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Résumé

La production industrielle d'acide phosphorique (OCP) se fait par voie humide, qui consiste en
plusieurs étapes: attaque de la pulpe (roche humide) avec de l'acide sulfurique et phosphorique,
séparation de I'acide phosphorique du gypse, enrichissement et purification de I'acide phosphorique.
Ce projet concerne le développement et I'identification des principaux parameétres de contrdle des
unités d'acide phosphorique.

Le premier objectif est la compréhension des phénomeénes qui influencent le rendement global
durant les deux premiéres étapes: nous prévoyons de mieux optimiser le rendement et la
concentration de l'acide phosphorique produit par OCP en réalisant des simulations de processus
basées sur des modeles fiables décrivant en détail les propriétés chimiques et thermodynamiques
des mélanges impliqués dans le processus. Le développement de ces modéles nécessitera des études
expérimentales approfondies telles que la solubilité des solides dans différentes conditions
(température, concentration en acide, présence d'impuretés).Trois modeles principaux ont été
développés. Le modéle a noyau rétractable (Shrinking Core Model) pour 1’étude de la dissolution
des phosphates. Les modéles « Mixed Solvent-Electrolyte » (MSE) et Bilan de la Population (PBM)
lesquels nous permet d’étudier la non-idéalité de la solution et de modéliser la nucléation et la
croissance des cristaux du gypse respectivement. La distribution des tailles des cristaux de gypse est
critique a I’efficacité de la filtration.

Pour la validation du modéle thermodynamique développé une proposition et dimensionnement
d’un banc d’essai a ¢té fait. Ce banc d’essai sera utilis¢ a 'avenir pour 1’étude systématique de
influences de la température, 1’agitation, la concentration de I’acide, des impuretés et des additives
sur la solubilité des cristaux, cinétique de cristallisation, et la distribution de la taille et de la forme
des cristaux.

Mots clés: acide phosphorique, dissolution, cristallisation, gypse, banc
d’essai, modélisation, bilan de population, méthode de Lattice Boltzmann
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Introduction Générale

La non-compréhension des phénomeénes intervenant dans le processus de production d'acide
phosphorique (réacteur, filtration) entraine une perte de matiére (acide phosphorique) ce qui
entraine une perte financiere. Ainsi, il est important d'étudier ces phénomenes a la fois au
niveau expérimental qu’au niveau de la modélisation, afin de comprendre les effets des
parametres du processus sur le rendement du procede.

Nous envisageons de proposer un nouveau procédé de production d'acide phosphorique, en
procédant & une étude rigoureuse des propriétés thermodynamiques des mélanges et de la
cristallisation du gypse en réalisant des études expérimentales sur une usine pilote (banc
d’essai).

Ce mémoire comporte de cing chapitres :

Le premier chapitre est une présentation de la société d’accueil, son histoire, ses divers produits
chimiques et ses filiales (dans 1’une desquelles j’ai effectué ce stage).

Le chapitre deux est consacré a toutes les étapes de la production d’acide phosphorique qui
comprennent ’attaque des roches de phosphates, la filtration du gypse et la concentration de
I’acide produit.

Le bilan de matiére et d’énergie pour le procédé sont présentés dans le chapitre trois.

Les modeles cinétiques et thermodynamiques utilisés pour 1’étude de la dissolution des roches
de phosphates et la cristallisation de gypse sont bien décrits dans le chapitre quatre.

Et finalement, un banc d’essai que nous envisageons d'utiliser pour les études expérimentales
des modeéles donnés au chapitre quatre est proposé et dimensionné dans le dernier chapitre.
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I. Présentation de Groupe Office Chérifien des Phosphates
I.1. Historique du phosphate au Maroc

Chapitre | : Présentation générale de ’organisme d’accueil

Les phosphates marocains sont exploités dans le cadre d’une exclusivité confiée a un
¢tablissement public créé en aott 1920, 1’Office Chérifien des Phosphates, devenu Groupe
OCP en 1975. Mais c’est le ler mars 1921 que I’activité d’extraction et de traitement démarre

a Boujniba, dans la région de Khouribga.

En 1965, avec la mise en service de Maroc Chimie a Safi, le Groupe devient également
exportateur de produits dérives.

En 1998, il franchit une nouvelle étape en langant la fabrication et 1’exportation d’acide
phosphorique purifié.

Parallélement, de nombreux partenariats ont été développés avec des opérateurs industriels du
secteur, au Maroc et a I’étranger. (112

I.2. Organigramme du groupe OCP

L’organigramme fonctionnel, au 30 septembre 2016, d’OCP SA se présente comme suit [21:

Mostafa Terrab
Président Directeur
Genéral
S S
Mohamed EI Kadiri Jamal Belahrach
DGA-SG DGA
./ ./
— —
Tarik Choho Mustapha El Quafi
DGA DGA
~ ~
'

Maruoane Ameziane Mohamed Otmane Bennani- Faris Deri Soufyaine El Kassi liass Effal Ghislane Guedira Talal Zouaoui
Strategie & Belhoussain Smires Canital Humlain Developpement Onérations Finance et Control | | Affaires Publiques et
Cooperate Commercial Juridique P Industrigl Inrtjiustrielle de Gestion Communications

Diaual id L.

Figure 1 : Organigramme du groupe OCP



1.3. Production chimique du groupe OCP

Le processus de production des principaux produits commercialisés par le Groupe OCP se

présente comme suit [

Single Super
Phosphate (SSP)

P —

Acide Sulfurique >

Monoammonium
Phosphate (MAF)

| —

Ammoniac ————»

Acide Sulfurique—b{ Acide FE:ﬂuég?urique }7 Ammonaic ———»

Potasse

ey

Diammenium
Phosphate (DAP)

S —

Roche Phosphaté

Y

Engais NPK
. v

Triple Super
Phosphate (TSP)

| —

h 4

Acide Phosphorique

Figure 2 : Production chimique du groupe OCP
1.4. Filiales et participation d’OCP

ocP

|

!

!

Industriel International/ Trading Services Autres
[ 50% 100% ][ OCP Africa ] [ 50% ] JESA [ 100% ][ SADV ]
100%] OCPResearchLLC] [ TEAM MAROC ][ 100% [ 51% ] SAEDM ]
[ 33.3% IMACID 50% Operg‘i‘g'n“snggﬁfumng] [ 100% Foundation OCP ]7
sow | [ Paicenitere | bm ﬁmmm}[m%‘mmMﬂ [ owe ][ roon [
50% ZMPPL [ OCP do Brazil ] [ 99.9% ]4— [ 100% SOTREG ] [ LYDEX ] [ 100% ]4—
[ PPL ][ 80.5% [ BSFT ] 70% ]4— [ 100% OCP Services ] [ 100% IOFFA ]4—
[ 100% PHOSBOUCRAA ] [ OCP Fertilizantes ] [ 99.9% ]4— [ 100% SMESI ]
[ 100% J%";;‘ap"g'rﬁe{s ] [FertilizantesHeringe] 10% ]<— [ 100% CERPHOS ]
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B
[ 100% er;;eprgﬁe;s ] Joint Venture
[ 100% Jorf Fertilizers ] Filiale
Company 5

Figure 3 : Filiales et participation d’OCP [2]
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I1. Présentation de I’Université Mohamed VI Polytechnique (UM6P)

L’Universit¢ Mohamed VI Polytechnique est une institution de recherche et de formation
installée au cceur de la ville Verte de Benguerir. Soutenue par la Fondation OCP, 1’Université
développe des programmes d’enseignement de haut niveau reposant sur les fondamentaux
suivants : enseignement, recherche, développement, transfert des technologies, incubation de
projets innovants, etc. Les unités d’enseignement de I’Université développent des partenariats
internationaux (Sciences Po Paris et Sciences Po Aix, Ecole des Mines de Paris, MIT,
Columbia University, etc.) auxquels s’ajoutent prés de 70 accords d’échange conclus avec des
établissements sur tous les continents. L’Université prévoit d’accueillir dans les 15 prochaines
annees 12 000 étudiants marocains et étrangers, encadrés par 1000 professeurs et chercheurs.
Un cadre de vie attractif sera dédié a ces enseignants-chercheurs via la création d'un quartier
résidentiel d'une superficie de 23 Ha comprenant notamment des centres de loisirs et des
commerces de proximité.

L’université dispose d’un centre de recherche qui contient plusieurs laboratoires a savoir les
laboratoires : MSN (Materials Sciences and Nanotechnology), ESAFE (Ecole des Sciences
d’Agriculture et des Fertilisants), SIMLAB (Simulation Laboratory), LISC (Laboratoire
Ingénierie des Systemes Complexes) et FABLAB (Fabrication Laboratory) aupres duquel j’ai
passé mon stage PFE.

I11.1. Présentation de FABLAB

Le concept de FABLAB de I’'UMG6P reste fidele aux principes de base de développement des
FABLABs, a savoir, une structure mise a la disposition des porteurs d’idées individuels
(créateurs, designers, ingénieurs, hackers, électroniciens, roboticiens, etc.) ou entreprises qui
cherchent a réaliser des projets par eux-mémes ou en collaboration avec d’autres. Il apporte
néanmoins une valeur ajoutée supplémentaire en termes de soutien au développement de la
technopole, a la recherche et a la formation.

Le FABLAB met donc a disposition des utilisateurs des moyens de conception et de fabrication
modernes pour la réalisation de leurs projets. L’équipe de techniciens disponible sur place a
pour mission d’aider les créateurs a bien utiliser ces moyens en toute Sécurité et en toute
autonomie par des formations sur les équipements.

Le FABLAB est aussi et surtout un lieu collaboratif de fabrication, ouvert a tous, qui aide les
créateurs a s’approprier des technologies utiles pour leurs projets. Il favorise la rencontre des
envies et des compétences pour partager, créer et réaliser des objets et des systémes.

Dénomination sociale UNIVERSITE MOHAMED VI
POLYTECHNIQUE « UMG6P »

Domaine d'activite Enseignement supérieur et développement de la
recherche scientifique et technologique

Forme juridique Société anonyme

Date de constitution 13 juin 2013

Siege social LOT 660, Hay Moulay Rachid, Benguérir, Maroc

Capital social 400 000 000 MAD

Valeur nominale 100 MAD

Actionnaires FONDATION SOCIALE GROUPE OCP : 100%

Tableau 1 : Généralités de |’'UM6P



Chapitre 11 : Production de I’acide phosphorique
I. Production Industrielle

Les quatre acides phosphoriques connus sont : hypophosphorique H4P20s, pyrophosphorique
H4P207, métaphosphorique HPOs et orthophosphorique HsPOa.

L’acide orthophosphorique H3POa, est une importante composante chimique de I'industrie des
engrais.

L'unité P2Os est le dénominateur commun pour exprimer la teneur en phosphore tant dans
I'acide phosphorique que dans la roche phosphatée (Waggaman [1969]).

L’acide phosphorique peut se produire a partir de la roche phosphatée selon deux voies, a savoir
la voie thermique et la voie humide. !

I.1. Voie Thermique

L'acide phosphorique destiné a la fabrication de phosphates alimentaires ou techniques peut
étre élaboré par voie thermique par réduction de phosphate naturel, en présence de coke et de
silice, au four électrique a 2000°C. Le phosphore obtenu est oxydé en P,Os puis hydraté en
acide.

2Cas(P0,), + 6Si0, + 10C > P, + 10CO + 6CaSiO,
P,0,, + 6H,0 — 4H;PO,

Gisment de Element i \ )
Phosphate H Phosphorique H Creydation HﬁmdePhnsplmnque

Figure 4 : Schéma conceptuel simplifié de la voie thermique pour la production d’acide

phosphorique

1.2. Voie Humide

Presque tout I'acide phosphorique nécessaire a l'industrie des engrais est produit par voie
humide. Dans beaucoup de ces procédés, le phosphate brut est converti en acide phosphorique
et en sulfate de calcium dihydraté (gypse) en ajoutant au réacteur une solution mixte d'acides
sulfurique et phosphorique. Le procédé utilisé dans la pratique industrielle pour la production
d'acide phosphorigue est la «<méthode par voie humide», qui comprend des procédés a un stade
et de recristallisation. Les procédés en une seule étape consistent en une seule étape de réaction-
cristallisation et les voies les plus courantes pour la production d'acide phosphorique dans ce
cas sont les procedés dihydraté et hemi-hydrate.

Le procéde de production de HsPO4 (OCP), de loin le plus répandu, sera explicité plus en détail
au cours de ce chapitre.

En utilisant la méthode humide, I'acide phosphorique est produit d'une maniére qui facilite le
mélange et le contact de la roche phosphatée avec une solution aqueuse d'acide sulfurique et
phosphorique. Le phénomeéne peut étre decrit par les réactions suivantes :
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Cas(P0O,), + 3H,50, + 6H,0 - 3CaS0,.2H,0 + 2H;P0,
3CaF, + 3H,S0, + 4H,0 + Si0O, — 3CaS0,.2H,0 + H,SiF,
CaC0; + H,S0, + H,0 = CaS0,.2H,0 + CO,
Ou plus correctement :
Ca,o(PO,)eF, + 10H,50, + 10nH,0 - 10CaS0,.nH,0 + 6H;P0, + 2HF
Avec n : degré d’hydratation du sulfate de calcium

Selon les conditions opératoires et les valeurs de divers parameétres (température, concentration
de I'acide), on peut avoir :

n =0 : formation d'anhydrite CaSO4 (50-55% P.Os a 120-130°C) ;

n = 0.5 : formation d'hémihydrate CaS04.0.5H,0 (42-45% P,Os a 20-100°C) [Norsk Hydro,
Jacobs, Occidental];

n =2 : formation de dihydrate CaSO4.2H.0 (30-32% P.0s a 68-78°C) [Prayon, Jacobs, Rhone
Poulenc, Norsk Hydro]

Le procédé de production d'acide phosphorique selon le procédé dihydrate est utilisé¢ a ’OCP.
Il. Procédé Jacobs (Jorf Lasfar)

La production d'acide phosphorique par le biais de ce procédé comprend huit étapes :
I’épaississement de la pulpe, I’attaque sulfurique, la filtration de 1’acide, 1’assainissement
(récupération de H2SiFs), le stockage de I’acide dilué, la concentration de 1’acide, le stockage
de I’acide concentré et purification de I’acide.

Production d’acide phosphorique en ligne E Jorf Lasfar

-->- »  Atmosphere

| ) Flocculent
w S Preparation Station

(CEi “ | Ripening
t an k compartments

Non-thickened
phosphate pulp

~onan
Sulfuric acid

Figure 5 : Schéma simplifié de la production en ligne E (Jorf Lasfar)
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11.1. Matiéres premieres

Les phosphates utilisés sont issus des gisements de carbonatofluorapatites, de chloroapatites
ou encore d’hydroxyapatites. L’acide sulfurique provient du procédé¢ de contact et a une
concentration massique comprise entre 70 et 98%.

