de cet or-
dre requiert une protection particuliére des mure réfractaires, donc
un ‘collt de constiruction plus élevé. Une autre raison serait que, pour
faire le calcul de combustion du I' 202, nous avons été amenés A sup-
poser un excés d'air A parce que l'analyse chromotographique des fu-
mées du I 202 n'csl pas disponible comme pour les autres fours du re-
forming. En effet, malgré qu'on ait pris un excés d'air de 30% (deux
fois cette donnée par les spécifications techniques), nous sommes en

‘raison de croiﬂe.que cette valeur est relativement petite (contre 60%

pour le F 241 et 100% pour le F 201) et n'est pas conforme aux condi-
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tions réelies de combustion. Ainsi on fait comme hypothése de calcul,
que la température de combustion tc ne peut dépasser 1200° C, et on prend

t = 1200°C
c

4.3 - Exergie des gaz de combustion

La méthode de calcul consiste ici, a partir de la défini-
tion de l'exergie et des tables thermodynamiques, de calculer l'exergie
des gaz aux poinls caractéristiques de l'installation. L'exergie cédée
par les fumées est déterminée en faisant la différence d'exergie des

gaz entre deux points d'un méme parcours.

4.3.1 : Exzergie des différentes composantes des gaz brulés




- 30 718 804 826 | 827 | 939 | 1196 | 1200
| & 214,208 239,481 268,510 273,219 274,310\ 274,353 | 279,789 | 290,835 290,996
“ H | 9552,434 | 20190,930 | 42167,907 | 47032,558| 48215,734| 48262,791 | 54544,864 |  69317,108| 69550,690
S 189,228 209,707 227,648 230,477 231,129 231,155 240,762 249,491 249,618
0 H | 10064,822 | 16227,674 | 29767,907 | 32693,023| 33402,034| 33430,232 | 44931,818| 56592,652| 56779,350
S 205,497 223,847 243,039 246,053 246,745 246,773 250,219 257,153 253,257
o H | 8804,459 | 16482,558 | 30974884 34088,372| 34842,116| 34872,093 | 38856,005| 48136,048| 48282,141
S 191,933 209, 707 227,648 230,477 231,129 231,155 234,415 241,005 2_({_1_,719_0.7
e B | ss1 3,403 | 16227,674 | 29767,907 | 32693,023| 33402,034 | 33430,232 | 37193,365{ 46011, 863 46150,840]

t [oc]

i [kJ/kmole)

5 [kd/kmole-K]

Entropie et Enthalpie des différencs gaz constituant les fumées
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| B E'[kJ/kmOZe]\
tocc) co, H,0 0, v, |
1200 367]9,;;4 28407, 300 23786,638 22432,461
1196 %ﬁ§34;;50 28259,102 23670, 860 22322,283
939 25111,550 19244,464 16494,072 21515,179
827 2047;,;b0 10655,240 13554,8156 13636,130
826-___ 30443;3%5. 10634, 924 13533,326 13615,814
804 . ]5;;5,939 10123,567 12989, 362 13104,456
718 ]GJEE;HQZ- 8056,062 10789, 568 11036,952
284 2976, 986 6146, 954 | 2115,296 8039, 718

'4.3.2 - Exergie des qgaz {Foyer F 241)

Exergie des différentes composantes des gaz

4.3.3 - Exergie des gaz a la sortie I 241

Constituants n, E n, E
__ ﬁ@q%e/kmole comb ked/kmole kd/kmole comb

co, 1,506 36534,290 55020, 640

H,0 2,506 - 28259,102 70817,310

0, 1,656 23670, 860 39198, 944
N, 16,604 22322,283 370639,187
t = 1196 C 535676,081

o 535676,081  _
E 5377948 = 23144,854 kd/kg comb

Constituante ny E n. E
. kmole/kmole comb kd/kmole kJ/kmole comb
co, i 1,506 20477,400 30838, 964
| —t .
H,0 2,506 10655, 240 26702,031
o, } 1,656 13554,815 22446,774
N, \ 16,604 13636,130 226414,302
t 8az° ¢ 306402,072
= —592592122?——-—: 13238,656 kd/kg comb




vﬁ:
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4.3.4 - Exergie des gaz (Foyer F 201)

q.

———— — 1
Constituants n, E E }
kmole/knhle comb kd/kmole kd/kmole comb |
é52 _ 1,506 25111,560 37817,993 |
- _ |
H,0 2,506 19244,464 48226,627 :
52 _ 2,760 16494,072 45523,639 !
—F__&: - 20,755 21515,179 446547,540 I
L:j __: “E;= 939° é - 578115,800 j
E = ég;?%géggg ————— = 24978,539 kd/kg comb
3.5 - Exergie des gaa d la sortie du F 201
Constituants n. E E :
kmoZe/knge comb kd/kmole kJd/kmole comb E
e e W S ,
co, 1,506 16153,822 24327, 656
i,0 2,506 8056,062 20188,491
a 0, o 2,7&0! 10789, 568 29779, 208
M v, 1 __50:;55 11036, 952 22907,939
;_ t = 71;;;~_ - 303367,294 ﬂ
g -303387.294 = 13107,533 kJ/kg comb
23,1447
4.3.6 - Exergie des gaz (Foyer F 202)
(—_;Aéstggédéts ;i E ) E
i ] kmole/kmole comb|  kd/kmole kJ/kmole comb
co, 1,506 36719,974 55300, 281 -
H,0 L *é;$5é 28407, 300 71188,69J_“
.o; [ 0,828 23786, 638 19695,336 |
(% _&2 13,451 -"--“;é;gzgéks. 302636;;;;_ :
|+ =1s00% 19920,002_|
p - 448820992 _ 19392,108 ki/kg comb

23,1445




4.3.7 - Exergie des gaz a la sortie du F 202
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| Constituants - oon, E E
kmole/kmole comb kd/kmole kd/kmole comb
co, 1,506 19590, 939 29503, 954
H,0 2,506 - 10123,567 25369, 659
0, i 0,828 12989, 362 10755,192
v, 13,491 13104, 456 176792, 216
t = §04° ¢ 2424217216
242421,021
E = -23:7223——- = 10474,239 kJ/kg comb

