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Nomenclature

Pi

Cp
Décibel
Di

F

hLv

hi

Nomenclature

Symboles grec
Efficacité
Rugosité absolue
Rendement
Angle
Rugosite relative
Conductivité thermique
Coefficient des pertes de charges linéaires
Viscosité dynamique du fluide
Viscosité cinématique du fluide
Coefficient des pertes de charges singuliéres
Constante d’ Archimede
Masse volumique
Flux thermique
Symboles
Chaleur massique & pression constante
Unité de puissance sonore
Diametre
Force de frottement
Acceélération de la pesanteur
Chaleur latente de changement de phase

Enthalpie massique

Coefficient d’échange externe

JkgtK?

dB

J.kg?

W.m™ 2. K1
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Nomenclature

Hine
Hg

Li

NPSH
PCI
Pi
Pi
Qi
Qui
Qmi

fi

R*
Si
Ti

Vi

Hauteur manométrique totale
Hauteur géométrique totale
Longueur
Masse
Débit massique
Débit-quantité molaire
Charge net 4 1’aspiration au-dessus de la tension vapeur
Pouvoir calorifique inferieur
Pression
Puissance
Chaleur massique
Débit volumique
Débit massique
Rayon
Constante molaire des gaz parfaits
Résistance thermique de conductivité
Coefficient global de rayonnement de la paroi extérieur
Surface
Température
Volume
Vitesse
Débit volumique
Travail massique

Titre en vapeur

J.mol?t, K1
K.w-1

W.m 2. K™#
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Nomenclature

Ah;
Ahg
Ahyoy
APL
APs
APy

ATim

alt
asp
DS1
EO
éle
GTA
jr
LLK
méc
PVC

Re

ref

RN9

RS
th

USL

Pertes de charges linéaires
Pertes de charges singulieres
Somme des pertes de charges

Pertes de charges linéaires
Pertes de charges singulieres

Pertes de charges totales
Différence de température logarithmique moyenne
Abréviations
Alternateur
Aspiration
Désurchauffeur 1
Eau osmosée
Electrique
Groupe turboalternateur
Jour
Eau minérale Lalla khedidja
Mécanique
Polychlorure de vinyle
Reynolds
Refoulement
Route nationale numéro 9
Raffinerie sucre
Théorique

Unité de sucre liquide

Pa

Pa

Pa
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Nomenclature

USR Unité de sucre roux

upP Ultra pure
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Introduction générale

Introduction générale

A ce jour, beaucoup d’installations de transfert de chaleur en service, ont été installées
alors que le combustible ne cottait pas cher et qu’on n’accordait pas beaucoup d’importance a
la gestion d’énergie. Ces processus d’échange de chaleur n’ont pas un rendement satisfaisant
sur le plan énergétique. Les augmentations du prix des combustibles fossiles et la raréfaction
ont sensibilisé 1’intérét sur les techniques de gestion économique de 1’énergie applicables des
installations en place.

La vapeur d’eau qui est le fluide thermique caloporteur le plus utilisé dans 1’industrie,
permet de transporter 1’énergie de combustion de la chaudiére aux stations d’utilisation. Elle
peut étre également récupérée comme un sous-produit en aval des turbines utilisées pour la
production d’énergie électrique. Les systémes de distribution de la vapeur doivent étre
convenables pour assurer un bon fonctionnement de 1’usine et assurer une disponibilité en
quantité suffisante, a la pression et & la température adéquate au moment de la demande. La
production de vapeur et sa disponibilité sur les processus d’échanges nécessitent une grande
consommation de combustible fossile ou d’énergie électrique. CEVITAL ne déroge pas a
cette regle. Etant un complexe de raffinage et de production agro-alimentaire, il utilise la
vapeur pour le fonctionnement des turbines, le raffinage de sucre et la stérilisation.

La gestion de 1’énergie est devenue un paramétre sérieux dans le cadre du processus de
production de la plupart des entreprises qui connaissent le succes. Notre travail consiste a
faire une étude diagnostic afin d’identifier les surconsommations en vapeur qui est un derivé
d’eau de qualité, car la production de sucre est un domaine tres énergivore. Une
consommation excessive en la matiére se répercute sur le prix de revient du sucre. Tout
d’abord, on détermine les caractéristiques de la vapeur qui dépendent de la pression et de la
température. Ensuite, on établit un point sur la consommation de vapeur. Ce qui nous permet
de mettre en exergue une utilisation irrationnelle de la vapeur entrainant ainsi des pertes. On
recherche les foyers de ces pertes, dont on constate les causes principales suivantes :

- Le mauvais état des équipements du circuit ;

- Le non-respect des procédures d’exploitation ;

- Lamauvaise configuration du circuit de la vapeur.

Au vu de ces carences on a proposé des solutions visant principalement a économiser la

vapeur et a réduire les fuites.
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Introduction

La vapeur est un fluide caloporteur, elle nous permet de transporter une énergie thermique.
Dans cette partie on évoque les procédés d’obtentions des eaux utilisées pour la production de

vapeur et la maniére de I’utiliser.

|.1. Unité d’osmose inverse

L’unité d’osmose inverse au niveau de CEVITAL est d’une capacité de production de 400
(m*.h?) d’eau déminéralisée. Elle est constituée de quatre lignes séparées de 100 (m3h?)
chacune et une ligne de traitement des rejets des quatre lignes. L’cau brute de départ est

déminéralisée a 98 % (Eau Osmosée) [1].

1.2. Définitions

Les deux définitions suivantes représentent 1’idée globale de I’osmose direct et indirect

(inverse) :
1.2.1. Osmose directe

C’est un procédé naturel dans lequel la mise en ceuvre d’'une membrane semi-perméable
entre deux solutions de concentrations différentes, permet d’obtenir une migration au travers de
la membrane d’une partie de I’eau pure la moins concentrée vers la plus concentrée, jusqu’a
I’obtention d’un équilibre ionique.
1.2.2.  Osmose inverse

C’est un procédé mis en ceuvre pour obtenir le résultat inverse de I’osmose naturelle, c'est-
a-dire, le transfert du solvant de la solution la plus concentrée vers la moins concentrée. Ce
procédé est obtenu par ’application d’une pression supérieure a la pression osmotique sur la

solution que I’on souhaite concentrer.

|.3. Principe de fonctionnement de I’osmose inverse
Lorsque ’eau pure et I’eau salée sont séparées par une membrane semi-perméable, une
partie de I’eau pure pénétre dans 1’eau salée a travers la membrane. Ce passage se poursuit tant
qu’existe une différence de concentration. Ce phénomene est appelé « osmose » et la force
motrice est dite « pression osmotique ».
Si une pression suffisante pour surmonter la pression osmotique est appliquée a ’eau salée,
le passage a travers la membrane s’effectue en sens inverse, ce phénomeéne est appelé « osmose
inverse ». Dans le domaine de production d’eau, le composant traversant la membrane est I’eau

pure [2].
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Membrane
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perméable

= g’?
= e \_ \_
OSMOSE DIRECTE EQUILIBRE OSMOTIQUE OSMOSE INVERSE

Figure 1.1 Principe de fonctionnement de I’osmose inverse

Le procédé d’osmose inverse permet de séparer non seulement les ions et les substances
dans I’eau ayant des faibles poids moléculaires, mais également presque tous virus et matieres
organiques en utilisant 1’action de la différence de pression a travers la membrane sans
traitement thermique.
|.4. Systeme d’alimentation en eau brute

L’eau brute utilisée au niveau d’osmose inverse est une eau de forage issue d’un puits
artésien. L’ecau est pompée puis acheminée vers un bassin de pré-décantation de 120 m de long
et 30 m de large. A ce niveau, de I’hypochlorite de sodium est dosé favorisant 1’oxydation des
ions ferreux et la formation de I’hydroxyde de fer capable de se précipiter [1].

Pour mieux comprendre le procédé de traitement d’eau brute, voir annexe (A).
1.4.1. Systéeme de prétraitement

Le systeme de prétraitement, ou bien filtration primaire avec des filtres a quartzites est
indispensable pour éviter 1’encrassement des filtres & sables secondaires, dix filtres & sable sont
prévus pour retenir toutes les particules en suspension présentes dans 1’eau brute ayant un
diameétre supérieur a 40 microns et en plus de I’injection d’Hypochlorite de Sodium, eau de
Javel dosé & 53 %, il y a injection d’un produit qui permet de rassembler les particules calcaires
(Carbonate de Calcium) et de former un bloc de calcaire, ce produit est appelé TD-Floc, juste
aprés cette eau brute est filtrée puis stockée dans un bac de 2000 m?, ensuite pompée au fur et a
mesure dans un bac de 350 m®.
|.5. Systéme d’osmose inverse

C’est la section principale de tout le systéme, il est composé de quatre longues lignes de 100
(m3.h) chacune. L’eau provenant des filtres de sécurité est envoyée aux modules R0O1, R02,
RO3 et RO4 par des pompes hautes pressions. Dans ces modules, 1’eau est séparée en eau
déminéralisée (produit demande) et en concentrée (eau de décharge). Le taux de récupération
est de 72 %. L’eau osmosée produite est stockée dans un bac de 210 m® et acheminée vers les
chaudiéres par deux pompes centrifuges, pour 1’eau concentrée (rejets) sont stockées dans un

bac de 40 m? ensuite ces rejets passent dans la ligne des rejets [1].
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1.5.1. Systeme de production d’eau ultra pure
Une ligne d’osmose accouplée est prévue pour faire passer de 1’eau osmosée dans des
filtres & cartouches ensuite grace & des pompes hautes pressions dans une ligne d’osmose qui
comporte des vissels avec des membranes dedans, de 1’eau osmosée ainsi que de 1’eau
concentrée sont obtenues, juste aprés cette ligne, I’eau 0smosée entre dans deux filtres avec une
certaine caractéristique pour obtenir de 1’eau ultra pure avoisinant une conductivité de zéro.
1.6. Unité de production d’énergie

Afin de satisfaire ses besoins en énergie électrique, CEVITAL s’est équipée d’une centrale
¢lectrique en cogénération, mais comme 1’indique son nom (cogénération dont Co = ensemble,
géneération = production) donc elle n’est pas destinée a produire de 1’électricité seulement.

En effet la cogénération est par principe la production simultanée d’électricité et de chaleur
a partir d’une méme énergie primaire et au sein de la méme installation, autrefois dissipée dans
I’environnement.

Le rendement énergétique global de cette installation, ¢’est-a-dire le rapport entre 1’énergie
produite et I’énergie consommée est alors plus élevé, pouvant aller jusqu’a 80 ou 90 %, que
dans des filieres traditionnelles. De plus la réduction du colt de possession des deux
installations et de ce qui suit est I’avantage le plus bénéfique de cette installation.

L’énergie thermique sert le plus souvent au chauffage des batiments et / ou a la production
d’eau chaude sanitaire ou a des procedés industriels, dans le cas de CEVITAL au processus de
raffinage du sucre.

Une centrale électrique en cogénération est constituée principalement de [1] :
e Béche alimentaire ;
e Chaudiére ;
e Turbine & vapeur ;
e Alternateur ;
e Evapocondenseur ;
e Aérocondenseur.

Cette installation est composee de deux parties, qui sont :
e Partie production de vapeur ;
e Partie production d’électricité.

1.6.1. Production de vapeur

Elle sert a produire de la vapeur surchauffée & pression et a température prédéterminées, ses

principaux équipements sont :
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» Bache alimentaire

La bache alimentaire est de forme cylindrique horizontale d’une capacité de 88 m?
dimensionné pour 95 % de retour de condensat et de 5 % d’eau d’appoint.

Elle est équipée de : indicateur de niveau, mesure de niveau par transmetteur différentiel, un
manométre, transmetteur de température, vanne de régulation d’alimentation vapeur de
dégazage et d’eau d’appoint avec robinetterie d’isolement et de by-pass ainsi que de purgeur.

La bache se trouve & 6 m de hauteur du sol, pour éviter la cavitation des pompes
alimentaires (création des bulles de vapeur qui vont étouffer et dysfonctionner les pompes), la
température a I’intéricur est de 105 °C. Elle sert a alimenter les deux chaudi¢res d’eau ultra

pure traitée dans la station de traitement d’eau [1].

> Poste d’injection des réactifs

Pour les produits injectés pour le dégazage thermique et la lutte contre la corrosion dans la
bache alimentaire, les chaudieres et le ballon, on utilise deux bacs en PVC (Polychlorure de
vinyle : Le poly, connu sous le sigle PVC, est un polymeére thermoplastique de grande
consommation) de 140 litres et des pompes doseuses.
» Pompes alimentaires
Trois pompes centrifuges multicellulaires, avec des caractéristiques suivantes :
»  Débit de dimensionnement de 181 (t.n'), avec un débit minimal de 40 (t.h) ;
=  Température eau alimentaire 105 °C ;
» Deux chaudieres STEIN

La cogénération comporte parmi tous ces équipement deux chaudiéres de marque STEIN,
qui sont représentées dans ce qui suit :
a) Description de la chaudiére STEIN

C’est un générateur a tubes d’eau, simple ballon et a circulation naturelle. Les tubes de
retours extérieurs aux écrans du foyer non chauffés de gros diametre en constituent 1’ossature et
assurent le supportage de la chaudiére et du réservoir, la rendant ainsi autoportante. Les tubes
verticaux sont reliés entre eux par des tubes horizontaux qui Jouent le réle de distributeurs ou
de collecteurs assurant ainsi I’alimentation et la circulation dans les surfaces vaporisatrices. Les
collecteurs supérieurs sont doublés de tubes de dégagement de vapeur reliés au réservoir
vapeur. Ce dispositif assure une premiére séparation de 1’émulsion eau / vapeur a 1’extérieur.
Cette séparation primaire est complétée par une séparation secondaire assurée dans le réservoir

vapeur par un systéeme de chicanes [1].
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b) Caractéristiques et composantes indicatives de fonctionnement de la chaudiére
STEIN
Chaudiére type « tubes d’eau » - pression : 64 bars - Installation "out-door".
Mode d’exploitation : Surveillance Permanente selon la norme NF-E-32020-1.
Production vapeur surchauffée
o Débit nominal : 150 (t.h?) ;
o Pression de service : 54 bars :
o Température vapeur surchauffée : 480 °C.
Combustibles utilisés
o PCI= 32,97 M].kg™? : Pouvoir calorifique inférieur (PCI) du gaz naturel ;
o Pressiondugaz:5,7—6 bars;
o Température: 0<T < 25°C.
e Séparateur eau / vapeur (Ballon de vapeur)
Le ballon c’est I’endroit ou se passe :
o Séparation de I’eau et de la vapeur contenues dans 1I’émulsion en provenance des écrans est
des faisceaux vaporisateurs ;
o Equilibrage des pressions eau / vapeur et équilibrage des débits eau / vapeur grace au
maintien d’un plan d’eau ;
o Introduction de I’eau d’alimentation dans le systeme évaporatoire ;
o Reépartition correcte de 1’eau dans les tubes de descente, avec le minimum de stockage
partiel.
e Admission vapeur
L’admission de la vapeur se fait par I'intermédiaire d’une vanne d’arrét munie d’un filtre
démontable et de soupapes régulatrices pilotées par un régulateur de vitesse.
e Ballon d’éclatement des purges
Ce ballon sert a refroidir les purges chaudes continue et discontinue, de tel sorte que 1’évent
a I’atmosphere permet de laisser s’échapper la vapeur, le résiduel condensat est mélangé a de
I’eau froide pour étre refroidi avant rejet a 1’égout. D’un volume total de 3,6 m3, dimensionné
sur la base des critéres suivants : température de purge départ ballon 60 °C degré pour une

température d’eau de refroidissement de 25 °C et une durée d’extraction rapide de 5 s.

e Cheminée
Elle sert pour recueillir les fumées de la combustion du gaz, d’une hauteur de 40 m, de type

auto stable en double enveloppe avec deux conduits en forme de D.
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e Silencieux

Lors de I’échappement de la vapeur reliée aux soupapes de sécurité a ressort, on y trouve :

o Un silencieux commun a la ligne de mise a I’air, niveau de pression sonore 105dBalm;

o Un silencieux sur échappement des soupapes de sécurité du ballon chaudiére (ligne départ
vapeur) 110 dB a 1 m, pour chaque chaudiére ;

o Un silencieux sur échappement des soupapes de sécurité Chaudiere (ligne départ vapeur)

110 dB a 1m, pour chaque chaudiére [1].

» Désurchauffeur (DS1)

Le désurchauffeur (DS1) permet de réduire la température de la vapeur surchauffée du
Process en introduisant des gouttelettes d’eau finement pulvérisées dans le flux de vapeur. Pour
qu’une désurchauffe efficace se produit, les gouttelettes d’eau doivent rester en suspension
dans la tuyauterie en aval aussi longtemps que possible. Sinon une chute gravitaire de ces
particules d’eau se produit entrainant une perte d’efficacité [1].

Les caracteéristiques de fonctionnement du désurchauffeur DS1 sont :

e Vapeur surchauffée : Pression : 54 bars ; Température : 470 °C ;

e Eau de désurchauffe : Pression : 87 bars ; Température : 105 °C ;

e Vapeur désurchauffée : Pression relative : 1,7 bars eff ; Température : 140 °C.
> Evapocondenseurs Kapp (échangeurs a tube en U et calendre)

La fonction des bouilleurs est de transmettre 1’énergie thermique de la vapeur primaire
(Vapeur d’eau Ultra Pure) d’échappement des deux turbines (2,7 a 3,7 bars) & la vapeur
secondaire (Vapeur d’eau Osmosée) pour le Process (2,0 bars) de facon a retourner les
condensats provenant de la vapeur d’échappement (condensat primaire) a la bache chaudiére
sans risque de contamination (circuit fermé). Et cela en effectuant un échange de chaleur avec
les condensats du Process (eau osmosée) qui se transformeront a leur tour en vapeur (T=120 °C
et P = 2 bars) préte pour la consommation en aval (unités de productions {Process}).

Les bouilleurs sont disposes en deux lignes indépendantes (ligne 1 ou ligne2) de trois appareils
(bouilleurs) en paralléle. Chaque ligne peut produire 150 (t.h*!) de vapeur (50 (t.h™) par
bouilleur).

La vapeur d’échappement est désurchauffée (désurchauffeur DS2 ou DS3) puis condensée
dans les faisceaux des appareils (bouilleurs) W1A, W1B et W1C (ligne 1) ou W2A, W2B et
W2C (ligne 2). Les condensats sont refroidis par 1’eau du Process (eau 0smosée)

d’alimentation, puis vont rejoindre les bacs BW1 et BW2.
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Les condensats Process proviennent du bac BW3 sont réchauffés dans les économiseurs

EW1 ou EW?2 par les condensats sortant et alimentent les bouilleurs & niveau régulé [1].

sortie vapeur{(eau osmosée)

entrée vapeur (ultra pure)

l ‘ entrée condensats (eau osmosée)

sortie condensats (ultra pure)

Figure 1.2 Bouilleurs utilisés a CEVITAL

» Economiseur
Dans cette partie on utilise 1’échangeur thermique a plaque car il nous permet de faire un
échange de chaleur entre deux liquides comme il y est dans notre cas et dans une plage de

température qui nous convient (100 ‘C — 130 “C).

Figure 1.3 Schéma de I’échangeur a plaques utilisé a CEVITAL
» Aeérocondenseurs JORD
Permettent de condenser au maximum 150 (t.h™) de vapeur d’échappement des deux
turbines en cas d’excés de vapeur a la sortie de la turbine (la pression d’échappement dépasse
3,5 bars).
> Bac & eau déminéralisée BW4 (eau ultra pure)
L’eau ultra pure est produite par la station de traitement d’eau a partir de 1’eau osmosée,

ensuite envoyée vers le bac de stockage BW4 qui sert a alimenter les deux chaudiéres STEIN.
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% Organigramme de la partie Kapp

L’organigramme suivant représente un résumé sur la partie KAPP :

Bac ultra pure BW4

Pompe pw7 et pw8 (5 bars)

Béche alimentaire

Pompe 1, 2 et 3 (80 bars)

Ballon chaudiare [— Tube d’eau (intérieur de la chaudigre)

Wapeur deau ultra pure (480 °C, 54 bars)

o -

_.”{ Eniré d’eau . Turbine —» (DS1) vanne de desurchauffe
- 1
:,‘ OSINosee e -~ WVapeur d’eau Ultra Pure (140 °C, 3 bars)
+. condensee ¢ v
- -~ Evapocondenseurs

I-pSortie de vapeur d’eau osmosee

Bacs condensats pri_lnaires BWI1l et BW2

Biche alimentaire

Figure 1.4 Organigramme de la partie Kapp de CEVITAL

1.6.2. Production d’électricité

La cogénération est une technique qui permet d’obtenir a partir d’un seul combustible et
dans une installation unique de la chaleur (vapeur) et de 1’énergie mécanique, cette derniére
¢tant convertie en électricité a travers ’alternateur.

1. Groupes turbo-alternateur

C’est la partie ou la vapeur produite (vapeur primaire) dans les deux chaudiéres sous haute
pression et température se détend pour produire de I’¢électricité.

2. Principaux équipements des groupes turboalternateur GTA

Ces équipements qu’on va citer ci-dessous sont fondamentaux pour le bon fonctionnement
des deux turboalternateurs THERMODYN DE 25 MW chacun :

o Deux turbines

Deux turbines a contre pression (admission 54 bars, 480 °C, échappement réglable entre 2,7
et 3,7 bars (température de 140 a 220 °C suivant le régime), qui ont un principe de
fonctionnement assez simple, 1’énergie calorifique produite au niveau de la chaudiere (& partir
de combustible fossile) est transmise a de 1’eau pour augmenter sa température. Elle se vaporise
et sa pression augmente considérablement. Cette vapeur a haute pression est canalisée vers la
turbine ou elle se détend. L’énergic de pression qui est en fait une énergie cinétique est

convertie en énergie mécanique dans les aubes du rotor qui entraine un arbre couplé a un
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alternateur. En recueille de 1’énergie éclectique a la sortie de I’alternateur par le simple principe
de la variation de champ magnétique. C’est cette énergie qu’il faudra garder stable a travers sa
fréquence ceci en jouant par le biais d’un systéme de régulation sur le débit de vapeur entrant

dans la turbine afin d’adapter la vitesse de cette derniére. Donc celle de D’alternateur aux

variations de la fréquence.

