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Résumeé

Simulation D’un Réacteur Continue Parfaitement Agité En Régime Stationnaire En Utilisant les
Simulateurs Aspen Plus et Aspen Hysys.

Les travaux du projet vise a la simulation d'un réacteur continue parfaitement agité en régime
stationnaire en utilisant les simulateurs des procédés Aspen Plus et Aspen Hysys. La réaction étudiée
dans le cadre de ces travaux était la production d’éthylbenzeéne utilisant de 1’éthyléne et du benzéne
comme réactifs. Ici, nous avons étudié I’effet du débit d’alimentation sur le comportement a 1’état
stationnaire du CSTR et obtenu un débit d’alimentation optimale afin de maximiser la conversion et le
rendement avec une considération particuliére des réactions consécutives ou un produit était désiré et
un autre était indésirables afin de minimisée le codt de production. Comme I’effet de la température du
réacteur allait toujours étre crucial dans ce mécanisme de réaction exothermique, des valeurs optimales
ont été évaluées. Le volume optimal du réacteur a également été déterminé par les résultats de la
simulation. La température optimale était estimée a 430 K et le volume optimal du réacteur était de 100
m? pour Aspen Plus et (300 m3 pour Aspen Hysys avec un pourcentage de volume de vide 60,30%). Les
débits d'alimentation optimaux étaient de 0,4 kmol / s de benzéne et 0,2 kmol / s de I'éthylene. Le
rendement maximal en éthylbenzene devrait étre de 49,75% en poids de benzéne et de 99,5% en poids
d'éthyléne.

Les mots clés: Simulation en régime stationnaire, Production d'éthylbenzéne, Réacteur continue
parfaitement agité (CSTR), Logiciels simulateurs Aspen Plus et Aspen Hysys.

Abstract

Steady State Simulation of a Continuous Stirred Tank Reactor Using Process Simulators Aspen
Plus and Aspen Hysys.

This project work reports steady state simulation of a continuous stirred tank reactor using
process simulators Aspen Plus and Aspen Hysys. The reaction, investigated in this work was production
of ethyl benzene using ethylene and benzene as the reactants. Here, we have studied the effect of feed
flow rate on steady state behaviour of CSTR and also obtained the optimum feed flow rate in order to
maximize the conversion and yield with special consideration of consecutive reactions where one
product was desired and another one was undesired in order to minimize the cost of production. Since
the effect of reactor temperature was always going to be crucial in this exothermic reaction mechanism,
optimum values were evaluated. The optimum reactor volume was also found out from the simulation
results. The optimum temperature was predicted to be 430 K and the optimum reactor volume was found
to be 100 m? for Aspen plus and (300 m? for Aspen Hysys with a percentage vacuum volume 60.30%).
The optimum feed flow rates were 0,4 kmol/sec benzene and 0,2 kmol/sec ethylene. The maximum yield
of ethylbenzene was predicted to be 49,75% of benzene weight and 99,5% of ethylene weight.

The key words: Steady-state simulation, Ethylbenzene production, Continuous stirred tank reactor
(CSTR), Aspen Plus and Aspen Hysys software simulators.
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Introduction géneérale

Depuis longtemps, la production dans [D’industrie chimique a ¢été fondée
principalement sur les expériences. Cependant, 1’utilisation des méthodes de simulation est
devenue indispensable, afin d’éviter ou de réduire le colt de ces expériences, vu que nous
faisons souvent face a des conditions tres difficiles de température et de pression, sans oublier
les efforts et le temps fournit par les manipulateurs dans ce domaine. Le developpement
remarquable des outils informatiques a également aidé beaucoup de chercheurs et
d’industriels, de penser & travailler par les méthodes de simulation a travers des modeles
mathématiques appliquées dans des logiciels sophistiqués, qui permettent de prédire les
parametres liés a la production sans faire des expériences, et aussi comprendre 1’effet de

changement de ces paramétres sur une ou plusieurs réponses a étudier[1].

Le réacteur chimique est le cceur principal de tous les procédés chimiques. En effet les
réacteurs agités continu ont une place importante dans 1’achévement de ces procédés. Afin de
satisfaire les exigences du marche et les demandes croissantes des clienteles, les industries en
génie des procédés sont obligées d’améliorer continuellement ses opérations et ses
installations industrielles, ce qui a son tour d’affectées des améliorations sur la productivité et
la rentabilité des différentes opérations de productions. En plus des objectifs d’optimisation
des conditions de production ; I’assurance du fonctionnement des installations et la protection
de I’environnement et du personnel doivent également étre garanties. Pour faire face a ces
problématiques on fait appel dans ce travail a la simulation des réacteurs chimiques qui

occupent une place trés importante dans I’ingénierie et I’industrie chimique.

L’objectif de ce travail est d’utiliser les capacités des simulateurs des procédés, tels
que les simulateurs : Aspen plus, Aspen Hysys et PRO Il pour faire la simulation des réacteurs
idéaux. Dans notre travail on utilise les deux simulateurs : Aspen plus et Aspen Hysys comme
des outils puissants pour faire des simulations sur un procédé chimique dans un réacteur de
type CSTR.

Le présent travail s’articule essentiellement autour de trois (03) chapitres ou :

X/

s Le premier chapitre : Comprend une étude bibliographique sur les réacteurs
chimiques, nous avons couvert des généralités et des notions de base liées a ce sujet,
telles que les réactions chimiques, les bilans de matiére et les bilans énergetiques dans
les réacteurs idéaux.

% Le deuxiéme chapitre : Est dédi¢ a 1’étude des simulateurs des processus en génie
chimique, nous avons donné un apercu sur I’approche générale de la simulation, leurs
différents types, les architectures possibles, et enfin les méthodes de simulation des
procédés, nous nous appuierons particulierement sur les simulateurs Aspen Plus et
Aspen Hysys.
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% Le troisieme chapitre : Sera consacré a I’application d’une simulation Réelle par les
deux simulateurs Aspen Plus et Aspen Hysys, ou le choix de systémes a étudier s’est
porté sur la simulation d’un réacteur CSTR afin de déterminer son comportement en
régime stationnaire, puis étudier la stabilité des différents points de fonctionnement
possibles pour ce type de réacteur. Nous allons mener une étude sur la production
d’éthylbenzéne dans un ensemble de réacteur a cuve agitée continu (CSTR).