11.2. Unité d’épaississement

Figure 6 : Schéma de ['unité d’épaississement

Une ligne d’épaississement permet d’accroitre la concentration en solide de la pulpe de
phosphate provenant de la laverie, de 55% a 65% avant son alimentation a 1’étape de I’attaque
et de la filtration. La pulpe est livrée dans un bac de réception cylindrique dans lequel la pulpe
est maintenue en agitation afin d’éviter la décantation du solide et bien évidemment I’apparition
d’une stratification selon les différentes tranches granulométriques. Ensuite, la pulpe pompée,
subit une dilution avec de I’eau de surface, puis elle est mélangée avec le floculant préparé
dans la station de floculation, et par la suite le mélange rejoint I’épaississeur dans sa partie
centrale ou la décantation se réalise. Ce dernier est composé d’un racleur entrainé par quatre
moteurs qui évacue la pulpe épaissie dans le cone de décharge. Elle est pompée pour assurer
sa recirculation vers 1’épaississeur afin d’atteindre la masse volumique requise pour le
soutirage vers le réacteur et qui varie entre 1620 et 1700 kg/m3. Enfin, I’eau claire obtenue
apres épaississement de la pulpe est collectée dans la partie supérieure de 1’épaississeur et par
débordement alimente la fosse.
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Figure 7 : Flowsheet de ['unité d’épaississement (dessiné avec Edraw)

Les parameétres opératoires de 1’épaississement sont représentés ci-dessous :

Parameétres opératoires Valeurs

Taux de solide a I’entrée du bac de 47 - 52%

réception de la pulpe

Densité a I’entrée du bac de réception de la | 1450 — 1530 Kg/m®
pulpe

Densité a la sortie de 1’épaississeur 1620 — 1700 Kg/m?®
Taux de clarté de la surverse (Taux 0—100 MES
d’impuretés)

Hauteur du lit 0,5-2m

Pression du lit 1,25 - 1,35 bar
Concentration du floculant 35 gll

Taux de P2Os dans le phosphate 29 -31%

Tableau 2 : Paramétres opératoire d unité d’épaississement
11.3. Unité d’attaque du phosphate par l'acide sulfurique concentré

L’attaque du phosphate a lieu a pression atmosphérique dans une cuve non compartimentée
équipée d’un agitateur central unique et refroidie par 1’air. On y introduit le phosphate brut
(broy¢ sec ou en pulpe, granulométrie de I’ordre de 200 pm), 1’acide sulfurique concentré et
I’acide orthophosphorique recyclé issu du lavage du gateau de gypse formé. L’air assure
simultanément le refroidissement du milieu réactionnel et I’entrainement des composés fluorés
formés.

La température de travail est de 80°C, ce qui correspond a un procédé conduisant a la
fabrication d’un acide de teneur comprise entre 28 et 30 % en P20s et a la formation de gypse
CaS04.2H,0. Si la température de la cuve augmentait, on aurait alors formation de
I’hémihydrate.

La technologie utilisée doit étre performante afin d’assurer :
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e Un rendement optimal en évitant toute perte pouvant se produire soit lors de la
précipitation de gypse a la surface des grains de phosphate dont I’attaque est alors
stoppée (cas lorsque la concentration en acide sulfurique est trop élevée), soit lors de la
syncristallisation entre le gypse et le phosphate dicalcique (cas lorsque la concentration
en acide phosphorique est trop faible) ;

e La fonction de remise en suspension de la masse de gypse apres un arrét prolongé ;

e Lafonction de refroidissement (constante de la température) et le traitement du courant
gazeux sortant de la cuve pour éliminer le fluor avant rejet vers 1’atmospheére ;

e La bonne dispersion de I’acide sulfurique afin d’éviter tout surplus de concentration ;

e Ladispersion des mousses provoquées par le dégagement de dioxyde de carbone COs..

Les pertes en P20s dans la réaction sont de deux types:

I.  Pertes chimiques :
e P20ssoluble
e P,Os inattaqué: pour causes principales 1’excés d’acide sulfurique ou une
granulométrie grossiére.
e P,Os syncristallisé : du principalement au manque d’acide sulfurique ou une
granulomeétrie fine
Il.  Pertes physiques

Acide sufurique
Pulpe de phosphate Eau de mer chargée

Acide de retour
Eau de lavage

Figure 8 : Schéma de ['unité d’attaque

La pulpe est soutirée a 1’aide d’une pompe a partir de 1’épaississeur et refoulée vers la cuve
d’attaque lieu de la réaction.

Le procédé est caractérisé par son réacteur annulaire composé de plusieurs compartiments. I
est muni de 7 compartiments qui forment son anneau extérieur, un compartiment central et
finalement un compartiment d’alimentation du flash-cooler.

La pulpe de phosphate est introduite dans le compartiment 1 de I’anneau extérieur ou elle est
attaquée en premier lieu par I’acide sulfurique injecté via trois points. Le premier entre les
compartiments 3 et 4, le deuxieme entre les compartiments 5 et 6, et le troisieme entre les
compartiments 6 et 7. Grace a I’effet du grand débit de pompage des pompes de circulation, la
pulpe de phosphate est mélangée avec 1’acide sulfurique en formant une bouillie qui rejoint a
son tour le compartiment centrale ou on a formation de 1’acide phosphorique et le sulfate de
calcium di-hydrate avec une température maintenue a des valeurs variant de 80 °C a 82 °C.
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La bouillie est refroidie par la suite de 1’ordre de 2 °C, en I’introduisant dans un flash-cooler
par le biais de deux pompes avec une capacité de refoulement de 9000 m®h chacune, donc une
circulation totale de 18000 m3/h.

Aprés son refroidissement, la bouillie se divise en deux parties. Un débit de 17000 m*h
retourne au réacteur et le reste rejoint le premier compartiment de la section de maturation, le
but de cette zone est d’assurer un temps de séjour additionnel aux cristaux pour murir afin
d’augmenter la filtrabilité de la bouillie.

Les gaz récoltés dans le flash-cooler passent a travers un pré-condenseur alimenté par 1’eau de
procédé afin de récupérer la chaleur des gaz et utiliser 1’eau préchauffée pour le lavage des
toiles, ensuite les gaz sont acheminés vers un condenseur alimenté en eau de mer qui sert a
évacuer le gypse des trémies des filtres, cela va permettre aux gaz de subir un dernier lavage
avant d’étre envoyés vers la cheminée.

Cuve de maturaticn
03EMC2

Cuve d'attaque
03EMO1

Compartiment
d'alimentation du
refroidisseur

p-

Compartimert de la
Retoiic d o bauilis cuve de maturation
\ du refroidisseur /
’
Fenétre de transfert
de la bouillie 1
Compartiment Trop-plein commun
central de la cuve : aux deux cuves
d'attaque

: Sortie de bouillie
vers les filtres

l

Figure 10 : Principaux composants du réacteur
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Figure 11 : Flowsheet de ['unité d’attaque (Edraw)
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Figure 12 : Diagramme de Nordengren (Lieto [1998])
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Les paramétres opératoires de 1’unité d’attaque sont dans le tableau suivant :

Parametres opeératoires Valeurs
Pression dans la cuve 1 bar
Température de la bouillie 78 — 80 °C
Débit de circulation 18000 m*/h
Débit d’acide sulfurique 110 m%/h
Concentration des sulfates libres 27232 gll
Taux de solide bouillie 29233 %

Densité bouillie

1440 a 1520 kg/m?

Densité du filtrat de la bouillie

1230 a 1290 kg/m?

Pression dans le flash cooler

0,34 20,38 bar

Tableau 3 : Paramétres opératoire d’attaque
I1.4. Unité de Filtration

Opération essentielle dans le procédé, la quantité de solide a extraire étant trés importante (de
4 a5 t/t de P2Os produite). La rétention de liquide dans le gateau de gypse est considérable (de
25 a 35% en masse), ce qui implique un lavage méthodique. D’autre part, 1’augmentation
constante des capacités de production des unités a nécessité I’installation de filtres sous vide a

table circulaire horizontale possédant des surfaces de filtration trés importantes.

Bouillie

Eau de lavage du
gateau W=

Eau de mer

F

i

Eau de lavage

Eau de mer recyclée 3

Unité de filtration

Figure 13 : Schéma de ['unité de filtration

La bouillie issue des cuves de maturation est pompée vers deux filtres de type PRAYON
pour séparer 1’acide phosphorique des cristaux de gypse formés dans la phase d’attaque.

Les filtres PRAYON sont divisés en huit zones : pré-secteur, secteur fort, secteur moyen,
secteur faible, secteur trés faible, secteur de décharge du gypse, secteur de lavage et secteur

de séchage des toiles.

Le filtre est divisé en plusieurs sections, produisant un filtrat avec un titre en acide

phosphorique et une concentration en matiéres en suspension différentes.

Les zones 1 et 2 sont alimentées avec de la bouillie composée d’acide phosphorique et du
gypse provenant de la cuve de maturation. En effet la premiére zone, appelée aussi pré-
secteur, a pour role de laisser le gateau se former et de se stabiliser a la surface des toiles,

Acide de retour

az

Eau de séchage de

cellule

Eau de cellule

basculante

Boue de gypse




tandis qu’au niveau de la deuxiéme zone (secteur acide fort), on a séparation principale
de I’acide phosphorique dilué et les impuretés sous forme solide.

Dans le pré-secteur, le gateau de gypse peut étre considéré comme inexistant et le filtrat
obtenu est trop turbide pour étre envoye vers la clarification vu qu’il est trop chargé en
matieres en suspension, et donc, il rencontre le filtrat de la troisieme zone et ils forment
un acide de retour avec le courant de liquide produit au dévésiculeur d’acide qui est recyclé
a la cuve d’attaque.

Par contre, le filtrat obtenu au niveau de la deuxiéme zone a le titre de ’acide dilué
recherché avec une teneur de 28 % en P,0s et il est transféré a I’unité de stockage pour
étre concentré.

Au niveau de la quatrieme zone (secteur acide faible), I’acide faible obtenu est recyclé
pour laver le gateau de gypse au niveau de la troisieme zone (secteur acide moyen), afin
de récupérer un acide moyen d’une teneur de 18 a 20 % en P20s, et c’est bien ’acide de
retour renvoy¢ vers la cuve d’attaque.

Dans la cinquieme zone (secteur acide trés faible), I’eau provenant du bac de lavage de
gateau permet d’effectuer un lavage des filtres pour accroitre la récupération d’acide
phosphorique résiduel dans le gateau et afin d’obtenir un acide trés faible qui par son tour
recyclé vers la quatriéme zone pour produire I’acide faible.

Ensuite le cycle de lavage consiste en trois zones, a savoir, la décharge du gypse, le lavage
de la toile et le séchage de la toile. Dans ce cycle, les cellules basculent, sont vidées et
nettoyée afin d’étre prétes pour un nouveau cycle de filtration.

En effet, dans la sixieme zone (secteur décharge du gypse), Le gypse est décharge, par
renversement de la cellule basculante en position inverse, dans une trémie arrosée de 1’eau

de mer servant a son évacuation vers la mer. Le décollement du gateau de la toile est
facilité par la force de gravitation et aussi grace a un soufflage.

Apres I’extraction du gypse, il en reste encore sur la toile, ce reste est lavé, au niveau de la
septieme zone (secteur lavage des toiles), par I’eau produite au pré-condenseur. En effet les
gaz issus du flash-cooler passent vers le pré-condenseur et préchauffent I’eau de procédé qui
sera pompée par la suite vers le bac d’eau servant au lavage des toiles.

Enfin, la zone 8 (secteur séchage des toiles) consiste au drainage de 1’eau résiduelle des
cellules via un séparateur connecté a une soufflante. Cela permet de sécher les toiles tout
en retirant 1’eau résiduelle qui pourrait diluer la bouillie au prochain cycle de filtration.
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Figure 14 : Les principales opérations de filtre

Les buées produites a la boite a vide via le dévésiculeur, duquel la sous-verse liquide est
acheminée vers la cuve d’attaque en tant qu’acide de retour et les gaz résiduels sont
envoy¢s dans un laveur pour étre purifiés. Cette purification est faite avec I’eau de mer a
contrecourant et elle permet I’élimination des impuretés. Et par la suite, I’eau de mer du
laveur est dirigée vers la fosse de boue de gypse.

Pulp from
attack unit

N>
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. N N >
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Figure 15 : Flowsheet de ['unité de filtration (Edraw)
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Les parametres opératoires de la filtration sont présentés dans le tableau suivant

Parametres opeératoires Valeurs

Vitesse de rotation 3410 tr/min
Epaisseur du gateau 65a 75 mm
Pression dans la section de filtration 0,38 4 0,48 bar
Densité d’acide trés faible 1010 a 1030 kg/m?®
Température de 1’eau de lavage 68475 °C

Densité de I’acide moyen 1200 a 1220 kg/m?®
Densité de I’acide fort 1230 & 1290 kg/m?®

Tableau 4 : Parameétres opératoire de filtration

11.5. Unité d’assainissement

Figure 16 : Schéma de [ 'unité d’assainissement

Le traitement des gaz issus des réactions de production d’acide phosphorique est un enjeu
majeur pour ['unité, d’ou la nécessité de le contrdler afin d’atteindre I’efficacité souhaitée
en termes de rejets de gaz et le respect de I’environnement.

Le procédé JACOBS utilise un « Fume Scrubber » pour laver les gaz (divers composés
volatiles) provenant de la cuve d’attaque et de la section de filtration.

Le « Fume Scrubber » utilisé se présente sous une forme parallélépipédique constitué de
plusieurs lits filtrants organisés verticalement en quatre lignes paralléles. Chaque ligne compte
quatre cartouches qui sont arrosees par des pulveérisateurs.
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Figure 17 : Flowsheet de ['unité de lavage de gaz (Edraw)
11.6. Stockage de I’acide dilué (28%)

L’acide dilué provenant de 1’unité d’attaque/filtration est d’abord alimenté au désursaturateur,
une cuve d’agitation, dans laquelle la température de I’acide diminue. Ce refroidissement réduit
la solubilité de sel dissous contenus dans I’acide et favorise la formation des cristaux,
produisant un acide désursature.

L’acide désursaturé est alimenté par débordement au décanteur pour y subir une sédimentation.

Les boues (chargés en impuretés mais aussi riche en acide) formées au fond de décanteur
peuvent étre recyclées au décanteur selon leur consistance.