4.3.8 - Exergie des gaz a l'entrée du générateur de vapeur

Constituants n, E E
kmole/kmole comb kJ/kmole kd/kmole comb
co, L 1,506 20448,379 30795,259
HPO 2,506 10634,924 26651,120
09 1,748 135633,326 23656,254
N, 16,950 13615,814 230788,047
t = 826°C 311890,680
311890,680
F = ——53:5223——-- = 13475,301 kJ/kg eomb

4.3.9 - Exergie des gaz a la cheminée

23,1445

Constituants n. E E
kmole/kmole comb kd/kmole kJ/kmole comA
co, 1, 506 2976,986 4483, 341
H,0 2,506 6146, 954 15404,267
0, 1,748 — 2115,296 3697,537
N, 16,950 8039, 718 136273,220
t = 284° C 159858, 365
159858, 365

= 6906,970 kdJ/kg comb
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4.3.10 - Lrergie des gaz brulés

E m ! E
kd/kg comb kg comb/S KW
Exergie du combustible 51392,157 0,182 9353,374
(total)
Foyer F 241 23144,8564 0,131 3031,976
Sortie F 241 13238, 656 0,131 1734,264
Lo . e
Foyer F 201 24978,539 0,036 899,227
Sortie F 201 13107, 5383 0,036 471,871
Foyer F 202 19392,108 0,015 290,882
Sortie F 202 10474,239 0,015 157,114
Entrée générateur de 13475, 801 0,182 2452,596
vapeur '
Cheminée 6906,970 0,182 257,068 ]
4.3.11 - Répartition de l'exergie des gaz
e m E % %
kd/kg comb |kg eom/S| KW
Exergie cédéé a la. 9906,198 0,131 |1297,712| 13,74
charge du F 241
Exergie cédée a la 11871,006 0,036 | 427,356 4,52 | 19,68
charge du F 201
Exergie cédée a la 8817,869 0,015 133,768 1,42
charge du F 202
Exergie cédée a la 6568,970 0,182 | 1195,5627 .12,66 12,606
charge de vapeur '
Pertes dues aux irré- 28247,303 0,131 | 3700,400| 39,139
versibilités de la ' i
combustion F 241 o % {
Pertes dues aux 1rré- 26413,618 0,036 950,890 10,07 54,34
versibilités de la ,
_ggm@ggtion Fo201 N
Pertes ducs aur irré- 32000,049 0,015 | 480,000| 5,08 |
stbilités de fu
. _combustion I' 202
Pertes cheminée 6906,370 0,182 1257,068| 13,32 13,3¢
Exergie totale 9442,722| 100,0 | 100,0 |
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L'écart entre celle valeur et l'exergie totale du combusti-
ble est le fait de la répartition de la charge de cohbustible, répar-

tition faite sur la base des puissances respectives des trois fours.

4.4 - Exergie de la charge

4.4.1 - Charge d'hydrocarbure

Pour déterminer l'exergie de la charge d'hydrocarbure, nous
allons utiliser les relations développées dane le chapitre 2 en parti-
culier dans le paragraphe 2.14. . en raison de l'indisponibilité de ta-
bles thermodynamiques ou de formules donnant l'entropie de ces hydro-
carbures.

Les sources de pertes d'exergie sont multiples, on peut citer
les pertes d'exvergies dues aux irréversibilités de 1l'échange de cha-
leur entre les gaz et la charge, de méme que celles qui sont liées aux
pertes de charge durant l'écoulement de la charge etc...

.La relation (2.46) permet de calculer les pertes d'exergie
liées a l'échange de chaleur et la relation (2.34) permet de calculer
celles qui sont dues aux pertes de charge, mais faute de données suf-

fisantes nous allons considérer seulement les premiéres pertes.

A = To (-2€2L1___)d ¢ (2.46)

To est la température ambiante
Tf est la température du fluide froid (charge)
Te est la température du fluide chaud (gaz)

Si on suppose que @ est indépendante de la température,on a

Pour plus de précisions, on remplace la différence de tempé-
rature (Tc - 7f) par la différence de température moyenne logarithmique

LMTD définie comme suit

wurp = (A TImaz - (A T)min

(AT)min

~Pour le F 241

Te,e = température de combustion
Te,s = température des gas & la sortie
Tf,e = température de la charge a l'entrée

Lempérature de la charge a la sortie

Tf, s

73




oy
"' A

Zt;e = 1196°C = 1469, 15 K

Te,s = 827°C = 1100,15 K
, Tf, e = 256°C = 529,15 K
i ' Tf, s = 498°C = 771,15 K
(Tc)m = température moyenne des gaz
(Tf)m = température moyenne de la charge
(Te) = -Lere t le,s_
m 2
(1e) = _1§§911§§f_119911§_-__ = 1284,65 K

e - Tfe+ Tfs _
(7f)m = 3

. o }
(rf) = ___ggilééf_22111§_ = 650,15 K

t

ar) = Tc,e - Te, s
max -

= 1469)5~-1100,15 = 369°C

A m = 1 — e N
( ])min Tf, s Tf, e
= 771,15 - 529,15 = 242° ¢

: 303,15 369 - 242
fr @ P = 4353765 x 650,75 © Ty 355 X ¢

B . 0,709 x g
B =0,109 x 3200,26
B - 348,828 kW

]

i

L'exergie de la charge sera égale a la différence entre
l'exergie des gaz et celle perdue a cause des irréversibilités de
l'échange |

o= 12987,712 - 348,828 = 048,884 KW

= Pour le F 201, on trouve :
= 0,0525 X Q
0,0525 X 836,910

|

44,070 KW
427,356 - 44,070
383,286 KW

i

B
B
B
On a E
E

i

- Pour le F 202
B = 0,0506 X @



B = 0,0506 X 440,240
B = 22,275 KW

ona E = 133,768 - 22,275
E = 111,493 KW

Les résultats sont conservatifs. EN effet le calcul ne
tient compte que des pertes occasionnées par les irréversibilités du

" transfert de chaleur entre les gaz et la charge d'hydrocarbure.