Enfin nous terminerons ce travail par une conclusion générale qui résume les
principaux resultats obtenus et donne quelques perspectives qui seront un guide de référence
pour les prochains travaux effectués dans cet axe de recherche.
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Chapitre | Etude bibliographique sur les réacteurs chimiques

1.1 Introduction

Le génie des procédés peut étre défini comme la science pour 1’ingénieur dont 1’objet
et la mise en ceuvre optimale des procédés de transformation physico-chimique et/ou
biologique des matiéres premieres en produits fonctionnels. L’une des branches importantes
du génie des procédés est le génie de la réaction chimique, qui s’intéresse aux méthodes de
mis en ceuvre rationnelle des transformations chimiques et en particulier aux appareils dans
lesquels sont conduites les réactions : les réacteurs chimiques. Méme si le réacteur ne présente
qu'une part modeste de l’investissement dans un procédé industriel, son fonctionnement
conditionne en grande partie les installations placées en amont (préparation des charges de
réactif, choix des conditions de température et de pression) et les installations situées en aval
(dispositif de séparation des produits notamment). Une amélioration du rendement du réacteur
du quelques unités peut donc se traduit par un abaissement notable des cofits d’investissement

et des consommations de matiére et d’énergie [1].

1.2 Généralités sur les réacteurs chimiques

Le réacteur chimique c’est 1I’équipement siége des réactions chimiques, il a un réle tres
important et incontournable dans I’industrie chimique, le choix d’un réacteur chimique
dépend essentiellement de la nature des réactifs et des produits et de type de la réaction elle-

méme [1].
1.2.1 Définition d’un réacteur chimique

Un réacteur chimique est tout appareillage permettant de réaliser une réaction
chimique, c'est-a-dire de transformer des espeéces moléculaires en d’autres especes
moléculaires.

Le fonctionnement d’un réacteur (conversion, distribution des produits) conditionne
en grande partie la nature des installations de préparation de la charge et de séparation des
produits. Un gain en conversion ou en sélectivité du réacteur peut conduire a supprimer une
colonne a distiller aval. La conception et I'optimisation du réacteur doivent donc faire I'objet
d'une étude attentive. En ce sens, on peut dire que le réacteur est véritablement le cceur du

procédé, qui requiert toute l'attention de 1’ingénieur [3].
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1.2.2 Classification des réacteurs chimiques

D’une manicre treés large, on peut dire qu’un réacteur chimique est tout portion

d’espace ou peut avoir lien une transformation chimique.

Il existe diverses maniéres de reéaliser pratiguement une réaction chimique pour

I’étudier fondamentalement au laboratoire ou pour I’exploiter industriellement.

Plusieurs critéres de classement des réacteurs sont possibles, suivant le point de vue

auquel on se place [4].
1.2.2.1 Critere de classification

Le Tableau (Tableau 1.1) rassemble les types des réacteurs chimiques, et leurs criteres

de classification [3].

Tableau I-1 : Types des réacteurs chimiques et leurs critéres de classification.

Critére Type de Réacteur Examples industrials
Réacteur fermé ( pas d’échange de matiére Polymérisation en discontinu,
avec le milieu extérieur ) chimie fine

Circulation du | Réacteur semi-fermé ( une partie de la charge | Chlorations organique de petits
melange est ajoutée ou extraite en cours d’opération ) produits
réactionnel

Synthese et traitement des

Réacteur ouvert ( la charge circule dans le . g ; L
intermédiaires pétrochimique

réacteur )
de gros tonnage
Operations discontinue,
Fonctionnement en régime transitoire démarrage des réacteurs
Evolution continus

dans le temps . )
. L . Marche continue des réacteurs
Fonctionnement en régime permanent

ouverts
, Réacteur parfaitement agité ( composition Sulfonations, nitrations,
Degrés de . . . L
g uniforme , mélange parfait) Polymérisations
mélange des
substances en Réacteur catalytique tubulaires

Réacteur en écoulement piston ( progression de

. a lit fixe. Réacteurs tubulaires
la charge en bloc sans mélange entre tranches

réaction ( cas

extrémes ) . homogénes en régime
successives )
turbulent
. Co-courant Hydrodésulfuration catalytique
Mise au
contact des . )
Adsorption réacteur d’un gaz
phases ) N
Contre-courant dans un réacteur a

ruissellement
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1.2.2.2 Type des réacteurs idéaux

A. Réacteur parfaitement agité continu

Un tel réacteur comporte essentiellement une cuve muni d’un systéme d’agitation,
d’une tubulaire d’alimentation et d’une tubulaire de soutirage. Dans son principe, le
fonctionnement d’un réacteur parfaitement agité est simple, on suppose qu’en tout point d’un
tel appareillage les variables intensives tel que la concentration ou la température ont la méme
valeur [1].

On peut classer ce type de réacteur selon le régime thermique en trois types :

e Réacteur parfaitement agité continu non isotherme

Dans ce régime la température évolue en fonction du temps ce qui correspond en
générale a la phase de la mise en marche du réacteur, ou dans le cas ou le fonctionnement du
réacteur est prévu autour d’un point instable dans ce cas le réacteur doit étre doté d’une
surface d’échange de chaleur et d’un systéme du régulation de la température, pour éviter un

fonctionnement exotique [1].

entrée du réacteur sortie du réacteur
~ I

entrée de la jacket = = sortie de la jacket

Figure I-1: Schéma de principe d’un réacteur parfaitement agité continu avec surface
d’échange [1].

e Réacteur parfaitement agité continu isotherme

Correspond a un fonctionnement stationnaire du réacteur ou la température et tous les
autres variables sont constant [1].
e Réacteur parfaitement agité adiabatique

Le réacteur fonctionne en marche adiabatique lorsqu’il n’échange pas de la chaleur

avec le milieu extérieur. C’est le cas d’une réaction adiabatique.
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entrée

sortie

Figure 1-2 : Schéma de principe d’un réacteur parfaitement agité continu [1].

B. Réacteur parfaitement agité fermé
C’est un appareillage dans lequel les réactifs sont introduits au début de I’opération ;
apres avoir été mis en condition de température et de pression, la réaction se déroule jusqu’au

taux de transformation désiré [1].