Aubage fixe

-Aubage mobile '
Arbre
Figure 1.5 Schéma d’une turbine a vapeur Figure 1.6 Rotor d’une turbine a vapeur

Le tableau suivant illustre tous les caractéristiques de fonctionnent des deux turbines [1] :

Tableau 1.1 Caractéristiques de fonctionnement des deux turbines

Vitesse de rotation de la turbine 5900 (tr.mn™)
Survitesse 6490 (tr.mn™?)
Pression normale de fonctionnement 54 bar
Puissance produite 25 MW
Température normale de fonctionnement 476 °C
Température maximale de fonctionnement 480 °C
Consommation de vapeur 150 (t.h?)

o Deux réducteurs

L’usage d’un réducteur est rendu nécessaire pour réduire la vitesse de rotation de la turbine,

de 5900 (tr.mn™) a 1500 (tr.mn™) de fagcon a ce que le générateur a quatre pdles puisse étre

piloté a la fréquence de 50 Hz.

o Génerateurs de la centrale thermique (cogénération)

La centrale comprend deux alternateurs G1 et G2 de type JISALT 435 MEGA.

L’alternateur JISALT 435 MEGA est une machine synchrone de type triphasé, a quatre poles, a

arbre horizontal et auto ventilé.

——

]
1|




Chapitre | Généralités sur la production de vapeur - CEVITAL

Le tableau suivant illustre tous les caractéristiques des deux alternateurs [1] :

Tableau 1.2 Caractéristiques des deux alternateurs

Puissance apparente Sy 31375 kVA
Puissance active Pn 25100 kW
Facteur de puissance cos ¢ 0,8
Vitesse 1500 (tr.mn™?)
Survitesse 1800 (tr.mn?) pendent 2 (mn)

Tension nominale Un 11 kV
Courant nominal In 1647 A
Fréquence F 50 Hz

1.7. Chaufferie LOOS

La vapeur est un fluide de Process couramment utilisée de par ses caractéristiques physiques
(pression, température), chimique (absence d’impuretés minérales et organiques) et
bactériologique. Les chaudiéres a vapeur sont des échangeurs a chaleur destinés a produire de
la vapeur & une pression et une temperature déterminée en fonction de son usage. Elles sont
alimentées en eau osmosee préalablement traitée et en combustible qui est le gaz naturel. En
brulant ce combustible, la chaleur produite est transférée a I’eau osmos¢e.

1.7.1. Composants de la chaufferie de CEVITAL
Dans ce qui suit, on a présenté les principaux équipements de la chaufferie LOOS :

1. Echangeur de chaleur

Echangeur thermique a plaques de marque SWEP Type : B60.60H/1P. Une partie de 1’eau
alimentant la bache passe par cet échangeur thermique a plaques qui permet d’élever la
température de cette eau a 45 °C [1].

2. Béche alimentaire

Bache alimentaire LOOS est de type SBC est un réservoir de 50 m3, qui sert & équilibrer le
débit d’eau et permet de préparer 1’eau des quatre chaudiéres. Elle est située au minimum a
deux métres au-dessus des chaudiéres.

3. Dégazeur thermique

Le dégazeur thermique & plateaux est congu pour enlever a 1’eau d’appoint I’oxygéne et le
gaz carbonique qu’elle contient. L’¢élimination physique des gaz est réalisée par un brassage et
une ¢bullition importante. Dans la téte du dégazeur, ’eau est pulvérisée en un maximum de
gouttelettes et en entourant celles-ci d’une atmosphére de vapeur, cela donne un rapport
surface/masse suffisamment important pour permettre un transfert thermique rapide vers I’eau
qui atteint rapidement la température de saturation. De cette facon, les gaz dissous sont libéres

et entrainés vers 1’atmosphére [1].

——
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4.

Post-traitement de I’eau alimentaire

Le conditionnement de 1’eau est donc un probléme d’exploitation essentiel, les principes qui

I’orientent sont :

©)

Pour éviter le tartre il faut éliminer de nombreux minéraux en solution dans ’eau, et en
particulier les sels de calcium et de magnésium. Lorsque la température de 1’eau
s’éléve, ces sels deviennent moins solubles et se déposant sous forme d’une blanchétre
(le tartre). Pour y remédier 1’eau est préalablement traitée dans 1’unité d’osmose inverse.
L’entartrage des surfaces d’échanges entraine :

Diminution de la conductibilité de ces parois, I’eau s’échauffe moins et plus lentement ;
Diminution du rendement thermique ;

Surchauffe des faisceaux et apparition des fuites par fissuration ou déformation du
métal.

Pour éviter les corrosions, il faut éliminer 1’oxygéne. Cette opération est réalisée dans le

dégazeur thermique.

Un autre phénomene se produisant dans les chaudieres mérite d’étre cité, c’est le primage.

La vaporisation de I'eau s'accompagne de I'entrainement de gouttes d'eau qui contiennent des

sels minéraux dissous ou des matiéres en suspension.

Les vésicules d'eau polluent la vapeur et la rendent érodant vis a vis des parois qu’elles

peuvent rencontrer. Il se produit généralement quand la demande de vapeur s’accroit

rapidement de sorte que la chaudiere ne puisse satisfaire le process.

5.

Chaudieres a vapeur

La chaufferie LOOS est composée de quatre chaudiéres de marque LOOS d’une capacité de

40 (t.h) chacune a une pression de service de 14 bars. Chaque chaudiére est équipée de deux

braleurs utilisant comme combustible le gaz naturel. Les chaudiéres sont du type « a tubes de

fumée », les gaz circulent a ’intérieur des tubes entourés par I’eau de la chaudiere.

(0]

Fiche Descriptive Chaudiere [1]
e Type:ZFR 40000 x 16 ;
e Production de vapeur unitaire : 40 (t.h%) ;
e Température d’eau d’alimentation : 105 °C ;
e Puissance calorifique : 15,2 MW ;
e Timbre : 27 bars ;
e Pression de service : 14 bars ;

e Combustible : Gaz naturel ;

——
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e Deux brileurs : Saacke ;
e Surface de chauffe : 620 m2 ;
e Volume d’eau: 51 m3.

o Chaudiere a tubes de fumée

Elle est généralement utilisée pour des capacités relativement faibles de vapeur a des
pressions de vapeur basses a moyennes. Les taux de vapeur pour les chaudiéres a tubes de
fumée sont jusqu’a 12 000 (kg.h™) & des pressions de 18 (kg.cm™). Les chaudiéres a tubes de
fumée peuvent fonctionner au pétrole, au gaz ou aux combustibles solides.

Dans les chaudiéres a tubes de fumées, la flamme et les fumées qui résultent de la
combustion circulent du brileur jusqu’a la cheminée dans un faisceau de tubes immergés dans
une calandre formant le réservoir d’cau. La circulation des fumées est en plusieurs passes, la
premiére passe étant généralement constituée d’un seul tube de gros diamétre. Ces chaudiéres
peuvent étre équipées d’un ou de plusieurs brileurs [3].

Elles produisent généralement de la vapeur saturante, directement issue de 1’ébullition dans

le réservoir d’eau. Ce sont des chaudicres a pression et capacité moyenne [4].

2l A U

———

Figure 1.7 Schéma de la chaudiere a tubes de fumée CEVITAL

Conclusion
Dans ce chapitre, on a présenté quelques généralités sur les équipements de la production de
vapeur au niveau du complexe. Ensuite on a décrit la centrale en cogénération du groupe
CEVITAL qui commence d’abord par la station de traitement d’eau alimentant la chaufferie
LOOS et la centrale thermique, puis on a procédé a la présentation de leurs équipements et
instruments, ainsi que leurs caractéristiques et leurs roles.

——
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Chapitre 11 Généralités sur la vapeur d'eau

Introduction

Comme tout autre élément, I'eau existe a I'état solide, liquide et gazeux. Dans ce chapitre,
on étudiera 1’état liquide et gazeux et le passage de I'un vers l'autre, dans le cas d'apport
d'énergie thermique a I'eau, sa température augmente jusqu'a atteindre une certaine valeur au-
dela de laquelle I'eau ne peut plus rester a I'état liquide (point de saturation).

Si on continue d'apporter de I'énergie, une partie de l'eau entre en ébullition et se
transforme en vapeur. Une quantité relativement importante d'énergie est nécessaire a cette
évaporation. Lors du passage de I'état liquide a I'état gazeux, I'eau et la vapeur sont a la méme
température.

Inversement, lorsque I'énergie emmagasinée par la vapeur est libérée, il se produit un
phénomene de condensation, c'est-a-dire de formation d'eau a la méme température que la

vapeur [5].

I1.1. Caractéristiques de la vapeur d’eau

Les différents points énumérés ci-dessous représentent les caractéristiques de la vapeur
d’eau :
I1.L1.1.  Pression

Lorsqu’aucune indication particuliére n’accompagne la pression, celle-ci doit étre
considérée comme étant calculée ou mesurée par rapport au vide absolu. On I’appelle pression
absolue, toutefois, pour des raison pratiques on utilise la pression relative ou pression
effective qui est la pression mesurée a partir de la pression atmosphérique normale [7].

Pibs = Prel + Patm 1.1
Pytm = 101325 Pa = 1,013 bar

11.L1.2.  Volume de vapeur

Si 1 kg d'eau (soit 1 litre) se transforme totalement en vapeur, le résultat obtenu sera
exactement de 1 kg de vapeur. Néanmoins, le volume occupé par une masse donnée dépend
de sa pression. A la pression atmosphérique, 1 kg de vapeur occupe prés de 1,673 m®. A une
pression de 10 bar absolue, cette quantité de vapeur occupera que 0,1943 m3. Ce volume de
vapeur a une pression donnée s'appelle « volume massique ». Plus la pression augmente, plus

le volume occupé par une masse unitaire de vapeur diminue [5].
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Figure 11.1 Courbe pression et volume massique de la vapeur d’eau
11.1.3. Masse volumique de la vapeur d’eau
C’est une grandeur physique qui caractérise la masse d’un matériau par unité de volume.

Elle se calcul avec la formule suivante :

m
p=— 1.3

Les gaz sont fortement compressibles, la variation de la masse volumique dépend de la
pression et de la température [5].

p=1f(PT)

11.1.4. Volume massique de la vapeur d’eau

Le volume massique d’un objet, est le quotient de son volume par sa masse, on le note
vy pour liquide, v, pour la vapeur saturée. La vapeur est un gaz, elle est donc compressible.
Plus la pression augmente, plus le volume massique diminue dans de fortes proportions

vV=- 1.5
P

I11.1.5. Titre en vapeur

Le titre de la vapeur est la quantité de vapeur contenu dans le mélange eau - vapeur lors de
la vaporisation [6].
Le titre, noté X, est compris entre 0 et 1 et ne possede pas d’unite.

masse de vapeur 1.7

masse d’eau + masse de vapeur

Remarque : Le rapport se calcule pour 1 kg de mélange eau + vapeur varie de 0 a 1.

. Pour X =0, alors 0 % de vapeur dans le mélange (liquide sature) ;
. Pour 0 < X < 1, alors c’est de la vapeur humide ;
. Pour X =1, alors 100 % de vapeur dans le mélange (vapeur saturée séche).
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I1.2.  Notion de chaleur
Pour transformer 1 kg de masse d’eau de la pression Po et température To en vapeur a la
pression P et température T, il faut [6] :
o Amener I’eau a la pression P et le chauffer jusqu’a la température d’ébullition ou de
saturation Ts;
. Fournir la chaleur nécessaire a la transformation de la masse d’eau de 1 kg a la
pression P et a la température Ts.
11.2.1. Chaleur d’échauffement et chaleur sensible ou enthalpie de I’eau a saturation
L’eau étant a la pression P, pour la chauffer de la température initiale T, a la température

de saturation T, il nous faut une chaleur, la chaleur a fournir par 1 kg d’eau est :
Ts
Q=J; CpdT 118
Q : Chaleur par unité de masse en ki.kg* ;
Cp : Chaleur spécifique de I’eau a la pression constante exprimée en kJ.kg™.°C™.
Mais C,, varie tres faiblement avec la température, comme le montre le tableau suivant [6] :

Tableau 1.1 Variation de la chaleur spécifique de I’eau en fonction de la température

T°C 0 15 100 200 300

Cp (klkg™.°C) 4,218 4,1855 4,217 4,258 4,48

L’erreur est faible si on considéere C, constant, de sorte que 1’on peut €crire :

Q:Cp(Ts_TO) 1.9
D’ou la chaleur nécessaire pour chauffer 1 kg d’eaude T=0°CaT =T est égale :
Q=0CpTs 11.10

Cp ~ 4,2 k. kg™t.°C™*

11.2.2. Chaleur latente de vaporisation

La chaleur latente de vaporisation est la chaleur qu’il faut fournir a une masse de 1 kg
d’eau porté a la pression P et a la température de saturation Ts, pour la transformer totalement
en vapeur dans les mémes conditions de P et de Ts.
11.3. Transformations et diagrammes thermodynamiques

On appelle diagramme thermodynamiques toute représentation graphique de 1’état
thermodynamique d'un systéme [8]. Ces diagrammes ont été construits a I’aide de la table
thermodynamique.

Le type d’un diagramme thermodynamique est déterminé par le choix des grandeurs

thermodynamique qui sont portées en abscisse et en ordonnée.
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11.3.1. Diagramme température enthalpie

La figure (11.3) représente le diagramme (T-h) relatif a 1’ecau figurent la courbe de
saturation de 1I’eau (X=0) puis celle de la vapeur séche (X=1), ces deux courbes se rejoignent
au point critique C. On remarque le tracé des courbes isobares et des iso-titre. Dans la région

de saturation, (entre la courbe X=0 et X=1) les isobares sont horizontales.

‘ Température (°C)
500 -
450 A
400 -

350

_ e / /
50 A 7
] y - = o{ﬂs - —{.,s - — 0/1.75 e — Enthalpie massique (kT'kg)

0 : o

0 500 1000 1500 2000 2500 3000

Figure 11.2 Diagramme température enthalpie massique
11.3.2. Diagramme température entropie
La figure (11.4) représente le diagramme (T-S) relatif a I’eau figurent la courbe de
saturation de 1I’eau (X=0) puis celle de la vapeur séche (X=1), ces deux courbes se rejoignent
au point critique C. On remarque le tracé des courbes isobares et isochores. Dans la région de
saturation, (entre la courbe X=0 et X=1) les isobares sont horizontales et confondues avec les
isothermes.
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Entropie massique (kJ/kg.°C)

Figure 11.3 Diagramme température entropie massique
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1.4,  Transport de la vapeur

C’est par le changement de phase (liquide - vapeur) en chaudiere, que la vapeur est capable
d’emmagasiner une grande quantité d’énergie, essentiellement sous forme de chaleur latente.
Cette énergie thermique qui a été fournie par la chaudiere est transportée par la vapeur dans le
réseau et cedee aux différents postes consommateurs dans des échangeurs de chaleur ou des
cuves a double enveloppe dans lesquels elle se condense. En ce moment la vapeur cede sa
chaleur latente (et éventuellement une petite partie de la chaleur sensible) et les condensats
retournent en chaufferie.

L’augmentation de la pression de cette vapeur entraine une diminution du volume
spécifique. L’énergie de cette vapeur peut donc étre transportée dans des tuyaux de faible
diametre. L’idéal est de transporter la vapeur a haute pression dans le réseau et 1’utiliser au
niveau des postes consommateurs a basse pression. La vapeur doit étre acheminée par divers
ensembles de tuyauterie et robinetterie jusqu'a sa destination finale. Si les principes de base
intervenants dans le transport de la vapeur ne sont pas bien compris, des erreurs trés couteuses
peuvent étre faites lors de la conception des circuits de distribution. Pour concevoir
correctement un réseau de tuyauterie transportant de la vapeur, il faut connaitre les données

suivantes [9] :

o Température et pression de la vapeur ;
. Quantité de la vapeur a transporter ;
o Distance sur laquelle la vapeur sera transportée.

Dans le calcul du diameétre des conduites de transport de vapeur, il est recommandé de
garder la vitesse de la vapeur a l’intérieur de la limites pratiques. Il est généralement
satisfaisant d’utiliser une vitesse de 40 a 60 (m.s) avec un maximum de 75 (m.s?). Si la
conduite est trop grosse, une perte inutile de chaleur en résultera a cause des trop grandes
surfaces d’échange. En plus, on paye plus cher pour les conduites et leurs isolations. Par
contre, si la conduite est trop petite, elle provoquera un bruit excessif a cause de la vitesse
accrue de 1’écoulement de la vapeur, ainsi qu’une perte de charge excessive et une réduction

de la capacité de transport.
I1.5. Qualité de la vapeur d’eau

L’ébullition de 1’eau liquide s’accompagne d’un phénomene de nucléation. A cause de la
grande tension superficielle de I’eau, les bulles de vapeur qui se forment a la surface libre,
éclatent et provoquent I’entrainement de particules d’eau liquide dans le flux de vapeur, qui

est alors qualifiée de vapeur humide. Ces gouttelettes d’eau sont particuliérement néfastes aux
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installations, elles possédent une énergie cinétique importante, étant véhiculées a la méme
vitesse que la vapeur jusqu’a 30 (m.s?), elles arrachent des plaquettes de rouille dans les
tuyauteries et provoquent un phénomene d’érosion par chocs dans les équipements [10].

Si ces gouttelettes d’eau sont éliminées (par des séparateurs a déflecteurs) de la vapeur
saturante, celle-ci est qualifiée de vapeur seche assimilable a un gaz parfait. On peut
également vaporiser cette humidité parasite pour obtenir de la vapeur surchauffée. Le rapport
entre la masse de vapeur pure et la masse totale est définie comme la qualité de la vapeur.

Si la qualité de vapeur égale a 1, cela signifie que la vapeur ne contient pas de 1’eau, il
s’agit alors d’une vapeur séche et saturée. Au fur et a mesure que la vapeur se refroidit, sa
qualité se détériore. Le pourcentage en poids de 1’eau contenue dans la vapeur peut étre
déterminé par 1’équation :

Pourcentage d'eau = 100 % — (Qualité x 100)
11.6. Configuration générale d’un réseau de vapeur

Il s’agit dans cette partie de présenter de fagon générale une boucle vapeur et la collecte de

condensats [9].

11.6.1. Boucle vapeur élémentaire

Zone de traitement

,
Zone de collecte de

condensat Zone de production

7

Zone de distribution
; Zone d’échange ]<: Vapeur

e

Figure 11.4 Boucle de la vapeur élémentaire
La boucle vapeur élémentaire comprend cing zones fondamentales (Figure 11.5) :

» Zone de traitement d’eau qui assure la pérennite de la boucle vapeur, trés sensible a
la corrosion et a I’entartrage. De trés nombreux équipements supplémentaires
(purgeurs, évents, filtres, vannes, détendeurs, séparateurs, contréleurs, ...etc.) sont
nécessaires pour assurer la qualité de vapeur distribuée, en pression et température, et

évacuer l’air présent dans le réseau a la mise en service et les autres produits

incondensables.
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» Zone de production incluant la chaudiére, en général équipée d’un brileur fuel ou
gaz, de soupapes de sécurité, d’une purge d’eau en continue pour déconcentrer
I’installation en tartre, d’une alimentation en eau automatique pour maintien d’un
niveau minimum et d’instruments de mesure en tempeérature et pression.

» Zone de distribution vapeur est composée d’une tuyauterie primaire alimentant le
barillet qui joue le réle de tampon pour maintenir une pression de distribution stable
dans les lignes vapeur, équipées ou non de postes de détente.

» Zone d’échange ou la vapeur va se condenser en fournissant I’enthalpie de
vaporisation a un fluide secondaire (eau, air, ...etc.). Les échangeurs peuvent
éventuellement étre équipés d’un pot de revaporisation, pour d’autres utilisations de la
vapeur basse pression.

» Zone de collecte de condensat qui récupére les condensats sur tous les équipements
des circuits de distribution et en sortie d’échangeurs. Ils sont renvoyés dans une bache
alimentaire, dont le niveau est maintenu constant. Une pompe a condensats utilisant la
vapeur primaire comme énergie motrice (la reléve dans la chaudiere).

11.6.2. Collecte des condensats
On appelle condensats 1’eau résultant de la condensation de vapeur. Le rendement d’une
installation vapeur sera fortement conditionné par la collecte des condensats, qui repose
principalement sur les différents purgeurs existants et sur quelques dispositions constructives
de bon sens [9].
Conclusion
La vapeur d’eau est un fluide caloporteur utilis€ universellement dans 1’industrie
(pétrochimie, chimie, agroalimentaire, bois, pneumatiques, blanchisseries, ...etc.) et le
chauffage urbain grace a des propriétés thermo-physiques particuliérement adaptées aux
transferts de chaleur. La vapeur d’eau saturée est caractérisée par sa pression, sa température,
son enthalpie, et son volume spécifique. De plus grace a une courbe de changement d’état
liquide vapeur permettant d’atteindre des pressions ¢élevées, pour des températures
raisonnables, la vapeur d’eau est employée comme vecteur de production d’énergie électrique

ou mécanique apres surchauffe et détente dans des turbines.

22

——
| —



Chapitre III



Chapitre 111 Etude diagnostic du réseau vapeur

Introduction

La vapeur d’eau est I’une des utilités les plus importantes dans les industries de procédes. Sa
production et sa disponibilité sur les processus d’échange de chaleur nécessitent une grande
consommation de combustible fossile ou d’énergie électrique. C’est un excellent fluide
caloporteur dont I’énergie est utilisée dans les processus de production, de transformation et de
stockage dans les procédés industriels de production. La surconsommation de vapeur peut
conduire a une augmentation des frais d’exploitation donc a une diminution de la rentabilité de
I’entreprise, ce qui peut entraver les activités de celle-ci.

Dans ce chapitre on tentera de Vérifier si la consommation de vapeur est optimale. Dans le
cas contraire on essayera de réduire cette consommation en procédant, dans un premier temps a
I’identification des différentes pertes qui se manifestent dans le circuit étudié.

I11.1.  Audit énergetique et optimisation d’un réseau de vapeur

On entend par audit énergétique, toute opération de diagnostic de la consommation
d’énergie au sein d’un établissement a travers la réalisation de recherches, d’études et de
contrdles visant a évaluer le niveau de performance énergétique de 1’établissement, analyser les
insuffisances, identifier les causes et a proposer les actions correctives [10]. L’optimisation
d’un réseau de vapeur est une partie de I’audit énergétique dans 1’industrie.