4.4.2 - Charge d'eau et de vapeur

Pour de 1'eau saturée a 200°C, on a

Hy = 8

S S

1 /A
A la sortie on a

H2'= HZ + x (HU - ”Z)

S, =8, +x (S -5,)
2. 1 v [
Or 1l'aceroissement d'exergie est donné par la relation suivante

e

il

= (Hy *Il}) - To (5, - 5 )
Ae = |y + @ (U - W) - H| - To |5, +x (S -5) -5, |
Ae = @ (H - i)~ Tox (5 -S5,)
Ae - (!Ifg - To sfg)
Pour une masse m d'eau, on aura
R — (Hfg —.]b ng)
E = -é‘gggg—- X 0,14 (1940,7 - 303,15 X 4,1014
L = 366,657 kw

4.5 - Bilan d'exergie

Le bilan consiste a faive la différence entre L'exergie
digponible dans (e gasz de ‘combusvion et celle utilisée par la charge.
Cette différence appelée anergie traduit les pertes d'exergie dues
aux irréversibilités des transformations ayant lieu dans 1'installa-
tion : donc l'anergie est une mesure des irréversibilités.

. La différence entre l'erergie du combustible et celle des
gaz dans le foyer représente l'exergie perdue a cause des irréversi-

" bilités de la réaction de combustion.




—

Bilan exergétique

100,0

— e ————— —_—

Ttx:

{
l Exergie des gaz Erergie de la Anergie
{ charge
|— == R
| KW [ % g KW % KW %
I
Pertes | 5131,290 | 54,34 5131,290| 54,34
Combustion
I 241 1297,712 13,74 948,884 10,086 348,828 3,69
F 201 | 427,356 4,52 | 383,286 4,05 44,070 0,47
——— l — — ____-1 — —_—
F 202 133, 768 71,42 | 111,493 1,18 22,275 0,24
= it ,! — S
Generaleur de
Vapeur 1195,527 | 12,66 | 366,657 3,88 11681,631] 8,7
! [ — e —— e
Pertes | 1257,068 | 13,32 1257,068| 13,32
Cheminée 7_“_"i - B .
19,16 80, 84

19%
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V.- CONCLUSIONS ET PROPOSITIONS

1/- Le but poursuivi tout au long de cette étude est de
comparer les bilans thermique et exergétique et d'introduire ainsi
la méthode d'interconnexion des deux principes de la thermodynamique
dans une analyse cohérente.

L'approche normale d'un ingénieur en génie mécanique est
de penser continuellement au travail maximum qu'on pourrait tirer d'un
procédé quelconque. Ce travail maximum est exprimé finalement par le
bilan exergétique beaucoup mieux que le bilan thermique parce qu'il

met en évidence les irréversibilités et leurs sources.

Mais du moment que notre systéme est confronté a des réac-
tions chimiques a haules lempératures, on a des phénoménes de disso-
eiation et l'intervention d'un paramétre caractéristique des réactions

chimiques qu'est le potentiel chimique ou la fonction de GIBBS.

C'est pour cette raison que la relation donnant 1'exergie

est plus complexe, on peut l'écrire comme suit :

& //—ToS-ZC_\Jcoﬂc_ (1)

ou N, = nombre de molécules du constituant

Peo
done l'énergie calculée d'aprés la relation suivante

E = ¥ - Tos (2)

potentiel chimique de référence

donne des valeurs plus grandes que les valeurs réelles, dépendamment
du type de la réaction chimique et de la température du processus.

A Méme si on est capable de faire une analyse molaire et de
connaitre les masses moléculaires des réactifs et des produits, om
n'a pas des infbrmabions_pertinentes sur les fonctions de GIBBS de
chaque composante , done ceci confine toute tentative de calcul pré-

eis dana les limites d'erreurs inévitables.

En laissant de ebté le terme 21 PVeo Ne de l'équation
(1), on peut néanmoins apprécier L'écart entre l'exergie calculée et
l'exergie réelle, écart qui sera d'environ 15 - 20% d'aprds les sour-

ces bibliographiques les plus récentes (ref 15, 16 et 14).

»

Cet écart ne pourra affecter la valeur absolue du rende-
ment exergétique que de 1 a 3%, mais par contre il donnera des tempé-

ratures moindrcs que celles théoriques calculées, comme il a été déja



spécifié dans nos calculs.

2/- On doit péciser que le choix d'une raffinerie pour fai-
re une analyse exergétique est justifié par les nombreuses possibilités
de féeupération de chaleur qu'elle offre, comme par exemple :

- récupération de la chaleur sensible des produits évacués des fours
de pyrolyse
- récupération de la chaleur sensible et de réaction (combustion de
CO, H2, CnHm, etec...) des gaz évacués des installations ou ont
lieu des processus de décomposition thermique et d’oxydation partiel-
le de différentes fractions du pétrole
- X¥cupération de la chaleur contenue dans les gaz comburés évacués des
fours qui accompagnent les installations

- ete. ...

La consommation spécifique assez grande de combustible
ayant un pouvoir calorifique important pour réaliser les procédés
technologinques caractéristiques aux raffineries, les rendements rela-
tivement faibles des fours utilisés et la nécessité de disposer de
quantité relalivement grande de vapeug,d'énergie électrique, détermi-
nent et justifient l'existence d'approches multilatérales pour l'éco-
nomie d'énergie¢. Parmi ces approches, l'analyse exergétique occupe de
nos jours une pZ&ce importante comme nous l'avons montré tout au Zdng

de cette ‘lude.

-

3/- L'examen du bilan exergétique permet de mettre en é-
vidence les principales sources de pertes dues aux irréversibilités,
pertes qui ne figurent pas'dans le bilan thermique.
Pour notre installation, nous avons
- 54,34% de l'exergie totale est perdue du fait des irréversibilités
de la combustion

- et 13,18% de l’exergie totale est perdue du fait des irréversibili-
‘tés dues au transfert de chaleur & une différence finie de tempéra-
ture.