Figure 1-3 : Schéma de principe d’un réacteur agité fermé [1].
C. Réacteur tubulaire a écoulement piston

Les hypothéses liées au modele du réacteur piston (en Anglais : PFTR: Plug Flow
Tubulaire Réacteur) sont les suivantes:
- Le mélange radial est considéré comme parfait.
- L’écoulement est de type piston.

- La densité est constante [3].
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Figure 1-4 : Schéma réacteurs piston tubulaires [3].

D. Réacteurs catalytiques

Parmi les réacteurs polyphasiques, les réacteurs catalytiques sont les plus répandus. Ils
se distinguent a la fois par le mode de chauffage, le mode de travail (continu, périodique,
cyclique), la nature du catalyseur (solide, liquide), le mode de récupération ou de
régénération du catalyseur.

La phase fluide (liquide ou gaz) doit entrer en contact avec la phase solide qui constitue
le catalyseur. La condition essentielle pour obtenir une réaction efficace étant le transfert
rapide de masse [1].

On distingue trois types principaux de réacteurs catalytiques: a lit fixe, a lit mobile et a
lit fluidisé.

e Reacteurs a lit fixe

Dans un réacteur a lit fixe, le catalyseur de forme solide (particules sphériques ou
cylindriques de 1 a 5 mm) est disposé en genéral dans des tubes de plusieurs metres de long
ou méme de plusieurs dizaines de métre. Le fonctionnement (pour une bonne rentabilité le
catalyseur doit durer des milliers d'heures) est assuré jusqu'a ce que le catalyseur soit épuisé.
Si le lit de catalyseur est constitué par un seul tube (I'enveloppe du réacteur) le réacteur est dit
a lit fixe adiabatique [5].

e Reacteurs a lit mobile

Les réacteurs a lit mobile ont un lit de catalyseur en mouvement; c'est-a-dire le
catalyseur s'écoule a co-courant ou a contre-courant. Ce type de réacteur permet ainsi la
régénération du catalyseur en continu mais les applications sont limitées (phénomene d'usure
des grains de catalyseur par frottement) [5].

e Reacteurs a lit fluidiseé
La technique du lit fluidisé, dans laquelle le catalyseur en particules tres fines est rendu

fluide par entrainement avec les réactifs, présente des avantages dans les deux cas suivants:
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- Lorsque I'appareil requiert une élimination ou un apport important de chaleur.
- Lorsqu'il est nécessaire de régénérer fréqguemment le catalyseur.

Parmi les applications, on cite le craquage catalytique [5].

Tableau 1-2 : Types des réacteurs chimiques rencontrés en pratique [1].

Mode d’opération
. Continu
Phases en présence
Discontinu .
Tubulaire étagé Parfa|t_er,nent
agité
Gaz / Vapocraquage / /
Mono
phasiques liquide Polymerls_atlon Fabrlc,atlon Polymerls_atlon Estérification
en solution uree en solution
Gaz Tour Oxvdation dy | Traitement
+ Fermentation | d’absorption Y biologique
- cyclohexane
Liquide de COz et HzS des eaux
Liquide i
q+ ,Sulfonafuon Hydrolyse | Polymérisation Nitration
d’aromatiques , ] . , .
Liquide par I’oléum d’esters en émulsion | d’aromatiques
Pol -
phasiq)lljes Fluides A o er
+ Hydrog(;‘nlatlons Lit fixe Lit fluide & %I'I[ fluide
: avec catalyseur ) _ catalyseur en
I i 4 .
Solide en suspension | Litmobile etages suspension
(catalyseur)
Fluides | Régénération | Litmobile 1 up oo | o chion
§ d’un catalyseur | (haut inerais | en lit fluidisé
Solides par brulage fourneau) minerais

1.3 Généralités sur la réaction chimique

Une réaction chimique correspond a la transformation d'espéces chimiques
(molécules, atomes ou ions) en d'autres especes chimiques. Au cours d'une réaction chimique
les noyaux des éléments chimiques ne sont pas modifiés, seuls participent les électrons des

niveaux externes des atomes [1].

1.3.1 La cinétique chimique

La cinétique chimique permet de définir des lois d’avancement des réactions en
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fonction du temps de séjour des réactifs au sein du réacteur. L’introduction de ce paramétre
temps est essentiel pour définir le volume réactionnel nécessaire a la réalisation d’une

transformation chimique jusqu’a un avancement donné [1].

1.3.1.1 Vitesse de la réaction

La vitesse d’une réaction chimique est la quantit¢ de matiere transformée (ou formée )
par unité de temps et par unité d’une extensives que dépend de la réaction considérée :
volume (réactions homogenes ), masse ou surface ( réactions de catalyse hétérogene) , etc. la

vitesse mesure donc un débit spécifique de transformation chimique [6].

_1dn

r=-— (1.L1)

n . . .. . .. N . .
" est la vitesse d’apparition (ou disparition) de 1’espéce Ai en fonction du temps.

1.3.1.2 Les facteurs influant la vitesse de la réaction

Les parameétres qui influencent directement sur 1’évolution d’un systéme chimique sont
- Les concentrations initiales des réactifs

- La température

- La présence d’un catalyseur

e Influence de la concentration sur la vitesse de la réaction

Il a été constaté expérimentalement que la vitesse peut se mettre sous forme d’un
mondme de concentrations instantanées des réactifs.

En effet si on considére 1’équation steechiométrique [7].

aA + bB = cC+ dD (1.2)
On peut écrire
_ 1dCA _ nm (I 3)

e Influence de la température (la loi d’Arrhenius)

L’effet de la température obéit a une relation presque générale. En effet pour presque
toutes les réactions la vitesse de réaction croit d’une mani¢re exponentielle avec la
température.