L’acide en surverse du décanteur a suffisamment séjourné dans le décanteur pour que son
contenu en solide soit inférieur a 1%. Cet acide dilué clarifié est alimenté au bac intermédiaire
avant d’étre acheminé aux échelons de concentration associés ou a I’atelier d’engrais.
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Figure 18 : Flowsheet de ['unité de stockage de [’acide dilué (28%)
I1.7. Concentration

Afin de passer d’une gamme de 28-32% a une gamme de 40-54%, il est nécessaire de
concentrer I’acide par une technique usuelle d’évaporation (1’eau et autres corps volatiles) sous
pression réduite. Au cours de cette concentration, les composés fluorés dégageés avec la vapeur
d’eau (essentiellement SiF4 et HF) peuvent étre récupérés sous forme d’HoSiFe.

3SiF, + 2H,0 — 2H,SiF + Si0,
SiF, + 2HFqq) — H,SiFy

La concentration est faite dans une boucle de circulation qui comporte, entres autres, un
bouilleur associé a un condenseur, une pompe de circulation a grande débit et un réchauffeur
d’acide.

L’acide dilué clarifié provenant de 1’unité de stockage de 1’acide dilué est mélangé au flux
d’acide de circulation en sortie du réchauffeur d’acide. Le flux d’acide, a 82 °C, est ensuite
alimenté au bouilleur. L’évaporation de 1’eau et autres composés volatils contenus dans I’acide
dilué s’effectue en continue a une dépression de 60 torr (60 mmHg), maintenue par la pompe
a vide et le condenseur. Les buées produites dans le bouilleur sont dirigées au condenseur.

De I’eau de mer est alimentée dans le condenseur afin de refroidir les buées et faire condenser
les gaz condensables. L’eau de mer et les buées condensées sont évacuées vers la fosse de rejets
via la garde hydraulique, qui assure le maintien du vide dans les équipements. Les
incondensables, aspirés par la pompe a vide, sont relachés a I’atmosphere.

Afin de réchauffer 1’acide de circulation, le réchauffer d’acide est alimenté en vapeur
secondaire a basse pression (BP) provenant de I'unité de transformation de vapeur. Les
condensats générés dans le réchauffeur sont retournés a I'unité de transformation de vapeur
pour y produire a nouveau de la vapeur BP.
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Figure 19 : L unité de concentration

11.8. Stockage de I’acide concentré (54%)

Le procédé de stockage de 1’acide concentré est similaire au procédé de stockage de 1’acide
dilué. L’acide concentré non-clarifié provenant de bouilleur des échelons de concentration, est
alimenté au désursaturateur. Le désursaturateur refroidit I’acide et favorise la formation de
cristaux, produisant ainsi un acide désursaturé.

L’acide en surverse du décanteur a suffisamment sé¢journé dans le décanteur pour que son
contenu en solide soit inférieur a 0.5%. Cet acide est alimenté & une colonne liquide avant
d’étre acheminé aux bacs de stockage, ou 1’acide est soit dirigé a I’atelier d’engrais ou destiné
a ’exportation.

de l'unité de
concentration

P P — S
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Vers les bacs de

Désursaturateur stockage de l'acide
concentré
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| Acide dilué NCL
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Figure 20 : L unité de stockage de [’acide concentré (54%)
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11.9. Décoloration et purification

L’acide obtenu par voie humide est beaucoup moins pur que I’acide "thermique”. Il peut
contenir des impuretés organiques et surtout minérales avec présence d’éléments tels que le
fer, le vanadium, le cuivre, le manganése, I'aluminium, le plomb ou encore le chrome. On
procede donc, si nécessaire, a des opérations de purification pouvant aller d’une simple
décoloration-clarification a des opérations plus complexes de précipitation de certaines
impuretés (tel I’arsenic sous forme de sulfure) ou d’extraction liquide-liquide en utilisant, par
exemple, un solvant tel le tri(nbutyl)phosphate TBP qui extrait 1’acide phosphorique sous
forme moléculaire préférentiellement aux impuretés de type cationique, voire méme anionique.

I11.Parametres de marche de la réaction (Attaque-Filtration)
I11.1. Température de réaction (78-80 °C)

La gamme de température de 78-80 °C a été considérée ici, puisque comme mentionné
précédemment, le sulfate de calcium cristallise sous la forme dihydrate dans cette gamme. La
conversion globale du procédé, n'augmente que légerement avec l'augmentation de la
température. L'effet de la température sur la formation de sulfate de calcium dans le réacteur
est plus prononcé, la vitesse de formation du sulfate de calcium commence a un niveau élevé,
puis atteint une valeur constante lorsque la température augmente. Ceci est dd au fait qu'une
couche de sulfate de calcium formée sur la surface externe des particules de phosphate entrave
la vitesse de réaction.

111.2. Densité de la bouillie (1,525-1,560)

La densité est contrdlée par pesée apres tarage de la fiole et une bonne agitation d’un litre de
bouillie au labo local, les échantillons sont pris du réacteur chaque heure.

Le réglage de la densité de la bouillie se fait par ajout ou réduction du débit d’acide produit
(28%) recyclé par action d’une vanne. Pour une densité élevée on augmente le débit d’acide
recycle, et pour une densité basse on procéde a la correction par une action inverse.

111.3. Densité du filtrat bouillie (1,300-1,310)

Le réglage de la densité du filtrat bouillie est réalisé par 1’eau du procédé a introduire en plus
ou en moins dans le réacteur respectivement en cas d’augmentation ou de diminution de la
densité tout en agissant sur la fermeture ou 1’ouverture des vannes de régulation.

Une densité élevée est réglée par un débit d’eau en plus vers le réacteur.
Une densité inferieure est réglée par une réduction d’eau vers le réacteur.
I11.4. Teneur des sulfates libres (25-27 g/l du filtrat)

Le controle de la teneur des sulfates libres (SO4%) dans le filtrat bouillie se fait au laboratoire
par titrage de 2cc par le chlorure de baryum (BaCl2) 0,2 N, I’indicateur utilisé est le sulfonaso
IIT et ’acétone comme catalyseur, une fois le virage est atteint, on procede a la lecture de la
tombée de la burette dans un tableau ou elles sont reportées les valeurs correspondantes
réalisées par des essais a I’avance pour rendre pratique et facile la lecture du résultat trouve.
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Suivant la valeur de SO4%en g/l trouvée on procéde a une correction soit en plus ou en moins
par ajout ou réduction du débit d’acide sulfurique au débit nominal de marche par fermeture
ou ouverture des vannes d’acide sulfurique:

e Valeur supérieure a la consigne: réduction de débit d’acide sulfurique a la valeur
désirée.
e Valeur inférieure a la consigne: augmentation de débit d’acide sulfurique a la valeur
désirée.
Le temps de correction doit étre respecté pour éviter toute perturbation de marche par mauvaise
correction.

NB: des confirmations sont nécessaires en dehors de la marche normale pour redresser la
situation et revenir a une marche stable

I11.5. Taux de solide (33-35%)

Le taux de solide dans la bouillie est controlé par la mesure de la densité de la bouillie et celle
du filtrat bouillie, les valeurs trouvées sont reportées sur des abaques qui donnent la valeur
désirée ou par calcul.

NB: dans le cas ou les deux densités varient dans le méme sens, il est préférable de corriger
avec I’eau ou bien avec 1’eau et 1’acide recyclé a la fois suivant les valeurs trouvées.

IVV. Rendement global
Le rendement de I’attaque dépend de plusieurs parametres :

e Teneur de I’acide sulfurique dans la bouillie.
e Température du milieu réactionnel.
e Teneur en P20s dans le réacteur.

I1 dépend aussi des parametres liés a I’installation

e [’agitation dans le réacteur.
e Le volume du réacteur (temps de séjour).

Le rendement de la filtration dépond des parameétres suivants:

e La qualité de cristallisation en milieu de la réaction (porosité).
e Epaisseur du gateau (débit de bouillie).

e Répartition de la bouillie dans le filtre.

e Lavitesse du filtre.

e Le vide dans le filtre.

e Laviscosité de la bouillie, d’acide et de I’eau de lavage.

e Latempérature de filtration.

e Le débit d’eau de lavage du gateau du gypse.

e Lavage toiles filtrantes.

o Etat des toiles filtrantes.

Les pertes en P2Os dans la filtration peuvent étre aussi la conséquence:
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e De ’état des toiles; Encrassement-déchirures-etc. ..

e Un mauvais lavage toiles : Réglage de I’écran de lavage et Température basse d’eau
de lavage toiles

e D’une teneur en P>Os élevée

e De la dégradation des parametres de marche en particulier les sulfates libres et la
température dans les réacteurs.

Le rendement de la filtration est de I’ordre 98%.

Le rendement globale de 1’attaque — filtration est de 1’ordre 95%.
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Chapitre 111 : Bilan de matiere et d’énergie

I. Flowsheet du processus

Lacuve d’attaque  Fumées () Systéme de lavage des gaz du

/ refroidisseur
f froidisseur sous vide
\_ (Flash cooler) Fau demer

lie 5 ' S
@) l—l Eau de lavage (10)

Acide sulfurique (3

Acide phosphorique

deretour )

. (@’ Pré secteur | Addefort [AcdeMoyen | Acide faible | Extractin | Lavage de
du Gypse foile
Entrée de la pulpe (1) o T —
secteur : .
9 3

Acide phosphorique Acide faible (12) Eau gypseuse (11)
de retour (2)

) . I
Acide phosphorique

8% (19 Gypse
A ———

Unité de stockage
d'acide 28%

Figure 21: Schéma simplifie des unités de [’attaque et de la filtration

I1. Components

Composition du minerai de phosphate de Gantour

Composés Teneur en %
H20 6,626
CO2 7,117
P20s 30,26
SiO; 3,343
CaOo 50,935
SO3 1,843

F- 3,561
Fe20s3 0,268
Al>O3 0,501

K20 0,069
MgO 0,453
Na20 0,762
Cd (ppm) 21,746

Tableau 5 : Composition du minerai de phosphate Gantour
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I11. Bilan de matiere de chaque unité

Unité d’épaississement

Pulpe de phosphate

Débit

384 t/h

Température

36 °C

Concentration (taux de solide)

55 % massique

Densité 1.553
Epaisseur
Agitation 0.15 tr/min
Turbidité 200 NTU
Pression 1.46 bar
Floculant
Débit | 7.31/h
Eau brute
Débit | 149 t/h
Pulpe de phosphate épissé
Débit 325 t/h
Température 36 °C
Taux de solide 65 %
Densité 1.778

Tableau 6 : Récapitulative de bilan de matiere de [ 'unité épaississement

Unité d’attaque
Acide sulfurique
Débit 199 t/h
Température 45 °C

Concentration

98.5 % massique

Acide phosphorique dilué

Débit 610 t/h
Température 64 °C
Taux de P20Os 22 %
Taux de solide 1.3%
Cuve d’attaque
Taux de P20s 27.4 %
Taux de solide 33.9%
Taux de SOq4 libre 26.2 g/l
Densité de la bouillie 1.451
Température 80.5 °C
Bouillie de cuve d’attaque vers flash cooler
Débit 28079 t/h
Température 82 °C
Taux de P>Os 28.3 %
Taux de solide 33.2%
Flash Cooler
Température 78.2 °C
Pression 250 mmHg
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Bouillie de flash cooler

vers cuve de maturation

Débit 27999 t/h
Température 79 °C
Taux de P20s 28.5 %
Taux de solide 33.2%

Cuve de maturation

Taux de P20s 27.5%
Taux de SOq4 libre 26.4 g/l
Taux de solide 34 %
Température 78 °C
Densité de filtrat 1.214

Bouillie vers les filtres

Débit 1041 t/h
Température 79 °C
Taux de P20s 28.5 %
Taux de solide 33.2%
Densité 1.449
Densité du gypse 2.320
Acide produit
Densité 1.27
Taux de P20s 25 %
Taux de solide 1%
Taux d’impuretés 4%

Tableau 7 : Récapitulative de bilan de matiere de [ 'unité d’attaque

Unité de filtration

Bouillie alimenté vers le filtre

Débit

520 t/h

P20s

28.2 % massique

Taux de solide

32 % massique

Acide dilué produit vers clarification

Débit 121 t/n
Taux de P20s 27.9%
Taux de solide 3%
Température 66.1 °C
Densité 1.239
Acide du filtre turbide

Débit 8 t/h
Taux de P20s 27.9%
Taux de solide 3%

Acide de retour vers réacteur

Débit 305 t/h
Taux de P20s 22.3%
Taux de solide 1%
Température 62.5 °C
Densité 1.161

Acide faible de quatrieme secteur
Débit 205 t/h

2
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Taux de P20s

14.3 %

Taux de solide

1%

Acide faible de

cinquiéme filtre

Débit 180 t/h
Taux de P20s 7.7 %
Taux de solide 1%
Gypse déchargé
Débit 1245 t/h
Température 36 °C
Taux de P20s 0.1%
Taux de solide 13%
Filtre
Rotation 4 min/tr

Pression (sous vide)

210 — 240 torrs

Débit de bouillie par filtre

507 t/h ou 324 m®/h

Eau de lavage de la toile

Débit 130.5 m¥h

Température 69.3 °C
Machine sous vide

Pression | 210 mmHg

Eau gypseuse

Taux de P20s 0.5%
Densité 0.977
Taux de solide 0%

Tableau 8 : Récapitulative de bilan de matiere de ['unité de filtration

Unité d’assainissement

Eau alimenté
Débit | 112 m/h
Eau de puisard
Taux de solide 0.0 %
P20s 0.3%
Température 33.3°C
Laveur de gaz
Pression | 1 bar
Gaz dégagé
Fluor 4.3 mgF/Nm3
Température 37.3°C

Tableau 9 : Récapitulative de bilan de matiére de ['unité d’assainissement

Unité de stockage 28%

Acide du filtre

P20s 28 %
Taux de solide 1a2%
Température 74 °C
Désursaturateur
Température | 40 °C

Boue au fond

de décanteur
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Débit 16 t/h ou 11 m%h
Densité 1.44
Température 40 °C

Taux en solide 20 %

Taux de P20s 27 %

Tableau 10 : Récapitulative de bilan de matiére de ['unité de stockage 28 %

Unité de concentration

Acide alimenté
Débit 49 m3/h
Température 86 °C
Pression 1.4 bar
lleur
Température 84.2 °C
Pression 67 torr
Pompe de circulation
Débit | 11160 m°/h
Vapeur BP
Pression 5 bar
Température 179 °C
BP produit
Débit 39 t/h
Pression 2 bar
Température 152 °C

Tableau 11 : Récapitulative de bilan de matiére de ['unité de concentration
IV. Bilan énergétique
Loi de conservation de I'énergie

Energie totale entrant
= Energie totale sortant avec les produits
+ Energie totale perdue aux alentours + Energie tatale stocké

Energie potentielle: ceci est dd a la position ou a la hauteur due au mouvement
Energie interne: c'est I'énergie associée aux molécules et dépend de la température

Travail: ceci est accompli quand une force passe a travers une distance. Le travail effectué sur
un systeme est positif alors que le travail effectué par un systéme est négatif

Energie cinétique: c'est I'énergie due au mouvement
2 2
Uy + PV, + Ul/g +Z,g+Q=U, + PV, + Uz/g +Z,g+ W
Ou, Q = Chaleur transférée a travers les limites du systeme
W = Travail effectué par le systeme

P1P»: Pression entrant, Pression sortant

V1V2: Volume entrant, Volume sortant
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U1U2: Vélocité entrant, Vélocité sortant
Z17Z2: Hauteur entrant, Hauteur sortant
G: Accélération de la pesanteur (9.8 m/s?)