3.1 - Pour améliorer la combustion et réduire les irréversibilités il
y a plusieurs moyens parmi Zesqueis on peut citer :

- l'étude expérimentale et théorique de l'excés d'air optimum

- l'étude du lype de bruleur et le choix le plus propice qui permet
un bon mélange air - combustible gazeux

- le préchauff.ye de l'air introduit dans la chambre de combustion.
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Pour mettre en évidence l'influence d'un de ces facteurs,
nous allons recourir a un diagramme h - S pour illustrer 1'avantage

qu'offre le préchauffage de 1'air

H }

on représente

(a) l'isobare de l'air préchauffé (air théorique nécessaire a la com-
bustion)

(b) l'isobare des gaz comburés rapportés a 1 Nm® de combustible. Les
origines des eékaZpies sont respectivement les points O et 0' (a4
la température amiiante To)

' 51 la combustion n'utilise pas de l'air préchauffé, vont
entrer séparément dans le foyer

- de l'air a L'état 0’

—~ du eombustible ayant un pouvoir calorifique Hi égal a 1'0 = 1'0"

Conetruisons la droite du milieu ambiant (¢) qui est re-
pésenté par la tangente au point 0 ¢ l'isobare (b)
I'entropie du combustible sera 1"l et son énergie  sera

1'3 (sur l'isentvopique 51 1')

, La combustion adiabalique est aussi isenthalpique, donc

a la sortie du foyer, les produits ont leur état représenté par le

point- 1 (sur la courbe (b). Leur exergie sera 14 plus petite que celle




T
el
TN

—

du combustilble (moins 4'3)

ey

Le segment 4'3 représente donc les pertes d'exergie dues
aux irréversibilités de la ccmbustion.

Si l'air est préchauffé jusqu'au point S' (sur la courbe
(a) ), en y ajoutant le pouvoir calorifique Hi du combustible, on.a le
point 5" (enthalpie du mélange air - combuétible) et le point corres-

pondant 5 (sur la courbe (b)).

Ainsi on trouve [inalement une exergie 56 :> 1'4', ce

qui montre l'efficacité du préchauffage d'air.

3.2 - Les irréversibilités dues au transfert de chaleur a une différer-
ce finie de température peuvent étre diminuées par tous les moyens
qui augmentent le coefficient global de transfert de chaleur

- utilisation de tubes d ailettes ou d aiguilles

- introduction d'éléments qui augmentent le degré de turbulence

- ete...

4/- On sait que toute amélioration du procédé technolo-
glgue wo fail aclucllemenl par simulation rkalable qui tient compte

de 1'ensemble des paramétres et des conditions de fonctionnement.

On propose que dans ce processus de simulation soit in-
troduite une composante spéciale concernant le flux et le rendement

exergétique.
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Ideal-gas enthalpy, internal energy, and absolute entropy of
carbon dioxide, CO,

Ah, = — 169,290 Biu/lb-mol
h and i, Btu/lb-mole; 5, Btu/(Ib-mole)(°R)

7. R h I u r ¢ T, R h T §°
300 | 20082 | 15124 | 46353 | 1080 | 95758 | 74311 | s8072

320 2256.6 16211 46.832 HHOO 98026 7618.1 58.281
340 2407.3 1732.1 47.289 1120 10030.6 7806.4 58.485
360 2560.5 | 1R45.6 47.728 1140 10260.1 7996.2 58.689
380 27164 | 19618 48.148 1160 10490.6 8187.0 58.889

400 2874.7 | 2030.4 48.555 1180 107223 8379.0 59.088
420 1035.7 2201.7 48.947. 1200 10955.3 85723 59.283
440 | 31994 23256 49.329 1220 11189.4 8766.6 59.477
460 33657 | 24522 49.698 1240 11424.6 8962.1 59.668
480 35347 | 25815 50.058 1260 11661.0 9158.8 59.858

500 3706.2 2733 50.408 1280 11898.4 9356.5 60.044
320 | 3880 2847.7 50.750 1300 12136.9 9555.3 60.229

537 | 40275 | 2963k | 51032 1320 | 12376.4 97550 | 60.412
540 | 40568 | 29844 | 51.0%2 1340 | 126170 99559 | 60.593
$60 | 42358 | 31237 | 51408 1360 ! 12858.5 | 10157.7 | 60.772
S80 4417.2 32654 51.726 1380 13101.0 10360.5 6(.949
600 | 46009 34094 52.038 1400 13344.7 10564.5 61.124
620 | 4786.8 | 35556 | 52.343 1420 | 13589.1 10769.2 | 61.298
640 | 49749 | 37040 | 52641 1440 | 138345 | 109748 | 61.469
660 | 51652 | 38546 52.934 1460 14080.8 {11814 61.639
680 | 5357.6 | 40072 | s3.225 1480 | 143280 | 113889 | 61.800
200 | 55520 | 41619 | 53.503 1500 | 14576.0 | 115972 | 61.974
720 | S7484 | 4M186 | 53780 1520 | 148249 | 118064 | 62.138
740 | 59468 | 44773 | 5405 1540 | 15074.7 | 12016.5 | 62.302
760 | 6147.0 46179 54.319 1560 153253 122273 62.464
780 | 6349.1 | aw00.1 | sask2 | 1580 | 155767 | 124390 | 62624
300 | 65529 | 49642 | 54wy 1600 | 15829.0 | 126516 | 62.783

820 ) 6758.3 51299 55.093 1620 160U81.9 12864.8 62.939
840 | 6965.7 52976 55.343 1640 16335.7 13078.9 63.095
860 | 71747 5466.9 55.589 1660 16590.2 13293.7 63.250

BRO 73853 5637.7 55.831 1680 16845.5 13509.2 63.403
900 7597.6 5810.3 56.070 1700 17101 4 13725.4 63.555
920 | 7811.4 5984.4 56.305 1720 17358.1 139424 63.704

940 | 8026.% 6160.1 56.536 1740 17615.5 14160.1 63.853
960 | 82438 | 63374 56.765 1760 17873.5 14378 .4 64.001
980 | -8462.2 6516.) 36,990 1780 18132.2 14597.4 64.147

1000 | B682.1 6696.2 57.212 1800 {8391.5 14816.9 64.292
1020 | 89034 6K877.8 57432 1820 18651.5 15037.2 64.435
1040 | 91262 7060.9 §7.647 1840 18912.2 15258.2 64.578
1060 | 9350.3 72453 57.861 1860 191734 15479.7 64.719
[P - . - L A

v




Ideal-gas enthalpy, internal encrgy, and absolute entropy of
carbon dioxide, CO, (Continued)