La constante de vitesse k d’une réaction dont I’unité dépend de 1’ordre de la réaction,

varie avec la température, en premiére approximation selon la loi d’Arrhenius [7].
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k =kyexp (;—5) (1.4)

1.3.2 Equation de conception pour réacteur parfaitement agitée continue
(CSTR)

Réactions consécutives

La configuration du réacteur devient dautant plus fortifiante que le rendement et en
plus le changement doit étre considéré. Une circonstance normale dans laquelle cela se

produit est quand il y a des réponses irréversibles, par exemple, I'accompagnement [2].
A+B—C (1.5)

C+B—D (1.6)

L'article recherché est C. L'article indésirable est D. Il existe de nombreuses
mécaniques critiques illustrations de ce type: chloration, oxydation et nitration d'un
assortiment d'hydrocarbures. Les taux de réponse particuliers pour les premiéeres et deuxiémes

réponses sont K1 et K2, séparément

est définie comme

(La « conversion» du réactif A ) <(
conversion de A

moles A ) _ ( moles A >> /( moles A )

alimentées quittant le réacteur alimentées

Il existe plusieurs fagcons de définir le « rendement » (ou la « sélectivité ») du produit
souhaité C. L'une est sur la base de la quantité de A alimenté. L'autre est basé sur la quantité

de A qui aréagi.
Rendement 1 = (moles C produites) / (moles A alimentées) (1.7)
Rendement 2 = (moles C produites) / (moles A réagi) (1.8)

Le produit souhaitable C est produit par la premiére réaction dont la vitesse dépend de
la concentrations de A et B dans le réacteur. Mais C est consommé par la deuxieme réaction

dont le taux dépend des concentrations de C et B dans le réacteur [2].

RC = —kchCB + kZCCCB

= CpCgkore™B1/RTR) 4 C.Cgky,e™ B2/RTR) (1.9)
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Rp = —k,CcCp
= CcCgkype™(E2/RTR) (1.10)

Ou les taux de réaction Rc et Rp sont des taux de consommation.

Il est évident que la meilleure approche pour décrire ce réacteur est de maintenir la
concentration de C et de B pour garder le deuxiéme taux de réponse. Ceci implique qu’une
grande abondance de réactif A devrait a étre utilisé dans le cadre du réacteur, ce qui affaiblira
la concentration de C et de B. Il également aidé a conduire la premiére réponse en vue de
I’énorme estimation de Ca indépendamment de la petite estimation de Cg. Avec ce plan, la
transformation de chaque passage de A sera peu, cependant le rendement de C chaque mole

de A répondue sera énorme [2].

L’inconvénient de cette configuration est que la surabondance Une nécessité absolue
soit récupérée et réutilisée, ce qui implique des codts de capital et de vitalité élevés. Quoi
qu’il en soit, la variation subséquente du rendement de C est régulicrement définitivement
justifiée, méme en dépit de la dépense incluse. Cela est particulierement vrai lorsque
I’élément indésirable D est mortel, destructeur, instable ou une toxine écologique difficile a
éliminer. Les préoccupations liées a la nature et au bien-étre ont poussé les grandes lignes de
nombreux plans d’action composés a intégrer quelques flux de réutilisation expansifs de sorte
que les rendements des articles attrayants soient augmentés et que les rendements des articles
indésirables soient diminués. Ces flux de réutilisation créent le probléeme du contrble a
I’échelle de la centrale Il y a quatre composantes, donc quatre composantes peuvent étre

écrites [2].

Solde de la composante A (kmol A/s) :

Fa,Ca, = FCa + Vrk;CaCp (1.11)
Solde des composantes B (kmol B/s) :

Fp,Cp, = FCg + Vr(k1CaCp + k;CcCp) (1.12)
Solde de la composante C (kmol C/s) :

O = FCC + VR(—kchCB + kZCCCB) (|13)
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Solde des composantes D (kmol DI/s) :
O == FCD - VRkZCCCB (|14)

1.4 Bilans de matiére dans les réacteurs idéaux

Dans cette partie, nous allons développer les équations de bilan qui relient la
composition du mélange réactionnel, les flux de matiére entrant et sortant du reacteur, et les
débits de transformation chimique dont le réacteur est le siége. Jointes aux équations de bilan
énergétique, ou a la connaissance des variables physiques (pression, température), les
¢quations de bilan de matiére permettent de calculer ’avancement des réactions qui ont lieu

dans le réacteur.

Paramétres: Nature Calcul de :
des réactifs P, T Taux de conversion ou

Volume du réacteur
Distribution des produits

ENTREE SORTIE
Ou DEBUT Ou FIN
Données cinétiques et Géométrie
thermodynamiques du
réacteur

Figure 1-5 : Facteurs gouvernants le calcul de réacteur [8].

1.4.1 Formulation générale

Considérons une zone réactionnelle d’une transformation chimique d’un constituant A.

La conservation de la matiére exige qu’a chaque instant, on ait la relation.

débit de debit
Flux d
(Flux de )_|_ production | = ( ux ae >+ d'accumulation
A entrant de A Aj sortant de A
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1.4.2 Réacteur parfaitement agité continu

Fac, X J( Fau, X
=+ i

Qe,. Te . \Qs, Ts

Caa

Figure 1-6 : Réacteur parfaitement agité continu [9].

La concentration est uniforme dans tout le réacteur, égale a la concentration de sortie.
On n'a donc que 2 valeurs de concentrations (ou de conversion) : celle d'entrée et celle de

sortie. On fera un bilan sur un constituant sur tout le réacteur [9].

Le bilan contient des A

' y - Xa XAs
termes d'entrée et sortie,

mais pas d'accumulation,
Xae

car on travaille en régime

permanent. > V
Entrée + Production =  Sortie (1.15)
(1.16)

Fie + virV= Fi
On peut écrire le bilan sur A, sur le volume total du réacteur. On détaillera

ensuite en fonction des concentrations, ou en fonction de la conversion:

Fae + va rsvVv = Fas (117)
rs : est la valeur de la vitesse en sortie de réacteur
QeCae + varsvV = QsCas (1.18)
avec :va=-1
v = 2Cac=Cas) (1.19)
Ts

si Q est le méme en entrée et en sortie

1.2
Fao(1 — Xae) — 15V = Fao(1 — Xas) (120)
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Fao(Xae — Xas) =15V (1.21)
V= Fao(Xas — Xae) (1.22)
Ts
T = 1 _ CAO(XAS_XAe) __ Cpe—Cps (|23)
Qo Ts Ts
1r
A 7Cao

1/rs V

7/

Xne Xas Xa

Figure 1-7 : Variation de 1/r en fonction du taux de conversion [9].

T : est appelé le temps de passage du réacteur. 1l est défini par : 7 =V/Qo

C'est le temps mis pour traiter un volume de réactifs égal au volume du réacteur.