Dans les processus chimiques, le facteur d'énergie cinétique (U?%/g) et le facteur d'énergie
potentiel (Zg) sont faibles et négligeables et la relation entre U et Py est corrélée en termes
d'enthalpie (H).

H=U+PV
HZ_H1:Q+W

En outre, le terme de travail peut étre négligeable dans de nombreux systémes de génie
chimique.

Par conséquent,
H,—H, =@

Tout
Cp;dT + E AH,(Tyer) + E nl-f Cp;dT
; T
l

ef

Tref
o= |
i Ti

m

Hypothéses de bilan énergétique

e Le processus est a I'état stable

e Aucune chaleur n'est perdue du récipient et du tuyau, c'est-a-dire qu'il y a un bon
retard

e L'effet de la pression sur I'enthalpie est ignoré

e Les changements d'énergie potentielle et cinétique sont négligeables

Propriétés thermodynamiques du systéme de production d'acide phosphorique

Composés AH¢ (kJ/mol) Capacité thermique (J/mol
K)

CaO -635.09 42.09
P20s -1506.25 60.25
SiO» -909.48 44,57
Al;O3 -1675.7 82.43
Fe203 -824.25 103.7
CO2 -413.80 37.12
SOs -441.04 50.63
H20 -285.83 75.38
H2SO4 -814 131.32
Caz(POa)> -4120.82 277.8
CaS04.2H,0 -2022.63 195.9
CaF> -1214.6 68.63
O2 0 29.38
HF -271.12 29.14
H3PO4 -1271.66 150.3
Al2(SO4)3 -3440.9 259.58
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Fe2(S04)3 -2582.53 264.74
H.CO3 -699.65 27.98
Ca(OH). -986.17 87.5
CaCOs -1206.92 85.85
CaHPO4.2H20 -2403.6 -
H>SiFe -2645.82 -

SiF4 -1615 73.59
K20 -363.17 83.62
Na,O -417.98 69.12
MgO -601.2 35.08
K2SOq4 -1437.71 138.57
Na>SO4 -1387.08 129.22
MgSO4 -1284.9 96.36
CaSOq4 -1434.1 101.2

Tableau 12 : L enthalpie standard de formation et la capacité calorifique des différents
constituants des réactions [13][20][21][23][24][25]

Enthalpie d’une réaction

dinK AH’
dT ~ RT

Variation de I’enthalpie d’une réaction :

AH(T) = ArH (To) + A-Cp(T — Tp)

Réactions A H'(Ty) [k] /mol] A,.Cp []/molK] AH'(T)
1 -938.25 -386.04 -22170.45
2 -575.11 - -

3 -129.68 -59.53 -3403.83
4 76.69 - -

5 784.46 - -

6 -16.87 -56.06 -3100.17
7 -179.34 9.33 333.81

8 -172.42 -6.78 -545.32

9 -155.08 5.34 138.62

10 -440.48 4.16 -211.68
11 -545.92 -0.99 -600.37
12 -87.13 5.31 204.92

Tableau 13 : L enthalpie des réactions (de 1 a 12)




Chapitre 1V : Modeéles de dissolution et de cristallisation

I. Modele cinétique de processus de dissolution
I.1. Modéle a noyau rétractable « Shrinking Core Model » (SCM)

Pour décrire la dissolution des phosphates par I'acide sulfurique, on peut utiliser le modéle a

noyau rétractable (SCM). Dans le développement du SCM, la réaction générale ci-dessous est
utilisée. [P11201114][15][16]

F(fluide) + bS(solide) - Cproduit dans le fluide + Résidus poreux

Dans cette reaction, le réactif solide est considéré comme non poreux et initialement entouré
d'un film de fluide a travers lequel un transfert de masse se produit entre la particule solide et
la masse du fluide. Au fur et a mesure que la réaction se déroule, une couche de cendre/inerte
se forme autour du noyau n'ayant pas réagi. Ainsi, a tout moment, il y a un noyau de matiére
n'ayant pas réagi qui rétrécit en taille pendant la réaction. Sur la base de ce modeéle, I'étape de
détermination d’avancement, 1'étape la plus lente, qui contrdle le systéme peut é&tre
principalement I'une des suivantes, Levenspiel, (1999):

e Controle de la diffusion du film, ou F et/ou C diffusent a travers le film liquide stagnant
entourant la particule solide,

e Réaction chimique de surface, ou la réaction chimique se produit a la surface du noyau
qui n'ayant pas réagi a l'interphase forte entre le solide et le produit de réaction, et

e Processus de diffusion interne, ou le fluide F et/ou C diffusent & travers la couche de
cendre poreuse du résidu solide.

En supposant que les particules de phosphate sont sphériques, une analyse mathématique
détaillée est donnée par Levenspiel, (1999). Dans ce souci, lorsque la réaction est contrdlée par
réaction chimique a la surface des particules, la relation suivante est valable;

1—(1—a)’3 = ket

. quantité de P,0s dans l'échantillon
Ou; a= — - —
quantité totale de P,05 dans l'echantillon original

kg = bksC(pR,)™
kg:paramétre cinétique pour le controle chimique (ms™1); b: coef ficient stoichiométrique
kg: constante de vitesse du premier ordre (ms™1);
C: concentration de F dans la masse du fluide (molm™3);
p: densité molaire de S (molm™3); R,:rayon de particle solide (m);
t: temps (s) et a: fraction de S a reagi (avancement)

Lorsque la réaction est controlee par diffusion interne a travers la couche de cendres/produit
de résidu solide, la réaction obéit a la relation suivante;

1-3(1-a)/34+2(1—a) = kyt
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Ou: kg = 6bD,;C(pRZ) "
kq: paramétre cinétique pour le controle de la dif fusion du produit
D.s: coefficient de dif fusion ef fectif de F a travers la couche de produit (m2s™1)

Pour vérifier expérimentalement 1’équation (réaction chimique a la surface), un graphique de

larelationentre 1 — (1 — a)1/3 obtenue pour les différents parameétres étudiés et le temps t doit
donner une droite passant par l'origine. Une vérification similaire de I'équation (diffusion

interne) peut étre obtenue si un graphique de la relation entre 1 — 3(1 — a)2/3 +2(1—a)en
fonction du temps donne une droite passant par l'origine.

Pour Vvérifier cette proposition, I'énergie d'activation, Ea, peut étre déterminée en utilisant
I'équation d'Arrhenius suivante:

_Ea
k = Aexp RT
Ink = Ind — 28
= AT BT

OV; k: constante de vitesse globale (ms™1); A: facteur de frequence (s™1);
Ea: énergie d'activation (Jmol™1); R: constante de gaz parfait (8.314 JK 1mol™1)
et T: température (kelvin)
Modélisation de la dissolution :

Le modele a diffusion contr6lée par couche de cendres peut étre utilise pour décrire la
dissolution de la roche phosphatée par I'acide sulfurique selon I'équation précédente.
Cependant, son applicabilité est limitée par les valeurs spécifiques utilisées pour différents
parameétres de réaction de la température, de la taille des particules, de la concentration en acide
et du rapport liquide/solide.

Selon le modéle contrdlé par diffusion de couche de cendre, la valeur de kq dépend de divers
paramétres de réaction. La relation entre différents parameétres de réaction et la constante de
vitesse de réaction kq peut étre écrite comme suit:

ka = koC®(L/S)PDe™" Irr
or, 1-3(1—a)/3+2(1—a) =kyCo(L/S)PRSe™" /Rt
0u; k,: constante de vitesse de réaction de la concentration d'acide;
L/S :rapport liquide/solide; T:température de la réaction;
Ea: énergie d'activation et R,, ko, a,b, c sont des constantes

La vitesse d'agitation a éte omise car il a eté constaté que le changement de la vitesse d'agitation
a un effet négligeable sur la dissolution de la roche phosphatée par I'acide sulfurique. L'effet
de la taille des particules, de la concentration en acide et du rapport liquide/solide sur la
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constante de vitesse de réaction k peut étre estimé en tragant les relations entre log k et log Ro,
log C et log (L/S), lesquels donnent les valeurs des constantes a, b et ¢ respectivement.

I1. Cristallisation Batch

Un processus de cristallisation batch impliquant la nucléation, la croissance, la rupture et
I'agglomération simultanées, est donné comme: [EI7IEILUI2L7](18]

on(L) | .on(L) _ on(l) , on(l)

= B ,
ot oL atbreak atagg nucleation

G:taux de croissance de cristaux indépendante de la taille
Brucieation: taux de nucléation des cristaux
I1.1. Nucleation:

Le premier événement qui se produit pendant la cristallisation est la nucléation, et il indique la
formation de minuscules particules solides (noyaux) a partir de la solution. La sursaturation est
la force motrice de la nucléation. 1l existe deux types de nucléation:

Nucléation primaire: C'est la forme "classique" de nucléation qui se produit principalement a
un niveau élevé de sursaturation. Ce mode de nucléation est subdivisé en nucléation homogéne
et hétérogeéne.

e Nucléation homogene: Le processus de nucléation homogene se produit en solution
pure sans l'aide de particules étrangeres ou de surfaces externes.

e Nucléation hétérogéne: La nucléation hétérogene est induite par des particules
étrangeres ou des surfaces externes présentes dans les solutions sursaturées.

Le taux de nucléation primaire est donné a titre :
BpT'i. = klACal

Nucléation secondaire: La nucléation secondaire décrit la nucléation qui se produit a l'aide de
cristaux de solutés préexistants. Il peut se produire a un faible niveau de sursaturation et par
conséquent, il est le processus dominant dans les cristallisations les plus industrielles. La
nucléation secondaire dépend souvent de la densité de suspension (la densité de magma). La
nucléation secondaire est donnée par :

Bsec. = kZACa2 M,

La densité de magma est donnée par :
M, = p,k, f B n(L, t)dL
0

Le taux de nucléation efficace est donné par la somme de la nucléation primaire et du taux de
nucléation secondaire. Ainsi, le taux de nucléation total est donné

Brucisation = Bpri. + Biec.

ky,: constante de nucléation primaire; a,: ordre de nucléation primaire
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AC: sursaturation; M;: densité de la suspension; p.: densité du soluté
k,: facteur de forme et volume des cristaux et L: taille du cristal
I1.2. Croissance:

Pendant la cristallisation, en raison de I'addition de soluté sur les cristaux existants, la taille des
cristaux augmente. Cette augmentation de taille est appelée croissance cristalline. La croissance
cristalline est une fonction de la sursaturation et est un processus controlé par transfert de
masse. Le taux de croissance peut étre une fonction de la taille des cristaux ou peut étre une
fonction indépendante de la taille. Ici, pour la facilité de résoudre de PBE (Population Balance
Equation), nous avons utilisé la forme indépendante de la taille du taux de croissance, qui est
exprimée en :

G = kyACY
—E
=t )
” exp |\ o
G=A (_Eg ) ACY
= Aexp |
G:taux de croissance des cristaux
kg: constante de taux de croissance et g: ordre de taux de croissance
11.3. Rupture :

Au cours de la cristallisation, la rupture des cristaux peut se produire pour diverses raisons:
turbulence intense, collision de cristaux entre eux (collision intra-particulaire), collision de
cristaux avec la paroi du récipient ou collision de cristaux avec une turbine, etc. Cela peut
conduire & la formation de deux ou plusieurs petits cristaux.

Mathématiquement, le processus de rupture peut étre expliqué par le PBE en utilisant deux
termes:

e Terme de naissance: création de cristal de taille L® & cause de la rupture de cristaux de
toutes tailles possibles supérieure a L3.
e Terme de la mort: disparition des cristaux aprés la rupture des cristaux de taille L3,

J b(L},L3) x S(L}) x n(L;)d(L}) — S(LY) x n(Ly)
atbreak L;

b(L?, L]3-): fonction de distribution de rupture = Z/Lj.’

S(L3): taux de rupture spécifique = apyeqr(L3)™
Apreak: CONStante de taux de rupture; m: exposant de taux de rupture
11.4. Agglomération :

Pendant la cristallisation, les cristaux peuvent entrer en collision les uns avec les autres en
raison de la turbulence. Simultanément, la croissance des cristaux a également lieu. Si la micro-
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turbulence est insuffisante pour détacher rapidement le cristal aggloméré et que ces cristaux se
développent au point de contact, I'agglomérat se comportera comme un monocristal. Ainsi, les
cristaux aggloméres ne se sépareront pas parce que le soluté cristallisé au point de contact
fournira une résistance suffisante a I'agglomérat.

En PBE, I'agglomération ajoute un terme de naissance et un terme de mort.

e Naissance: représente le taux de formation de la taille de cristal L3 lorsque deux
cristaux de taille L? et L}_; s'agglomérent.

e Mort: représente le taux de perte du nombre de cristaux de taille L? ot un cristal de
taille L? s'agglomére avec des cristaux d'autres tailles. Ces deux termes sont donnés

comme:
on(L;) 1 (4
=== k(L L) xn(Li-y) xn(L;) x d(L)
Otagg 2 )
— n(Li)f k(L3 L) x n(Ly) x d(L})
0
k(L?_j, Lj3) = ko:noyau d'agglomération pour l'agglomération de

2 cristaux de tailles L} and L} (taille indépendante)

ky: constante du noyau d'agglomération

Pendant la cristallisation, les processus de transfert de masse qui se produisent sont la
nucléation et la croissance. L'agglomération et la rupture sont des processus de conservation
de masse, et par conséquent, leur présence ou leur absence n'affectera pas la masse qui s'est
cristallisée. Ainsi, le profil de concentration pendant la cristallisation peut étre considéré
comme non affecté par la rupture et I'agglomération et les seuls phénomenes affectant le profil
de concentration sont la nucléation et la croissance.

L’exemple suivant crée avec Matlab, nous montrons la différence entre la cristallisation en
prenant en compte la nucléation, la croissance, la rupture et 1’agglomération (processus de
transfert et de conservation de masse), et la cristallisation juste avec la nucléation (secondaire)
et la croissance (transfert de masse).
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N=200, p= 1, At=0.00099013,t=15,D=0

Initial

Croissance + Mucleation
—— Croi.+ Muc. + Rupt. + Agg.

10' 1 1 | 1 1 1 1 1 1
0 0z 0.4 0.6 0.8 1 1.2 1.4 1.6 1.5 2

Taille, x {pum)

Figure 22 : Comparaison entre la cristallisation de transfert et de conservation de masse et
la cristallisation de transfert de masse.