11.1.1. Différentes phases de ’audit d’un réseau vapeur

La procédure de réalisation d’un audit énergétique peut étre résumée en deux grandes étapes
essentiels :

» Audit énergeétique préliminaire : Cette étape vise la collecte et I’évaluation des
données relatives a la consommation d’énergie dans 1’établissement pendant les derniers
mois.

» Audit énergétique approfondi : A I’issue de cette étape, I’auditeur établira le
rapport d’audit énergétique approfondi qui doit contenir un bilan énergétique détaillé,
une analyse détaillée des causes d’insuffisance et du niveau de performances
énergétiques de 1’entreprise ainsi que le plan d’actions permettant d’optimiser sa
consommation d’énergie [10].

I111.1.2. Suivi de production de vapeur / production sucre
Les graphes ci-dessous, représentent le suivi de production de vapeur par rapport a la

production de sucre des trois premiers mois de I’année 2019.
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Figure 111.1 Evolution des deux productions pour le mois de janvier 2019
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Figure 111.2 Evolution des deux productions pour le mois de février et mars 2019
% Problématique

L’optimisation ¢énergétique est un facteur trés important pour les industries.
Consommer moins et produire plus reste la devise de chaque industrie. La production de
sucre est un domaine trés énergivore, une consommation excessive en matiére d’énergie
se répercutera défavorablement sur le prix de revient du sucre.

Les figures (111.1) et (111.2) tentent une comparaison entre la production de sucre et
de vapeur, ces derniéres montrent un écart considérable entre les deux productions, ce
qui se répercutera défavorablement sur 1’investissement énergétique.

La maitrise de la production de vapeur est un enjeu primordial dans 1’industrie. Un
suivi correct de cette derniére est recommandé, le parametre adimensionnel qui nous
permet d’assigner la situation de I’entreprise est appel¢ ratio.

I11.2.  Définition du ratio

Le ratio est un chiffre ou un pourcentage utilisé en analyse financiere. Il résulte d’une
division opérée entre deux éléments issus du compte des résultats. Cet indicateur peut étre
exploité afin d’apprécier la situation d’une entreprise, son évolution, ou encore pour réaliser

des comparaisons entre plusieurs sociétés d’un méme secteur.
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111.2.1.  Suivi du ratio
Les deux stations de production de vapeur secondaire (vapeur d’eau osmosée) ont un role
important dans cette usine, qui est de fournir aux autres unités de 1’énergie thermique sous
forme de vapeur. L’histogramme ci-dessous représente le suivi mensuel du ratio des trois
premiers mois de 1’année 2019. Et on 1’a calculé par la formule suivante :
Y. production de vapeur (LOOS + KAPP)

Ratio =
ano Y. production de sucre (3000 (t.jr=1) + 3500 (t.jr=1))
Ratio moyen
2 1.28 1.72 1.63 1.54
N I O
Janvier Février Mars Ratio moyen

Figure 111.3 Suivi du ratio des trois premiers mois de I’année 2019
111.3. Etude diagnostique
Dans cette présente partie, on procedera selon les points suivants :

111.3.1. Analyse du probléme

Selon la nature de I’utilité, I’approche pour un audit différe, ainsi pour chacun des différents
types d’utilit¢é a étudier. On adoptera une procédure particuliere pour notre cas qui est
I’optimisation de la vapeur sur un réseau, elle consiste & mener des actions spécifiques

représenté dans le diagrammes cause et effet (ISHIKAWA) suivant :
Répertorier les fuites de vapeur

Veérifier le nombre et la disposition Vérifier la récupération effective des
adéquate des purgeurs condensats collectés

Vérifier I'installation et le bon
fonctionnement des compteurs et
des débitmetres de vapeur pour un
bilan des consommations

Vérifier la présence d’isolation
thermique sur I’ensemble des
circuits du réseau vapeur

Vérifier le bon fonctionnement
ainsi que ’efficacité des
générateurs de vapeur

Figure I111.4 Organigramme d’Ishikawa illustrant les actions & mener lors de 1’analyse du probléme
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111.3.2. Pertes par fuites

De nombreuses fuites de vapeur sont observées sur le réseau aux régimes transitoire et

établi. En effet on note principalement que ces fuites sont dues :

» Mauvaise évacuation des condensats et de 1’air. En effet, si les condensats ne sont pas
évacués, ils se retrouvent dans des poches aux points bas du réseau. Avec la pression
exercée par la vapeur sur l'air, de fortes pulsations sont transmises a la tuyauterie par
I'intermédiaire des condensats provoquant ainsi des coups de béliers importants. Ces
efforts sur la tuyauterie peuvent provoquer des contraintes supplémentaires sur les
brides (connexion des différents éléments sur le réseau) d'ou une légére dilatation a ce
niveau entrainant des fuites de vapeur ;

> Défauts au niveau des supports conduites. En effet un défaut sur ces derniers peut
engendrer des efforts supplémentaires sur les conduites. Ces importants efforts peuvent
entrainer des ouvertures aux endroits ou les brides sont installées provoquant ainsi des
fuites de vapeur ;

>  L'érosion est un phénomene physique caractérisé par la dégradation continue d'un
solide par abrasion. Un probléeme récurrent dans le complexe peut causer des fuites
considérables de vapeur ;

> La corrosion est la dégradation d'un matériau causée par des réactions chimiques. Elle
affecte de nombreux types de métaux de tuyauterie.

111.3.3. Pertes par purges

Le purgeur a pour réle de laisser passer le condensat mais pas la vapeur. Toute la difficulté
du réglage et de I’entretien d’un purgeur consiste a détecter la présence de ce condensat et a
réagir rapidement et efficacement pour 1’évacuer sans laisser échapper la vapeur. Dans un
réseau, I’accumulation des gouttelettes d’eau, génere un condensat qu’il est nécessaire
d’évacuer. Pour y arriver, plusieurs points de purge, comprenant chacun un collecteur de
condensat et un purgeur, sont installés a de multiples endroits du réseau de vapeur.

» Pourquoi purger les conduites ?

Ne pas évacuer le condensat risque de provoquer une accumulation d’eau trop importante et

ainsi :
— Causer des dégats a I’équipement consommateur ;
— Dérégler 1’équipement consommateur ;
— Dégrader la conduite et ses composants ;

— Provoquer de 1’érosion en cas des vitesses de condensats elevées ;
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— Générer des coups de belier lorsque le condensat accumulé se déplace ;
— Diminuer I’efficacité¢ de I’échangeur aval par formation d’un film de condensat sur les
parois.

» Comment fonctionnent les purgeurs ?

Un purgeur de vapeur est un équipement de robinetterie qui évacue automatiquement le
condensat. Il s’agit d’un dispositif bloquant la vapeur et laissant passer le condensat quand ce
dernier est présent. On peut classer les purgeurs en trois catégories en fonction de leurs
propriétés et de leurs principes de fonctionnement.

» Types de purgeurs existants :

e Purgeurs a flotteur :

Ces purgeurs détectent les différences de densité entre la vapeur et le condensat a

séparer. Il s’agit d’un fonctionnement mécanique.
e Purgeurs thermostatiques :

Ces purgeurs utilisent les propriétés de dilatation / rétractation des matériaux en
fonction d'un gradient de température. Le condensat doit se refroidir jusqu’a 15 °C a
30 °C en dessous de la température de la vapeur en fonction de 1’élément
thermostatique utilisé.

e Purgeurs thermodynamiques :

IIs sont basés sur la différence de vitesse avec laquelle la vapeur et les condensats
s’écoulent a travers une ouverture fixe.

» Qu’est-ce qu’un purgeur défectueux ?

Les purgeurs peuvent devenir défectueux a cause de I’encrassement par de la rouille ou par
des particules provenant de la chaufferie, a cause des coups de bélier, suite a de la corrosion
due a des condensats acides ou encore a cause d’erreurs de mise en place ou d’un mauvais
choix de purgeur.

» Inspection des purgeurs

Les méthodes d’inspection dépendent du type de purgeur. Le contrble de ce dernier grace &
la technologie des ultrasons est considérée comme un test positif. Au cours de ce test, on peut
instantanément identifier la différence de qualité et d’intensité sonores émises, cette différence
est causée par la différence de densité des deux fluides (vapeur eau), ce qui permet de
déterminer avec précision les conditions de fonctionnement du purgeur vapeur testé, si

I’intensité sonore est faible alors le purgeur est défectueux.
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I11.4. Estimation des pertes
Les points suivants représentent la majorité des pertes rencontrées sur le circuit vapeur secondaire :
111.4.1. Pertes par fuites au niveau des générateurs de vapeur (KAPP et LOOS)
La perte par fuite se calcule comme suit :
M =D? x P x 0,4 .1
M : Débit de fuite en kg.h™* ;
D : Dimension de ’orifice en mm ;
P : Pression de la vapeur en bar absolue ;
0.4 : Constante.
Les différentes pertes par fuites recensées sur le réseau sont mentionnées dans 1’annexe (B).

Tableau I11.1 Pertes de vapeur par fuites dans les générateurs (KAPP et LOOS)

DN Pression vapeur Pertes Pertes Pertes
(mm) (bar) (kg.h ) (kg.jrh) (tjrh
5 2,0 20 480 0,48
7 2,0 39,2 940,8 0,9408
5 2,0 20 480 0,48
5 14,0 140 3360 3,36
6 1,25 18 432 0,432
5 14,0 140 3360 3,36
5 1,25 12,5 300 0,3
5 14,0 140 3360 3,36
5 14,0 140 3360 3,36
5 14,0 140 3360 3,36
20 2,0 320 7680 7,68
4 14,0 89,6 2150,4 2,1504
35 2,0 5880 141120 141,12
20 2,0 320 7680 7,68
Total 7419,3 178063,2 178,0632

111.4.2. Pertes par purge
Afin d’estimer une perte de vapeur (kg.h) en fonction du type d'orifice du purgeur. Le
tableau suivant montre les diamétres d'orifice dans les purgeurs.

Tableau I11.2. Diametres d'orifice dans les purgeurs

Purgeur (mm) Orifice (mm)
15 3
20 5
25 75
40 10
50 12,5
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La figure suivante montre les fuites de vapeur en fonction des orifices presentés dans le

tableau précedent (111.2).

1000

900 25T y
125 [mm
S00
//
400 10 [mm]
200 ./‘ ’w/ 7,5 [mm]
pu—— o
—_— "1 "]
/ —— -
§D 100 / // /‘ s
a 20 . f— S [mm]
T e m——— ——
a gt // ‘ﬂ =
S i — A==
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10 /P/‘
8 —
6 /
-
3
= 2 3 6 8 10 13

Pression vapeur en bar effectif
Figure 111.5 Perte de vapeur (kg.h™) en fonction du type d'orifice
Les différentes pertes par purges rencontrées sur le réseau vapeur d’eau osmosée sont
indiquées dans I’annexe (B).
111.4.2.1. Pertes par purges au niveau des bouilleurs (KAPP)

Les pertes par purges rencontrés au niveau de la partie KAPP sont représentées dans ce

tableau :
Tableau I11.3 Pertes par purges dans les bouilleurs
Kapp
. DN | Pression vapeur Pertes Pertes
Nombre Place Etat (mm) (bar eff) (kg.hY) (tird)
2 Purgeur W1A | EN 50 1,0 100x2= 4,8
marche 200
2 Purgeur WiB | EN 50 1,0 100x2= 4,8
marche 200
2 Purgeur WiC | EN 50 1,0 100x2= 4,8
marche 200
2 Purgeur W2A | EN 50 1,0 100x2= 4,8
marche 200
2 Purgeur W2B | EN 50 1,0 100x2= 4,8
marche 200
2 Purgeur W2c | EN 50 1,0 100x2= 4,8
marche 200
1 Purgeur entrée | En 40 10 70 1.68
collecteur N2 | marche
Total 30,48
( ]
L )
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111.4.2.2. Pertes par purges chaufferie LOSS
Les pertes par purges rencontrés au niveau de la partie LOOS sont représentées dans le
tableau suivant :

Tableau I11.4 Pertes de vapeur a travers les purgeurs de la chaufferie LOOS

LOOS
Nombre | Emplacement Etat | DN | Pressionvapeur | Pertes | Pertes
(mm) (bar eff) (kg.hh | (tjrh
3 Purge collecteur En 50 13,0 3x480= | 3456
raffinerie sucre | marche 1440
1 Purge collecteur En 50 13,0 480 11,52
raffinerie huile | marche
2 Purge de fond ch En 40 13,0 2x4x360 69,12
1,234 marche =2880
2 Purge de surface | En 25 6,5 2x4x100| 192
chl,234 marche =400
Total 134,4

“ Remarque
L’évaporation continue de la vapeur de I’eau a I’intérieur des chaudiéres augmente la
teneur en solides dissous de I’ecau du générateur. Celle-ci doit étre maintenue dans les
limites fixées par le constructeur, I’cau doit étre évacué en conséquence de fagon
continue ou avec un intervalle régulier, afin d’éviter I’entartrage et le disfonctionnement
des purgeurs.
I11.5. Pertes thermiques d’un collecteur

Un collecteur de vapeur peut étre nu ou calorifugé. L’utilité du calorifuge dépend de la
différence de température existant entre le fluide et 1’air ambiant ainsi que la nécessité d’éviter
les pertes thermiques [6].

Malgré le calorifugeage, la tuyauterie subie des déperditions thermiques qui provoquent une
condensation partielle de la vapeur. On a étudié I’effet du calorifuge sur les déperditions
thermiques des trois collecteurs principaux (Annexe C).

11.5.1. Calcul du taux de condensation
La connaissance des taux de condensation est donc nécessaire pour pouvoir dimensionner
correctement les purgeurs qui doivent évacuer les condensats.
111.5.2.  Hypothéses de fonctionnement
> Flux unidirectionnel ;
> Température constante sur toute la surface extérieure du collecteur (La
différence est négligeable apres la mesure sur le terrain avec une caméra thermique) ;

> Régime permanent ;
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> Température ambiante de 1’air est variable entre 25 °C et 30 °C ;
> Température de la paroi intérieure des tubes est la température de la vapeur ;
> Température de la tole est la température du calorifuge ;

111.5.3. Calcul du flux traversant le collecteur
Le flux de chaleur traversant la conduite de I’intérieur vers 1’extérieur dépend de la
température interne et externe ainsi que la résistance thermique du tube et du calorifuge.
La laine de roche & une conductivité thermique tres faible [6] :
Ac = 0,040 W.m™.K™?

Tole (Aluminium).
S50 Calorifuge (Laine de roche).
B Conduite (Acier).
[C——1 Fluide (Vapeur).

Figure 111.6 Schéma du collecteur de vapeur calorifugé
» Expression de la résistance du collecteur
Le tube du collecteur est constitué en majeur partie d’acier au carbone, qui a une
conductivité thermique assez importante :
A =54 W.mL.K?

R1=ln(r—1)>< L 1.2

ro/  2mLA

n : Rapport de l'aire d'un disque au carré de son rayon (constante d’ Archimede).
= 3,142

ro . Rayon intérieur du cylindre en m ;

r; . Rayon extérieur du cylindreen m ;

L : Longueur de la canalisation en m ;

A : Conductivité thermique du tube en acieren W.m™1. K1 ;

R, : Résistance thermique de conductivité du tube en acier en K. W1,

» Expression de la résistance thermique du calorifuge

R2=ln(r—2)>< ! 1.3

ry 2mLAC
r, . Rayon extérieur du calorifuge en m ;
R, : Résistance thermique de conductivité du calorifuge en K.W™;

Ac : Conductivité thermique du calorifuge, laine de roche, en W.m.K™,
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» Expression de la résistance thermique avec I’air ambiant

_ 1
- 2mrz Lhe

R, 1.4

Le coefficient he prend en compte 1’échange par convection hec et par rayonnement her [6] :
he = hee + her .5
R; : Résistance thermique de convection avec I’air ambiant en K. W1 ;
h, : Coefficient d’échange externe en W.m 2, K1 ;
hec : Coefficient d’échange externe par convection en W.m™2. K1 ;
hey : Coefficient d’échange externe par rayonnement en W.m~2, K1 ;
r5 . Rayon extérieur de la tdle en m.

Dans tous les cas :

_ p* ((T&-TE)
hee = R ((1r0) 111.6

Les collecteurs comportent une tole en aluminium ayant un coefficient de rayonnement [6] :
R*=1252x10"% W.m 2 K™*
R™ : Coefficient global de rayonnement de la paroi extérieur en W.m=2. K™* ;
Tse : Température de surface de la paroi extérieure, grace & une caméra thermique, en K ;
Te : Température du fluide extérieur, L air ambiant, en K.
» D’apres REIHER pour un collecteur horizontal de diamétre (de) soumis a un air
libre [6] :

. 0,56
hee = %‘:(0,45 +0,33 ((Lu“) )) 1.7

Aair : Conductivité thermique de I'aira T=25°Cen W.m 1. K™1;
p : Masse volumique de I’air en kg.m™3;
V : Vitesse de I’air en m.s?;
W : Viscosité dynamique de I’air en kg.m?.s™,
Dans notre cas & T=25 °C les propriétés d’air sont représentés dans ce tableau [6] :

Tableau I11.5 Propriétés de 1’air a 25°C

T (°C) Aair (W.m 1. K1) p (kg.m?) i (kg.m?ts?) V (m.s?)

25 0,0268 1,1414 1,87.10° 4

Les trois résistances sont en série, le flux thermique traversant le collecteur s’écrit :

TO_Too
—_— 1.8
R1+R;+R3

\ To—T
D’ou : ¢ = —
(1nr—1>< L )+(lnr—2x L )+( L )
ro 2T[L}\,t ri  2mLAc he2mrszL

1.9
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¢ : Flux thermique traversant le collecteur en W ;
To : température interne (vapeur secondaire) ;
T : température de I'air ambiant égale a 25 °C.
111.5.4. Equivalences pratiques des organes de collecteur non calorifugés
Tout collecteur comporte en général des raccords, des robinetteries et des supports. Ces
organes ne sont pas toujours calorifugés leurs pertes thermiques dépend de leurs tailles, leurs
natures et de la température du fluide internes ainsi que celle de 1’air ambiant.
Dans les calculs pratiques. 1l est commode de remplacer chaque organe non calorifugé par
une longueur fictive « Lt » de tube normalement calorifugé [6].
L=L.+ Y0 111.10
L:: Longueur réel de la conduite en m ;
L¢: Longueur fictive de la conduite calorifugée ayant les mémes déperditions en m ;
L : Longueur de la conduite équivalente en m.
Compte tenu des organes constituant le collecteur, notre choix de longueur équivalente est
basé sur la moyenne proposée pour chaque organe dans le tableau ci-dessous [6] :

Tableau I11.6 Longueur équivalente des organes de la canalisation

Organes (IFrfx) Longueur éqtzir:]/;;llente retenue
| AirlibrevV>2(ms?) |
Robinet, vanne, clapet et filtre la4d 2
Support patin 15a3 2
Suspension 05al 1
Connexion bride ou raccordement 438 6
Longueur non calorifugé 6a10 8

Le tableau suivant résume 1’ensemble des longueurs réelles et fictives de chaque collecteur
dans le but d’avoir les longueurs équivalentes exploitables dans le calcul du flux thermique
traversant le collecteur (Annexe D).

Tableau 111.7 Longueur de la conduite calorifugée équivalente

L L L

Collecteur (mf) ( mf) o
raf?i%gézzgg r(St.}il'l) 1547 316 470,7
rafl?i%;;tzli)(\)lg r(St.}il'l) 120.7 186 306,7
raf[?iille:r(i?a%%(\)/g r(S;.}fri'l) o7 212 309
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11.5.5. Application au collecteur

Pour notre cas, on distingue trois lignes différentes, qu’on a représenté dans ce qui suit :

111.5.5.1.

Collecteur allant de KAPP vers la raffinerie de sucre 3500 (t.jr)

Le collecteur allant de KAPP jusqu’a la raffinerie de sucre 3500 (t.jrl) transporte de la
vapeur saturée a une température de 120 °C et une pression de 2,0 (bar).

Le tableau suivant résume 1’ensemble des parametres intervenants dans le calcul du flux
traversant le collecteur :

Tableau 111.8 Propriétés du collecteur allant de KAPP vers RS 3500 (t.jr?)

4] ry I I3 L Lf )\t )\c Tse Te
(m) | (m) | (m) (m) m | (M | Wm™ K™ | Wm™ K| (K (K)
0,695 | 0,7 0,9 0,9015 | 470,7 | 316 54 0,040 333,15 | 298,15

> Calcul du flux traversant le collecteur

Tableau 111.9 Calcul du flux traversant le collecteur allant de KAPP vers RS 3500 (t.jrt)

R,: Résistance de conductivité du tube

4,49 108 (KWY)

R,: Résistance de conductivité du calorifuge

2,13 108 (KWY)

he.: Coefficient d’échange externe par convection

7,104 (W.m %K™ 1)

h,,: Coefficient d’échange externe par rayonnement

3,179 (W.m 2.K™1)

h,: Coefficient d’échange externe

10,283 (W.m2.K™ 1)

R;: Résistance avec I’air ambiant

3,65 10° (KW1)

¢ : Pertes de chaleur

43940,77 (W)

111.5.5.2. Collecteur allant de KAPP vers la raffinerie de sucre 3000 (t.jr?)

Le collecteur allant de KAPP jusqu’a la raffinerie de sucre 3000 (t.jr!) transporte de la
vapeur saturée a une température de 120 °C et une pression de 2,0 (bar).

Le tableau suivant résume 1’ensemble des parameétres intervenants dans le calcul du flux

traversant le collecteur :

Tableau 111.10 Propriétés du collecteur allant de KAPP vers RS 3000 (t.jr?)