On définit un autre temps ts, le temps de séjour moyen du fluide. Ces 2 temps sont

égaux si le débit est uniforme dans le réacteur.

Sur la figure, on a tracé 1/r en fonction de Xa, uniquement a partir de la loi cinétique.
L'allure de cette courbe correspond a un ordre positif (r augmentant quand la concentration
augmente). Le tracé du rectangle (égal a t/CAo) traduit le bilan en RPAC [9].

Exemple : cinétique d'ordre 1 r=kCa
QcCaet Va IV = QsChas (|-24)
QeCae - kCasV = QsChas (1.25)

et si Q est uniforme,

Cae Cae (1.26)
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1.4.3 Réacteur parfaitement agité fermé [9]

Le réacteur est parfaitement
mélangé, en général en phase liquide.

La concentration est uniforme dans le

réacteur.

Bilan sur le constituant Ai sur

le réacteur entier :

Entrée + Production = Sortie  + Accumulation (1.27)

Les termes d'entrée et de sortie sont nuls (pas d'échange de matiere avec I'extéerieur). Il

reste : Production = Accumulation
dn;
nV=vrV = d—t‘ (1.28)
Ecrivons la réaction : A P

Si on s'intéresse au réactif-clé A, on peut écrire le bilan par rapport a A, et y faire

intervenir la conversion Xa.

rAV =Va rV = dstA (|29)

Avec : va= -1
dve,)
dt

(1.30)

—rV =

Si le volume est constant, on peut le sortir de la dérivée, et on retrouve une
expression connue :

_ 4G (1.31)
dt
Si on préfeére travailler en conversion, on peut aussi écrire : ny =ny, (1 —xa)
—rV = haodxa (1.32)
dt

Par intégration, on peut calculer le temps permettant d'obtenir une certaine

concentration Car ou une conversion Xar.
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t= [ _da _ Mo " ax,
—Jea, ro v 0 T (1.33)

si V est constant

Exemple : cinétique d'ordre 1 r=kCa
CAF
dC, dC, 1 Cyp
r=kC, = —E et t= f —E=ELTLE ou Cys = Cy,exp(—kt) (1.34)
Cag

1.4.4 Reéacteur tubulaire a écoulement piston [9]

Ici, la concentration est uniforme sur une section de réacteur, mais varie axialement,

FAe, Cae FAS, Cas

A\ 4

v

Qe, XAe Qs ) XAS

entre l'entrée et la sortie
Figure 1-8 : Réacteur tubulaire a écoulement piston [9].

Dans cette tranche de faible épaisseur, on peut supposer que les concentrations sont
uniformes.

Evolution axiale de la conversion :

Xa

v

En général, Xa est nulle en entrée de réacteur.

Comme la concentration varie tout le long du réacteur, nous écrivons le bilan sur
une tranche de réacteur. On s'intéresse au régime permanent.
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Fi + virdv = Fi +dF (1.36)
Fi et Fi+dF; sont les flux en entrée et sortie de tranche dV Ecrivons le bilan sur A
sur la tranche dV :
1.37
Fa + vardv =Fa+dFa ( )
-TdV =dFA (|38)
Soit : -rdV  =d(QCa) ou -rdV  =-FaodXa (1.39)
Cas Xas
v=fAﬂ=FAJA% (1.40)
CAe r XAe r
et [ (1.41)
T Qo Ao X r
Ae
Méme expression qu'en réacteur fermé 1/r

Pour une cinétique d'ordre positif, comme

sur la figure, a conversion donnée, le temps de / /

passage d'un RP est inférieur a celui du RAC

(rectangle de hauteur 1/rs). Le RP est donc plus

performant que le RAC.

Exemple : cinétique d'ordre 1 r=kCa Xre Xee  Xa®

- kCa dV = d(QCa) et si Q est uniforme, on obtient 1’expression suivante par division sur Q:

dV/Q = -dCa/ kCa (142)
\ 1, Cae
T= (—2 = E]nc—is ou CAS = CAe eXp(_kT) (|43)

1.5 Bilans énergétiques des réacteurs

Dans les opérations unitaires du génie chimique toutes les formes d’énergies mises en
jeu sont généralement négligeables devant 1’énergie thermique (1’énergie de compression des
gaz est une exception). Par conséquent les bilans énergétiques se réduisent a des bilans

thermiques. La réalisation de bilans thermiques permet d’effectuer des calculs de puissance

17| Page



Chapitre | Etude bibliographique sur les réacteurs chimiques

thermique a fournir a une installation ou a évacuer d’une installation ainsi que des

déterminations de pertes thermiques [1].

On applique aux bilans thermiques le principe de conservation de 1’énergie entre
I’entrer et la sortie pour une opération unitaire continue ou entre 1’instant initial et I’instant
final pour une opération unitaire discontinu. Il convient évidemment de choisir un systéme

d’étude comme pour un probléme de thermodynamique classique [1].

1.5.1 Formulation générale

Flux énergitique Flux énergitique Flux énergitique Flu & ” Flux
( entrant dans le ) - < sortant du > +| produitpar le |— ( ux energt lque) = <d'accumulation>

systéme systéme systéme cosomme d'énergie

1.5.2 Réacteurs parfaitement agité continu [6]

9c

J-‘JJ I.-" .F F A5
S rX [
Ty T
X X

Figure 1-9 : Réacteur parfaitement agité continu [6].

e Puissance recue de I’extérieur

La puissance calorifique peut étre nulle (réacteur adiabatique), positive ou négative,

écrite alors sous la forme simple suivante :

Qe = AS(Text - T) (|44)

Ou A est coefficient global de transfert de chaleur (W.m2K™1), S la surface d’échange
(paroi du réacteur), Tex la température extérieure et T la température dans le réacteur, qui peut

varier avec le temps de séjour.
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e Puissance d’échauffement du mélange réactionnel lors de la traversée du

réacteur

Pour un réacteur opérant a pression constante, cette puissance s’écrit :

. - 1.45
ds = FoMC (T — Ty) (1.45)

Avec FO le débit molaire global en entrée de réacteur, M la masse molaire moyenne

du mélange, C_p, la capacité calorifigue moyenne massique du mélange, Toet T, les

températures d’entrée et de sortie du mélange réactionnel.