Par conséquent, le profil de concentration ou la sursaturation peuvent étre optimisés pour
estimer les paramétres cinétiques de nucléation et de croissance.

Le modeéle thermodynamique « Mixed-Solvant-Electrolyte » peut étre utilisé pour estimer les
parametres de croissance et de nucléation, dans lesquels le PBE sera dans ce cas résolu par la
méthode de caractérisation (MOC) ou la méthode de Lattice Boltzmann (LBM).

I11. Modele de Cristallisation

Le processus de cristallisation est modélisé en utilisant le modele thermodynamique « Mixed
Solvent Electrolyte (MSE) et le modéle de bilan de la population PBM (Population Balance
Model) qui nous donne les PBEs (Population Balance Equations). 2932131341361 37](41]142]

IV. Modéle Thermodynamique “Mixed-Solvent-Electrolyte” (MSE)
IV.1. Solubilité

Un modele basé sur la spéciation est nécessaire pour prendre en compte I'équilibre chimique
de toutes les espéces, y compris ioniques, les complexes métaux-ligand et les espéces non
dissociées.

Le modéle MSE (Mixed-Solvent-Electrolyte) et le modele NRTL (Non Random Two Liquids)
peut expliquer la non-idealité de la solution pour toute la gamme de concentration d'un solvant
pur a un sel fondu [paquet logiciel d'OLI].

Le calcul de I'état standard dans le modele MSE repose sur le cadre du modele Helgeson-
Kirkhaun-Flowers (HKF).
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Dans ce cadre, I'énergie de Gibbs a I'état standard (G°) et toutes les autres propriétés molaires
partielles sont modélisées sur la base de sept parametres HKF (w, ¢, ¢y, a4, ay, az and ay)
comme dans:

GO = f(T' P' (l), Cll CZP al! aZr a3r a4)

Lorsque I'énergie de Gibbs a I'état standard est connue pour toutes les espéces participantes
dans n’importe quelle réaction d'équilibre, la constante d'équilibre (Keq) peut étre déterminée a

tout T et P donne:
—AG° 0 0
Keq = exp RT ; AG =ZviGi
L
Ou R: constante de gaz; et v;: coefficient steechiométrique pour les espéces i

L'excés d'énergie de Gibbs, qui décrit les solutions non-idéales, est modélisé sur la base d'un
cadre combiné de Debye-Huckel, Bromley, Pitzer, Zemaitis et d'autres contributeurs.
Typiquement, la non-idéalit¢ d'une solution d'électrolyte provient de diverses forces
comprenant les forces de dispersion électrostatique, chimique et physique. Alors que la force
électrostatique est généralement valable dans les solutions diluées, les deux dernieres forces
dominent dans les solutions concentrées.

Afin de prendre en compte toutes ces contributions, I'énergie de Gibbs en exces dans le modéle
MSE est calculée a partir de:

G = G + G + G&

Gr7: interaction électrostatique a longue distance (formule de Pitzer — Debye
— Huckel "symetriquement normalisée")

G[*: interaction ionique spécifique (ion — ion et ion — molécule)
G$g:interactions intermoléculaires (courte distance "équation UNIQUAC")

La contribution spécifique a l'interaction ionique est calculée a partir d’une dépendance force
ionique, expression de type second coefficient viral symétrique:

i i

n:nombre de moles de espéces i; x;: fraction molaire de espéces i;

B;j:parametre d'interaction binaire entre les espéces i et j
Bij(Iy) = Bji(Iy) et By = Bjj = 0
Et la dépendance de la force ionique de B;; donnée par :
Bl](lx) = bl] + Cij exp(—,/lx + 001)
Ou b;j et c;;j sont des parametres ajustes.

En général, les paramétres sont des fonctions de la température avec la forme:
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bU(T) = bO,ij + bl,ijT + ﬂ + ﬂ + b4‘l-jlnT

T T?
Cz’.. C3’..
CU(T) = CO,ij + Cl,ijT + TU + T_;] + C4_‘ijlnT

IV.2. Sursaturation (o)

Difference du potentiel chimique entre un état de sursaturation et un état d'équilibre solide-
liquide.

L'expression génerale du potentiel chimique des especes en phase liquide est:
u; = u + RTIna;
ul: potentiel chimique standard des espéces i
a;: activité des especes i = C;y;
avec C;: concentration et y;: coef ficient d'activité
Force motrice théorique de la cristallisation en phase liquide:

U — Hegq —In [li=1 a?i —n <Hi=1 a?)
RT [Ti=1 a’l Ky

Leq

H: z Vilki

Ksp: porduit de solubilité (produit de l'activitédes espéces a l'équilicre S — L)

La sursaturation relative (affinité de croissance) :

Vi
oc=1InS =In <Hl=—1al>

Ksp

S = rapport de sursaturation (rapport entre le produit de I'activité et le produit de solubilité)

2
(1504— X Qcq2z+ X Ay, o

Ksp,gypsum

Taux de sursaturation de gypse (S) =

Sursaturation Relative (o) = InS

Sursaturation: prédit les coefficients d'activité ainsi que la concentration en ions libres
(modele MSE)

IV.3. Cinétique de nucléation et de croissance des cristaux

La croissance cristalline (G) et la nucléation secondaire (B) sont typiquement modélisées par
des fonctions semi-empiriques de sursaturation et de température comme dans:
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’ _Eg
G =kgo9 = kjexp (ﬁ) o9

—E
B = ko 138(L) = ki exp (=) 06 (L) = BoS(L)

kg et ky,: constante de réaction dépendant de la température qui suit la forme d’'Arrhenius
E, et Ey: énergies d'activation

Us: moment du troisieme ordre (volume total de cristaux par unité de volume de réaction)

8(L): fonction delta de Dirac (les nouveaux cristaux nées ont des tailles insignifiantes)

Le taux de croissance peut étre extrait de la CSD (Crystal Size Distribution) a I'état
d'équilibre.

Le taux de nucléation secondaire peut étre calculé a partir du bilan massique global.
V. Modéle de bilan de la population « Population Balance Model » (PBM)

PBM est I'équation de conservation pour le nombre de particules. Le cadre mathématique
permet la modélisation de la nucléation, de la croissance, de la rupture et de I'agglomération
des particules.

Hypothéses pour le PBE :

e Les flux d'entrée ne contiennent pas de particules

e Lesréactifs sont bien mélangés dans le cristallisoir

e Le volume des réactifs reste constant

e La croissance est indépendante de la taille

e Lanucléation et la croissance sont des phénomeénes cinétiques dominants

Parce que la croissance et le taux de nucléation secondaire dépendent de sursaturation, qui est
en corrélation directe avec la concentration des réactifs, le PBE doit étre résolu avec son bilan
de masse couplé :

dC; ® Cini — G
= vpk,3G | fLPdL 4Rt
dt vlp v L f + T

C;: concentration des espéces i dans la cristallisor et dans le courant de sortie;

v;: coef ficient stoichiométrique de la réaction; C;,: concentration d'entrée
/alimentation;

p: densité de solide cristalline et k,,: facteur de forme et volume des cristaux

La solution analytique de 1’état d’équilibre pour le processus continu est:

B, L
fss(L) = ?exp (_a); Cin—C =M,

By . .,
Me = pkyus = 6pky = (GT)
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Ces équations sont utilisées pour estimer la cinétique.
V1. Solution Numérique : Méthode de Lattice Boltzmann (LBM)

La méthode LBM est introduite pour la simulation précise de processus de cristallisation
modélisés en utilisant des équations de bilan de population (PBE) avec des phénomenes de
croissance et de nucléation. LBM est un outil efficace pour la simulation de processus de
cristallisation modélisés en utilisant des PBE.

Avec cette méthode, on a simulé le processus de cristallisation (1D, 2D et 3D) dans Matlab en
utilisant les paramétres cinétiques de la nucléation et de la croissance trouvés dans la littérature
et le profil de température et de concentration de dihydrogénophosphate de potassium pour
montrer comme exemple, comment la distribution des cristaux se fait. [F81E1140]

VI.1. Cristallisation batch (1D) avec nucléation et croissance dépendante de la taille

Pour un procédé de cristallisation batch, le bilan massique de la solution est couplé avec le PBE
pour prendre en compte I'épuisement de la matiére de la solution en raison de la croissance
cristalline et de la nucléation.

L'équation qui régit le systéme est écrite comme suit:
d:n(L, t) + 9,[G(L, C(t), T(©))n(L,©)] = By (C(¢), T(£))5(0)
Ou C est la concentration de la solution

Le mécanisme dominant pour la naissance des cristaux dans ce cristallisoir batch ensemencé
est la nucléation secondaire donnée comme (Randolph et Larson, 1988).

C—- Csat (T))b
Csat (T)

Ou b et kj: parametre cinétique;

B,(C,T) = ka<

Csqtt concentration de solution saturée

(0]

V:volume total des cristaux dans le systeme = f L*n(L,t)dL
0

Le taux de croissance est donné par la loi de puissance avec dépendance linéaire de la taille

C - Csat(T)
Csar(T)
Nous supposons ici que les noyaux se forment a une taille négligeable et que la consommation

de matiére due a la nucléation est négligeable. Ensuite, le bilan massique pour la phase liquide
est donné

g
G(L,C,T) = kg ( ) (1+0.1L)

dc ®
T —3pcf Gn(L, t)L>dL avec p.: densité du cristal
0

La concentration de la solution saturée est :

Ceat(g/g del'eau) = aT? + bT + ¢
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Le profil de température suivant est utilisé:
T(°C) = f(t) par exemple T = 32 — 4(1 — e_t/18600)
La distribution initiale du cristal est donnée comme:
n(L,0) = {AL?> + BL + C si s;um < L < sy,um}

L'application de LBM nécessite une transformation de coordonnées appropriée.
h(z,t) =n(L,t dL
zt) =n(l,t) dz

Ou h (z, t) est la densité de nombre dans le systeme de coordonnées transformé.

On remarque que:

dL—1+01L
dz '

En choisissant la constante d'intégration pour étre zéro
z=10In(1+ 0.1L)
En termes de variable transformée z,
0:h(z,t) + 8,[G(z, C(£), T(t))h(z, )] = Bo(C(£), T())5(0)
Quand dL/dz (0) = 1. La distribution initiale devient:
h(z,0) = n(L,0) exp(0.12)

Le volume est calculé comme suit:
V(t) = 1000f (exp(0.12) — 1)3 h(z, t)dz
0
Le taux de changement de la concentration de la solution devient

dc ®

i —300pCG(t)f exp(0.1z) h(z, t)(exp(0.1z) — 1)%dz
0

Un exemple de la résolution des PBEs avec Matlab pour une cristallisation unidimensionnelle

est donne ci-dessous : le graphique représente la distribution des tailles de cristaux « nombres

des cristaux » (CSD) en fonction de tailles des cristaux avec la courbe en rouge représentant la

cristallisation en point initial et la bleue en point final.
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Figure 23 : simulation de la cristallisation unidimensionnelle (CSD en fonction de la taille
des cristaux) avec les parametres cinétiques donnés a [’annexe.

V1.2. Cristallisation batch 2D
Avec CSD initial donné comme
n(xy,%,,0) = A(x? + x2) + B(x; + x3) + C
SiS1um < xq, X < Spum
Le taux de croissance dans la dimension i"" et le taux de nucléation sont donnés comme suit:
Gi(x;,t) = 0.1kg,09:(t)(1 + 0.6x;),i = 1.2

By(t) = ky,V(t)o

Ou o: sursturation relative definée comme ( - 1)
sat
gi et b;: exposant de croissance et de nucléation
©o (00} 1
V:volume total des cristaux = f f <§xl3 + (x, — xl)xl?) n(xy, xp, t)dx dx,
o Jo

L’équation de bilan de matiere est :

dC(t) B

T _Pcf J (2G1(x1x3 — x3) + Gox7) n(xq, x,, t)dxydx,
o Jo

L'expression de Csat (T) et le profil de température sont donnés comme suit:

Csqt(T) = aT? + bT + ¢
T(t)(°C) = f(t) par exemple T =32 — 4 (1 — e_t/31o)

Pour améliorer le temps de calcul, les transformations suivantes sont introduites
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dx;
d_zl =1+ 0.6x; & x; = 1.667(exp(0.6z;) — 1)
i

En termes de variables transformées z; et z», les CSD dans les deux systemes de coordonnees
sont liés comme:

h(xy, x5, t) = n(xq, X, t) exp(0.6(21 + Zz))

Un exemple de la résolution des PBEs en Matlab de la cristallisation bidimensionnelle du
temps (to) « point initial » au temps (t) « point final » est donne ci-dessous :

Distribution de cristaus

2 0.15 - ¥R SeRE
= : 4
= s
w014 N e
[= 5 L
QO

el

5

=

£

o b

=

20

Taille, y(um) Taille, x{wm)

Figure 24 : CSD en fonction des tailles (le long X, y) a to pour une cristallisation 2D

p = 0.985,4%=0.16667 , Ay= 0.16667 t.= 80 sec

i

~ 0.04
£
3
£ 0034
=
g g2
=
g 001"
=
=
0

40

Taille, y(um) oo

Taille, x{um)
Figure 25 : CSD en fonction des tailles (le long x, y) a tr pour une cristallisation 2D
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V1.3. Cristallisation batch 3D
CSD initial donné comme :
n(xy, Xz, %3,t) = K exp[k(x; — A)* + (x, — B)* + (x3 — €)?]
Les taux de croissance indépendants de la taille des faces cristallines sont pris:
Gy = kg, 09%; Gy = ky,09%; G3 = kg,0%
La solubilité du soluté Cs est fonction de la température T et est donnée comme:
Ceaqt(T) = a + bT + cT?

La concentration de soluté est calculée en compilant le PBE avec I'équation de bilan de masse
comme:
CO - Cs(t)
1-Ms
pcCs(t)

c(t) =

ou: C4(t) = &fwfwfw% n(xq, x5, X3, t)dxdydz
MsJy, Jy ),
Cs: concentration du solide; p.: densité de cristal;
M;: poids moleculaire du soluté crystallisé
V.:volume de cristal calculé

Un exemple de la résolution des PBEs en Matlab de la cristallisation tridimensionnelle est
donne ci-dessous. Les figures ci-dessous représentent la distribution des cristaux au temps

initial (to) et puis au temps final (tr) le long des axes Xx, y et z.