14 r; (M) Iry I3 L L¢ (m) Ae Ac Tse Te
(m) (m) (m) (m) W.m LK) | WmKY| (kK ()
0,497 0,5 0,650 | 0,6514 | 306,7 186 54 0,040 333,15 | 298,15

Tableau 111.11 Calcul du flux traversant le collecteur allant de KAPP vers RS 3000 (t.jr)

> Calcul du flux traversant le collecteur

R, :Résistance de conductivité du tube

5,78 10° (K.W)

R,: Résistance de conductivité du calorifuge

3,40 108 (KWY)

h,.: Coefficient d’échange externe par convection

7,104 (W.m~2.K~1)

h,.: Coefficient d’échange externe par rayonnement

3,179 (W.m~2.K~1)

h,: Coefficient d’échange externe

10,283 (W. m2.K~1)

R;: Résistance avec ’air ambiant

7,75 10° (KW

¢ : Pertes de chaleur

27293,18 (W)
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111.5.5.3. Collecteur allant de LOOS vers la raffinerie de sucre 3000 (t.jr)
Le collecteur allant de LOOS jusqu’a la raffinerie de sucre 3000 (t.jrl) transporte de la
vapeur saturée a une température de 195 °C et une pression de 14 (bar).
Le tableau suivant résume 1’ensemble des paramétres intervenants dans le calcul du flux
traversant le collecteur :
Tableau 111.12 Propriétés du collecteur allant de LOOS vers RS 3000 (t.jr?)

o ry Iy Is L L¢ A Ac Tse Te
(m [ m| m | m|m]|m]| Wm-K?H | WmtKD | (K (K)
0.2485 | 0.25) 035 | 0.35 | 309 | 212 54 0.040 343.15 | 298.1

» Calcul du flux traversant le collecteur
Tableau 111.13 Calcul du flux traversant le collecteur allant de LOOS vers RS 3000 (t.jr?)

R, :Résistance de conductivité du tube 5,74 108 (K.W1)
R,: Résistance de conductivité du calorifuge 4,3310° (KW
he.: Coefficient d’échange externe par convection 10,712 (W.m 2. K1)
he,: Coefficient d’échange externe par rayonnement 3,34 (W.m 2.K™1)
h,: Coefficient d’échange externe 14,052 (W.m 2, K1)
R;: Résistance avec I’air ambiant 1,04 104 (K.W™)
¢ : Pertes de chaleur 38293,82 (W)

% Remarque
La perte en vapeur s’exprime en raison de sa condensation lors du transport, elle est évacuee

avec des vannes de purge installée dans les collecteurs.

M = 22X@ 11111

hry
Mc : Débit de condensat en kg.h*;
3,6 : facteur de conversion ;

h.y : Chaleur latente de changement de phase en kJ.kg™.
Le tableau suivant résume 1’ensemble des pertes en t.jr:

Tableau 111.14 Calcul du débit des condensats

Pertes de condensat Pertes de condensat
Collecteur (kg.h™) ()
De KAPP vers la raffinerie
3500 (tjr-Y) 71,833 1,724
De KAPP vers la raffinerie
3000 (tjr-) 44618 1,071
De LOOS vers la raffinerie
3000 (tjr-Y) 70,374 1,689
[ 3 )
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I11.6. Pertes de charges au niveau des collecteurs

Dans le réseau de vapeur saturée, la non evacuation de maniére efficace des condensats
entraine la distribution de vapeur humide (la vapeur entraine dans son mouvement des
gouttelettes d'eau condensées). Ce changement des caractéristiques de la vapeur fait que les
pertes de charges et thermiques calculées en régime établi ne sont plus valables dans cette
phase. En effet ces parameétres sont calculés pour la vapeur saturée seche et la vapeur
surchauffée prises comme des gaz parfaits (I’équation d'état de ces gaz est trés proche de celle
des gaz parfaits). La disposition des collecteurs et la vitesse de la vapeur peut permettre le
drainage des condensats calculés dans le tableau (111.14) jusqu'aux points de purge et dire que la
vapeur transportée est une vapeur saturée seche.

Il est important et nécessaire de calculer les pertes de charges engendrées par le déplacement
d’un fluide dans un réseau de tuyauterie, le calcul de ces pertes de charges n’est pas facile, car
il y a la contrainte de la diversité des formules utilisées.

111.6.1. Généralités

Les généralités suivantes représentent les points essentiels et fondamentaux pour le calcul
des pertes de charges dans les canalisations.

1) Vitesse d’écoulement

La vitesse d’écoulement d’un fluide est la vitesse a laquelle il se déplace dans une

canalisation. Elle se détermine par la relation suivante :

y =2 11.12

m.D2

V : Vitesse d’écoulement dans la conduite en m.s™ :

Qv : Débit volumique en m.s?;

D : Diamétre de la conduite en m.

2) Régime d’écoulement
La nature (régime) d’écoulement d’un liquide ou d’un gaz peut étre laminaire, transitoire ou
turbulent [11].

> Le régime laminaire se caractérise par la stabilité de 1’écoulement du fluide, dans ce
régime-la les filets de courant sont paralleles, ne se mélangent pas, et contournent de
maniere continue tous les obstacles qu’ils rencontrent sur leurs chemins ;

» Le régime transitoire se caractérise par 1’évolution d’un systéme qui n’a pas encore
atteint un état stable ou un régime établi ;

> Le régime turbulent se caractérise par le déplacement désordonné de masses finies du

liquide ou du gaz, en se melangeant entre elles.
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Remarque :

Le régime du mouvement d’un fluide dépend du rapport entre les forces d’inertie et les
forces de viscosité (frottement interne) dans 1’écoulement. Ce rapport se caractérise par le
nombre de Reynolds.

3) Nombre de Reynolds

C’est une entité sans dimension, représente le rapport entre les forces d'inertie et les forces
visqueuses. C’est a partir de ce nombre qu’on détermine la nature (régime) de 1’écoulement.

Le nombre de Reynolds (Re) est obtenu de la maniére suivante :

V.D

Re = 111.13

A%

Re : est un nombre sans dimension ;
v : La viscosité cinématique du fluide en m?.s?;
D : le diamétre intérieur de la tuyauterie en m.
o Si:Re <2000 I’écoulement est laminaire ;
o Si:2000<Re <4000 I’écoulement est transitoire ;
o Si:Re>4000 I’écoulement est turbulent.
4) Viscosité
La notion de viscosité est associée a la résistance qu’oppose tout fluide a sa mise en
mouvement. Plus la viscosité augmente, plus la capacité du fluide a s'écouler facilement

diminue et plus I'énergie dissipée par I'écoulement sera importante.

On trouve deux types de viscosité :

> Viscosité dynamique

La force de frottement F qui s’exerce a la surface de séparation de deux couches s’oppose au
glissement d’une couche sur I’autre. Elle est proportionnelle a la différence de vitesse des
couches soit dV ainsi qu’a leurs surfaces S et inversement proportionnelle a dz.

o dv
i

u : Viscosité dynamique de fluide en kg.m™2.s™.
» Viscosité cinématique

La viscosité cinématique est reliée a la viscosité dynamique par la formule suivante :

v=~E .14
P

v : Viscosité cinématique en m2.s? ;

p : Masse volumique de la vapeur d’eau en kg.m,
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5) Rugosité

La rugosité correspond a la notion habituelle de présence plus ou moins importante
d’aspérités sur une surface. On constate que lorsque la rugosité d’une conduite augmente, les
frottements seront plus importants donc la perte de charge augmentera, la perte de charge est en
fonction du matériau de la conduite [12].

La rugosité absolue ¢ est la moyenne entre les cavités et les bosses des aspérités de la paroi,
elle est représentée dans le tableau ci-dessous.

Pour les pertes de charges, le facteur déterminant est la rugositeé relative :

€

K, == 111.15
D
Kr: Rugosité relative ;
& : Rugosité absolue (mm).

Tableau 111.15 Valeur de la rugosité en fonction de 1’état du matériau

Nature de tube \ Rugosité & [mm]

Acier étiré

Neuf 0,04

Usagé 0,2

Rouillé 0,4

Incrusté 1,5
Acier soudé

Neuf 0,05

Usagé 0,2

Rouillé 0,5

Incrusté 1,5

111.6.2. Pertes de charges totales
Les pertes de charges représentent la chute de pression total due aux divers frottements
inévitables lors du mouvement d’un fluide, s’exprime sous la formule suivante :
APy = AP, +APs 111.16
111.6.2.1. Pertes de charges linéaires
Elles représentent les pertes de charges par frottement dans les conduites, qui sont
provoquées par la viscosité du fluide.

La perte de charge AP, peut étre calculée par la formule de Colebrook qui est valable pour

tous les fluides. AP, = A%pV; .17
APL : Pertes de charges linéaires en Pa ;
A : Coefficient des pertes de charges linéaires ;
L : Longueur de la conduite en m ;
V : Vitesse de fluide en m.s? ;
[ =)



Chapitre 111 Etude diagnostic du réseau vapeur

D : Diamétre du collecteur en m.
Le calcul des pertes de charges repose entierement sur la détermination du coefficient A:
» Cas d’écoulement laminaire (Re < 2000)
Dans ce cas, on peut montrer que le coefficient A est uniquement en fonction du nombre de
Reynolds (Re):
A== 111.18

Re
» Cas d’écoulement turbulent (Re > 4000)

En régime turbulent I’état de la surface devient sensible et son influence est d’autant plus
grande que le nombre de Reynolds (Re) est grand. Tous les travaux ont montré 1’influence de la
rugosité et on s’est attaché par la suite a chercher la variation de coefficient A en fonction du
nombre de Reynolds (Re) et de la rugosité relative K, du tuyau. Donc on distingue le cas des
conduites lisses et le cas des conduites rugueuses [13] :

» Cas des conduites lisses
Dans la littérature et les ouvrages d’hydrauliques, on trouve les deux relations suivantes :
o Relation de Blasius
A =0,316.Re™%%> 111.19
Cette relation donne de bons résultats pour : Re < 10°.

o Relation de Karman-Nikuradze

== 2In(RevA) - 0,8 111.20

Cette relation est utilisée pour Re > 10°:
» Cas des conduites rugueuses
o Relation de Colebrook
La formule de Colebrook est actuellement considérée comme celle qui traduit le mieux les
phénoménes d’écoulement en régime turbulent dans les conduites rugueuses. Elle est présentée
sous la forme suivant :

€1 2,51

1
L ‘210g<(55)+m> .21

Afin de ne pas avoir recourt a l’utilisation des algorithmiques pour la résolution de
I’équation de Colebrook, tout en ayant un résultat suffisamment précis, on utilise un calcul par

approximations successives de la forme suivante [11] :

A= 31 (a 1 )+12 B=_7] (s 1 >+2,51A C=—7] (s 1 )+2,51B
= T40810\\p371) TRe )T T T2 %810\ D371 Re | =~ 4%\ \p371 Re

-2
((a-B)?)
<A — (M)) ] 111.22

A=
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111.6.2.2. Pertes de charges singulieres
Les pertes de charges singulieres correspondent aux accidents de parcourt dans les réseaux
hydrauliques, localisée dans une section de la conduite, une telle variation non uniforme de
I’écoulement peut étre provoquee par :
e Un changement de section de la conduite ;
e Un changement de direction (coude) ;
e Un branchement ou raccordement ;
e Des vannes et des débitmetres (des singularités) ...etc.

Les pertes de charges singuliéres se traduisent par la relation suivante :
V2
APS=ZEp7 111.23

APs : Pertes de charges singuliéres en Pa ;
& : Coefficient des pertes de charges singuliéres.
» Changement de section
o Divergent (diffuseur)
Un divergent modifie beaucoup la répartition des vitesses dans la section, et & mesure qu’on
s’¢loigne de I’entrée du divergent, cette répartition présente un maximum situé sur 1’axe et de

plus pointu [13].

12
£
10 7 )
e e —— —
05 y il = E -~
04117/ —_————
02

0™ ™20 20 B0 80 100 120 140 160, 180
©(degres)

Figure 111.7 Variation du coefficient £ dans un divergent en fonction de 1’angle 0

o Convergent :
Un convergent tend a égaliser les vitesses. Si une conduite cylindrique longue est reliée a un
convergent d’angle notable, a la sortie de celui-ci la répartition des vitesses est presque

uniforme et la perte de charge produite est tres petite.

o —————— 2]

- e - - o
. — e | 30 45 60
—— e T —_— o= & 0,02 0,04 0_.,07

—

Figure 111.8 Variation du coefficient £ dans un convergent en fonction de 1’angle 6

41

——
| —



Chapitre 111 Etude diagnostic du réseau vapeur

» Changement de direction

e Coude arrondi : Ce sont les coudes les plus rencontrées dans les circuits. La perte
de charge dans un coude dépend de 1’angle de rotation, du rayon de courbure et de
la forme de la conduite. Le tableau ci-dessous présente le coefficient de perte de
charge singuliére des coudes a différents angles de rotation en fonction du rayon de
courbure [14] ;

e Coude a angle vif : La désorganisation de 1’écoulement est plus marquée que dans
le cas précedent. Pour une deviation de 90° la perte de charge est a peu pres quatre

tiers de 1’énergie cinétique du fluide [13].

0 g

0,5 0.90 15° 0.1
0,75 0.45 30° 0,2
1.0 0.35 45° 0.5
1.5 0.25 60° 0.7
2 0.20 90° 1.3

Figure 111.9 Variation de & en fonction de r/D dans un coude arrondi et en fonction de 6 dans
un coude a angle vif
» Entrée et sortie de la conduite
L’entrée et la sortie d’une conduite provoquent des pertes de charges singuliéres avec un
Coefficient qui varie comme suis :
o Entrée d’une conduite £ =0,9 ;

o Sortie d’une conduite & =1.

I‘l
j

Figure 111.10 a) Entrée de la conduite, b) Sortie de la conduite
» Appareils divers :
On trouve généralement dans les catalogues des constructeurs la valeur des pertes de charges
de leurs appareils (vannes, soupapes...etc.), elles sont toujours de la forme des pertes de

charges singulieres.
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111.6.2.3. Méthode d’interpolation
L’interpolation est la méthode la plus simple pour estimer la valeur prise par une fonction
continue entre deux points bien déterminés, sa précision dépend de 1’écart.
Ona: Xpa<x<Xg et ya<y<yp
x : Donnée ;
XA, XB, YA et yg : Table thermodynamique.
H —F

[ ——» G

IXF
H

H=(xg—xa);F=Gg—ya);I=x—x,)etG= 11.24

Ce qui nous donne la relation finale suivante : y =y, + G 111.25
111.6.2.4. Objectif du calcul

L’idéale est de transporter la vapeur a haute pression dans le réseau et 1’utiliser au niveau
des postes consommateurs a basse pression. Ce qui n’est pas le cas au niveau du réseau reliant
la partie KAPP et les raffineries de sucre, ces derniéres exigent une température de 120 °C et
une pression de 2 bars. Dans cette partie on calcule les pertes de charges totales (linéaires et
singuliéres) tout au long du circuit vapeur secondaire (vapeur d’eau osmosée), pour déterminer
ces parametres a I’entrée des raffineries et montrer 1’influence de la variation du débit.
Rappelons que les paramétres a la sortie des bouilleurs sont :

o Température : 120 °C ;

o Pression: 2 bars ;

o La masse volumique de la vapeur d’eau osmosée reste constante a l’intérieur des

conduites.

Voir I’annexe (C) pour la compréhension des différents points utilisés dans le calcul ci-
dessous.
111.6.2.5. Calcul des pertes de charges des différentes lignes du Process vapeur secondaire

Le calcul des pertes de charges du circuit vapeur secondaire se tiendra selon ces trois lignes :
111.6.2.5.1. Calcul des pertes de charges sur la ligne DN 1400 (du point E vers le point F)

On se réferera & ’annexe (E) pour la détermination de la température T, masse volumique p
et la Viscosité dynamique p de la vapeur secondaire.

o Pression P de la vapeur secondaire est de 2 bar absolue et sa température T est de

120,23°C;
o p=1,129 kg.m~3: Masse volumique de la vapeur d’eau 0smosée ;

o wu=0,000013kg.m 1.s71: Viscosité dynamique de la vapeur secondaire ;
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o €= 0,5mm : Rugosité absolue d’un acier soudé et corrodé voir le tableau (111.15) ;
o Qn = 65,56 kg.s~1 : Débit massique de la vapeur secondaire a la sortie des bouilleurs.
» Calcul du débit volumique

_Qm _ 6556

— —_xm _ — 3 -1
Qm=p-Qv = Qy 0 1129 58,07 m°.s

Qv : Débit volumique de la vapeur d’eau osmosée en m®.s™,

» Calcul de la vitesse d’écoulement
4.Qy 4 x 58,07
T WD?Z 3,142 X 1,42
» Calcul de la viscosité cinématique
_p_0,000013
p 1,129
» Calcul du nombre de Reynolds
Re = V.D _ 37,72 x 1,4
\Y 1,152 x 10~5
On aun Re > 4000 donc le régime d’écoulement est turbulent.

\Y =37,72m.s !

=1,152 X 107> m?2.s7 !

= 4584027,77 = 4,58 x 10°

» Calcul du coefficient des pertes de charges linéaires A
L’écoulement est turbulent (Re > 4000) et les conduites sont rugueuses alors, en utilisant la
relation de Colebrook et 1’annexe (F) pour les distances, on aura :
A =8,010;B=7,994;C=7994 = A=0,016

> Calcul des pertes de charges linéaires

2 2

LV ,
=A=p—= X — X X
AP, = A5 p— = 0,016 X 72X 1,129

» Calcul des pertes de charges singuliéres

= 55,074 Pa

Pour le coefficient des pertes de charges singuliéeres & voir I’annexe (F).

2

)

V2 3
APg = Z gp— = (0,9+1)x 1,129 x = 1526,022 Pa

» Calcul de la perte de charge totale
APy = AP +APs = 55,074 + 1526,022 = 1581,096 Pa
> Pression au point F de la vapeur secondaire
Pz = P — AP; = 2,0 — (1581,096 X 1075) = 1,98 bar
» Déduction de la température au point F de la vapeur secondaire
En appliquant la méthode d’interpolation :
1,90 bar < 1,98 bar < 2,00 bar et 118,62°C <y < 120,23 °C
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H = 0,1 bar;F = 1,61°C;1 = 0,08 baret G = % = 1,288°C
Tr =y =ya+G=118,62 + 1,288 = 119,91 °C
> Déduction de la masse volumique au point F de la vapeur secondaire
En appliquant la méthode d’interpolation : p = 1,118 kg. m™3
111.6.2.5.2. Calcul des pertes de charges sur la ligne DN 1400 (du point H vers le point K)
Le tableau suivant montre les différents parametres utilisés dans notre calcul :

Tableau 111.16 Données de la ligne DN 1400 du point H vers le point K

P T P n v Qm QV \Y Re € A

(bar) | (°C) | (kg.m?®) | (kg.mis?) | (m2s?) | (Kg.sh) | (mis?h) | (m.s?) (mm)

1,98 | 11991 | 1,118 0,000013 | 1,163 10° | 55,99 50,08 | 32,53 |3,9210°| 05 | 0,016

» Calcul des pertes de charges linéaires

2 2

AP, AL v 0,016 154, 1,118 ‘
=A=p—= X X X
L= AP =5 14

> Calcul des pertes de charges singulieres

= 1045,833 Pa

Pour le coefficient des pertes de charges singulieres & voir I’annexe (F).

V2 32,532
AP = z £p— =129 x 1,118 x —— = 7630,793 Pa

» Calcul de la perte de charge totale
APpr = AP +APs = 1045,833 + 7630,793 = 8676,626 Pa
> Pression au point K de la vapeur secondaire
Px = Py — APy = 1,98 — (8676,626 x 107°) = 1,89 bar
» Déduction de la température au point K de la vapeur secondaire
En appliquant la méthode d’interpolation : Tyg = 118,45 °C
111.6.2.5.3. Calcul des pertes de charges sur la ligne DN 1000 (du point G vers le point P)
Le tableau suivant montre les différents parameétres utilisés dans notre calcul :

Tableau 111.17 Données de la ligne DN 1000 du point G vers le point P

P T p u \Y Qm Qv v Re g 2

(bar) | (°C) | (kg.m?) | (kg.mtis?) | (m2s?) | (Kg.s?h) | (mis?h) | (m.s?) (mm)

198 | 11991 | 1,118 0,000013 | 1,16310° | 9,57 8,56 10,90 | 0,9410°| 0,5 | 0,017

» Calcul des pertes de charges linéaires

AP AL v 0,017 ’ 10,90°
= A—0— = X
L D p 2 4

%X 1,118 X

= 136,277 Pa

)

» Calcul des pertes de charges singuliéres
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Pour le coefficient des pertes de charges singuliéres & voir I’annexe (F).

V2 10,902
APg = Zip7 =13 x 1,118 x —— = 863,392 Pa

» Calcul de la perte de charge totale
APr = AP +APs = 136,277 + 863,392 = 999,669 Pa
> Pression au point P de la vapeur secondaire
Pp = P; — AP; = 1,98 — (999,669 x 1075) = 1,97 bar
» Déduction de la température au point P de la vapeur secondaire
En appliquant la méthode d’interpolation :
Tp = 119,75 °C
111.6.3. Influence de la variation du débit sur les pertes de charges
Au cours de I’exploitation, il y a une plage de variation des débits a travers le réseau. Pour le
suivi de ces parameétres il sera nécessaire de faire une analyse de sensibilité afin de mieux
suivre 1’évolution des pertes de charges en fonction du débit.
Nous avons effectué les calculs selon un cas de marche pour tenir compte des variations. Ce
cas de marche correspond a un débit de 152 tonnes de vapeur par heure, inférieur par rapport au

premier débit, au niveau des bouilleurs, les parametres calculés sont représentés dans le tableau

ci-dessous.
Tableau 111.18 Représentation des parametres calculés
) ] Qm APL APs APt P T
Conduite Points (kg.s?) (Pa) (Pa) (Pa) (bar) °C)
DN 1400 DeEversF | 42,28 | 22,895 634,373 657,268 1,99 120,07
De Hvers K | 36,28 | 436,934 | 3188,034 3624,968 1,95 119,43
DN 1000 | De G versP 6 56,459 337,829 394,288 1,98 119,91

=  Récapitulation de toutes les pertes de charges dans le circuit vapeur secondaire

APT Pa
10000 8676.626
8000
6000
2000 3624.968
000 1081096 6oy 68 999.669 394.288
0 ‘ | ‘ | |
DN 1400 de E DN 1400 de E DN 1400 de H DN 1400 de H DN 1000 de G DN 1000 de G
vers F vers F vers K vers K vers P vers P
65,56 kg/s 42,28 kg/s 55,99 kg/s 36,28 kg/s 9,57 kg/s 6 kg/s

Figure 111.11 Représentation des pertes de charges du circuit en fonction du débit
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% Commentaires

La figure (I111.11) illustre les pertes de charges totales dans les conduites de la partie vapeur
d’eau osmosée en fonction du débit. On constate que la conduite DN 1400 allant du point H
vers le point K présente une perte de charge totale la plus grande et pour étre plus précis c’est
les pertes de charges singuliéres qui ont joué un grand réle sur cet écart. Cela est d0 aux
nombres de singularités installées tout au long de cette conduite, c’est- a-dire une valeur du
coefficient des pertes de charges singulieres assez grande. A cet effet la chute de température et
de pression au niveau des raffineries nous conduit a des pertes importantes, dues a la
condensation de la vapeur qui sera évacueée a travers les purgeurs dans le Process.
I11.7. Estimation des pertes aux niveaux des raffineries

Les différentes pertes rencontrées au niveau des raffineries de sucre sont représentées dans
les tableaux ci-dessous.