e Puissance consommée par la réaction

La puissance consommée par la réaction est égale au produit de la quantité de A

consommeée dans le réaction F,q X,¢ par 4,.H° I’enthalpie de réaction :
. (1.46)
Gr = A;HFpoXys

Ou Fy4, est le débit molaire de A en entrée de réacteur, X, la conversion du réactif clé A en

sortie de réacteur.

e Bilan thermique
Dans le cas d’un échange aux parois (réacteur non adiabatique), le bilan thermique s’écrit :

AS(Texe — T) = FoMCpyr (T — Tp) + A HOF 49X a5 (1.47)
Cette équation couplée a celle du débit de matiére :
Ta(Xg, TIV = Fys — Fpo = FpoXas = 1a(Xy, Tt = CyuXys (1.48)

1.5.3 Réacteurs parfaitement agité fermé [6]

Carcasse

Figure 1-10 : Réacteur fermé [6].
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e Puissance recue de I’extérieur

Cette quantité de chaleur recue par unité de temps peut étre nulle (réacteur
adiabatique), positive ou négative et s’écrite alors sous la forme simple donnée par 1’équation
(1.44).

e Puissance d’échauffement du réacteur et de son contenu

La chaleur consommée par unité de temps pour 1’échauffement de la carcasse du

réacteur peut s’écrire :

dT
mgzCpr I (1.49)
S

Ou my est la masse de la carcasse et Cpgr Sa capacité calorifiqgue massique .Excepté
pour les petits réacteurs utilisés au laboratoire, cette quantité de chaleur et négligeable par

rapport a la chaleur consommée pour 1’échauffement du mélange réactionnel.

Si la pression dans le réacteur est constante, la puissance consommée pour

I’échauffement du mélange réactionnel s’écrit :

_dT (1.50)

Ou n, est le nombre total de moles dans le réacteur au temps t5, M la masse molaire
moyenne du mélange, (fp, et C, , respectivement les capacités calorifiques moyennes molaire

et massique du mélange.
e Puissance consommeée par la réaction

Le nombre de mole de A consommeée dans le réacteur pendant le temps dt, étant égal
a r,V =—dny/dty, = nyodn, /dts et A.H° étant I’enthalpie de la réaction, la quantité de
chaleur consommée par unité de temps s’écrit :

dng
dt

X
dtg

Gr = A,HO (—524) = A, HO nyg (151)

e Bilan thermique

Dans le cas général d’un échange aux parois (réacteur non adiabatique), las trois

termes doivent €tre considérés et le bilan thermique s’écrit :
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= daT ax
AS(Toxe —T) = ngMCy . + 4,H% ny, d—t*‘ (1.52)
Cette équation couplée a celle du bilan de matiére : r,(X,T)V = —dna _ XA permet

=n
dts A0 gt

d’obtenir Xa et T en fonction t;

1.5.4 Réacteurs en écoulement piston [6]

c.r'fj-l
™ o
Fu ‘_T.. ﬂ-d';' :Id _ Fu
5. 1o : T,
A=0 W X,
dv
ds
dl

Figure 1-11 : Réacteur en écoulement piston [6].

Dans ce réacteur, la température ¢évolue avec la distance a I’entrée, rendant
généralement impossible I’écriture d’un bilan global. Comme le bilan de matiere, le bilan

thermique est donc réalisé sur une tranche de volume dV dans laquelle T et Xa ont des valeurs
constantes (Fig.1-11)

e Puissance recue de I’extérieur

La puissance calorifique regue par 1’élément dV peut étre nulle (réacteur adiabatique), positive

ou négative, écrite alors sous la forme simple suivante :

(1.53)
dg, = A(T = Topp).dS = A(T = Tpy)d. dl

e Puissance d’échauffement du mélange réactionnel lors de la traversée de
d’élément

Pour un réacteur opérant a pression constante, cette puissance s’écrit :
- ~ 1.54
dgs = FMC,y.dT (1.54)

Avec F, le débit molaire global en entrée de réacteur, M la masse molaire moyenne du
mélange, Cp, la capacité calorifique moyenne massique du mélange, dT la variation de

température du mélange réactionnel.
e Puissance consommée par la réaction
La puissance consommée par la réaction dans I’élément de volume dV est égale au
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produit de la quantité de A consommée F,, dX, par 4,.H® I’enthalpie de réaction :

dqs == ArHO FAO dXA (|55)

Ou F,, est le débit molaire de A en entrée de réacteur.
¢ Bilan thermique local

Dans le cas général d’un échange aux parois (réacteur non adiabatique), le bilan

thermique de I’élément de volume dV s ’écrit :
A(T = Tox)md.dl = FoMCyr.dT + A,HO FygdX, (1.56)

Cette équation couplée a celle du bilan de matiére :

dl
rAdV =Ty (Tl'dzz> = FAO dXA (|57)

Permet d’obtenir X, et T en fonction de la distance | a I’entrée du réacteur.

1.6 Conclusion

Ce chapitre constitue une étude bibliographique assez générale sur les réacteurs
chimiques. Différents types des réacteurs chimiques ainsi que leurs critéres de classification
ont été présentés. En effet, ces criteres permettent de définir un certain nombre de catégories

de réacteurs idéaux utilisés pour représenter le comportement des réacteurs réels.

Ensuite nous avons utilisé la méthode de génie chimique qui est basé sur la
formulation des équations de bilans matiéres, et des bilans énergétiques dans le but
d’effectuer des calculs de puissance thermique a fournir a une installation ou a évacuer d’une

installation.

Apres avoir passé en revue les différents types des réacteurs chimiques dans ce
chapitre, le chapitre suivant sera consacré au simulateur de processus en génie chimique, ainsi

on présentera la simulation des deux logiciels Aspen Plus et Aspen Hysys.
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Chapitre 11 Simulateurs de processus en génie chimique

1.1 Introduction

Les processus industriels impliquent rarement une seule unité de processus débit pour
les processus et sur tout le matériel de toutes les unités individuelles requiert simulant l'usine
de I'ensemble. Une usine chimique est un processus industriel usine qui fabrique des produits
chimiques en général sur une grande échelle La générale objectif d'une usine chimique est a
créer de nouveaux matériaux Les logiciels de simulation ordinateur sont I‘installation
industrielle utilisés sur les industries de I'énergie chimique, des huiles, des gaz et des
électricité [10].