Condition Initiale

2500

2000 oot

m3)

E 1500

#

- qo00

CSD, n

sl o™

0-l
40

30

30

2 AT
20 %ﬁa‘:‘.‘}““-“

10 10

¥ (um) ¥ (u_m)

Figure 26 : CSD en fonction des tailles (le long X, y) a to pour une cristallisation 3D
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Distribution le long axe x, y

1500 ~.-

1000 ~-

500 -

CSD, n{#pm)

20 ......
10
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Figure 27 : CSD en fonction des tailles (le long X, y) a ts pour une cristallisation 3D

Distribution le long axe x, z

[\ (48}
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Figure 28 : CSD en fonction des tailles (le long x, z) a t; pour une cristallisation 3D
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Distribution le long axe y, z

1500'\ """ o ..... 2
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Figure 29 : CSD en fonction des tailles (le long y, z) a ts pour une cristallisation 3D
Remarque :

Ces simulations graphiques ne sont pas définitivement représentatives de la cristallisation de
gypse car les profils de température et de concentration utilisés étaient ceux de
dihydrogénophosphate de potassium. Les profils de température et de concentration de gypse
n’étaient pas trouvés dans la littérature et nous ne pouvons pas les estimer au laboratoire car il
y a un manque d’un banc d’essai au laboratoire dans lequel les expériences nécessaires doit
étre effectuer.

Mais cette exemple nous donne I’idée de comment une telle simulation peut se faire lorsque
les équipements appropriés sont disponibles pour bien établie ces profiles.
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Chapitre V : Proposition et dimensionnement d’un banc d’essai

l. Introduction

L'équipement utilisé dans les processus chimiques peut étre divisé en deux classes:
propriétaires et non propriétaires. Les équipements propriétaires, tels que les pompes, les
compresseurs, les filtres, les centrifugeuses et les séchoirs, sont congus et fabriqués par des
entreprises spécialisées. Les équipements non propriétaires sont congus comme des éléments
spéciaux et uniques pour des processus particuliers, par exemple des réacteurs, des colonnes
de distillation et des échangeurs de chaleur.

Les données de base nécessaires au concepteur pour dimensionner un réacteur seront :

e Fonction du réacteur;

e Traiter les matériaux et les services;

e Température et pression de fonctionnement et de conception;

e Matériaux de construction;

e Dimensions et orientation de la cuve;

e Types de tétes de cuve a utiliser;

e Ouvertures et connexions requises;

e Spécification des enveloppes et des serpentins de chauffage et de refroidissement;
e Type d'agitateur;

e Specification des raccords internes.

I1. Proposition d’un banc d’essai

Un banc d’essai avec un réacteur, un filtre, une boucle de refroidissement, et une sonde
FBRM.

COMPUTER

@

CAHPO4

COOLING

Figure 30 : Banc d’essai proposé
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I11. Considérations de modélisation d’un réacteur

Un modeéle de réacteur pratique permet a I'utilisateur de prédire les performances ou d'explorer
les incertitudes. Les incertitudes qui peuvent étre explorées a travers la modélisation peuvent
inclure des options d'agrandissement, des risques d'explosion, des réactions d'emballement, des
émissions dans I'environnement, la conception des réacteurs internes, et ainsi de suite. En tant
que tel, le modéle doit contenir un niveau de détail optimal (principe de négligence optimale)
requis pour atteindre le(s) objectif(s) souhaité(s). Par exemple, si le mélange est essentiel a la
performance, le modéle doit inclure des équations d'écoulement qui refletent le réle du
mélange. Si les effets de la chaleur sont faibles, un modéle isotherme peut étre utilisé. Un aspect
clé de la modélisation est de dériver les equations de conservation appropriées de mouvement,
de masse ou d'énergie pour le réacteur.

IV. Modélisation mathématique d'un réacteur a cuve agitée et a double enveloppe

Les cuves de mélange sont utilisées dans de nombreux processus chimiques. Souvent, ces
récipients de mélange sont chauffés soit par une bobine ou une enveloppe entourant la cuve.
Par exemple, une cuve de mélange peut servir de réacteur chimique, ou deux composants ou
plus réagissent pour produire un ou plusieurs produits. La température dans la cuve est
maintenue en faisant varier le débit d'un fluide a travers 1’enveloppe ou la bobine. Dans le cas
de la production d'acide phosphorique, la réaction doit étre maintenue a une température
constante (80 °C) pour obtenir un rendement souhaité. (31271128101

Car FiT:

AT — <D |

FTCa

Figure 31 : Réacteur agité a double enveloppe
A: Zone d'echangede chaleur r:Taux de réaction par unité de volume
C4: Concentration de A dans le réacteur t: Temps

Car: Concentration de A dans le flux d'alimentation T: Température du réacteur

Cp: Capacité calorifique Ty: Température d'alimentation

F:Débit volumétrique Tj: Température de l'enveloppe

kq: Facteur pre exponentiel Trer: Température de référence

R: Constante de gaz parfait U: Coef ficient global de transfert de chaleur
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Considérons un réacteur a cuve agitée dans lequel le courant d'entrée est recu d'une autre unité
de traitement. L'objectif est d'élever la température du courant d'entrée a une valeur souhaiteée.
Un fluide de transfert de chaleur circule a travers 1’enveloppe pour chauffer le fluide dans la
cuve. Dans certains procédés, la vapeur est utilisée comme fluide de transfert de chaleur et la
plus grande partie de I'énergie transportée est due au changement de phase de vapeur d'eau.
Dans d'autres procédes, un fluide caloporteur est utilise ou il n'y a pas de changement de phase.
Dans ce modele, nous supposons qu'aucun changement de phase ne se produit dans le réservoir
ou le fluide de la chemise.

IV.1. Développement du modéle dynamique
Nous supposons qu'il s'agit d'une seule réaction exothermique et irréversible de premier ordre.
Nous faisons également les hypotheses suivantes:

Le volume est constant

Les liquides ont une densité et une capacité thermique constantes
Un mélange parfait est supposé dans la cuve et I’enveloppe
Valeurs de parameétre constantes

Bilan de matiére global

dVp
7 = Finpin — FoutP
- - ) dvp
En supposant une quantité constante de matériel dans le réacteur T 0,

Nous constatons que F,,;:p = Finpin
Si nous supposons gue la densité reste constante alors :
Foutp = Finpin = F
Bilan de matiére de composant A
Supposant un volume constant :

vdc,
dt

=FCAf—FCA—7”V

r:taux de réaction par unité de volume
Bilan d’énergie global

En négligeant I'énergie cinétique et potentielle

d—U=Fp<Vl+&)—Fp(V+£)+Q+W

dt pi p

Puisque H = U + PV,nous pouvons réécrire le bilan énergétique comme:
dH dPV

E—WZFPHL—FPH-FQ'FW
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Le changement de pression peut étre négligé puisque la densité est constante. Notez que

av dP av .
=£ = V — 4+ P — et le volume est aussi constant
dt dt dt

dH — _
EZF,DHL—F,DH‘FQ‘FW

En négligeant le travail effectué par la turbine de mélange, et en supposant une seule phase et
une capacité thermique constante, nous trouvons:

aTr

P dt

dT F Q
- =—(T:. — T

dt V(m )+VpCp

Transfert de chaleur de I’enveloppe au réacteur:
Q=UA(T-Ty;)
Bilan d’énergie autour de I’enveloppe
En faisant les mémes hypothéses que pour le réacteur (cuve)
% = 9(7}1 -T;) + %
J JPj“Ej

En remplacant la formule de Q dans les équations des bilans énergétiques, on obtient:

dT F UA(T —T;)
= — (T = T) 4 — 7
g~y Tn =D+ =
dT; F; UA(T —T;
—J — _f(le. — TJ) + M
at VipiCp;

A I'état stable dT/dt = 0. Nous pouvons les résoudre pour U et A.

Pour des raisons de simplicité, nous pouvons supposer que la température de I’enveloppe peut
étre manipulée directement, de sorte qu'un équilibre énergétique autour de 1’enveloppe n'est
pas nécessaire.

Bilan de matiére de la réaction
En supposant un volume constant, la capacité thermique et la densité:

Ou —AHVr est la vitesse d'énergie apportée par la réaction exothermique.
dTr
VpCy— = FpCy (T; = T) + (—AH)Vr — UA(T —T})

Equations dynamiques :

dc, F
fl(CA,T) = E = V(CAf - CA) - Tr
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( n—dT—F@ 70+_AH VA 71
f2(Cy, =ar v \r oC, r VpCp( i)

Vitesse de réaction par unité de volume (expression d'Arrhenius):

AE
r = kg exp (— ﬁ) Cy

Ou nous avons supposé que la réaction est de premier ordre.
Solution a I'état stable (régime permanent)
La solution en régime permanent est obtenue lorsque dC,/dt = 0 et dT /dt = 0, C'est-a-

dire:

F AE
f1(Cy, T) =0 = V(CAf - CA) — ko exp (‘ﬁ) Ca

UA
VpC,

F —AH AE
£(Cs, T) =0 =V(Tf—T) +< )ko exp<——> Cy—

pC, RT (=17

Pour résoudre ces deux équations, tous les paramétres et toutes les variables, sauf Ca et T,
doivent étre spécifiés. Compte tenu des valeurs numériques pour tous les parameétres et
variables, nous pouvons utiliser la méthode de Newton pour résoudre les valeurs d'état stable
de CacetT.

V. Modélisation mécanique

Reéacteur de cuve agité et a double enveloppe pour la production d’acide phosphorique avec
une température de 80 °C et une pression de travail de 100 kPa.

V.1. Matériau de construction :

Les deux types de matériaux suivant utilisés sont : Acier inoxydable et Acier au carbone
émaillé

Fluide d’enveloppe | Fluide dans le Matériau de mur U global (Jm2s1K"
récipient D)

Vapeur Solution aqueuse Acier inoxydable 450 — 1140

Saumure Solution aqueuse Acier inoxydable 200 — 850

Huile de transfert de | Solution aqueuse Acier inoxydable 230 — 965

chaleur

Vapeur Solution aqueuse Acier au carbone 285 — 480
émaillé

Saumure Solution aqueuse Acier au carbone 140 — 400
émaillé

Huile de transfert de | Solution aqueuse Acier au carbone 140 - 400

chaleur émaillé

Tableau 14: Types des fluides dans [’enveloppe /le réacteur et les matériaux du mur et leurs
coefficients globaux de transfert de chaleur
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V.2. Design de la partie cylindrigue du réacteur :

(a) (b)

Figure 32 : Schéma d’une coquille de cylindre
Epaisseur de la paroi:

Pour le calcul de I'épaisseur de la paroi, nous devons calculer la pression totale qui est lasomme
de la pression statique et de la pression de fonctionnement.

Pression statique:
Pb=pXgXxH
Pr(pression totale) = P;(pression statique) + P (pression de fonctionnement)

Epaisseur de la paroi:

P x T;
tsheu = s —oap T Ce

Ou P:pression de conception, r;: rayon interne,
E:efficacité du joint (0.9),S: contraintede travail du material, C.: surépaisseur de corrosion
Surface:
Ss =nDH

Rapport de hauteur au diamétre:
H_ 1.5
D - .

Volume de la coquille de cylindre:

Vshell = 2nrHAr
2 DZ
Vshell :T[XTXH:T[XTX 1.5D
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Equipement

Réacteur

Matériel SA-285-A (Acier au carbone émaillé)
Le rapport L/D 1.5
Distance de la téte a la coquille | 0.2 m
Diametre externe du cylindre 2m
Hauteur du fluide 1.5m
Longueur du cylindre 3m
Volume 10.78 m®
Pression de conception interne | 100 kPa
Température de conception 80 °C
interne

Surépaisseur de corrosion 1 mm
Efficacité du joint 0.9
Epaisseur 2.25 mm
Stress maximum autorisé 88900 Pa
Nombre de baffles 2
Largueur de baffle 2.5 mm
Hauteur de baffle 800 mm

Tableau 15 : propriétés de la partie cylindrique du réacteur

V.3. Design de la téte de la cuve

Figure 33 : Schéma d’une téte torisphérique

Epaisseur d’une téte torisphérique

1.104PD,

t, = ———
h ™ 2SE —0.2P

Ou D,: diametre externe, t.: surépaisseur de corrosion, E: ef ficacité du joint

+t.avecr/L=0.06etL =D
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Surface d’une téte torisphérique:
S, = 0.842D%
Volume d’une téte torisphérique:

, TmD*Sp
V, =0.0847D° + ———

Avec D:diametre interne et Sg: face droite

Equipement Téte

Type de téte Torisphérique
Diamétre externe 2m
Epaisseur 2.15 mm
Volume 0.8292 m®
Face droite 50 mm

Rayon de la couronne 2000 mm
Rayon de Knuckle 120 mm

Tableau 16 : Propriétés de la téte torisphérique
V.4. Design d’agitateur
Type: Turbine plate a 6 pales
Distance entre deux roues consécutives ; Hauteur du fond bombé ; Nombre de roues
Diametre de la roue :
D, = D;/3 where D;: diametre du cylindre

Hauteur de la roue au-dessus du plancher de la cuve :

E =D,
Longueur de la pale de la roue :
L=D,/4
Largeur de la pale de la roue :
W =D,/5
Largeur du baffle : Figure 34 : Agitateur a 6 pales

D
] = H—toﬁ Hg:la hauteur du baffle
B

Vitesse de la roue:
S; = Vitesse de pointe/(m X D,)
Facteurs de forme:
S, =D,/D; = 0.33;S, = L/D, = 0.33;S; = /D, = 0.25;
S,=E/D,=02;Ss=W/D,0.1;S¢ = H/D, = 1.5
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Puissance :

P_prN3><D§><p

Y

Ou Ny: numéro de puissance; N: vitesse de l'agitatuer;

g.: constante dimensionelle = 1kgm/Ns?

Np = lP(NRe» Ngr, $1,52, 53,54, S5, 56)

DZNp

2

D,N
ou: Ng, = p : Nombre de Reynolds et N, = ———: Nombre de Froude

Cc

La puissance totale requise peut étre calculée en divisant la puissance par I'efficacité de la

roue.
Equipement Agitateur
Type Turbine plate a 6 pales
Diamétre de la roue 0.67m
Longueur de la pale 0.167 m
Largeur de la pale 0.134m
Hauteur de la roue au-dessus du plancher de | 0.67 m
la cuve
Vitesse de pointe 5m/s
Vitesse de la roue 2.38 rev/s
Nombre de puissance 6
Puissance (avec 90% efficience) 29 hp

Tableau 17 : Propriétés de [’agitateur

Poids :

Le poids approximatif d'un récipient cylindrique avec des extrémités bombeées et une épaisseur

de paroi uniforme peut étre estimé a partir de I'équation suivante:

W, = C,,tpyDmg(H, + 0.8D,,)t X 1073

Ou W,: poids total de la partie cylindrique,a l'exclusion de accessoires internes

C,,: une fonction pour prndre en compte le poids des buses, des trous d'homme, etc.

H,:longueur de la section du cylindre

g: accélération gravitationelle

t: epaissuer de paroi

Pm: densité du matériau du récipient

D,,: diametre moyen du récipient
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Conclusion et Perspectives

Dans ce travail, une étude paramétrique de I'ensemble du processus de production d'acide
phosphorique sur la Ligne E a Jorf Lasfar a été réalisée en tenant compte des paramétres qui
peuvent influencer le rendement total de ce processus de production. Un bilan de matieres et
d’énergie détaillé pour le processus de production a été établi.