T."R h it 8° T. R I it 8
= -
1900 | 19,698 15925 64.999 3500 41,965 35015 73.462
1940 | 20,224 16,372 65272 3540 42,543 35,513 73.627 =
1980 | ' 20,753 16,521 65.543 3580 43,121 36,012 73.789 -
2020 1 21284 1 17273 65.809 3620 43,701 36.512 73951
2060 | 2t81K 17,727 66.069 3660 44,280 37.012 74.110
2100 122,353 18,182 66.327 3700 44,861 37,513 74.267
2140 22,890 18,640 66.581 3740 45,442 38,014 74.423
2180 23,429 19.101 66.830 3780 46,023 18517 74.578
2220 23,970 | 19,561 67.076 3820 46,605 19,019 74.732
2260 24,512 | 200024 67.319 IB60 47,188 19,522 74,884
2300 25,056 20,489 67.557 3900 47,771 40.026 75.033
2340 25,602 20,955 67.792 3940 48,355 40,531 75.182
2380 26,150 21,423 68.025 3980 48,939 41,035 75.330
2420 26,699 21,893 68.253 4020 49,524 41.541 75.477
2460 | 27,249 | 22364 68.479 4060 50,109 42,047 75.622
2500 27,801 22,837 68.702 4100 50.695 | 42,553 75.765
2540 28,355 23310 68921 4140 51,282 43,060 15907
2580 28,910 23,786 69.138 4180 51.868 43,568 76.048
2620 29,465 24,262 69.352 4220 52,456 44,075 76.18%
2660 30,023 | 24,740 69.563 4260 53.044 44 584 76.327
2700 30,581 25,220 69.771 4300 53.632 45,093 76.464
2740 31,14 25,701 69.977 4340 54,221 45,602 76.601
2780 31,702 26,181 70.181 4380 54810 46,112 76.736
2820 | 32264 26,664 70.382 4420 55,400 46,622 76.870

2860 | 32827 | 27148 70.580 4460 $5.990 47,133 77.003

2900 33392 | 27,633 70.776 4500 56,58} 47,645 77.135
2940 33957 | 28118 70.970 4540 57,172 48,156 77.266
2980 34,523 | 28.605 71.160 4580 57,764 48,668 77.395
3020 35.090 29.093 71.350 4620 58,356 49,181 77.581
3060 35,659 29,582 71.537 4606() 58,948 49,694 77.652 »
3100 36,228 30,072 71.722 4700 59.541 50,208 77.779
3140 36,798 30,562 71.904 4740 60,134 50,721 77.905
3180 37,369 31,054 72.085 4780 60,728 51.236 78.029
3220 37,941 31,546 72.264 4820 61,322 51,750 78.153

3260 38.513 32,039 72.441 4360 61916 52,265 78.276

3300 39,087 32,533 72616 4900 62,511 52,781 78.398
3340 39,661 33,028 72.788 5000 64,000 54071 | 78.698

I

3380 40,236 33,524 72.960 S100 65,491 55363 & 78994
3420 40,812 34,020 73.129 5200 66,984 56,658 | 79.284
3460 41,388 34,517 73.297 5300 68,471 57954 79.569

. Source. Data abridged from 1. H. Keenan and J. Kaye, " Cas Tables,” Waley,
New York, 1945,

i
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Ideal-gas enthalpy, internal encrgy, and absolute entropy of

water, 'H;O
Al = — 104,040 Btu/lb-mol
h and @, Btu/lb-mol; 3, Btu/(Ib-mol)(°R)

T. R
300
320
340
360
180

400
420
440
460
480

00
520
hRY)
540
560

80
600
620
0640
660

680
700
720
740
760

780
$00
820
840
86U

880
900
920
V40
960)

YO
1000
1020
1040
1060

h

21676
25268
2686.0
2845.1
3004.4

31638
13232
34827
3042.3
3802.0

9620
41220
42548.0
42824
4442 8
4601 7
4704.7
4926.1
50878
5250.0

54128
§575.4
STIRR
5902.6
6066 9

62317
63969
6502.6
67289
6895.6

7062.9
72309
73994
7568.4
77380

7908.2
80789
8250.4
84234
85950

| W 50

T.°R

T rs°

1771.8 40.439
1891.3 40,952
2010.8 41.435
21302 41.889
2249.8 42.320

2369.4 42.728
2489.1 43,117
26089 43.487
27288 431.841
2848.8 44.182

2969.1 44,508
3089.4 44.821
RIEAR 45079
32100 45.124
[ 33307 45418

| 34519 | 45696
L ds12 | asom
| 36949 | 46235
II6S | 46492
3939.3 46.741

4062.1 | 46.984
41853 | 47219
| 43090 | 47.450

44331 | 47673
| 45576 | 47x01

I 46827 | 48100
148082 | 486
49342 | 48.520
S060.8 | 48.721
5187.8 : 48.916

53153 | 49.109
! 5443.6 49.29%
| 55724 | 49483
| 5701.7 49.665
| SB3L6 | 49u.84}

59620 | S0ty
| 60930 | So.191
6224 8 , 50.360
easnl | sosay
6490.0 S0.693

| ) ===y o

1080
OO
1120
1140
1160

1RO
1200
1220
1240
1260

1280
1300
1320
1340
1360

1380
1400
1420
1440
1460

1480
1500
1520
1540
1560

1580
1600
1620
1640
1660

1680
1700
1720
1740
1760

1780
80K
1820
1840
1R60

8768.2
8942.0
9116.4
9291.4
9467.1

9643.4
9820.4
9998.0
10176.1
103549

105344
10714.5
10895.3
11076.6
11258.7

114414
11624.8
11808.8
119934
12178.8

12364.8
12551.4
12738 8
12926.8
13115.6

13305.0
13494.9
13685.7
138770
14069.2

14261.9
144554
14649.5
14844.3
15039.8

15236.1
154330
15630.6
15828.7
16027 6

6623.5 50.854

‘6757.5 51.013

6892.2 5H171
7027.5 51325
7161.5 51.478

7300.1 51.630
7437.4 $51.777
7575.2 51925
77136 52.070
7852.7 52212

7992.5 52354
81329 52,494
8274.0 52.631
8415.5 52.768
85579 52.903

8700.9 53037
3844.6 53168
8988.9 53.299
91338 53428
9279.4 51.556

9425.7 53.682
9572.7 53.808
9720.3 53932
9868.6 54.055
10017.6 54.177

10167.3 54.298
10317.6 54.418
10468.6 54,535
10620.2 54.653
10772.7 54.770

10925.6 54.886
11079.4 | 54.999
112338 ¢ 55113
113889 | 55226
11544.7 55.339

11701.2 55.449
118584 55559
12016.3 55.668
12174.7 55.777
123339 L 55.884




.’ Ideal-gas enthalpy, internal energy, and absolute entropy of
water” H,0 (Continued)