Simulation logiciel est utilisé largement pour concevoir équipement pour que le
produit final comme fermer pour concevoir des spécifications sans possible sans des autres
dépenses en cours modification Simulation Logiciel donne utile formation expérience sans un
résultat catastrophique La simulation des processus est utilisée conception, developpement,
analyse, et optimisation des processus techniques et est principalement appliquée aux plantes
et procédés chimiques La simulation des processus est une présentation modele de la
production chimique, physique, dautres processus techniques et des opérations de l'unité
dans les logiciels Les fondamentaux sont une précise des propriétés chimiques et physiques
des pur composants et mélanges, des reactions, et des modeéles qui en combinaison
permettent le calcul de un processus en computers sont posées et connectées par des produits
ou des transmissions Le logiciel a pour souder le masse et point de fonctionnement [10].

Dans ce chapitre, les reconnaissances du précedent chapitre ensemble est employé

pour simuler un processus.

11.2 Approche de simulation

La simulation étudie le comportement d’un systéme. Elle permet, en particulier,
d’étudier I’évolution du systéme en faisant varier un ou plusieurs facteurs et en confrontant

les valeurs calculées aux valeurs observées [11].
11.2.1 Types de simulation

On peut distinguer principalement deux types de simulation dans le cas des procédes

chimiques ; la simulation statique (steady state) et la simulation dynamique (transient state).
11.2.1.1 Simulation statique

La simulation statique d'un procédé vise a définir les propriétés des flux (débit,

température, fraction vaporisée, ...), ainsi que les bilans matiere et d'énergie en régime
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stabilisé. Le procédé est décomposé en blocs représentant les différentes opérations unitaires

mises en ceuvre. Les blocs sont liés entre eux par des flux de matiére ou d'énergie [11].
11.2.1.2 Simulation dynamique

La simulation dynamique d'un procédé vise a définir les propriétés des courants en

fonction du temps, pendant des situations transitoires ou le régime n'est pas stable [11].

Il est utile pour concevoir la structure de contr6le du processus, étudier les
performances des contrbleurs en soumettant le systeme a diverses perturbations et optimiser

les parameétres de contréle en vue de développer un processus économique[12].
11.3 Méthodes de simulation des procédés

11.3.1 Simulation modulaire séquentielle

La simulation du fonctionnement en régime permanent d'une usine chimique peut étre

représentée par un systéeme d‘équations algébriques non linéaires :

F(x)=0 (1.1)
ou f est un vecteur de fonctions et x est le vecteur de variables décrivant les flux d'entrée et
de sortie d'une unité particuliére et les paramétres de conception de cette unité (par exemple,
le volume du réacteur, le taux de reflux pour la colonne de distillation ou la zone de
I'échangeur de chaleur). Ce vecteur de fonctions f est dérive des lois de conservation de la
masse, de l'impulsion et de I'énergie, des lois cinétiques des systémes de réactions et de
I'tquilibre chimique et de phase. Le systéme d'équations (11.1) a un fort caractere non linéaire,
notamment en raison de la relation entre les propriétés physiques et les variables d'état. Il est
remarquable que l'estimation des propriétés physiques puisse consommer jusqu'a 90% du

temps de calcul.

En mode simulation, le systeme d'équations (I1.1) peut contenir plusieurs milliers
d'équations et de variables. Comme il peut étre tres difficile de résoudre un modéle unique qui
inclut toute l'usine, la procédure de solution nécessite une approche systématique et
modulaire. La stratégie adoptée par le simulateur de processus modulaire séquentiel consiste a
écrire des équations d'équilibre séparément pour chaque unité. Cela conduit a réécrire le

systeme d'équations (11.1) sous la forme suivante :
Fi(x)=0,i=1,2,....ny (1.2)

Ou fj est un sous-ensemble du vecteur f avec les fonctions associées a l'unité i, n, est le
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nombre d'unités dans la plante.

Pour résoudre I'équation (11.2), I'approche modulaire séquentielle est de loin la plus
largement utilisée dans les simulateurs de processus. La stratégie modulaire repose sur les

hypothéses suivantes :

1. Les variables de conception des unités doivent toujours étre définies, c'est-a-dire qu'elles
ne sont pas inconnues. La méme hypothese est faite pour les variables associées aux flux

entrant dans l'usine par I'extérieur (flux d'alimentation).

2. Le flux d'informations dans le modéle mathématique coincide avec le flux de matieres dans
le processus (le simulateur de processus Aspen Hysys est une exception remarquable). Cette
hypothése nous permet de rassembler les variables associées aux flux entrant dans I'unité et de

définir les fonctions qui calculent les variables pour les flux de sortie.
Ces deux hypothéses conduisent a réécrire les équations (11.2) comme suit :
XUt=g{x™ i=1,2...ny (11.3)

Ou xi “ et x; " sont des sous-ensembles des variables associées a la sortie et aux flux
d'entrée de l'unité i, respectivement. Le flux de sortie pour une unité i devient le flux d'entrée
pour une unité en aval et le calcul se poursuit comme précédemment jusqu'a ce que toutes les
unités soient visitées. Ainsi, un schéma complet sans flux de recyclage permet de calculer en
utilisant séquentiellement I'équation (I1.3) (c'est-a-dire qu'une seule itération de schéma est
nécessaire pour atteindre une solution convergente). Néanmoins, l'existence de flux de
recyclage empéche un calcul séquentiel du schéma de principe, puis une stratégie itérative
doit étre adoptée. La méthodologie de la solution pour les schémas de flux contenant des flux
de recyclage est plus compliquée et comprend une analyse topologique pour déterminer la
séquence de calcul et les flux de déchirures correspondants. Cette stratégie nécessite
également des calculs itératifs pour toutes les unités de la boucle de recyclage, car la valeur
calculée pour le recyclage peut différer de l'estimation initiale. De plus, les techniques de
gestion des recyclages dans un simulateur modulaire séquentiel doivent définir un critere de
convergence et une méthode pour mettre a jour les valeurs estimées des flux de déchirures
pour chaque itération. Les techniques de convergence de boucle de recyclage les plus
courantes sont la substitution directe, les techniques de Wegstein, Broyden et Newton-
Raphson. Ceux-ci sont discutés plus tard. Les simulateurs de processus commerciaux sont
capables d'identifier les boucles de recyclage et sélectionner automatiqguement les flux a

déchirer et la méthode de convergence. De nombreux packages de simulation permettent
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également a l'utilisateur de sélectionner la déchirure des flux et la méthode de convergence
[13].