Les modeles utilisés pour I'étude des propriétés chimiques et thermodynamiques des mélanges
ont été développés. Ces modéles sont le modéle a noyau rétractable (SCM) qui peut étre utilisé
pour I'étude de la dissolution des roches phosphatées; le modéle thermodynamique « Mixed-
Solvent-Electrolyte » (MSE) couplé au modéle de bilan de population (PBM) pour étudier la
non-idéalité des mélanges et la cristallisation du gypse par nucléation et croissance. Ce modéle
intégré donne lieu a des équations intégro-différentielles nommées equations de bilan de
population (PBES) qui peuvent étre résolues en utilisant des solutions numériques. Une solution
numérique de ces PBES a été proposée au chapitre 4, a savoir la méthode de Lattice Boltzmann
(LBM). Cette méthode numérique transforme les PBEs en équations différentielles ordinaires
(ODEs) qui, a leur tour, peuvent étre résolues en utilisant des solveurs MATLAB comme
odel5s. Les ODEs de la méthode de Lattice Boltzmann ont été résolues dans MATLAB en
utilisant des parameétres cinétiques trouvés dans la littérature et des profils de concentration et
de température du dihydrogénophosphate de potassium pour montrer comment ces ODEs
peuvent étre résolus. Le code MATLAB écrit pour ces ODEs peut étre facilement modifié
lorsque des profils de concentration et de température du gypse sont établis pour la simulation
concrete de la cristallisation du gypse. Aucune simulation compléte du processus de l'acide
phosphorique n'a été faite dans ce travail.

Afin de veérifier ces modeéles proposés, un banc d’essai a été proposé. La conception du réacteur
qui est I'appareil intégral du banc d’essai a été réalise en développant un modele mathématique
pour un réacteur a cuve agitée. La modélisation mécanique du réacteur a également été réalisée
avec des constituants essentiels tels que les matériaux utilisés pour la conception du réacteur,
la coque du réacteur (cylindrique), la téte du réacteur (forme) et l'agitateur (type et
spécifications).

En vue de I'achevement de I'usine pilote, des expériences de base pour étudier la dissolution
des roches phosphatées et la cristallisation du gypse ont été proposées desquelles les modéles
mentionnés ci-dessus peuvent étre validés.

A la fin de ce travail, un certain nombre d'extensions potentielles a ce travail ont été établies:

e Une simulation de l'ensemble du processus de production utilisant les modeles
cinétiques et thermodynamiques développés de la dissolution des roches et de la
cristallisation du gypse dans le simulateur AspenPlus.

e Une simulation du réacteur a cuve agité congu en utilisant un modele de simulation
dans COMSOL ou un autre programme applicable. Cette simulation doit tenir compte
de l'importance de I'étude de I'agitation et de son influence sur le mélange du réacteur.

e Les expériences proposees dans le chapitre six doivent étre effectuées judicieusement.
Peut-étre d'autres expériences plus complexes et utiles devraient également étre
effectuées.

Je suis convaincu qu'aprés ces travaux, nous saurons quels parametres peuvent étre modifiés
pour ameliorer le rendement total.
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Annexe

I. Réactions chimiques:
Attaque par l'acide phosphorique: Ca;(P0,), + 4H3;P0, — 3Ca(H,P0,),

Attaque par l'acide sulfurique: Ca(H,P0,), + 3H,S0, + H,0
- 2H3P04 + CaS0,.2H,0

La somme des deux réactions :
Cas(P0,), + 3H,S0, + 6H,0 — 2H;PO, + 3CaS0,.2H,0 + Q (1)
avec un taux d'attaque (T.A) de 0.98
Les réactions secondaires :
CaF, + H,S0, + 2H,0 - CaS0,.2H,0 + 2HF (Acide fluorhydrique)
La silice SiO réagit avec HF :
6HF + Si0, — 2H,0 + H,SiFg (Acide hexafluosilicique)

Réaction totale: 3CaF, + 3H,50, + 4H,0 + Si0O, — 3CaS0,.2H,0 + H,SiF; avec T.A
= 0.6 (2)

Autres réactions :
CaC0; + H,S0, + H,0 - CaS0,.2H,0 + CO, avec T.A = 0.99 (3)
CaS0,.2H,0 + H;PO, —» H,S0, + CaHPO,.2H,0 avec T.A = 0.01 (4)
2H,SiF, + Si0, — 3SiF, + 2H,0 avec T.A = 0.1 (5)
CaS0, + 2H,0 - CaS0,4.2H,0 avecT.A =1 (6)
Na20, K20, MgO, Al20s et Fe>03 réagit avec H2SO4 selon les réactions :
Al,05 + 3H,50, = Al,(S0,)3 + 3H,0 avec T.A = 0.8 (7)
Fe,05 + 3H,50, — Fe,(50,)3 + 3H,0 avec T.A = 0.8 (8)
MgO + H,S0, - MgS0, + H,0 avecT.A = 0.8 (9)
Na,0 + H,S0, - Na,S0, + H,0 avec T.A = 0.8 (10)
K,0 + H,S0, - K,S0, + H,0 avec T.A = 0.8 (11)
Autres réactions laquelle peuvent étre apparait :
H,0 + S0 - H,S0, (12)
2Ca0 + 2F, - 2CaF, + 0,
Ca0 + H,0 - Ca(OH),
Ca(OH), + H,S0, — CaS0,.2H,0
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€O, + H,0 - H,CO4

I1. Bilan de matiére:

Basé sur la loi de conservation de la matiere : masse (pas le volume, pas le nombre de mole)
ne peut pas étre créée ou étre détruits

Le bilan de matiére aide a identifier ce qui se passe a tous les produits chimiques dans un
processus

masse entrant + masse crée par la réaction
= masse sortant + masse consommée par la réaction

Capacité de production :

Tonnage de P,05

P,05) =
Q(P20s)acide proauit temps (en heure)

Pour une cadence de marche de 100% qui présente 1325 tonne de P,0s par jour

1325

Donc la capacité de production horaire:  Q(P,0s)qcide proauit = i = 55.21t/h

Calcul du taux de solide de la pulpe :

1— deau
dpulpe
TSOlidepulpe = deau avec dphosphate = 309, dpulpe = 1654‘ et deau = 1
dphosphate
11
Tootidepupe = ——22F = 0.5846 = 58.46%
1-3%9
Calcul du taux de solide de la bouillie :
1— dfiltrat
4
Tootidepouiie = —foil avec dpouinie = 1449, dpitere = 127 et dgypse = 2.32
1— filtrat
dgypse
1— 1.27
1.449
TSOlidebOuillie = T = 0273 = 273%
232

Calcul du débit de P20s (a I’entrée de la cuve d’attaque) :

La production horaire en P,0s  55.21

Débit de P,0s(entrée) = =58.44t/h

Rendement chimique "~ 0.9448

débit de P,0s(entrée)  58.43
% P,05 ©0.3026

Débit du phosphate sec = = 193.09t/h
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Débit de phosphate sec  193.09
Tsolidepurpe 0.5846

Débit de pulpe = = 330.29t/h

Calcul de quantités d’acide sulfurique :
La quantité d’acide sulfurique consommeée se répartie en deux : une partie consommée par les
réactions de 1’attaque, et un exces d’acide sulfurique dans la cuve d’attaque pour compenser
les pertes de phosphate en inattaqués et en syncristallisés, également existe une quantité d’acide
sulfurique provenant du phosphate suite a la réaction (12) suivante :

H,0 + 503 — H,50,

Quantité d’acide sulfurique consommé par les réactions d’attaque :

Réaction (1) :

n(H,SO
% = n(Ca3 (P04)2) X taux d’attaque
n(H,S0,) — n(H3P0,) X taux d'attaque
3 2

3
n(H,S0,) = 3 x n(H3;P0,) X taux d'attaque

On a: 2H3P04_)3H20+P205

A partir de cet équation: n(H3P0,) = 2 X n(P,05) X taux d'attaque

(H,S0,) = 3 X Q(P,05) X taux d'att  M(HaS504)
Q:1(H;50,) = Q(P,0s aux a attaque M(P,0%)
- M(H,S0,)
Q.(H,S0,) = 3 x Débit de phosphate sec X %P,05 X taux d'attaque X ———
M(P,0s)
- . M(H,S0,)
Q.(H,S0,) = 3 x Débit de P,0s(entrée) X taux d'attaque X ————
M(P,0s)
98
Q:(H,S0,) = 3 x 58.44 X 0.98 x — = 118.58 t/h
Réaction (2) :
n(H,50,) = 3 X n(Si0,) X taux d'attaque
. , M(H,S0,)
Q,(H,50,) = 3 X Q(Si0,) X taux d'attaque X m
M(H,S0,)

Q,(H,S0,) = 3 X débit de phosphate sec X %Si0, X taux d'attaque X -
M(Si0o,)

98
Q2(H;50,) = 3 x 193.09 x 0.03343 X 0.6 X = = 18.98 t/h
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Réaction (3) :

n(H,50,) = n(CO,) X taux d'attaque

, M(H,S0,)
Q3(H,50,) = Q(CO,) X taux d'attaque X WOZ;
- ) M(H,S0,)
Qs;(H,S0,) = débit de phosphate sec X %CO0, X taux d'attaque X ——————
M(CO,)
98
Q3(H,50,) = 193.09 x 0.07117 X 0.99 X 7= 3030 t/h
Réaction (4) :
n(H,S0,) = n(H;P0,) X taux d'attaque
M(H,S0,)
Q4(H,S0,) = 2 X Q(P,05) sec X %P,05 X taux d'attaque X —————
M(P,05)

98
Qs(H,50,) = 2 X 193.09 X 03026 X 0.01 X = = 0.806 t/h

Réaction (7) :

n(H,S0,) = 3 X n(Al,03) X taux d'attaque
M(H,S0,)
M(Al,05)
M(H,S0,)
M(Al,03)

Q,(H,S0,) = 3 X Q(Al,03) X taux d'attaque X
Q,(H,50,) = 3 X Q(P,05) sec X %Al,05 X taux d'attaque X

98
Q7(H50,) = 3 X 193.09 X 0.00501 X 0.8 X = = 2.231 t/h

Réaction (8) :

n(H,S0,) = 3 X n(Fe,03) X taux d'attaque
M(H,S0,)
M(Fe,03)
M(H,S0,)
M(Fe,03)

Qg(H,S0,) = 3 X Q(Fe,03) X taux d'attaque X
Qg(H,S0,) = 3 X Q(P,05) sec X %Fe,05 X taux d'attaque X

98
Qs(H;50,) = 3 x 193.09 X 0.00268 X 0.8 X = = 0.761 t/h

Réaction (9) :
n(H,50,) = n(MgO0) X taux d'attaque

M(H,S0,)

H =0(M ! il
Q9(H,S0,) = Q(MgO0) X taux d'attaque X M (Mg0)
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M(H,50,)

Q9(H,S04) = Q(P,05) sec X %MgO X taux d'attaque X —M(MQO)

98
Qs (H;504) = 193.09 X 0.00453 X 0.8 X 7o = 1.714 t/h

Réaction (10) :
n(H,50,) = n(K,0) X taux d'attaque
M(H,S0,)
M(K,0)
M(H,S0,)
M(K,0)

Q10(H,S0,) = Q(K,0) X taux d'attaque X
Q10(H,50,) = Q(P,05) sec X %K,0 X taux d'attaque X

98
Q10(H250,) = 193.09 X 0.00069 X 0.8 X o7 = 0111 t/h
Réaction (11) :

n(H,50,) = n(Na,0) X taux d'attaque

(H,50,) = 0(Na,0) x ¢ Jatt o M(H,S0,)
Q11(H250,) = Q(Nay ux dattaque X 4 Na,0)

. , M(H,S0,)
Q11(H,S0,) = Q(P,05) sec X %Na,0 X taux d'attaque X —M(NaZO)

98
Qu1(H,50,) = 193.09 X 0.00762 X 0.8 X = = 1.861 t/h

Quantité d'acide sulfurique totale pour les réactions [Q(H,S04) réactions)
= 173.732 t/h

Calcul de la quantité d’excés d’acide sulfurique :
Acide phosphorique produit a 28 g/l de sulfate libre.
Donc: 28 g — 1 litre d'acide phosphorique (28%)
28 Kg — 1m3 d'acide phosphorique
28 Kg — 1.24 tonnes d'acide phosphorique
Alors une tonne d'acide phosphorique nécessite 22.58 Kg d'acide sulfurique
Taux d’excés d’acide sulfurique :

La quantité d’acide sulfurique consommée par les réactions d’attaque pour une tonne d’acide
phosphorique 28% produit est de 0.786 tonne.

0.02213

Donc le taux d'excés d'acide sulfurique (e) = 0786 X 100 = 2.93%
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Quantité d'exces d'acide sulfurique [Q(H,S04) oxces] = € X Q(H,S504) réactions
Q(Hy50,) oxess = 0.0293 x 173.732 = 5.09 t/h
Acide sulfurique provenant du phosphate :
H,0 + S0; - H,S0,

M(H,S0,)

Donc: Q(H2504) phosphate = Q(P20s) sec X %S03 X taux d'attaque X
M(S05)

98
Q(H2S04)phosphace = 193.09 X 0.01843 X = = 436 t/h

Débit d’acide sulfurique pur total :
Qtotate de Hys0, PUT) = Q(H3S504)rsactions + Q(H2504) exces — Q(H2504) phosphate
Qtotate de Hys0,(Pur) = 173.732 + 5.09 — 4.36 = 174.462 t/h
Débit d’acide sulfurique total introduit dans la cuve d’attaque :

_ Qrotate de H,s0,(PuUr) 174462
Qtotale de H,SO, — Pureté = 0.985

Débit du gypse :

=177.119 t/h

La bouillie vers les filtres compose principalement 1’acide phosphorique et le sulfate de
calcium (gypse).

La quantité de gypse est déterminé par rapport aux réactions de production et de
consommation de gypse (1, 2, 3, 4) mise en jeux lors de 1’attaque du phosphate par ’acide
sulfurique.

Donc: _ Q(H504); X M(gypse)
onc: ngpsei - M(HZSO4)

Quantité du gypse produite :
Réaction (1) :
_ Q(H;504)1 x M(gypse) 118.58 x 136

= = 208.12t/h
Cgypser M(H,S0,) 98 /
Réaction (2) :
Q(H,;S804), X M(gypse) 18.98 x 136
= = =26.34t/h
Coypse, M(H,S0,) 98 /
Réaction (3) :
Q(H,S504)3 X M(gypse) 30.30 x 136
= = =42.05t/h
Cgypses M(H,S0,) 98 /

Quantité du gypse consommeée :
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Réaction (4) :

_ Q(H,S0,), x M(gypse) 0.806 x 136
Qavpse, = M(H,50,) B 98

=—1.12t/h

Quantité totale du gypse a la sortie du filtre :

ngpsetotal = ngpsel + ngpsez + ngpse3 o ngpse4 = 275.39 t/h

Donc on peut conclure que pour chaque tonne de P2Os produit, on produit cing tonnes de
gypse.