111.7.1. Pertes par fuites

Tableau 111.19 Fuites de vapeur dans les raffineries

Raffinerie sucre Estimation en (t.jr?)
3500 (t.jr'h 177,6864
3000 (t.jrh) 240,2688

USR 94,6848
USL 114,24

111.7.2. Pertes par purges

Tableau I11.20 Pertes par purges dans les raffineries

Raffinerie sucre Estimation en (t.jr?)
3500 (t.jrh) 304,32
3000 (t.jr'h 193,56
USR 161,04
USL 143,04

=  Récapitulation de toutes les pertes de vapeur secondaire

Répartition des pertes t/jr

) 804.94

966.84 |

L1 Par fuites  Par purges M Collecteurs

L1 Génerateurs

Localisation des pertes t/jr

1428.48

H Collecteurs

Figure 111.12 Récapitulation sur la répartition des pertes entre types et foyers

D’ou on atteindra une totalité de 1776,26 (t.jr) de perte en vapeur de qualité.
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% Commentaires
D’aprés la figure (111.12), on note que la plus grande perte enregistrée est la perte par
fuites de vapeur dans les purgeurs au niveau des raffineries, cela est di a la mauvaise
exploitation de ces derniers. Le bilan de la consommation de vapeur a travers 1’analyse
de la consommation des equipements consommateurs, ainsi que des investigations
menées sur le réseau vapeur nous a permis de recenser certains facteurs influant
négativement sur la consommation de vapeur. Ces facteurs sont liés aux équipements,
aux procédures d’exploitation et aux configurations du circuit de vapeur.
I11.8. Retour des condensats
Le rendement d’une installation vapeur est fortement conditionné par la collecte des
condensats, qui repose principalement sur les différents purgeurs existants. Suite a notre
investigation qui est la localisation des différents foyers des pertes en vapeur et en eau
osmosée, on a constaté un manque considérable au niveau des condensats récuperés méme
apres le calcul des pertes par fuites et par purges. Alors on a jugé indispensable de localiser ce
manque qu’on évalue comme étant contaminé par les fuites de sucre dans les échangeurs a
I’intérieur des raffineries.
L’équation ci-dessous représente la totalité des pertes :
P”[r‘ltl)sc)eilgl) = Pruites + l:)Purges + Pcontaminations 111.26
De I’équation (II1.26), on aura :
Pcontaminations = Tr‘r(l)(’g;? - (PFuites + PPurges) .27
PIOIS: perte total des condensats du mois en t.mois™ ;
Pruites: Perte des condensats par fuites en t.mois™;
Ppurges: Perte des condensats par purges en t.mois™;
Peontaminations. PErte des condensats par contamination avec le sucre en t.mois™.
P’ll“r(l)(t)eil? = l\'/IVapeur - l\./[condensats 111.28

MVapeur: Quantité de vapeur produite en t.mois™;

M condensats: Quantité des condensats récupérées en t.mois™.

Tableau 111.21 Pertes totales d’eau osmosée calculées avec 1’équation (I11.28)

Pertes totales des condensats du mois
Raffinerie sucre (t.mois™)
Janvier Février Mars
3000 (t.jr?) + Unité de sucre liquide 24271 20385 49041
3500 (t.jr}) + Unité de sucre roux 55661 69707,5 101811
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Calcul des pertes par contaminations

Tableau 111.22 Pertes totales d’eau osmosée contaminée calculées avec 1’équation (I11.27)

Pertes par contaminations du mois
Raffinerie sucre (t.mois™)
Janvier Février Mars
3000 (t.jr!) + Unité de sucre liquide 2846,63 1033,95 27616,63
3500 (t.jr') + Unité de sucre roux 32791,33 49051,03 78941,33

= Récapitulation de toutes les pertes de vapeur secondaire

Histogrammes récapitulatifs des pertes

t/jr
3437.35
804.94 1149.61 966.84 804.94 178875 966,84 804.94 i 966.84
[ [ —— \ [S—1 | N—
Janvier Février Mars

L1 Pertes par fuites H Pertes par contaminations id Pertes par purges

Figure 111.13 Récapitulatif des pertes en vapeur d’cau osmosée
% Commentaire

Dans la figure (111.13), on remarque que I’estimation quantitative et économique des
différentes pertes enregistrées chez CEVITAL a pour objectif de mettre en évidence le
probleme réel de la surconsommation, Ou une importante perte aux drains qui est due,
d’une part aux mauvaises évacuations des condensats et d’autres parts a I’insuffisance
du circuit du retour des condensats.

Au terme de cette analyse et vue la somme perdue par les pertes de vapeur, et les
pertes aux drains il devient nécessaire voire obligatoire de trouver des solutions afin de
réduire considérablement ces pertes et par conséquent le codt de consommation de la
vapeur.

Conclusion

Dans ce chapitre on a procéde a I’estimation quantitative des différentes pertes enregistrées
dans notre circuit, pour mettre en évidence le probleme réel de la surconsommation. Cependant,
a travers les calculs, les recherches effectuées et les entretiens avec le personnel de CEVITAL,
on a conclu que ces pertes sont liées principalement au mauvais état des équipements de
régulation de la vapeur, a la mauvaise procédure d’exploitation et a I’évacuation de la vapeur
vers I’atmospheére.

Ces facteurs ou anomalies entrainent donc des pertes de vapeur et par conséquent un

accroissement de la production pour les combler.
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Chapitre 1V Procédures et plan d’action assigné

Introduction

Dans la premiere partie de ce chapitre, on a calculé les différents bilans thermiques et
rendements des générateurs de vapeurs au niveau de 1’unité énergie et utilités pour connaitre
I’efficacité et la fiabilité de ces derniers apres avoir supposé que I’alimentation en vapeur se
fait d’une maniére non appropriée.

La deuxiéme partie, est consacrée a la proposition des solutions envisageables. Car la
consommation de vapeur au niveau des raffineries n’est pas en fonction de la quantité du
sucre produit, ni du nombre de jours travaillées, mais dépend de la procédure d’exploitation,
et de facteurs liés a la configuration du réseau et 4 I’état des équipements de régulation de la
vapeur.

IVV.1. Procédure de séparation d’alimentation en vapeur d’eau 0Smosée

L’unité osmose alimente la chaufferie LOOS en eau osmosée, afin de produire de la vapeur
secondaire qui alimentera la raffinerie de sucre 3000 (t.jr?) et la raffinerie d’huile.

Par contre ’'unité osmose alimente la centrale en cogénération en eau ultra pure pour la
production de vapeur primaire qui est détendue dans les turbines est envoyée au
évapocondenseurs KAPP pour produire de la vapeur d’eau osmosée destinée pour alimenter
les deux raffineries de sucre simultanément (3000 t.jr et 3500 t.jr).

Le principe de la procédure est de fermer la vanne du collecteur DN 1000 reliant la partie
KAPP et la raffinerie de sucre 3000 (tjr') du 10/03/2019 au 20/03/2019 et surveiller

I’évolution des graphes de production de sucre et de vapeur secondaire.

—T Raffinerie d’huile ( )
Chaufferie DN 500 Raffinerie
LOOS : Sucre 3000
Unité DX 1000 ‘l*’.lr
osmose | Vanne ’ { !E . !
Bouilleurs 4
KAPP
DN 1400
( \
Groupe Raffinerie
turboalternateur DN 1400 Sucre 3500
t/jr
@

Figure 1V.1 Logigramme de distribution de vapeur
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IV.1.1.Suivi de la production de vapeur et de sucre

6 000,0 2500,0
2000,0
4 000,0 — 1500,0
2000,0 . 1000,0
500,0
B i w1 W W Vi 1) 1 Vi w1 i 1% B w1 1) 1% w1 w1 v 1) w1 w1 w1 1)
® ® © ®m ®© ® ® & & ®° ° 5 & & ®& ® & ®m ®& ©& ®& ©
§F § E E § §E & & E E E £ &8 & E &8 £ & & £ & F
O o o M % O M~ W G O © o N e % W W M~ NG O
R - I = T = T~ =~ 1 = R S T B (R R S B
a/apeur KAPP 3500 a\/apeur LOOS 3000
= Raffinerie sucre 3500 t/jr e Raffinerie sucre 3000 t/jr

Figure 1V.2 Etude comparative de la production de vapeur et de sucre

“ Interprétation des résultats

On peut voir a travers les deux graphes précédents, 1’effet de séparation d’alimentation
sur la consommation de la vapeur, on constate que pour le c6té chaufferie LOOS les deux
courbes des productions coincident en plusieurs points, et on enregistre une baisse de
production de vapeur par rapport a celle de sucre avec un ratio égal & 1,25.

Une large production de vapeur apparait dans la partie KAPP avec un ratio égal & 2,20
pour un faible delta de production de sucre par rapport a la raffinerie 3000 (t.jr!) ce qui
montre un exces de production de la vapeur secondaire au niveau des bouilleurs KAPP.
IVV.2. Rendement chaudiere de la chaufferie LOOS
Le rendement utile d'une chaudiére est son rendement instantané lorsque le brdleur

fonctionne. C'est le rapport entre la puissance contenue dans le combustible et la puissance
thermique transmise a l'eau.

Plusieurs parametres influent la valeur de ce rendement (la température, la pression
d’entrée de I’eau et du gaz naturel, la nature de ’eau entrante, le niveau de 1’eau dans la
chaudiére, la puissance du brdleur par rapport a la puissance de la chaudiere voir méme la
variation de la demande en consommation de la vapeur), tout en gardant un esprit de
satisfaction en quantité et qualité de vapeur demandé au niveau de la raffinerie de sucre 3000
(t.jr) déja introduite au point (1V.1).

Le fabricant des chaudieres doit pouvoir fournir sa valeur a charge nominale et dans des

conditions de combustion idéale [15].

P
Nutile = 5. V.1
a

P, : Puissance totale transmise & I'eau osmosée ;
P, : Puissance contenue dans le combustible.

( ]
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1VV.2.1. Puissance contenue dans le combustible

La puissance contenue dans le combustible se définit comme [15] :

P, = Meomp X PCI
M comp - Débit massique du combustible en kg. s*;
PCI : Pouvoir calorifique inferieur du gaz naturel en kJ.kg™.

1. Débit massique du combustible

> Combustible utilisé

V.2

Le combustible utilisé est le gaz naturel, ¢’est le combustible le plus consommé par les

industries algériennes.

» Composition volumique du gaz naturel [16]
Tableau 1V.1 Composition volumique en % du gaz naturel

Constituant Formule chimique Composition volumique en %
Méthane CH4 89,1
Ethane C2H6 6,2
Propane C3H8 0,6
Butane C4H10 0,17
Pentane C5H12 0,03
Azote N2 3,9

» Composition massique du gaz naturel

Le passage de la composition volumique a la composition massique peut se faire a I’aide

de la formule suivante [6] :

Cij m;

W = $Cm; |V3
y; : Composition massique du gaz naturel en % ;
Ci : Composition volumique du gaz naturel en % ;
mi : Masse molaire du gaz naturel en g.mol™.
» Composition massique en % du gaz naturel [16]
Tableau 1V.2 Composition massique du gaz naturel en %
Formule Ci mi Cimi Composition
chimique (%) (g.mol?) (g.mol?) Massique en %
CH4 89,1 16 14,256 82,2629
C2H6 6,2 30 1,86 10,7329
C3H8 0,6 44 0,0016 0,009
C4H10 0,17 58 0,0986 0,5689
C5H12 0,03 72 0,0216 0,1264
N2 3.9 28 1,092 6,3012
> Debit-quantité molaire du combustible [16]
. _ Vcomb _ Vcomchomb
ncomb B Vcomb N RTcomb IV4
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Neomp : DEDIt quantité molaire du combustible en kmol. s ;
*  V.omp : Débit volumique du combustible en m®. s ;
" Veomp: Volume du combustible en m®;
= Pcomb : Pression du combustible en Pa ;
=  Tcomb : Temperature du combustible en K ;
* R: Constante molaire des gaz parfaits en J.mol™*. K.,
Oona: P.mp = 4 10° Pa;
R =8314,5].mol"L.K™?;
Teomp = 323,15 K.
» Masse molaire du combustible
Meomb = Cén, Mcn, + C&,m, Meyn, + CEung Megny + CEu1y, My, + Chony, Megn,, + CX, My, IV.5

> Débit-masse du combustible

Mcomb = Ncomb X Meomb V.6
Mcompb - Débit-masse du combustible en kg. S
Mcomp - Masse molaire du combustible en kg.kmol-?
2. Pouvoir calorifique inférieur PCI
Représente I'énergie dégagée par la combustion compléte d'un kg ou d'un m2 de
combustible, I'eau étant produite a I'état vapeur, en kJ.kg™
Le pouvoir calorifique inférieur (PCI) du gaz naturel, a pour valeur :
PCI = 32,97 Mj.kg ™!
IVV.2.2. Puissance utile
L’eau osmosée entre dans les quatre chaudieres de la chaufferie LOOS avec une
température de 105 °C puis elle commence a s’évaporer a une température de 194,368 °C,

ensuite une fois vaporisée, elle subit une surchauffe jusqu’a une température de 485 °C.

+ N
point critique . -
vapeur surchauffée 2
v liquide surrefroidi P1=ctg

________________________________ - ik
ts = degre de L
surchaufie

e courbe isobare
Pi=cte .
vapeur sature
liquide saturé
> =0 x =1

Figure 1VV.3 Diagramme T-S de changement de phase de I’eau
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La formule de la puissance totale transmise a I'eau (utile), est définie par :

Py = Qmeau X [(hz —he) +hyy + (hg — h3)] V.7
Qumeau : Débit massique d’eau osmosée ;
he : Enthalpie d’eau liquide comprimé ;
hz : Enthalpie d’cau liquide a I’état saturée (x=0) ;
hrv : Chaleur latente de vaporisation.

hyy = (hs —hy) V.8

hz : Enthalpie de vapeur d’eau a I’état saturé (x=1) ;
hs : Enthalpie de vapeur surchauffée.
(" Pe=17 bar;
Etat thermodynamique: Ps= 14 bar;
T.=378,15K;
L Ts= 758,15 K.

Et d’aprés la table thermodynamique numérique voir annexe (G), on trouve :
he= 440,21 kJ. kg'%;
{ hs= 3440,78 kJ. kg™.
La nouvelle formule de la puissance totale transmise a I'eau (utile), est définie par :
Py = Qmeau X (hs — he) V.9
IV.2.3. Pertes globales
Les pertes globales représentent la différence entre la puissance contenue dans le
combustible consommeé P, et la puissance totale transmise a I'eau Py.
Patobates = Pa — Py V.10
IV.2.4. Calcul du rendement utile de la chaudiere
Pour le calcul du rendement utile, on utilisera la relation suivante :
P

Nutile = P_: V.11

1. Calcul de la puissance utile :
P, = Queau X (hg —he) = 48,11 x (3440,78 — 440,21) = 144357,423 kW
2. Calcul de la puissance contenue dans le combustible consommé
P, = Meomp X PCI
» Pouvoir calorifique inférieur (PCI) du gaz naturel
PCI = 32,97 MJ.kg ™!

» Calcul du débit-masse du combustible

Mcomb = Ncomb X Meomb
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e Calcul de la masse molaire du combustible
Meomp = 0,891x16 4+ 0,062x30 + 0,006 x44 + 0,0017x 58 + 0,0003x 72 + 0,039 x 28
Meomp = 17,592 kg. kmol ™!

e Calcul du débit-quantité molaire de combustible [7] :

Veomb _ Veomb Peomb

Neomb =

Veomb RTcomb
Veomb = 1,811 m3 .s~1 : Débit volumique du combustible.
Alors :

L Veomb Peomb _ 1,811 X 4 X 10°
comb = T RT omp  8314,5 x 323,15

Ce qui nous donne :

Mecomb = Neomb X Meomp = 0,271 X 17,592 = 4,767 kg. s~

= 0,271 kmol.s™!

Ensuite :
P, = Meomp X PCI = 4,767 x 32,97 x 10° = 157167,99 kW
3. Calcul des Pertes globales
Poertes = Pa — Py = 157167,99 — 144357,423 = 12810,57 kW
Enfin, on a le rendement utile de la forme suivantes :

P, 144357,423

Nutile = P_ = m =0,9184 = Nutile = 91,84 %
a )

% Commentaires
On constate d’aprés les résultats obtenus que le rendement calculé est inférieur au
rendement du constructeur (94 %), cela est d0 aux pertes.
Ces pertes ont une influence négative sur le rendement des chaudiéres. Elles peuvent
provenir :
o D’un mauvais réglage au niveau des bruleurs ;
o Des problemes d’entretiens tels qu’une mauvaise distribution de I’air ;
o Une mauvaise exploitation ;
o Une purge irréguliére de 1’eau de la chaudiere.
Suivant I’hypothése de séparation d’alimentation (IV.1) on constate que la chaufferie
LOOS arrive a satisfaire les besoins en vapeur au niveau de la raffinerie de sucre 3000 (t.jr?) ,
avec un débit de 42 (t.h2).
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IVV.3. Etude de la centrale thermique en cogénération
La centrale de CEVITAL n’est pas faite uniquement pour la production de I’électricité,
mais aussi pour la production de vapeur pour le reste du Process. Pour cela on a opté pour un
cycle de Hirn pour avoir une surchauffe qui dépasse les 400 °C.
1V.3.1.Cycle thermodynamique de la centrale

Le cycle suivant représente les différents points de la centrale dans le diagramme (T-S) :

Cycle de Rankine (Hirm)

<3
W
by
T
o =
] 5
R - -QJ
a Chaudiére
= - Turbine
=
=
~-D
=
=
=5
= 4
-t}
1 Condenseur

Entropie massique (kJ. kg1l. K1)

Figure 1V.4 Cycle de Hirn de la centrale en cogénération de CEVITAL

1VV.3.2.Détermination des enthalpies aux différents points du cycle

-
>

Chaudiere

Condenseur =

Figure 1V.5 Points du cycle de la centrale en cogénération de CEVITAL
Dans cette partie et pour les deux valeurs de débits minimal et maximal, on a constaté que
les deux lignes de production électrique (GTA) sont similaires, ¢’est pour cela qu’on a pris en
considération qu’une seule ligne comme référence, ensuite on a calculé les enthalpies de
chaque état afin de determiné les quantités énergétiques qui nous ont servi pour le calcul du
rendement thermique et de la puissance électrique de la centrale. Le calcul des enthalpies a
chaque point du cycle (1, 2, 3 et 4) est fait a partir de la table thermodynamique directement,

ou bien avec la table thermodynamique numérique (Annexe G).
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IVV.3.3.Calculs au débit maximal
Les différentes enthalpies de chaque point du cycle pour un débit maximal de 150 (t.h™)
sont représentées dans le tableau suivant :

Tableau IV.3 Enthalpies a chaque point du cycle a débit maximal

Point 1 T=105°C P=1,121 bar h = 440,21 kJ.kg*
Point 2 T =105,64°C P =85 bar h = 442,92 kl.kg*
Point 3 T =480°C P =54 bar h =3381,47 kJ.kg*
Point 4 T=140°C P =27 bar h =2732,46 kJ.kg*

IV.3.3.1. Calcul des difféerentes quantités énergétiques
En négligeant le travail des pompes on aura :

» Chaleur consommeée par le cycle

Q=h; —h, V.12
Q = 2938,55Kk]. kg1

» Travail de la turbine

W; = h, — hs V.13
W, = — 649,01 K]. kg1
W, = — W, = 649,01 kJ. kg™?

> Rendement de la centrale

_ Wey
Nth = Q V.14
64501 0,2208 22,08 %
= = el =
Nth 2038,55 ) Nth ) 0

IVV.3.3.2. Calcul de la puissance électrique

La puissance électrique est produite a partir de la puissance mécanique délivrée par la
turbine :

Proc = Wer. Qpy V.15
Avec: Q, =150t.h ! = 41,67 kg.s™?!

Prec = 27044,25 kW = 27,044 MW

La puissance électrique c’est la puissance fournie par I’alternateur.

Nate = 5sie— V.16

absorbée

Dans notre cas la puissance utile est celle récuperée a la sortie de 1’alternateur sous forme
électrique.
D’ou:

l.)éle = ‘méc-nalt V.17
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Avec un rendement de 1’alternateur de :
Nare = 80 %

Donc : Pge = 21635,39 kW = 21,64 MW

IV.3.4.Calculs au débit minimal

Les différentes enthalpies de chaque point du cycle pour un débit maximal de 75 (t.h*%)
sont représentées dans le tableau ci-dessous :

IV.3.4.1. Détermination des enthalpies aux différents points
Tableau 1V.4 Enthalpies a chaque point du cycle a débit minimal

Point 1 T=103°C P=1,11 bar h = 431,76 kl.kg*
Point 2 T=1035°C P = 66 bar h = 433,87 kl.kg*!
Point 3 T =476 °C P =53,4 bar h =3372,75 kl.kg*
Point 4 T=183°C P = 3,29 bar h =2823,25 kJ.kg*

IVV.3.4.2. Calcul des différentes quantités énergétiques
Avec:Q,, =75t.h™1 =20,83kg.s7!