T.°R | | 1l I §° I T, °R h i 5

1900 16428 | '12654 | 56097 | 3500 34324 | 27373 | 62876
1940 16830 | 12977 | 56307 | 3540 34809 | 27,779 | 63015
1980 17235 | 13303 | $6.514 | 3580 35296 | 28,187 | 63.153
2020 ¢ 17643 0 13632 | $6.719 | 3620 35,785 | 28.596 | 63.288
2060 | 18054 | 1396 | 56920 | 3660 36274 | 29.006 | 63.423
2100 | 18467 | 14297 | $7.119 | 3700 36,765 | 29418 | 63.557
2140 | 18,883 | 14633 | 57315 | 3740 37,258 | 29831 | 63.690
2180 19301 | 14972 | 57.509 | 3780 37752 | 30,245 | 63.821
2220 19722 | 15313 | $7.701 | 1820 38247 | 30,661 | 63.952
2260 20,145 | 15657 | S7.889 | 3860 X743 | 31077 | 64.082
2300 20,571 16003 | 58077 | 3900 39,240 | 31495 | 64.210
2340 20,999 16,352 $8.261 3940 , 3197739 | 31915 64.338
2380 | 21429 | 16703 | $8.445 | 3980 40239 | 32335 | 64.465
2420 21862 | 17057 | 58625 | 4020 40,740 | 32,757 | 64.591
2460 22,298 | 17413 | 58803 { 4060 41,242 | 33179 | 64.715
2500 | 22,735 | 17,771 | 58980 | 4100 41,745 | 33,603 | 64.839
2540 | 23175 | 18131 | S9.155 | 4140 42250 | 34,028 | 64.962
2580 | 23618 | 18494 | 59328 { 4180 42,755 | 34454 | 65084
2620 | 24062 | 18859 | 59.500 | 4220 43267 | 34.881 | 65204
2660 | 24,508 | 19226 | $9.669 | 4260 | 43,769 | 35310 | 68325
2700 | 24957 | 19,595 | $9.837 | 4300 44278 | 35739 | 65444

2740 25.408 19,967 60.003 4340 44,788 36,169 65.563
2780 | 25861 20,340 60.167 4380 45,298 36,600 65.680
2820 | 26316 20,715 60.330 4420 45,810 37,032 65.797
2860 | 26,773 21,093 60.490 4460 46,322 37465 65913

|
2900 | 27231 | 21472 | 60.650 | 4500 46,836 | 37,900 | 66.028
2940 | 27692 | 21853 | 60.809 | 4540 47350 | 38334 | 66.142
2980 { 28154 | 22237 | 60965 | 4580 47866 | 38770 | 66255
"3020 | 28619 | 22621 | 61.120 | 4620 48,382 | 39207 | 66.368
3060 ’ 29,085 | 23,085 | 61274 | 4660 48,899 | 39,645 | 66.480
3100 | 29,553 | 23,397 | 61426 | 4700 49,417 | 40083 | 66.591
3140 { 30,023 | 23,787 { 61.577 | 4740 49936 | 40,523 | 66.701
3180 | 30494 | 24179 | 61.727 | 4780 50,455 | 40963 | 66.811
3220 30,967 24,572 61.874 4820 1 50976 4),404 66.920
3260 I 31,442 | 24968 | 62,022 | 4860 51,497 | 41,85 | 67.028
3300 31,918 | 25365 | 62.167 | 4900 52,019 | 42288 | 67.135
3340 32,396 | 25763 | '62312 | 5000 $3,327 | 43,398 | 67.40
3380 | 12876 26,164 62.454 5100 54,640 44,512 67.662
3420 | 313357 | 26,565 | 62597 | 5200 55,957 | 45631 | 67918

3460

N9 | 20968 | 62738 Ls.\oo §7279 | 46754 | 68172

i
Source.  Data abridged from J. H. Keenan and J. Kaye, " Gas Tables,” Wiley.
New York, 1945,
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Ideal-gas enthalpy, internal energy, and absolute entropy of
diatomic oxygen, O,

Ah, = 0 Btu/lb-mole
hand @, Bru/lb-mol; 5, Btu/(lb-mol)(°R)

T. R h n 30 T. R h i $°
300 2073.5 1477.8 44.927 | 1080 7696.8 5552.1 54.064
320 22126 1577.1 45375 | 1100 7850.4 5665.9 54.204
140 2351.7 1676.5 45797 | 1120 8004.5 5780.3 54.343
360 2490.8 17759 | 46.195 | 1140 £159.1 5895.2 54.480
180 2630.0 1875.3 46.571 1160 8314.2 6010.6 54.614
400 2769.1 1974.8 36927 | 1180 8469.8 6126.5 54,748
420 2908.3 2074.3 47.267 { 1200 8625.8 62428 54.879
440 3047.5 21738 47.591 1220 87824 6359.6 55.008
460 16,9 22734 47900 | 1240 89194 64769 $5.136
480 31326.5 2373.3 48.198 | 1260 9096.7 6594.5 55.262
00 1466.2 24732 48.48) | 1280 9254.6 6712.7 55.386
20 3606.1 25734 48.757 | 1300 94129 6831.3 55.508
S37 1728 2658.7 48.982 1320 - 9571.6 6950.2 $5.630
340 17462 2673.8 49.021 1340 9730.7 7069.6 55.750
U | K66 27745 49.276 | 1160 9890.2 7189.4 55.867
580 3027.3 2875.5 49.522 | 1380 10050.1 7309.6 55.984
600 4168.3 2976.8 49.762 | 1400 10210.4 7430.1 56.099
620 4309.7 3078.4 49.993 | 1420 10371.0 7551.1 56.213
640 4451.4 31804 50.218 | 1440 10532.0 7672.4 56.326
660 45935 3282.9 50.437 | 1460 10693.3 7793.9 56.437
630 4736.2 13858 50.650 | 1480 10855.1 7916.0 56.547
700 48793 34%9.2 50.858 | 1500 11017.1 8038.3 56.656
720 5022.9 1593.) 51.059 | 1520 11179.6 8161.1 56.763
740 5167.0 16974 51.257 | 1540 113424 8284.2 56.869
760 s34 3802.2 51.450 | 1560 11505.4 8407.4 56.975
750 5456.4 1907.5 51.638 1580 11668.8 85311 57.079
%00 $602.0 40133 51.821 1600 118325 8655.1 57.182
20 §748.1 4119.7 52.002 | 1620 11996.6 8779.5 57.284
%40 5894.8 4226.6 52.179 | 1640 121609 8904.1 57.385
360 6041.9 4334.¢ 52,152 | 1660 12325.5 9029.0 57.484
¥%0 6189.6 44420 52,522 | 1680 12490.4 9154.1 57.582
900 63379 4550.6 52.688 | 1700 12655.6 92796 57.680
920 6486.7 | 4659.7 52.852 | 1720 128211 94054 | $7.777
940 6636.1 4769.4 53.012 | 1740 12986.9 95315 57.873
960 67860 | 48795 S3.170 | 1760 13153.0 96579 57.968
90 69364 | 4990} 53.326 | 1780 13319.2 9784.4 58.062
1000 7087.5 | 51006 | 83477 | 1800 13485.8 9911.2 58.155
1020 7238.9 5213.3 53628 | 1820 13652.5 10034.2 $8.247
1040 73910 | 53257 | 53775 | 1840 138196 | 101656 | 583%9
1060 75436 [ S438.6 §3.92] | 1860 13986.8 10293.§ 58.428