Quantité de phosphate non attaqué et évacuer avec le gypse :
Qphosphatenon attaqué Qphosphatesee X (1 — rendement chimique)
Qphosphatenon attaque = 193.09(1 — 0.9448) = 10.66 t/h
Quantité totale du solide dans la bouille :

QSOlidebouillie = ngpsetotale + QPhOSPhatenon attaqué

Qsotideyyye = 275-39 + 10.66 = 286.05 t/h

Bilan par rapport au P20s de I’unité attaque/filtration

P20s d’acide produit (28%) :

1325
Pour une cadence de 100%: Q(P,0s5) = i = 55.21t/h
P20s de la pulpe :
Débit de P,0s (entrée) = 58.435t/h
Pertes en P20s dans le gypse:

Le tableau rassemble les différentes pertes en P.Os dans le gypse:

Type de perte Syncristallisé Inattaqué Soluble Eau Totale
Perte en P.Os 0.6212 0.2002 0.24 1.0614
(%)

Tableau : Pertes en P2Os dans le gypse
Perte en P,0s = P,0s (soluble eau) + P,0s (inattaqué) + P,0< (syncristallisé)

Perte en P,05 = 0.24 + 0.6212 + 0.2002
= 1.0614 % (par rapoort a la quantité du gypse)

Donc la quantité des pertes en P,05 = Q(gypse) X perte en P,05(%)
Q(perte en P,05) = 303.84 x 0.010614 = 3.225t/h

Quantité de P20s de la bouillie a la sortie de la cuve d’attaque :

Q(PZOS)bouillie = %(PZOS)bouillie X Qliquide dans la bouillie T Q(perte en PZOS)
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QSOlidebouillie

avec Qliquide dans la bouillie — X (1 - Tauxsolidebouillie)

Tauxsolidebouillie
303.84
Qll-quide dans o bowillie = m X (1 —0.3098) = 676.79 t/h

Q(P,05) pouittie = 0.25 X 676.79 + 3.22 = 172.42 t/h
Quantité de P20s d’acide de retour :
Q(P205)pouittie = Q(P205) acide proauit T Q(P205) acide de retour + @(perte en P,0s)
Q(P205) qcide de retour = Q(P205)pouinie — Q(P205) acide proauit — Q(perte en P,0s)
Q(Py05) acide do retour = 17242 — (55.21 + 3.225) = 113.99 t/h
Bilan d’eau au niveau de I’attaque-filtration :
Débit d’eau d’entrée :
Quantité d’eau apportée par la pulpe :

Q (Hz O)pulpe
Q(H20)puipetQ(P205)sec

Humidité a I’entrée de la pulpe est: H =

1- Tsolidepulpe

Q(HZO)pulpe = X Qphosphatesec

Tsolidepulpe

1—0.5846

Q(Hzo)pulpe = 0.5846

x 193.09 =137.2t/h

Quantité d’eau apportée par I’acide sulfurique : Q(H20)(1,50,)10ta1
On peut classer 1’eau apporté par I’acide phosphorique en deux parties :

Eau de dilution :
Q(H20) (1,50, = (1 — %H250,) X Qu,s0,
Q(H20) (n,50,, = 177.119 x (1 — 0.985) = 2.66 t/h
Eau de constitution :
Q(H,50,) x M(H,0)
M (H,S0,)
177.119 x 18
98

Q(H;0),s0,), =

Eau totale apportée par I’acide sulfurique :
Q(H20) (1,50, 1011 = QH20) (150,), + Q(H20) (1,50,)4
Q(H20) (1,50,) 10101 = 32-53 + 2.66 =35.19t/h

Eau produit par les réactions d’attaque : Q(H,0),¢qctions
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Réaction (5) :
n(H,0) = 2 x n(Si0,) X taux d'attaque

2 X m(Si0,) X taux d'attaque X M(H,0)
M(Si0,)
2 x (0.0334 x 193.09) x 0.1 x 18
60

Equation générale pour les réactions 7, 8, 9, 10 et 11

Q(H,0)s =

Q(H,0)s = =039¢/h

n(H,0) = n(H,S0,)

m(H,50,); X M(H,0)
M(H,50,)

Q(H;0); =

Réaction (7) :

Q(H,0); =041t/h
Réaction (8) :

Q(H,0)g =0.14t/h
Réaction (9) :

Q(H;0)9 =031t/h
Réaction (10) :

Q(H;0)10=0.02t/h
Réaction (11) :

Q(H;0);1 =0.34t/h

Q(H20)r¢actions = 1.61 t/h
Débit d’eau de sortie :
Quantité d’eau évaporée de I’unité d’attaque-filtration : Q(H,0)epapore
D’apres les analyses d’humidité a I’entrée du tour d’assainissement des gaz provenant de la
cuve d’attaque on trouve que :
Humidité a I’entrée : H, = 0,38
Et le débit des gaz a I’entrée du tour d’assainissement : 93.5 t/h
Donc Q(H20)¢vaporse = 0.38 X Q(gaz)
Q(H20)¢paporse = 0.38 X 93.5 = 35.53 t/h

Eau d’acide (28%) : Q(H20)qcide proauit

Qacide produit — Q (PZ Os)acide produit + Q (HZO)acide produit + Q (impuretés) acide produit
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Q(H20) acide proquic = 223.04 — (55.21 +9.01) = 158.82 t/h
Quantité d’eau apportée par le gypse : Q(H,0) gypse,, a0
Eau de constitution du gypse : Q(H;0) gypse,

Eau dans la structure cristalline de sulfate de calcium dihydrate.

__2M(H,0)
M(CaS0,.2H,0)

Q(HZ O)Qypsec = ngpse

2x18
Q(H30) gypse, = 275.39 X 175

=57.64t/h

Humidité du gypse Q(H,0) gypse,
Pertes en masse dans le gypse sont varis de : Hgypse = 29.79 %

Donc la quantité d'eauperdue avec le gypse est:  Q(H30) gypse,

ngpse
=(———)XH
1- Hgypse gypse
275.39

Q(H20) gypse,, = ( ) X 0.2979 = 116.85 t/h

1-0.2979
Alors: Q(H20) gypsesorare = QH20) gypse, + Q(H20) gypsey
Q(H20) gypserssape = 57-64 + 116.85 = 174.49 t/h
Quantité d’eau d’acide retour : Q(H,0)4cidge retour

Selon le procédé de Jacobs le titre en P2Os d’acide de retour doit étre de 20 a 22 %. Pour
notre calcul on prend un titre de 21 % en P2Os d’acide de retour. Donc la quantité d’eau
d’acide retour est :

Q(P205)acide retour . ’
Q(H20) acide retour = 20 O.Zf P X (1-0.21) — impuretes

113.99 (113.99

Q(H20) acidge retour = W (1-0.21) —0.04 021

) = 407.11¢t/h

Quantité d’eau de lavage du giteau : Q(H,0)4pqge

Q(Hzo)lavage = [Q(Hzo)acide produit + Q(HZO)(gypse)totale + Q(Hzo)évaporée]
- [Q(Hzo)pulpe + Q(HZO)(HZSO4)totale + Q(Hzo)réactions]

Q(H,0)1avage = [158.82 + 174.49 + 35.53] — [137.2 + 35.19 + 1.61] = 194.84 t/h

Quantité d’eau de la bouillie : Q(H,0) poyitiie

Q (Hz O)bouillie
=Q (HZ O)acide retour + @ (HZ O)pulpe +Q (HZ 0) (H2804) totale
+ Q (HZ O)Téactions - Q (HZ O)évaporée

Q(H,0) poinie = 407.11 + 137.2 + 35.19 + 1.61 — 35.53 = 545.58 t/h
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Bilan global de I’unité attaque —filtration

Aprés avoir déterminé les différents débits de 1’unité attaque —filtration, dans cette partie on
va déterminer le débit d’acide recycle et de la bouillie afin d’établir un bilan global sur I'unité
pour validé I’hypothése de conservation de la maticre.

Débit d’acide recyclé :

Q(PZ Os)acide retour
Qacide retour = T : x 1.02
actaeretour — titre d'acide retour

113.99
Qacide retour = 0.21 X 1.02 = 553.67 t/h

Débit de la bouillie a la sortie de la cuve :
Qbouillie = qulpe + Qtotale d'H2504 + Qacide retour — Q(Hzo)évaporée
Qpouinie = 330.29 + 117.119 + 553.67 — 35.53 = 1025.549 t/h

Débit du solide évacueé (gypse + impuretés) :

Qsolide = [Qbouillie + Q(Hzo)la,,age] - [Qacide produit + Qacide retour]

Qsoride = [1025.549 + 194.84] — [223.05 + 553.67] = 443.669 t/h

Eau évaporée: 35.53 th Eau de lavage: 194.84 t/h
Pulpe: 330,29 tih Boiliie Acide produit: 223.05 t/h
Acide phosphorique: 177.119 t/h Cuve dattague —— Filtre Solide évacug: 443 669 t/h
Acide sulfurique: 553.67 th 1025.549th Acide de retour: 553 67 t/h

Figure : Bilan global de la production d’acide phosphorique
I11. Bilan d’énergie
Enthalpie de la pulpe a entré :
AH, = Q, X Cp, X (T, — Tp) = 330.29 X 0.23 X (36 — 25) = 835.63 kcal/h
Enthalpie de dilution d’acide phosphorique :
P,0< + 3H,0 - 2H;PO,
avec AHy,po,(100%) = —303.6 kcal/mol et AHy,po, (40%) = —308.2 kcal/mol

28 % de P,0s dans l'acide produit — 72 % d'eau

3X My o X 3 x 18 x 55.21
masse de H,0 = 1,0 X Qry0s = =21t/h
Mp,o. 142

55.21
L'eau dans l'acide = 028 55.21 = 141.97 t/h

Eau de dilution = 141.97 — 21 = 12097 t/h
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3X My.po, X Qp.0 3 X 98 x 55.21
masse de H;P0, = 34 25 = =76.21t/h
S Mp,0. 142

_ 2 X QPZOS X (AHH3PO4(1OO%) - AHH3p04(4‘O%))

MP205

2 x 55.21 x (=303.6 + 308.2)
142.10°°

Enthalpie de la bouillie vers les filtres

AHy = = 3576985.915 kcal/h

AHg = Qp X Cpg X (Tg — Ty) = 1025.549 x 0.56 x (80 — 25) = 31586.91 kcal/h

Enthalpie d’acide sulfurique (98.5 %)

AHy so, = Qu,s0, % CPu,s0, X (Tu,s0, — To) = 553.67 x 0.338 x (45 — 25)
= 3742.81 kcal/h

Enthalpie de dilution d’acide sulfurique (98.5 %)
AHdil. = QH2504_ X Hdil. = 553.67 x 172.65 = 95591.13 kcal/h

Enthalpie d’acide de retour

AHup = Qar X Cpag X (Tag — To) = 177.119 x 0.83 x (64 — 25) = 5733.34 kcal/h

Formule générale de la chaleur d'un mélange

AdT

melange de A
etBaT

-

w

w

BaT

Q = (ng + np)hpmx(T) — nyhp(Ty) — nghp(T)
Q = (ng + np)hpx(T)

homix(T) relative a la reference:

Pimix(T) = x4[h4(25) — hy(Ty)] + x[hp(25) — h,(T,)]
+ [hm(ZS) - xAhm(ZS) - thm(ZS)] + [hm(T3) - hm(ZS)]

25 25 T

CpgdT + Ahy,;, (25) + f CpmdT

Cp,dT + xp f
25

T

honie(T) = 3 |

Ty
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Bilan énergétigue au niveau des certains éguipements :

Echangeur de chaleur: Q = —1953257.84 kJ/h

Echangeur de chaleur: Q = —793963 kJ /h

Reacteur:Q = —1796315.59 k] /h

Evaporateur:Q = —27377336 k] /h

Q = AH
HSQs .
(130°C) gc |
E-101
e
30°C HO (20°C)
Acide de .
retour(105°C) 65°C
E-103
P
30°C HeO (20°C)

H2SO4(80°C)
- Bouilie(80°C)
Reacteur ———*
-——
slurry (80°C)
Acide dilug HO(105°C) )
2 | AT -
(80°C) X(HO) =1
————  Evaporateur .
105°C
X(H:S04) = 0.078
X(H:PCe) = 0.35 X(HsPO:) = 0.78
X(HeO) = 0.572 l X(H:O) = 0.045
X(HS Q) = 0175
HO(a)

IV. Parametres cinétiques utilisé s pour la résolution des PBEs par la méthode de

Lattice Boltzmann :

Pour la cristallisation 1D : beta=1; t= 1000s; beta=1; Lmin = 0; Lmax=2000

Pour la cristallisation 2D : beta=0.985; tr =80s; xmin=0; xmax=40; ymin=0; ymax=80

Pour la cristallisation 3D : beta=0.985; to=500s; t;=1100s; xmax=30 ; ymax=40; zmax=40

Les parameétres cinétiques sont :

b =1.78 : paramétre cinétique pour la nucléation
kb = 4.64e-7 : paramétre cinétique pour la nucléation
g = 1.32 : paramétre cinétique pour la croissance
kg = 1.16e2 : paramétre cinétique pour la nucléation

pc = 2.302e-12 : densité de cristal
C = 0.493; concentration initiale

V. Démonstration de la relation TS (taux de solide)

Mb =Mg+be

Vb:V:g_i'Vfb
My Mg, Mrp

Donne —

Donne Mg, = M, — M,

D, D, Dy

9
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My M, (M, — M,
D, D, Dy

M, M, M, M,
Dy Dy Dy Dpp
M, M, M, M,

M(l 1>_M<1 1>
"\D, D 9\D, Dyp

TS =2

M,  Dy(Dy — Dyp)

TS : taux de solide en % massique.
Dg : densité du gypse = 2,35.

Db : densité de bouillie.

Dfb: densité de filtrat bouillie.

My  Dy(Dy — Dyy)

Comme le taux de solide est une conséquence de Db et Dfb et pour ne pas affecter la densité
Dfb son réglage se fait de la méme fagcon que pour la densité de la bouillie.
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V1. Modéle Simulink du réacteur :

En utilisant la plateforme Simulink (Matlab), on peut décrire les bilans massique et énergétique du réacteur.

10
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380
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X

CAf-CA|
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s

dCA/dt
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J Divide Product
3 L 7 X
koexp(-dE/RT) Product1
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T
- . VR
Product2
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> X
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X >+
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