En négligeant le travail des pompes on aura :
Tableau 1V.5 Résumé des résultats a débit minimal

Chaleur consommée par le cycle Q =2938,88 kl.kg*
Travail de la turbine W, = 549,5 kl.kg?
Rendement de la centrale M= 18,69 %
Puissance mécanique P ec=11,45 MW
Puissance électrique Pie = 9,16 MW

*

% Interprétation des résultats

Les résultats obtenus sont résumés dans le tableau suivant :

Tableau 1V.6 Résultats des deux débits

Débit Q, (t.hh) Nen (%) Pije (MW)
Maximal 150 22,08 21,64
Minimal 75 18,69 9,16

% Commentaires :

o On remarque que lorsque le débit diminue de 150 (t.h™) a 75 (t.n) le rendement de la
centrale diminue de 3,39 % ;

o La puissance électrique diminue pres de la moitié la puissance fournie par cette
centrale est de ’ordre de 25 MW, 4 un débit de 150 (t.n'), cette puissance dépend du

travail fourni par la turbine et aussi du débit massique.
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Le tableau suivant, nous montre les caractéristiques de fonctionnement du groupe

turboalternateur & chaque état de charge a la pression désirée [1] :

Tableau 1V.7 Caractéristiques de fonctionnement du groupe turboalternateur

Unités 100 % 75 % 50 %
: Pression bar absolue 54 54 54
Turbines - 5
bride entrée Tempfar(:ature Cl 476 476 476
Débhit t.h 150 1125 75
: : Pression bar absolue 3,7 3,7 3,7
Turbine bride - x) : : :
échappement Enthlalple kcal kg 672 679 689
Température °C 177 190 211
: Déhit t.h? 150 1125 75
Vitesse de : :
rotation Turbine tr.mn? 5900 5900 5900
-1
Alternateur tr.mn 1500 1500 1500
Puissance Bornes MW 22,26 15,78 9,38
alternateur

% Commentaire
D’apres notre étude, en diminuant le débit de production des deux chaudieres
STEIN en vapeur primaire qui sert & D’entrainement des deux groupes
turboalternateurs, la production électrique diminue. Cependant, le complexe exige une
puissance électrique de 25 MW répartie selon les deux lignes de production (GTA),
c¢’est a dire une puissance de 12,5 MW pour chaque ligne. A cet effet le débit nominal
pour les deux chaudiéres est d’ordre de 205 (t.h™2).
IV.4. Bilan thermique des deux niveaux de bouilleurs
Un echangeur thermique se caractérise par 1’état des fluides en présence, le but recherché
est la puissance a mettre en ceuvre, ces critéres déterminent sa forme et ses dimensions
optimales. Notre systeme est constitué d'un bouilleur, on comptabilise les flux de matiére
entrant et sortant ainsi que les apports de puissance thermique et les pertes thermiques vers
I'extérieur. Les bouilleurs de la partie KAPP sont les instruments clés pour la récupération de
la chaleur d’échappement des turbines sous forme d’une vapeur d’eau ultra pure transférée &
I’eau osmosée afin de s’évaporer pour les besoins des raffineries en vapeur secondaire.
Ce bilan thermique sert a donner une image instantanée du fonctionnement de I'installation,
il permet aussi de suivre les progrés de fonctionnement et les améliorations techniques, ou de

localiser les causes d'anomalies.
IV.4.1. Calcul des flux de chaleur

» Flux de chaleur cédée par la vapeur d’eau ultra pure
®. =Qmy (hy — hliq) V.18
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Qv : Débit massique de la vapeur d’eau ultra pure en kg.s™;
h, : Enthalpie d’entrés de la vapeur en kJ.kg™*;
hyiq : Enthalpie de sortie du condensat en kJ.kg™.
» Flux de chaleur regue par I’eau osmosée
P = Qme(hy — hyq) V.19
Qe : Débit massique d’eau osmosée en kg.s™;
h, : Enthalpie de sortie de la vapeur en kl.kg*;
hyjq : Enthalpie d’entrée d’eau osmosée en kJ.kg.
» Flux perdu :
Dpertes = Pe — Ps IV.20
> Efficacité des bouilleurs

L’efficacité est le rapport entre le flux re¢u par 1’eau osmosée et le flux cédé par la
vapeur, il est donné par [17] :
D¢
D

€= V.21

Les bouilleurs sont disposés en deux lignes indépendantes (ligne 1 ou ligne 2) de trois
appareils (bouilleurs) en paralléle. Chaque ligne peut produire 150 (t.n!) de vapeur (50 (t.n})
par bouilleur). On considére que chaque ligne est un bouilleur ce qui nous permettra d’aboutir
a I’efficacité de chaque ligne, dont les parameétres pris a un instant déterminé t.

D’aprés le tableau de bord de CEVITAL et la table thermodynamique numérique de la
vapeur d’eau (Annexe G), on a calculé I’efficacité des deux niveaux de bouilleurs KAPP.

IVV.4.2. Applications au premier niveau

F

140 =C

2.9 bar; 132,52 °C

Condensation
125 oC

2 bar; 120,23 °C

Température (°C)

I
QQ o Evaporation

85°C

Enthalpie (kl/kg)

Figure 1V.6 Représentation de 1’évolution des températures au premier niveau
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IV.4.2.1. Calcul des flux de chaleur
Les tableaux suivant donnent les différents paramétres intervenant dans les calculs :
» Flux de chaleur cédé par la vapeur d’eau ultra pure

Tableau V.8 Données de la vapeur d’eau ultra pure du premier niveau

Température d’entrée de la vapeur i 140

Température de sortie des condensats K 90

Pression de la vapeur bar 2,9

Débit massique de la vapeur d’eau ultra pure kg.s! 40,27

Enthalpie d’entrée de la vapeur kl.kg™ 2740,16

Enthalpie de sortie de condensat kJ.kg? 376,968
Ainsi on obtient : ®. = 95165,74 kW

» Flux de chaleur recu par I’eau osmosée
Tableau 1.9 Données de 1’eau osmosée du premier niveau

Température d’entrer de 1’eau osmosée °C 85
Tempeérature de sortie de la vapeur °C 125
Pression de la vapeur bar 2,0
Débit massique d’eau osmosée kg.s? 37,9
Enthalpie d’entrée d’eau osmosée kl.kg? 355,946
Enthalpie de sortie de vapeur kl.kg? 2716,44
Ainsi on obtient : ®; = 89462,72 kW
» Flux perdu :

Ppertes = P — P = 5703,02 kW
IV.4.2.2. Calcul des performances du bouilleur

> Efficacité :
€= M=0,9400 = £=94%
95165,74
» Coefficient d’échange coté eau osmosee
On calcule le coefficient d’échange co6té eau suivant cette formule :

ke = —t V.22

Séch-ATLM

Secn - Surface d’échange, Sach = 1800 m?;
_ (Tee = Tgs) — (Tes — Tre ) _ (TVup — Tveo) — (TEup — Tyeo )

ATy = =
M In (( Tce — Tfs)) In ( (TVup - TVeo) )
( Tes — Tre ) ( TEup - TVeo )

= 9,10°C

ATy : Différence de température logarithmique moyenne en °C.

On trouve :
K¢ = 5461,7 W.m™~2.°C1
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» Coefficient d’échange coté vapeur

D
< V.23
Séch-ATLm

K¢ = 580,87 W.m™2.°C1
1V.4.3. Application au second niveau

c =

On trouve :

1342 2C

&) 2.9 bar; 132.52 °C
= <=
@ Condensation
E 125 oC
5
= 2 bar; 120,23 °C
ﬁ oQ o Evaporation

85 oC

Enthalpie (kl/kg)

Figure 1V.7 Représentation de I’évolution des températures au deuxieme niveau
Les tableaux suivant donnent les différents paramétres intervenant dans les calculs :

» Flux de chaleur cédé par la vapeur d’eau ultra pure

Tableau 1V.10 Données de la vapeur d’eau ultra pure du deuxiéme niveau

Température d’entrer de la vapeur °C 134,2

Température de sortie des condensats °C 90

Pression de la vapeur bar 2,9

Débit massique de la vapeur d’eau ultra pure kl.kg? 40,27

Enthalpie d’entrée de la vapeur kl.kg™ 2716,31

Enthalpie de sortie de condensat kl.kg 376,968
Ainsi on obtient : ®. = 94205,302 kW

» Flux de chaleur regu par I’eau osmosée

Tableau V.11 Données de I’eau osmosée du deuxiéme niveau

Température d’entrer de la vapeur °C 85
Température de sortie de la vapeur °C 125
Pression de la vapeur bar 2
Débit massique d’eau osmosée k.kg™ 39
Enthalpie d’entrée d’eau osmosée kl.kg? 355,946
Enthalpie de sortie de vapeur klkg! | 2716,44
Ainsi on obtient : @ = 92059,26 KW
(=)
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» Calcul des performances du bouilleur

Le tableau suivant résume toutes les performances du bouilleur

Tableau 1V.12 Performances du deuxiéme niveau

Flux perdu Dperies = 2146,042 kW
Efficacité €=09772 = £=9772%
Coefficient d’échange coté vapeur d’eau ultra pure k. =7607,017 W.m 2.°C™!
Coefficient d’échange coté eau osmosée ke = 7433,72 W.m™2.°C"!

% Commentaires
En se basant sur le principe de conservation d’énergie et aprés 1’analyse des
résultats obtenus on remarque que :

o L’efficacité des bouilleurs du niveau un est plus faible que celle du niveau
deux. Cela est di aux pertes par parois et un manque considérable de
calorifuge pour les trois appareils ;

o Le coefficient d’échange global K est plus faible du cété eau osmosee, car
malgré la qualité de cette derniére, elle a tendance a entartrer les surfaces
d’échange, et a y déposer des sels minéraux qui sont de mauvais

conducteurs de chaleur et en réduise 1’efficacité d’échange.

IVV.5. Solutions assignees
Sil est relativement facile de localiser les différents foyers de pertes en vapeur, il n’est pas contre
d’identifier quelle peut étre la meilleure solution pour y remédier. En tout cas, leur résolution
permettra une économie d’énergie conséquente.
Dans cette présente partie, on va avancer des solutions nettes et précises pour optimiser la
consommation en vapeur secondaire du réseau étudié.
IV.5.1.Réduire la production au niveau des bouilleurs KAPP
La production de la vapeur secondaire dépend principalement du débit de la vapeur
primaire, cela nous conduit & deux solutions :
e Réduire la production de vapeur primaire :
Compte tenu de I’¢tude de la centrale thermique en cogénération, la diminution en
vapeur primaire 4 I’entrée des turbines, nous conduit a une baisse de production
d’électricité qui est aux limites exigées par le complexe, ce qui nous oblige d’écarter

cette solution.

e Soutirage de vapeur primaire 4 I’échappement des turbines :
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Suite a notre précedente étude qui est de fermer la vanne reliant la partie KAPP et
la raffinerie de sucre 3000 (t.jr'}), on a jugé qu’il est préférable d’envoyer le surplus de
vapeur produite vers cette raffinerie puisque un soutirage nous fait perdre une
importante énergie thermique et une surconsommation du combustible au niveau de la
chaufferie LOOS.

IV.5.2.Réduire la production de vapeur au niveau de la chaufferie LOSS

Ceci est réalisable car la vapeur réduite sera compensee par la vapeur produite au niveau
des bouilleurs KAPP et conduit a une reduction de consommation en combustible au niveau
de la chaufferie.

IV.5.3. Dimensionnement d’un systéeme de récupération des condensats purgés

Les condensats sont purgés des conduites du process grace a des purgeurs. Ces derniers
sont reliés avec un collecteur de récupération pour favoriser 1’écoulement gravitaire des
condensats, toutes les tuyauteries présentent une pente de 5 mm pour un metre linéaire vers le
bac de récupération. Dans cette partie on choisira une pompe qui assurera la récupération de
ces condensats et les renvoyés aux bacs meres.

Le systeme comporte un bac de stockage et deux pompes en paralléle, dont 1’une d’elles
est en stand-by.

Cette récupération se fera grace & deux parties, celle de la raffinerie sucre 3500 t.jr?, sucre
roux et celle de la raffinerie sucre 3000 t.jr?, sucre liquide. Le choix de la pompe est la partie
cruciale de cette étude, d’ou I’objectif de ce calcul.

IV.5.3.1. Partie raffinerie sucre 3500 (t.jr!) et sucre roux
» Dimensionnement du bac de stockage des condensats récupérés

Le réservoir cylindrique de 100 m® de volume est en acier avec une toiture sphérique,
rempli d’eau liquide jusqu’au niveau de la jonction du toit et de la paroi verticale, est choisi
en fonction des pertes par purges qu’on a au niveau de ces raffineries sucres, estimés pour le

cas de ces derniéres & 465,36 t.jr.
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w¢

6,5 m

Figure 1V.8 Bac retour des condensats propose.

» Donnees sur le bac
6 = 30° : Angle de la tangente du toit et de la paroi verticale du bac ;
Vgac = 100 m3 : Volume du bac de stockage ;
Teau = 30 °C : Température de I’eau ;
La pression a I’intérieur du bac égale & la pression atmosphérique ;
Ppac = 1 atm : Pression & I’intérieur du bac.
» Choix de la pompe
Les données nécessaires pour un choix correct sont les suivantes :
e Débit volumique Qv
Quantité de liquide débitée par la pompe dans I’unité de temps, normalement exprimée en
m3.h?, dans notre cas:Qy = 20 m3.h™%, ce qui nous fais un débit de 480 t.jr! qui est
largement suffisant pour acheminer tous les condensats purgés vers le bac mere.
e Hauteur manométrique totale Hmt
C’est la somme de la hauteur géométrique dans les niveaux du liquide et les pertes de
charges causées par des frottements intérieurs qui se forment au passage du liquide dans les
tuyaux, dans la pompe et les accessoires hydrauliques.
L’expression a I’identifier est la suivante :
Hpe = Hg + Ahyoe V.24
Hg : Hauteur géometrique total en m ;
Ahg, - Somme des pertes de charges dans I’installation en m.
Hg = Hg™® + HEf V.25
+ : Si la pompe est au-dessus du bac d’aspiration (Fonctionnement en aspiration) ;

— : Si la pompe est au-dessous du bac d’aspiration (Fonctionnement en charge) ;
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HZSp : Hauteur géométrique a 1’aspiration en m ;
Hg,ef : Hauteur géométrique au refoulement en m.
Compte tenu que le calcul se fait avec des tuyaux neufs, il faut apporter une augmentation de
15 & 20 % pour vieillissements et entartrages :
Aheoe = AR + 0,2 Ah, V.26
Ahth, = Ah,gp + Ahper - Somme des pertes de charges théoriques dans I’installation en m ;
Ah,p, : Somme des pertes de charges a I’aspiration de la pompe dans I’installation en m ;
Ah,r : Somme des pertes de charges au refoulement de la pompe dans I’installation en m.
Ah,gp = Ahy g, + Ahgyg), Iv.27

Lasp V3 ., e e
Ahypasp = Aasp ﬁ Zasp : Pertes de charges linéaires a I’aspiration en m ;

V3 . . R .
Ahgasp = X &asp Za—sgp : Pertes de charges singuliéres a ’aspiration en m ;

Vasp : Vitesse d’écoulement 4 1’aspiration de la pompe en m. st ;
Aasp : Coefficient des pertes de charges linéaires 4 1’aspiration en m.
Easp : Coefficient des pertes de charges singulieres & 1’aspiration.

g = 9,81 m.s™2 : Accélération de la pesanteur.

Ahyer = Ahyrer + Ahgrer V.28
Lyef V2 .,
ANy rer = Arer —2L <L - Pertes de charges linéaires au refoulement en m ;
Dref 28
LA . N
Ahgrer = X Erer Zr;f : Pertes de charges singuliéres au refoulement en m ;

Vet : Vitesse d’écoulement au refoulement de la pompe enm. s?;
Aret ¢ Coefficient des pertes de charges linéaires au refoulementen m ;
Erer - Coefficient des pertes de charges singuliéres au refoulement.
o Caractéristiques de la conduite au refoulement
L. = 160 m : Longueur de la conduite au refoulement de la pompe en m ;
D,.f = 100 mm : Diamétre de la conduite au refoulement de la pompe en m.

Tableau 1V.13 Singularités de la ligne DN 100 de la premiére partie

Type Nombre Caractéristiques
Coude a 30° 4 0=30°=¢&=0,2
Coude a 60° 1 0=60°=¢&=0,7
Coude a 90° 5 0=90°=>¢&=13

Entée conduite 1 E=09
Sortie conduite 1 E=1

Bride 6 E=0,3

Accordéon 5 E=04
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o0 |—

Débitmetre 1 E=0
Vanne 1 &=

o Caractéristiques de la conduite a I’aspiration
Lasp = 3 m: Longueur de la conduite a I’aspiration de la pompe en m ;
D,sp = 150 mm : Diametre de la conduite a I’aspiration de la pompe en m.

Tableau 1V.14 Singularités de la ligne DN 150 de la premiére partie

Type Nombre Caracteristiques
Entée conduite 1 =09
Sortie conduite 1 E=1

Vanne 1 §=0,8

> Calcul de la vitesse d’écoulement

4.Qy 4 x 20
D%, 3,142 x 3600 x 0,152

4.Qy 4% 20
m.D2. 3,142 x 3600 x 0,12

ref

Vasp = =0,314 m.s™?!

=0,707 m.s~ !

Vief =

» Calcul du nombre de Reynolds
p = 995,71 Kg.m~3 : Masse volumique de I’eau 4 30 °C ;
u=0,000798 Kg.m 1.s71: Viscosité dynamique de ’eau 4 30 °C ;
v : Viscosité cinématique en m2.s™,
Vasp-Dasp  Vasp Dasp P 0,314 X 0,15 X 995,71

Re,q, = = 58769,35 = 5,88 x 10*
Casp v n 0,000798
Vief- Dref Vief Dresp 0,707 X 0,1 X 995,71
Re o = - - — 88216,41 = 8,82 x 10*
Bref v 0 0,000798

Ona: Re > 4000 : Donc le régime d’écoulement est turbulent.
» Calcul du coefficient des pertes de charges linéairesA avec la relation de
Colebrook
On a un acier étiré et neuf alors :
€ = 0,04 [mm] : Rugosité.
Agsp = 7,118; B,gp = 6,850; Casp = 6,877 = Ay5p = 0,021
Aver = 7,226; Breg = 7,007; Cref = 7,025 = Arer = 0,020
» Calcul des pertes de charges théoriques

e Somme des pertes de charges a I’aspiration de la pompe dans P’installation

Lasp V3 Lo R ..
Ahpasp = Aasp DZ‘; 2"—2" : Pertes de charges linéaires a ’aspiration en m ;

V3 . . R .
Ahgasp = X &asp za—sgp : Pertes de charges singuliéres a ’aspiration en m.
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30,3142 0,3142
0,152 x 9,81

Ah,gp = Ahpagp + Ahgyg, = <0 021 — 7 5 %8 1) = 0,002+ 0,014 = 0,016 m

e Somme des pertes de charges au refoulement de la pompe dans I’installation

Lref V2 L
ANy rer = Arer —2L <L - Pertes de charges linéaires au refoulement en m ;
Drer 28

Ahgrer = Eref : Pertes de charges singuliéres au refoulement en m.

160 0,7072

Ahref = Aeref + AhSref (0 020 — 0,10 m

146 5 0707° \ _ 0815+ 0,372 = 1.187
x981) Sre= L8/ m

e Somme des pertes de charges théoriques dans I’installation
Ahfh, = Ahyg, + Ahper = 0,016 + 1,187 = 1,203 m
» Somme des pertes de charges dans I’installation
Ahyor = AhD + 0,2 AhP, = 1,203 + (0,2 x 1,203 ) = 1,444 m

» Hauteur géométrique total

Bac d’eau osmosee

Figure 1V.9 Représentation d’un fonctionnement en charge

La pompe est au-dessous du bac d’aspiration (Fonctionnement en charge), donc :
Hg = HE*' —Hg™ = (L 4+ AZ)rer — (L + AZ)a5p = (160 + 8)per — (3 4 3)asp = 162 m
Enfin le calcul de la hauteur manomeétrique :
Hpye = Hg + Ahoe = 162 + 1,444 = 163,444 m
Doir: Hp = H = 163,444 m
» Pression de la pompe
P=pgH=995,71x9,81 X 163,444 = 1596507,116 Pa = 15,965 bar

» Puissance fournie au fluide (Puissance Utile)

. 20

P=QVxP=mx(15965><105) = 8869,44 W = 8,869 kW
> Puissance absorbée par la pompe
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Avec un rendement global de la pompe ng = 68 %, nous avons :

= P = P —p—8’869—13043kw
ng_Pabs abs—ng— 0,68 - ’

> Charge net a I’aspiration au-dessus de la tension de vapeur NPSH

C’est le critere qui sert & définir la pression nécessaire & I’aspiration pour obtenir un bon
fonctionnement de la pompe, c’est a dire pour maintenir en tout point du fluide une pression
supérieure a la pression de vapeur saturante et eviter la cavitation.

Avec « NPSH » : (sigle de 1’abréviation anglo-saxonnede « Net Positive Suction Head »
Over vapeur pressure).

o Phénoméne de la cavitation

La cavitation apparait sous forme de microbulles de vapeur avec un diameétre inférieur au
millimétre, ces bulles de vapeur seront ensuite résorbées (disparaissent par implosion) pour
reformer du liquide lorsque la pression sera suffisante causant 1’érosion des aubages de la
pompes et la chute des caractéristiques ainsi beaucoup de bruit.

C’est le cas des machines de compression (pompes) ou la pression la plus faible régne a
I’entrée, puis augmente par le passage dans le rotor. La pression statique diminuera 4 1’entrée
(ce qui risque de provoquer la cavitation).

Pour éviter ce phénomene, il faut que la pression totale a ’entrée de la pompe dépasse la
tension de vapeur d’une quantité minimale. Cette quantité est appelée NPSH requis (NPSHy).

NPSH; dépend uniquement de la conception de la pompe et principalement de I’entrée de
I’impulseur et de la forme de la bache d’aspiration.

La forme et les caractéristiques de la conduite d’aspiration permettent par un calcul simple
de déterminer le NPSH disponible (NPSHq) 4 I’entrée de la machine.