L




Ideal-gas enthalpy, internal energy, and absolute entropy of
diatorhic oxygen, O, (Continued)

T.'R h | ii §° T. R h i I 50
’ \ ! . |
1900 14122 10,549 $8.607 3500 28,273 21,323 | 63.914
1940 14,658 ! 10,806 58.782 3540 28,633 21,603 k 64.016
» [ 1980 14995 | 11,063 58.954 31580 28.994 | 21,884 64.114
: 2020 1 15313 11,321 59.123 3620 29,354 | 22,165 \ 64.217
2060 15,672 | 11,581 59.289 3660 | 29716 | 22,447 64.316
2100 16,011 11,841 59.451 3700 ‘ 30,078 | 22,730 64415
a 2140 ! 16351 | 12,101 59.612 3740 30,440 23013 64.512
i 2180  16.692 12,363 59.770 3780 30,803 ‘ 23,296 64.609
| 2220 : 17036 12,625 59.926 3820 | 31.166 23580 | 64.704
2260 17376 | 12,888 60.077 3860 31,529 | 23.864 64.800
2300 17.719 l 13151 60.228 1900 ’ 31.894 | 24,149 '64.893
2340 18.062 | 13416 60.376 940 32.258 | 24,434 64.986 ...
2380 18,407 | 13680 60.522 1980 | 32,623 | 24720 | 65078
2420 18,572 | 13,946 60.666 4020 | 32,989 | 25.006 65.169
- 2460 19097 | 14.212 60.808 4060 | 33,355 25292 65.260
| 2500 , 19,34} | 14479 | 60946 | 4100 | 33722 | 25580 | 65.350
'| 2540 ' 19,790 14,746 | 61.084 4140 34,089 | 25.867 65.439
1 2580 20,138 | 15014 61.220 4180 34456 | 26,155 65.527
| 2620 20488 15282 61.354 4220 34,824 ' 26,444 65.615
2660 20.834 15.551 | 61.486 4260 35,192 26.733 65.702
2700 21,183 15821 61.616 4300 35,561 | 27,022 65.788
2740 21,533 16,091 61.744 4340 35930 ! 27312 65.873
2780 21,883 | 16,362 61.87] 4380 36,300 27,602 65958

© 2820 | 22232 16633 61.996 4420 | 36,670 27,823 66.042
2860 | 22,584 16,905 62.120 4460 | 37,041 28,184 66.125

| 2900 22,936 17,177 62.242 4500 | 37412 28,475 66.208
2940 . 23288 17.450 62.363 4540 37,783 28,768 66.290
2980 23,641 17,723 62.483 4580 RERIN 29.060 66.372

, 3020 23994 1 17,997 62.599 4620 18.528 29.353 66.453
3060 24,348 | 18271 62716 4660 | 38900 29.646 66.533
3100 24703 | 18.546 62831 4700 39.274 | 29940 66.613

3140 - 25057 | 18822 62.945 4740 1+ 39.647 30,234 66.691
3180 25413 | 19.098 63.057 4780 40,021 30.529 66.770
3220 25769 1 19.374 63.169 4820 | 40396 : 130.824 66.848
3260 26,175 1 19.651 63.279 4860 | 40771 | 31120 | 66925

3300 26412 | 19928 | 63386 | <900 | 41146 | 31415 | 67.003
33407 26839 20206 | 83494 | 5000 | 42,086 | 32157 | 67.193
‘i 3380 27197 20485 : 63.601 5100 43,021 | 32901 | 67.380
3420 27,855 20,763 | 63.706 | 5200 43974 | 13648 | 67.562

' 3460 27914 0 21043 L63.8H 5300 44922 [ 34,397 x 67.743 %
P { ;

| |

i ~ Source: Data abridged from J. H. Keenan and J. Kave, " Gas Ta'bles.'_' Wiley.
| New York. 1945
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: Ideal-gas enthalpy, internal energy, and absolute entropy of
i diatomic nitrogen, N,

Ak, = 0 Btu/ibmole
I and @i, Btu/lb-mol; 5, Btu/(Ib-mole)(*R)

-

T, R \ ool 0 T. R R i o
] _

300 | 20820 | 14862 | 41.695 1080 75510 | 54062 | 50.65

320 | 22210 | 15855 | 42.143 1100 76950 | $510.5"( 50.783

340 | 23600 | 16848 | 42.564 1120 78393 | 56152 | 50912

360 | 24959 | 17%4.0 | 42.962 1140 79840 | 5720.1 | $1.040

WO | 26380 1¥83.4 43.337 1160 8129.0 58254 51.167

400 27770 | 19826 43.694 1180 8274.4 5931.0 51.291
420 2916.1 2082.0 44,034 1200 8420.0 6037.0 51.413

40058 21813 44,357 1220 8566.1 6143.4 51.534
400 | 31941 3280.6 44.665 1240 8712.6 | 6250.1 51653
480 ERERN| 23799 44.962 1260 | 88593 6357.2 5177t
SO0 | 34722 24793 45.246 1280 9006.4 6464.5 51.887