La condition de non cavitation & vérifier est donc :

NPSHdiSponible = NPSHrequis V.29
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NPSH (m) Zone de cavitation

disponible

\\\\\\\\\\\, x

Q-+ (m?/h)

Q. maximal

Figure 1V.10 Evolution du NPSH en fonction du débit volumique

o NPSH disponible

En appliquant le théoréme de Bernoulli entre la surface libre du bac et I’entrée de la pompe,

nous aurons .
Py , V§ _P. , VZ
_pg+_2g+zo—_pg+_2g+ze+Ahasp V.30

P, : Pression de I’eau 4 la surface du bac, Py = Py, = 1,01325 bar
V, : Vitesse d’écoulement 4 la surface du bac en m®;
Z, : Hauteur de la surface de I’ecau dans le bacen m ;

P, : Pression de I’eau a I’aspiration de la pompe en Pa;
V, : Vitesse d’écoulement 4 I’aspiration de la pompe en m? ;
Z, : Hauteur de I’entrée de la pompe en m.

L’équation se résume sous la forme suivante :

Py _ Pe | V3
E +7Zy = E + Z_g + Ahasp V.31

D’ou la valeur de la hauteur statique 4 I’entrée de la pompe :

P. Py V2 101325 0,314%

— = —+4Zy— = — Ahyg, = +3 -
pg pg ° 2g 2P 7 995,71 x 9,81 2 x 9,81

— 0,016 = 13,352 m

P
p—; =13.352m = P, =995,71 x 9,81 x 13,352 = 130421,20 Pa = 1,30 bar
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» Calcul du NPSH disponible
Py : Pression de changement de phase de I’eau en Pa ;

Py = 4242 Pa = 0,04242 bar : Pression de vapeur saturante de 1’eau a 30 °C.

NPSHy = 2 4 Ye _Pv IV.32
P8 2g Ppg

Ona:

P, VZ P P, P

— + -5 =— 47, — Ah,, = NPSHy = (—"+z0 —Ahasp) - X

Pg 28 pg Pg Pg
NPSHy = (P" +Zy — Ah ) W _ ( 101325 +3-0 016) 4242 =12,923

d=\pg " 0 aP)  pg 199571 x9,81 ’ 99571x 9,81 <M
Remarque :
- Pe Py
En effet, la cavitation commence lorsque g < og’

IV.5.3.2. Partie raffinerie sucre 3000 (t.jr) et sucre liquide

Pour cette partie aussi la procédure de récupération des condensats se fait comme dans la
partie préceédente. Le réservoir utilisé ici posséde des données et caractéristiques similaires, il
est méme choisi en fonction des pertes par purges qu’on a au niveau de ces raffineries sucres,

estimées pour le cas de ces derniéres & 336,6 t.jr.

o Caractéristiques de la conduite au refoulement
L. = 70 m : Longueur de la conduite au refoulement de la pompe en m ;
D, = 100 mm : Diamétre de la conduite au refoulement de la pompe en m.
Tableau 1V.15 Singularités de la ligne DN 100 de la deuxiéme partie

Type Nombre Caractéristiques
Coude & 90° 4 0=90°=>¢&=13
Entée conduite 1 E=09
Sortie conduite 1 E=1
Bride 3 E=0,3
Accordéon 2 E=04
Débitmeétre 1 E=0,1
Vanne 1 £=0,8

o Caractéristiques de la conduite a I’aspiration

Lasp = 3 m: Longueur de la conduite a I’aspiration de la pompe en m.

D,sp = 150 mm : Diameétre de la conduite a I’aspiration de la pompe en m.

Tableau 1V.16 Singularités de la ligne DN 150 de la deuxiéme partie

Type \ Nombre ] Caracteristiques
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Entée conduite 1 =09
Sortie conduite 1 E=1
Vanne 1 £E=0,8

> Calcul de la vitesse d’écoulement

v Qv _ 4% 20 0314 ot
P =T D2, 3,142 X 3600 X 0,152 0
_4Qy 4% 20

Veor = = = 0,707 m.s~!
ref =1 D2 3142 x 3600 x 0,12 m-s

ref

» Calcul du nombre de Reynolds
Vasp-Dasp _ Vasp Dasp P 0,314 X 0,15 x 995,71

Re,., = = 58769,35 = 5,88 x 10*
Casp v n 0,000798
Vref- Dref Vref Dref p 0,707 x 0,1 x 995,71
Re o = = = = 88216,41 = 8,82 x 10*
Bref v 0 0,000798

On a: Re > 4000 : Donc le régime d’écoulement est turbulent.

> Calcul du coefficient des pertes de charges linéairesA avec la relation de
Colebrook
On a un acier étiré et neuf alors :
€ = 0,04 [mm] : Rugosité.
Aasp = 7,118; By, = 6,850; Cosp = 6,877 = Ayqp = 0,021
Aver = 7,226; Breg = 7,007; Cref = 7,025 = Arer = 0,020

> Calcul des pertes de charges théoriques

e Somme des pertes de charges a I’aspiration de la pompe dans I’installation

3 0,3142> < 0,3142

Ah,gp = Ahy g + Ahgag, = <o,021 si5981) T\ 27 Txos

) = 0,002 + 0,014 = 0,016 m

e Somme des pertes de charges au refoulement de la pompe dans I’installation

70 0,7072) ( 0,7072
)

Ahref = Aeref + Ahsref = <0,020 — T’gl

0102 X981 ) = 0,357 + 0,247 = 0,604 m

e Somme des pertes de charges théoriques dans I’installation
Ahfh, = Ah,g, + Ahpep = 0,016 + 0,604 = 0,620 m
» Somme des pertes de charges dans I’installation

Ahoe = AR, + 0,2 AhR, = 0,620 + (0,2 X 0,620) = 0,744 m

» Hauteur géometrique totale

La pompe est au-dessous du bac d’aspiration (Fonctionnement en charge), donc :
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Hg = HE*f — Hg™® = (L 4 AZ)yer — (L + AZ) a5y = (70 + 8)rer — (3+ 3)agp = 72m
Enfin le calcul de la hauteur manométrique :
Hpe = Hg + Ahyoe = 72 + 0,744 = 72,744 m
D’ou : Hp: = H=72744m
» Pression de la pompe
P=pgH=995,71 x 9,81 X 72,744 = 710557,216 Pa = 7,106 bar

» Puissance fournie au fluide (Puissance Utile)

P=QyxP= X (7,106 x 10%) = 3947,77 W = 3,947 kW

3600
» Puissance absorbée par la pompe

Avec un rendement global de la pompe ng = 68 %, nous avons :

LA —P—3'947—5804kw
ng_PabS abs_ng_ 0,68 -

Dans ce suivant tableau, on a récapitulé les paramétres essentiels qu’on a calculé
auparavant pour un choix juste des pompes appropriées au circuit dimensionnés, dans le but
de récupérer les pertes par purges qu’on a constaté au niveau des raffineries sucres.

Tableau 1V.17 Récapitulation des calculs au niveau des deux parties

Partie P(kW) | P,,<(kW) | NPSHq(m) | Condensats récupérés (t.jr)
Raffinerie sucre 3500 (t.jr) 8869 | 13.043 12923 465.36
et unité sucre roux (1) ’ ’ ’ ’
Raffinerie sucre 3000 (t.jr) 3947 5 804 12923 336.6

et unité sucre liquide (2)

% Commentaires

Ce systeme de récupération des condensats purgés des conduites du process
grace aux purgeurs, produit un gain en eau de qualité de 801,96 (t.jr?) rien que
pour les raffineries sucres.

Puisque les bacs meres se situent prés de chaque générateur, on peut aussi
récupérer les condensats des deux générateurs LOOS et KAPP grace & des
collecteurs allant directement aux deux bacs meres respectivement, ce qui nous
donne un gain en eau osmosée de 30,48 (t.jr!) pour KAPP et de 134,4 (t.jr') pour
LOOS, avec une totalité des gains journaliers en eau de qualité, perdu auparavant
des purgeurs, de 966,84 (t.jrb).
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IVV.6. Recommandations envisageables

Les recommandations qu’on propose permettront a CEVITAL de controler et maitriser les
pertes en vue de les réduire considérablement.
» Controle des équipements intervenant dans le circuit de vapeur
Concernant tous les équipements du circuit de vapeur, on préconise qu’un planning soit
établi pour un suivi et un contrdle réguliers. Ce planning consistera a aller sur le site pour
vérifier 1’état de ces équipements et recenser ces éventuelles anomalies. Ensuite, requérir
I’intervention des services compétents.
> Elimination des fuites et installation de nouveaux équipements de régulation
Ce programme permettra a CEVITAL de réduire au maximum les pertes de vapeur. De
plus, elle améliorera la gestion de la consommation de vapeur. Les travaux & mener & cet effet
sont :
o Elimination des fuites de vapeur ;
o Isolation des zones non calorifugés ;
o Installation des débitmeétres ;
o Installation de nouveaux purgeurs dans les générateurs et les raffineries.
= Elimination des fuites
L’élimination des fuites au niveau du Process nécessite par fois 1’arrét total de la
production a cause des pressions et des températures assez élevées. La méthode qu’on
propose est simple et efficace dans ce genre de situation, c’est la technique de colmatage des
fuites. Elle consiste & installer un systéme de rétention de pate, dénommé outillage de
colmatage autour d’un équipement fuyard qui reste en exploitation. Un composé plastique est
ensuite injecté dans les cavités de I’outillage jusqu’a ’arrét de la fuite.
= |solation des zones non calorifugées
L’isolation des zones non calorifugées permet une réduction considérable des déperditions
thermiques du collecteur, et ainsi réduit le taux de condensation. Afin d’assurer aux

consommateurs une vapeur de trés bonne qualité.

= Installation de nouveaux purgeurs
On propose cette solution a savoir remplacer les purgeurs défectueux et installer de
nouveaux purgeurs dans les raffineries et les générateurs qui n’en possédent pas. Cette
opération resoudra le probleme des fuites de vapeur et I’accumulation des condensats dans les

canalisations. Les quatre recommandations énumérées ci-dessous relatifs & I'évacuation des
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Chapitre 1V Procédures et plan d’action assigné

condensats dans les conduites de vapeur, et limiteront les problemes comme les coups de
bélier et le blocage occasionné par l'air :

o Choisir bien I'emplacement des purgeurs ;

o S’assurer du support et de I’inclinaison des conduites ;

o S’assurer du dimensionnement adéquat des collecteurs de condensat ;

o Evacuer bien ’air et les condensats a la fin des conduites.

= Installation de débitmétre
Cette solution n’engendrera pas de réduction des pertes de vapeur en elle-méme, mais
constituera un moyen de gestion de la vapeur, donc de la maitrise de la consommation de
vapeur. L’installation de ces derniers, en amont, des consommateurs permettra de déceler les
pertes de vapeur et bien maitriser la gestion du réseau vapeur.
On recommande d’installer des débitmetres, a effet vortex, dont la mesure repose sur la

formation de tourbillons alternés générant des coups de pression a l'intérieur des tuyauteries.

I\VV.7. Calcul du ratio corrigé
Il faut savoir que la consommation globale de vapeur représente la quantité de vapeur
envoyee et enregistrée & la sortie des générateurs. Cependant, cette consommation doit étre
égale au total des quantités produites moins toutes les pertes rencontrées, lors de
I’acheminement.
L’histogramme ci-dessous représente le suivi mensuel du ratio corrigé des trois premiers

mois de I’année 2019. Ce ratio corrige est calculé par la formule suivante :

Y. production de vapeur (LOOS + KAPP) — Y:(pertes par fuites + pertes par purges)
Y. production de sucre (3000 (t.jr=1) + 3500 (t.jr=1))

Ratio =

Ratio moyen corrigé

15

1.11 1.18 1.01
! 0.73
0.5 i
0

Janvier Février Mars Ratio moyen

Figure I1V.11 Suivie du ratio corrigé des trois premiers mois de I’année 2019

«» Commentaires
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Chapitre 1V Procédures et plan d’action assigné

La figure ci-dessus montre 1’évolution du ratio corrigé durant les trois premiers
mois de I’année 2019, cependant on remarque que la récupération des pertes citées
auparavant, se répercutera favorablement sur le ratio moyen, c’est 4 dire la
production d’une tonne de sucre utilise 1’énergie d’une tonne de vapeur, tandis que
dans le cas de la figure (II1.3), une tonne de sucre utilise 1’énergie d’une tonne et
demi de vapeur.

Conclusion
Dans ce chapitre, on a essayé d’élaborer une hypothése de travail qui consiste a séparer
I’alimentation des raffineries 3000 (t.jr?) et 3500 (t.jr"). Ce qui nous a permis de relever un
exces de production de vapeur d’eau osmosée au niveau des bouilleurs (KAPP), on a alors
entame 1’¢élaboration des bilans thermiques des générateurs de vapeur dans le but de choisir un
plan pour minimiser la production de vapeur qui conduira a minimiser les pertes apres

I’application de toutes les solutions envisageables proposées.
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Conclusion générale

L’amélioration de I’efficacité énergétique dans les systéemes industriels est un atout majeur
et une nécessité, d’une part pour réduire les colits de production et pour supporter la
compétitivité et d’autre part pour s’adapter aux nouvelles politiques en matiére de protection
de I’environnement. Ce travail portant sur 1’optimisation de la consommation de vapeur au
niveau du complexe CEVITAL Béjaia, nous a permis d’effectuer des recherches particuliéres
sur :

- Lavapeur d’eau ;

- Les méthodes d’optimisation d’un réseau vapeur ;

- Les équipements de gestion de la vapeur.

L’intitule de notre mémoire a nécessité un travail de longue haleine. En effet on a
commencé par une étude bibliographique et genérale sur la production de vapeur chez
CEVITAL, et la description du réseau vapeur. Suivie d’une étude générale et théorique sur la
vapeur d’eau, ses caractéristiques, transformations et transport.

Apres I’acquisition des informations et des données nécessaires, on a commencé par
I’étude et I’analyse de la production de sucre par rapport & la production de vapeur, ce qui
nous a permis :

- De déterminer une surconsommation de vapeur avec un ratio de 1,54 ;

- D’identifier des pertes majoritaires, d’environ 20 %, qu’on peut éviter, Soit au niveau

des générateurs de vapeur soit au niveau des raffineries ;

- D’étudier le réseau vapeur et sur la mise en évidence des paramétres d’exploitation du
réseau, cette partie du travail est consacrée aux anomalies et défaillances du réseau
vapeur.

Cependant, a travers les calculs, les recherches effectuées et les entretiens avec le

personnel, on a conclu que ces pertes sont dues principalement :

- Le mauvais état des équipements de régulation de la vapeur ;

- Lamauvaise procédure d’exploitation ;

- L’évacuation de la vapeur vers I’atmosphere.

A la fin de notre travail, on a constaté que I’installation actuelle est loin d’étre performante,
on a alors procédé aux calculs des bilans de la chaufferie STEIN, LOOS et les

évapocondenseurs KAPP qui produisent un exces de vapeur, on a terminé par la proposition
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de quelques solutions envisageables afin de réduire de plus de 25 % la production de vapeur
qui veut dire la consommation. Ce sont entre autres :

- Le suivi et contrdle réguliers des équipements ;

- La réparation et I’installation de nouveaux équipements ;

- La mise en place d’un circuit de récupération des condensats pour les raffineries de

sucre.

La récupération rationnelle de 1’ensemble des pertes calculées permet & CEVITAL une
production d’une tonne de sucre en utilisant 1’énergie d’une tonne de vapeur, C’est-a-dire, un
ratio de 1,01 et voir méme plus. Afin d’atteindre leurs objectifs qui est de 0,75, le personnel
de CEVITAL doit revoir les méthodes d’exploitations des chaufferies et du process des
raffineries de sucre.

Pour I’avenir, on souhaite que des études soient faites sur :

e L’analyse du delta brix au niveau de la raffinerie 3500 (t.jr?) ;

e Le dimensionnement d’une installation de traitement des eaux 0Smosées contaminées
par le sucre ;

e La possibilit¢ de réduire la production de la vapeur secondaire au niveau des
bouilleurs ;

e Le dimensionnement d’un systéme de stockage de vapeur.
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Présentation du complexe CEVITAL

Les entreprises algériennes ont connu de grands bouleversements ces derniéres années.
Suit a "ouverture du marché algérien et aux réformes engagées par 1’état, c’est ainsi que les
opeérateurs privés se sont manifestés pour lancer des projets d’investissement. Parmi ceux-la
on trouve I’entreprise CEVITAL qui s’est imposée par sa taille et son volume de production et
en un temps relativement court, cette entreprise a su se faire connaitre, apprécier et contribuer
a I’épanouissement de 1’économie nationale dans le domaine de 1’agroalimentaire.

Dans cette partie on présente 1’évolution chronologique de son complexe, ses multiples
activités industrielles et ses principaux objectifs.

1. Présentation générale de ’entreprise

CEVITAL est parmi les grandes entreprises qui possedent un patrimoine industriel
sophistiqué tel que le systéeme de cogénération. C’est ce qui nous a amené a opter pour un
theme au sein de son complexe. Dans ce qui suit on donnera un apercu global sur cette
entreprise avant d’expliquer le principe de la cogénération [1].

2. Historique

CEVITAL est parmi les entreprises algériennes qui ont vu le jour dés I'entrée de notre pays
en économie du marché. Elle a été créée par des fonds privés en 1998, son complexe de
production se trouve & coté du port de Béjaia et s'étend sur une superficie de 45 000 m?.

CEVITAL Contribue largement au développement de I'industrie agroalimentaire nationale.
Elle vise a satisfaire le marché national avec une large gamme de produits de qualité et &
exporter le surplus.

CEVITAL est une entreprise industrielle agroalimentaire spécialisée dans le raffinage
d’huile, de sucre et de la production de la margarine ainsi qu’une centrale en cogénération
d’une capacité de 50 MW d’énergie électrique et 300 (t.h™) de vapeur. Elle s’accapare la
moitié du marché national d’huile et de graisse. En effet les besoins du marché national sont
de 12 000 (t.jrl) d’huile, 12 000 (t.jr?) de beurre et de 42 000 (t.jr') de margarine. La
stratégie de marketing de I’entreprise est de satisfaire le marché avec une large gamme de
produits qui réponde aux besoins de ses clients.

Les nouvelles données économiques nationales 4 1’instar des marchés internationaux,
exigent une maitrise efficace et optimale des points suivants :

- Qualités ;

- Colts;

- Délais.
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Ce qui lui permet actuellement pénétrer des pays africains (Mali, Niger, Nigeria, Tunisie,
Lybie, Lagos, Niamey, Bamako, Tripoli...etc.), européens et le Canada.

3. Situation géographique

CEVITAL est implanté & c6té du nouveau quai du port, a 3 km au sud-ouest de Béjaia, a
proximité de la RN9. Sa situation géographique lui a profité étant donné qu’elle se situe pres

du port, de I’aéroport, de la gare ferroviaire et bient6t de la pénétrante est-ouest.
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Figure 1 Plan de masse du comblexe CEVITAL

4. Activités et missions

CEVITAL est parmi les leaders de 1’agroalimentaire. Ses différentes activités ainsi que ses
missions sont représentées ci-dessous :

1) Activités de CEVITAL

Lancé en mai 1998, le complexe CEVITAL a débuté son activité par le conditionnement
d’huile en décembre 1998. En fevrier 1999, les travaux de génie civil de la raffinerie d’huile

ont débuté, elle est devenue fonctionnelle en ao(t 1999.
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L’ensemble des activités de CEVITAL sont concentrées sur la production et la

commercialisation des huiles végétales, la margarine, le sucre, ainsi que la production de

I’énergie ¢lectrique. Elles se détaillent comme suit :

YV V.V V V V V V V V V V V

>
2)

Raffinage des huiles 1800 (t.jr?) ;

Conditionnement d’huile 1400 (t.h™?) ;

Production de margarine 600 (t.jr) ;

Fabrication d’emballage, PET : Poly-Ethyléne-Téréphtalate, 9600 (unités.h?) ;
Raffinage de sucre 3000 (t.jr}) et 3500 (t.jr) ;

Production de sucre blanc 1, 5, 50 et 1100 kg ;

Production sucre blanc en morceau ;

Production sucre roux ;

Production sucre liquide ;

Conditionnement du riz et des légumes secs ;

Production d’eau minérale LLK ;

Production des sauces (Mayonnaises, Vinaigrettes et ketchup ... etc.) ;
Cogénération (production d’énergie électrique avec une capacité de 50 MW et de la
vapeur) ;

Minoterie et savonnerie en cours d’étude.

Missions et objectifs

L’entreprise a pour mission principale de développer la production et d’assurer la qualité et

le conditionnement des huiles, des margarines et du sucre a des prix nettement plus

compétitifs, cela dans le but de satisfaire le client et le fidéliser.

Les objectifs de CEVITAL se présentent comme suit :

YV V V V

Extension de ses produits sur tout le territoire national ;

Importation des graines oléagineuses pour I’extraction directe des huiles brutes ;
Optimisation de ses offres d’emploi sur le marché du travail ;

Encouragement des agriculteurs par des aides financiéres pour la production locale des
graines oléagineuses ;

Modernisation de ses installations en termes de machine et technique pour augmenter
le volume de sa production ;

Positionnement de ses produits sur le marché étranger par 1’exportations.

2018/2019



Annexes

5. Organigramme du complexe CEVITAL
L’organigramme suivant donne une vue générale sur les différents organes constituant le
complexe CEVITAL.