5200 361X | 25786 | 45.519 1300 9153.9 | 65723 | 52.001
537 | 47298 | 26630 | 45743 1320 93018 | 66804 | 52,114

SH 1 37500 | 26780 45.781 1340 9450.0 | 67889 52.225
S0 | I8KY.S 27774 46.034 1360 9598.6 6897.8 §2.335
S¥0 40287 , 2%76.9 46.27K 1380 9747.5 7007.0 52.444
6U0 41679 2976 4 46.514 1400 9%96.9 7116.7 52.551
620 4307.1 0759 46.742 1420 10046.6 7226.7 52.658
640 4446.4 31755 46.964 1440 - { 10196.6 7337.0 52.763
660 45858 32752 47178 | 1460 10347.0 7447.6 52.867
680 47253 33749 47.386 1480 10497.8 7558.7 52.969
700 4%64.9 3474.8 47.58% 1500 10648.0 7670.1 53.071
720 S004.5 35747 47.785 1520 10800.4 77819 | 53171
740 5144.1 3674.7 47.977 1540 10952.2 (78919 53271
760 S284.1 37749 48.164 1560 11104.3 8006.4 | 53.369
7O 5424.2 3875.2 43.345 1580 11256.9 8119.2 (. 53.465
800 | 55644 1975.7 4%.522 1600 11409.7 8232.3 53.561
B0 S704.7 4076.3 4R.696 1620 11562.8 81457 | "53.656

840 | S84S5 4i77.1 48.865 1640 11716.4 8459.6 53.751
BOO | 59859 4278.) 49.03} 1660 118702 8573.6 53.844

¥X0T | 61269 43794 49.193 1680 12024.3 8688.1 53.936
900 | 62681 4480.8 49.352 1700 121789 8802.9 54.028
- 920 6409.6 4582.6 49.507 1720 123337 8918.0 54.118
940 1 65512 4684.5 49.659 1740 12488.8 90334 54.208
960 L 066931 4786.7. | 49.808 1760 12644.3 9149.2 54.297

e | 68354 48489.1 49.955 1780 12800.2 9265.3 54.385
10000 1 69779 | 49920 50.099 1800 12956.3 | 93817 54.472

| 1020 71207 S095;1 S0.241 1820 131127 94984 54.559
{040 | 77618 5|98‘.5 50.380 1840 13269.5 9615.5 54,645 °
1060 ‘ 7407.2 5302.2 50.516 1 K60 £3426.5 9732.8 54.729




diatomic nitrogen, N, (Continued)

Ideal-gas enthalpy, internal energy, and absolute entropy of

TR I it 0 T. R h 1 S
i t - —

1900 13,742 9,968 54,896 30 | 27016 | 20,065 59.944
1940 14.08H 10,205 S5,061 1830 27359 20,329 6004}
1980 14,375 10.443 §5.223 880 | 27,703 20,593 | 60.138
2020 14.694 lQ.6_82 5§5.3K3 3620 28.046 200858 ’ 60.234 )
2060 | 15013 10,923 55.540 3660 | 28,391 20122 60324
2100 15,334 11,164 55.694 3700 | 28735 | 21,387 60,422
2140 15,656 11,406 §5.846 3740 | 29080 | 21.653 ORI
2180 15,978 11,649 §5.995 TR0 1 29425 | 21919 1 50.607
2220 16,302 . 11,893 56.141 IR0 29.771 22,185 6{.698
2260 160,626 12,118 56.286 IX60 30017 22,451 61). THN
2300 16,951 12,384 56.429 3900 | 10.463 22718 | 60877
2340 17,277 12630 | 56.570 3990 30809 | 22985 | 60966
2380 17,604 12,878 56.708 3980 | 11,156 | 23282 61.053
2420 17,932 13,126 | 56845 4020 | 31,503 23,520 . 61139
2460 | 15,260 13,175 56.980 4060 | 31BSO | 23.78% | 61225
2500 | 18590 13,625 57.112 4100 | 32,198 | 24056 | 61.310
S840 1891y 13875 | §7.243 140 F 32546 | 24324 | 61.195
2580 | 19,250 14,127 57.372 1180 32,894 24.593 61.479
2620 | 19.582 | 14,379 | $7.499 4220 | 33242 24862 | 61.562
2660 | 19.914- | 14.631 $7.625 4260 | 33591 25,131 61.644
2700 | 20246 | 14.885 37.750 1300 3139490 25401 61.726
2740 ‘ 20,580 ‘ 15,139 | 57872 4340 | 34,289 25670 | 61806
2780 | 20914 | 15393 $7.993 4380 | 34.63% 25940 | 61.887
2820 | 21.248 | 15.64% S8.113 3420 34.98% 26,210 | 61.966
2860 | 21.584 % 15,904 §8.231 4460 | 35,338 | 206481 62.045
2900 | 21920 1 16161 SK.348 1500 35688 | 26.751 62.121
2940 | 22,356 16,417 SK.463 4540 1 36,038 | 27022 | 62201
2980 2,593 16675 | 58576 4580 36,389 | 2729371 62278
3020 ¢ 22930 16913 | SB6XS 4620 | 36739 | 27.565 | 62.354
3060 23268 | 17192 58.800 1660 | 37090 ) 27836 | 62429
31()(1' r 23,607 17.451 58910 4700 37,441 28,108 62.504
3140 | 23946 17.710 | 59.019 4740 | 37,792 28379 | 62578
3180 | 24,285 17970 | 59.126 4780 | 38.144 | 28651 62.652
3220 | 24,625 18,231 ’ §9.232 4820 | 38495 | 28924 | 62.725
3260 | 24965 18491 | 59.338 4860 | 38.847 | 29196 | 62.79%
3001 25306 1 878 39.442 900 | 39,199 20468 | 62870
330 | 25647 | 19014 | §9.544 SO00 | 40080 | 30051 63.049
33O | 25989 | 19.277 | 59.646 SIO0 | 40962 0K | 6120
3420 | 20331 | 19539 | 59.747 5200 | 41844 | 3LSI8 | 63395
3460 ‘ 26673 ‘ 19,802 ‘ 59.846 5300 | 42728 | 32203 | 63.563

Source:  Data abridged from J. H. Keenan and J. Kaye. " Gas Tables.” Wiley,
New York. 1945,

v
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