Direction Générale w
- y ' J ]
Dirzction Direction Dhrection Direction Dirzction Direction
Ressoutcss Finances et Achat Markefing Commerciale Recharche o
Fumaines || Complabilitis Développement
Dirschion Dhrection
Indusinelle Supply Chain

Buore 3000 (v
Conditionnement sucre

Performance Direction des projets industriels

Figure 2 Organigramme du complexe CEVITAL
6. Direction péle utilité
La direction énergie et utilité est constituée de deux départements qui sont :

> Département énergie (production, maintenance et distribution d’énergie électrique), on
distingue :
o Poste 60 kV ;
o Poste 30 kV ;
o Cogénération.
> Département chaufferie (production et distribution de vapeur).
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Les différents departements de cette direction sont représentés dans I’organigramme suivant :

Directeur Energie
& utilités

v v

Assistante Chef service méthode
" L 4
Chef département wtilités Chef département énergie
L 4 l
Responsable chaufferie Responsable distribution Responsable de production
L 2 L
[ Responsable osmose ] Chef service maintenance ]

Figure 3 Organigramme de la direction énergie et utilité CEVITAL
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Annexe A
Procédé de traitement des eaux de CEVITAL
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Annexe B

Tableaux fuites et purges

Pertes par fuites

Partie KAPP et LOOS

Fuite vapeur au niveau de la bride XV606

Fuite vapeur au niveau vanne de purge du collecteur entrée eau osmosé vers les bouilleurs
niveau 02 (W2A, W2B et W2C)

Fuite vapeur au niveau de la bride de I'indicateur de niveau a glace CH 04

Fuite de vapeur a I'entrée du pot d'éclatement bache a eau LOOS

Fuite vapeur au niveau de la vanne manuelle au-dessus CH4

Fuite vapeur au niveau de la vanne DN500 et du bypass chaudiére Loos vers 3000 (t/jr)

Fuite vapeur au niveau du dégazeur

Fuite vapeur au niveau de la cheminé

Fuite vapeur au niveau vanne manuelle by-pass vapeur vers RS 3000 (t/jr)

Fuite de vapeur au niveau de la vanne purge c6té cheminé

6x35 (mm) sortie bouilleurs vanne de purge de surface

CH3 fuite au niveau de l'indicateur visuel

Partie 3500 (t/jr)

Fuite vapeur entrée raffinerie 3500 (t/jr) DN 25

Fuite sur le circuit 6 bars coté S856

Fuite vapeur entrée concentrateur 1 effet

Fuite de vapeur 6 bars au niveau du coude (localisation Rac)

Partie 3000 (t/jr)

Fuite au niveau du E990

Fuite Importante au niveau du E202

Fuite au niveau du Concentrateur BMA E550N

Fuite au niveau entrée 6 bars

Fuite de vapeur 6 bars coté filtre EXOFALC

Fuite 6 bars coté T100

Fuite sur circuit E990

Fuite au niveau de la cuite A822

Partie USR (unité de sucre roux)

Fuite de vapeur 6 bars sur la vanne d'isolement niveau 03

Fuite de vapeur 6 bars sur la vanne d'isolement arrivé Niveau 00

Partie USL (unité de sucre liquide)

Fuite de vapeur sur la bride du filtre d’alimentation a 1’entré

Fuite sur la vanne de communication vapeur
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Calcul des pertes par fuites

Annexe B

DN (mm) | Pression (barabs) |  Pertes(kg/h) |  Pertes (tjr)
RS 3500 (t/jr)
25 2,0 500 12
38 7,0 4043,2 97,0368
32 2,0 819,2 19,6608
27 7,0 2041,2 48,9888
RS 3000 (t/jr)
13 2,0 169 4,056
24 2,0 576 13,824
18 2,0 324 7,776
15 7,0 630 15,12
48 7,0 6451,2 154,82
33 2,0 1089 26,136
14 2,0 196 4,704
24 2,0 576 13,824
USR
25 7,0 1750 42
28 7,0 2195,2 52,6848
uUsSL
32 7,0 2867,2 68,8128
26 7,0 1892.8 45,4272
Calculs des pertes par purges
Pression Pertes ]
Nombre Types DN (mm) (bar eff) (kg/h) Pertes (t/jr)
3500 (t/jr)
8x100=
8 E551IN 50 1,0 800 19,2
16x100=
16 E920N 50 1,0 1600 38,4
15%100=
15 HE45202 50 1,0 1500 36
12x100=
12 HE46202 50 1,0 1200 28,8
11x100=
11 HE47202 50 1,0 1100 26,4
17x100=
17 HE 45560 50 1,0 1700 45,6
19x100=
19 HE45510 50 1,0 1900 45,6
9x320=
9 HE45530 50 6,0 2880 69,12

2018/2019




Annexes

Annexe B
3000 (tj)
6 E202 50 10 o 14,4
10 A612 50 6,0 e 57,6
4 A613 25 6,0 4"410000: 9,6
4 A622 25 6,0 4"410000: 9,6
4 A632 50 6,0 P 23,04
2 E812 50 1,0 2"210000: 4.8
2 E822 50 1,0 2"210000: 48
2 E832 50 1,0 2"210000: 48
24 E702 15 1,0 e 3,456
19 E990 50 1,0 R 45,6
3 E4202-06 25 1,0 e 2,88
8 E4220-06 25 1,0 O 7,68
5 E4560-05 25 1,0 e 48
USR
8 E049 50 6,0 ey 61,44
15 E005 40 1,0 151;;8= 25,2
15 E006 50 1,0 R 36
16 E002 50 1,0 1o 38,4
USL
12 HE110 20 6,0 12:;00= 0,96
8 HE120 40 6,0 e 432
10 HE180 25 6,0 101"010000= 24
13 HE210 40 6,0 132><31foo= 4,32
7 HE315 25 6,0 7"710000= 24
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Annexe C

Résume circuit vapeur secondaire
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Versl
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Annexe D

Colecteur allant de KAPP vers RS 3500 (t/jr)

Longueur de tube ayant les
mémes déperditions (m)

Zones non calorifugés 30 240
Bride 5 30
Accordéon 4 32

Vanne + Débitmeétre 2 4
Support patin 5 10
Total (m) 316

Colecteur allant de KAAP vers RS 3000 (t/jr)

Longueur de tube ayant les
mémes déperditions (m)

Zones non calorifugés 19 152
Bride 2 12
Accordéon 3 18

Vanne + Débitmétre 2 4
Total (m) 186

Colecteur allant de LOSS vers RS 3000 (t/jr)

Longueur de tube ayant les
mémes déperditions (m)

Zones non calorifugés 20 160
Bride 1 6

Accordéon 2 12

Vanne + Débitmetre + Clapet 17 34

Total (m) 212
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Annexe E
Caractéristiques de la vapeur d’eau

Preeson | Bemoere Walume Masse | Enthalpie specifiqus aEF:.thalpi; & | Chaletr iaten Chaleur | Viscosité
agj:.?: égin;c.pgt?.;.h massique | volumique | de leau {_Ghal&ur SMJ;E:EI A2 de ?rl?;;ﬁiaetg:ﬁ specifiqus [dynamique

vapeur VEpPEUr sensible) (chaleur totale) VEQEUT VEDEUT

bar C midkg kgima3 kjikg Kealkg [kifkg Heslhkgl kikg |Kealkal kjkg K kafn.s
0.02 17.51 G7.005 0015 7345 |17.54 25336460515 |2460.19|587.61 | 1.5644 | 3.000010
0.03 2410 45657 0022 10100 |24.12 2545 64|605.02 |2444 B51583.69 ] 1.5694 | G.000010
0.04 28.58 34.502 0029 12141 |25.00 25545161013 |2433.100581.14 | 1.5736 | G.000010
0.05 3280 258.194 0035 13777 |32.91 2561.58]611.53 |2423.52|575.92 | 1.5774 | ©.000010
0.06 3518 23741 0042 151.50 |36.19 2567.51|613.24 |2416.01|577.05 ] 1.5308 | G.000010
o.07 1502 20.531 0049 183353 |35.02 2572 62|614.46 |2409.24|575.44 | 1.5340 | ©.000010
0.08 41.53 15.10% 0035 17387 |41.53 257711 |615.53 |2405.251574.01 ] 1.5871 | 3.000010
0.09 4378 16.204 Q062 183.25 |45.75 25511461648 |2397.55|572.72 ] 1.5899 | G.000010
0.1 45.83 14.675 0065 15154 |45.52 255478617 36 |2392.941571.54 | 1.5927 | 3.000010
0.2 ED.0B 7.650 0131 251,45 |50.06 26509.85)623.35 |2355.40)563.30 | 191355 | 0.0DCO11
0.3 E5.13 5,228 0191 28931 |69.10 252043627 07 |2336.13)557.97 | 18345 | 0.0DCO11
0.4 7588 3,553 .20 3763|7557 2536.55|629.51 |2319.23)553.94 | 18505 | 0.0DCO11
0.5 g1.35 3.240 0.309 3057 |51.34 2545.958]631.95 |2305.42|530.64 | 1.9654 | 3.000012
0.6 §5.55 2.732 {366 35993 |35.87 255357 |633.79 |2295.64|547.53 ] 1.9790 | 3.000012
0.7 £5.55 2.385 0425 37677 |39.99 2660.07 |535.35 |2255.501545.36 ] 1.9919 | 3.000012
0.5 93.51 2.087 0.479 39173 |93.56 266577 |636.71 |2274.051543.15 ] 2.0040 | 3.000012
0.9 9571 1.888 0.535 405.21 |965.75 257085637 .92 | 226565154114 | 20156 | 3.000012
1 89553 1.654 0.590 41751 |98.72 2570.43|639.02 |2257.921539.30 | 20257 | G.000012
1.1 102.32 1.245 0645 42554 10243 |2679.61|640.01 |2250.76)537.29 | 20375 | 4.000012
1.2 104.51 1.425 0.700 43936 |104.94 |2653.44]640.93 |2244 0553599 20475 | 4.000012
1.3 107.13 1.325 0755 44919 |107.29 |26E6.98)641.77 |2237.78]534.49 ] 20575 | 4.000013
1.4 108.32 1.225 0.509 455.42 |109.49 |2690.28|642.56 |2231.86533.07 | 20675 | G.000013
1.5 111.37 1.158 0565 457 13 |111.57 |2693.35|643.30 |2226.23|531.73 | 20765 | 0.000013
1.5 111.37 1.158 0565 457 13 |111.57 |2693.35|643.30 |2226.23|531.73 | 20765 | 0.000013
1.6 113.32 1.081 0915 475535 11354 |2696.25)643.99 |2220.57 |530.45 ]| 20560 | $.000013
1.7 11517 1.031 0870 483.22 11542  |2695.97|644.64 |2215. 7552922 20930 | 4.000013
1.8 116.93 0.577 1.023 45070 |117.20  |2701.54|645.25 |2210.84|525.05 ] 21037 | 4.000013
1.9 118.62 0.525 1.076 457 53 |115.91  |2703.98]645.53 |2206.13|526.92 | 21124 | G.000013
2 120.23 0.585 1.129 0471 12055 |2706.25|646.39 |2201.58)525.84 | 21205 | G.000013
2.2 123.2 0.510 1.235 21763 12363 |2710.6D)647 42 |2192. 9552375 21372 | G.000013
2.4 126.08 0.745 1.340 2964 |126.50 |2714.55)645.36 |2154.91|521.86 | 21531 | G.000013
2.6 128,73 0.653 1.444 4055 12919 271517 |649.22 |2177 3052004 | 21655 | 000013
2.8 131.20 0.645 1.545 9143 13171 |2721.54]650.03 |2170.05)515.32 | 21535 | G.000013
3 133.54 0.605 1.631 o61.44 13410 |2724.65|650.77 |2163.22|516.65 ] 21951 | ©.000013
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Annexe F

Caractéristiques des différentes lignes
> Ligne DN 1400 (du point E vers le point F)

Pression de la vapeur secondaire : Pz = 2,0 bar

Diamétre Longueur | Température Débit massique
intérieur (m) (m) (°C) (kg/s)
Janvier Février Mars
1400 0 120,23 42,28 48,16 65,56

Singularités de la ligne DN 1400 (du point E vers le point F)

Type Nombre Caracteéristigues
Entée conduite 1 =09
Sortie conduite 1 E=1

» Ligne DN 1400 (du point H vers le point K)

Diamétre Longueur de la Débit massique
intérieur (m) conduite (m) (kg/s)
Janvier Février Mars
1,400 154.7 36,28 36,65 55,99

Singularités de la ligne DN 1400 (du point H vers le point K)

Type Nombre Caractéristiques
Coude & 15° 1 0=15"=¢&=0,1
Coude & 30° 3 0=30°=>¢&=0,2
Coude a 60° 1 0 =60°=¢&=0,7
Coude a 90° 5 0=90°=>¢&=13

Entée conduite 1 £E=0,9
Sortie conduite 1 E=1

D’autres singularités de la ligne DN 1400 (du point H vers le point K)

Type Nombre Caractéristiques
Bride 5 £E=0,3
Accordéon 4 =04
Débitmétre 1 E=0,1
Vanne 1 =08
> Ligne DN 1000 (du point G vers le point P)
Diametre Longueur de la Débit massique
intérieur (m) conduite (m) (kg/s)
Janvier Février Mars
1,000 120.7 6,00 11,51 9,57
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Annexe F
Singularités de la ligne DN 1000 (du point G vers le point P)

Type Nombre Caractéristiques
Coude & 30° 3 0=30°=2&,=0,2
Coude 4 90° 6 0=90°=¢&=13

Entée conduite 1 =09
Sortie conduite 1 E=1
D’autres singularités de la ligne DN 1000 (du point G vers le point P)
Type Nombre Caracteéristigues
Bride 2 £E=0,3
Accordéon 3 E=04
Débitmétre 1 E=0,1
Vanne 1 E=0,8
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TLV ToolBox

Résultat

Annexe G

TLV ToolBox

Résultat

TLV ToolBox

Résultat

TLV ToolBox

Résultat

Pression de la vapeur

0,0195771 MPaG

Chaleur latente de la vapeur

224318 kd/kg

Enthalpie spécifique de |a vapeur saturée

2683,39 kd/kg

Enthalpie spécifique de 'eau saturée

440,213 kd/kg

Volume spécifique de la vapeur saturée

1,41848 mé/kg

Volume spécifique de l'eau saturée
0,00104744 md/kg

TLV ToolBox

Résultat

Enthalpie spécifique de vapeur
surchauffée

338147 k/kg

Volume spécifique de la vapeur
surchauffée

00601547  mkg

Chaleur spécifique de la vapeur
surchauffée

236991 kJ/kgK

Viscosité de la vapeur surchauffée

0,027849 mPas

Enthalpie spécifique de vapeur
surchauffée

3440,78 kJ/kg

Volume spécifique de la vapeur
surchauffée

0230174  mkg
Chaleur spécifique de la vapeur
surchauffée

218161 kJ/kgK

Viscosité de la vapeur surchauffée
00279733

TLV ToolBox

Résultat

mPas

Enthalple spécifique de vapeur
surchauffée

3246 kg

Volume spécifique de [a vapeur
surchauffée

0494504 m/kg

Chaleur spécifique de la vapeur
surchauffée

23305 kJ/kgK

Viscosité de la vapeur surchauffée

0,0136416 mPas

|

Pression de la vapeur
0195771 barG

Chaleur latente de la vapeur

224318 kJ/kg

4

Enthalpie spécifique de la vapeur saturée

268339 kJ/kg

Enthalpie spécifique de I'eau saturée
440213 kJ/kg

Volume spécifique de la vapeur saturée

141848 m¥/kg

Volume spécifique de I'eau saturée
0,00104744

TLV ToolBox

Résultat

mi/kg

Pression de la vapeur

00114428 MPaG

Chaleur latente de la vapeur

204852 kJ/kg

4

4

B

4

Enthalpie spécifique de la vapeur saturée

2680,28 kJ/kg

Enthalpie spécifique de 'eau saturée
431,763 kd/kg

Volume spécifique de la vapeur saturée

151395 mkg

Volume spécifique de 'eau saturée

000104583 mi/kg

4

4

4

Pression de la vapeur

0,2228 barG

Chaleur latente de la vapeur

224147 kJ/kg

4
Enthalpie spécifique de la vapeur saturée

2684,38 kJ/kg 4

Enthalpie spécifique de I'eau saturée

442918 kJ/kg 7

Volume spécifique de la vapeur saturée

1,38944 m’/kg

Volume spécifique de |'eau saturée
0,00104796

TLV ToolBox

Résultat

m?/kg

Pression de la vapeur

0,134327 barG

Chaleur latente de la vapeur

224719 kJ/kg

4

Enthalpie spécifique de la vapeur saturée

2681,06 kJ/kg 4
Enthalpie spécifique de leau saturée

433,875 kJ/kg 4
Volume spécifique de la vapeur saturée

1,48939 m/kg 4

Volume spécifique de leau saturée

0,00104623 m/kg

2018/2019




Annexes

TLV ToolBox

Résultat

Enthalpie spécifique de vapeur
surchauffée

B7275 kg

Volume spécifique de la vapeur
surchauffée

00604626  m'/kg

Chaleur spécifique de la vapeur
surchauffée

207019 kJfkgK

Viscosité de la vapeur surchauffée
0,0276765
TLV ToolBox

mPas p

Résultat

Pression de la vapeur

-0,0434575 MPaG 4
Chaleur latente de la vapeur
229538 kJ/kg 4
Enthalpie spécifique de la vapeur saturée
2651,33 kd/kg 4

Enthalpie spécifique de I'eau saturée

355,946 kd/kg 4

Volume spécifique de la vapeur saturée

282503  mikg

Volume spécifique de I'eau saturée

0,00103242 m?/kg 4

TLV ToolBox

Résultat
Enthalpie spécifique de vapeur
surchauffée

82325 klkg

Volume spécifique de la vapeur
surchauffée

0476044  mYkg
Chaleur spécifique de la vapeur
surchauffée

21506

Viscosité de la vapeur surchauffée
0,0153706

TLV ToolBox

Résultat

mPa s

Enthalpie spécifique de vapeur
surchauffée

M644  kikg

Volume spécifique de la vapeur
surchauffée

08918 mkg

Chaleur spécifique de la vapeur
surchauffée

24824 kilkgK

Viscosité de la vapeur surchauffée
0,0131487
TLV ToolBox

mPas

Résultat

Pression de la vapeur

Ki/kgK

TLV ToolBox

Résultat

Enthalpie spécifique de vapeur
surchauffée

006 Kig

Volume spécifique de la vapeur
surchauffée

0635966  m¥kg

Chaleur spécifique de la vapeur
surchauffée
219784 koK

Viscosité de la vapeur surchauffée

00136863  mPas

TLV ToolBox

Résultat
Enthalpie spécifique de vapeur
surchauffée

M3 kg

Volume spécifique de la vapeur
surchauffée

0450992 mi/kg

Chaleur spécifique de la vapeur
surchauffée

2500 KfkgK

Viscosité de la vapeur surchauffée
0,0134007

TLV ToolBox

Résultat

mPas

Enthalpie spécifique de vapeur

TLV ToolBox
Résultat

Pression de la vapeur
-0,0311426

MPaG

Chaleur latente de la vapeur

228256 kd/kg

4
Enthalpie spécifique de la vapeur saturée
265953 kl/kg

4

4
Enthalpie spécifique de I'eau saturée

376,968 kJ/kg 4

Volume spécifique de la vapeur saturée

4 235015 mikg
Volume spécifique de I'eau saturée

| 0,00103594 m¥/kg 4

TLV ToolBox

Résultat

Pression de la vapeur

-0,0311426 MPaG

4
Chaleur latente de la vapeur

228256  kJ/kg

F

Enthalpie spécifique de la vapeur saturée

2659,53 kdrkg 4
g Enthalpie spécifique de 'eau saturée
376,968 kJ/kg

4
Volume spécifique de la vapeur saturée

4 2,35915 m3/kg

Volume spécifique de l'eau saturée

0,00103594 m/kg

A

-0,0434575 MPaG 4 [
Chaleur latente de la vapeur M6 44 Kirkg
2295,38 kJ/kg 7
Enthalpie spécifique de la vapeur saturée Z::ghmazaiiclﬁque dela vapeur
2651,33 kJ/kg 4 08918 kg )
Enthalpie spécifique de leau saturée
35946  k/kg Chaleur spécifique de la vapeur
surchauffée
Volume spécifique de la vapeur saturée
214824 kJ/kgK
282503  mi/kg d 4

A
Viscosité de la vapeur surchauffée

00131487

Volume spécifique de I'eau saturée

0,00103242 m?/kg 4 mPas
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Résumé

Résumé

Notre travail dans ce mémoire a été élaboré par un stage pratique au sein de I’entreprise
CEVITAL, dans I’objectif principal est de faire une étude quantitative des pertes, et des bilans
énergetiques des générateurs du réseau vapeur. Aprés les calculs, on a conclu que
I’installation est loin d’étre satisfaisante. Ce qui nous a permis de mettre en exergue
I’existence d’utilisation irrationnelle de la vapeur entrainant ainsi des pertes. On a donc
recherché I’origine de ces pertes et découvert que les équipements de régulation en mauvais
état, le non-respect des procédures d’exploitation et les configurations du circuit de vapeur en
sont a la base.

A la fin de ce travail, on a proposé plusieurs solutions pour améliorer la consommation de

vapeur.

Mots clés

Vapeur, Consommation, production, Ratio, Efficacité, Performance, CEVITAL.

Abstract

Our work in this thesis was developed by a practical internship within the company
CEVITAL, with the main objective is to make a quantitative study of the losses, and energy
balances of the generators of the steam network. After the calculations, it was concluded that
the installation is far from satisfactory. This allowed us to highlight the existence of irrational
use of steam thus causing losses. The origin of these losses has thus been investigated and the
discovery that the regulation equipment in bad condition, the non-respect of the operating
procedures and the configurations of the steam circuit are at the base.

At the end of this work, several solutions have been proposed to improve the steam

consumption.

Key Words

Steam, consumption, production, Ratio, efficiency, performance, CEVITAL.
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Résumé

Notre travail dans ce mémoire a été élaboré par un stage pratique au sein de I’entreprise
CEVITAL, dans I’objectif principal est de faire une étude quantitative des pertes, et des bilans
énergéetiques des générateurs du réseau vapeur. Aprés les calculs, on a conclu que
I’installation est loin d’étre satisfaisante. Ce qui nous a permis de mettre en exergue
I’existence d’utilisation irrationnelle de la vapeur entrainant ainsi des pertes. On a donc
recherché 1’origine de ces pertes et découvert que les équipements de régulation en mauvais
état, le non-respect des procédures d’exploitation et les configurations du circuit de vapeur en
sont a la base.

A la fin de ce travail, on a proposé plusieurs solutions pour améliorer la consommation de

vapeur.
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Abstract

Our work in this thesis was developed by a practical internship within the company
CEVITAL, with the main objective is to make a quantitative study of the losses, and energy
balances of the generators of the steam network. After the calculations, it was concluded that
the installation is far from satisfactory. This allowed us to highlight the existence of irrational
use of steam thus causing losses. The origin of these losses has thus been investigated and the
discovery that the regulation equipment in bad condition, the non-respect of the operating
procedures and the configurations of the steam circuit are at the base.

At the end of this work, several solutions have been proposed to improve the steam

consumption.
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