11.3.1.1 Avantages et inconveénients de I'approche modulaire sequentielle

Avantages :

> L'architecture de schéma est plus facile a comprendre car elle suit de pres le

diagramme de processus.
» Les blocs d'unités peuvent étre facilement ajoutés ou supprimés de la feuille de calcul.

> Les modéles des différentes unités peuvent étre préparés et testés séparément (en tant

que sous-programme informatique) conduisant a une bibliotheque de modules d'unité.

» Des méthodes de solution spécifiques, y compris l'initialisation, sont développées pour

chaque unité de processus.

» En raison d'exigences rigides, les données saisies par l'utilisateur peuvent étre vérifiées

assez facilement pour étre complétes et cohérentes.
» Controle facile de la convergence, a la fois au niveau de l'unité et du schéma[14].
Inconvénient :

» lls sont particulierement adaptés a la simulation de processus et non a la simulation
dynamique, I'optimisation ou la conception, car une procédure itérative est nécessaire

pour répondre aux contraintes, augmentant ainsi le temps CPU.

» Difficultés actuelles avec les schémas de flux impliquant un certain nombre de

recyclages[14].

11.3.2 Simulation simultanés ou d’équations orientées

S=f(uxd p) (11.4)

La solution a I'état stable est obtenue en définissant les dérivés a zéro. Le systéme de
DAE globale (11.4) est clairsemé et rigide, sa taille varie entre 103 et 105 équations.

La simulation dynamique est plus exigeante que son homologue a I'état stable. Tout
d'abord, elle a besoin de beaucoup plus des éléments de calibrage. Ensuite, la variation de
pression ne peut pas étre négligée ou localisée dans la spécification de I'unité de simulation.
Cependant, en général, la spécification des variables est plus flexible. Toute variable du

schéma de traitement pourrait étre paramétrée ainsi, indépendamment de ce qui concerne les
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flux d'entrée ou de sortie, ou les variables d'unité internes.

L'architecture logicielle construit avec une approche de I'EO est présenté dans la figure
(11.4). L'entrée du probleme de la simulation peut étre formulée au moyen d'un métalangage,
ou étre supporté par une interface intelligente. Dans Aspen Dynamics, la définition du
probléme commence a I'état d'équilibre a Aspen Plus dans un environnement SM. Ajouter des
termes de capitalisation pour les équations d'unités génére le systtme DAE. Dans un
simulateur de traitement algorithmique EO le comprend non seulement la solution
mathématique, mais aussi probleme de débogage, la compilation / liaison, ainsi que la

correction et I'addition d'équations.

Une caractéristique importante est le post traitement des résultats, que des

enregistrements de temps et des parcelles de différentes variables [15].

{ Interface utilisateur graphique J

1 i

fichier d'entrée

package
l graphique

traducteur
l la formation en

I/O interface } — ' temps réel

I 1

7 Executif & — ; o bibliotheque de
compilateurs |- h modeéles
Fortran T~ ‘ S

Bases des

s |

données |

Propriétés
w physique
solveur \

Figure 11-1 : Architecture logicielle de simulation d'une égquation-Orientée [13].

Dans notre projet nous utilisons Aspen plus et Aspen Hysys pour réaliser notre
simulation dans un CSTR réacteur.

11.4 Simulateurs de processus chimiques

Sont les outils de base des techniciens et des ingénieurs de procédés, car ils permettent

d'établir aisément et avec rigueur les bilans de matiére et d’énergie sur les procédés [16].
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Le marché de la simulation de processus actuel a subi de profondes transformations au
cours de la décennie 1985-1995. Relativement peu de systémes ont survécu; ce sont
CHEMCAD, Aspen Plus, Aspen HYSYS, PRO / II, ProSiM Plus, Super Pro Designer et
gPROMS [14].

11.4.1 Structure d'un simulateur de procédés

Interface utilisateur graphique ‘

/ entrée / ‘ o
[ / \ / ey
Méthodes P";’fgi’;‘:;"'e ,,__,_| Bibliotheque de
thermodynamiques modules unitaires

T ! T

CEszededonnsesde le dimensionnement
propriétés et la base de
i ._donneées des colts
~____ physiques _dont oQts.

routines numeriques

Figure 11-2 : Architecture des simulateurs de procédés [14].
La figure 11.2 montre les interconnexions entre les composants de base d'un logiciel de

simulation, qui sont décrits de fagon concise ici:

1. Bangue de données des composants: Une base de données avec les parametres

nécessaires pour calculer les propriétés physiques nécessaires.

2. Méthodes thermodynamiques de prédiction de la propriété: un ensemble de méthodes
thermodynamiques pour estimer les données physiques et les propriétés

thermodynamiques.

3. Flowsheet constructeur (interface utilisateur graphique): fournit a l'utilisateur une
interface pour générer le schéma du flowsheet de I’installation a simuler dans un

environnement graphique composant de logiciels de simulation de processus.

4. Bibliotheque de l'unité de modules: Les sous-programmes pour effectuer des bilans
énergétiques et matériels et des calculs de conception pour le processus typique des

unités d'ingénierie.
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5. Routines numériques: Une collection de méthodes mathématiques pour résoudre les

systemes de linéaires, des équations non linéaires et différentielles.

6. Générateur de sortie des données: Rapport des résultats de la simulation par des tables

et des affichages graphiques.

7. Programme exécutif (schéma solveur): Le cceur de tout simulateur de processus et

contréle la séquence des calculs et de la convergence globale de la simulation[14].
11.4.2 Types de simulateurs de processus

Tableau I1-1 : Aspen Plus et Aspen Hysys vs autres logiciels concurrents[17].

Nos notes, selon le cas
pour un cours de
premier cycle

Aspen Aspen

Pro/ll ProMax | GProms | COCO
Plus Hysys

Codt des licences

. Gratuit Gratuit Gratuit Gratuit Faible Gratuit
academiques

Installation sur les
ordinateurs des NON NON NON ? ? Oul
étudiants

Vaste base de données
sur les propriétés et les | Meilleur | Meilleur Bien D'accord | D'accord | Pauvres
produits chimiques

Modeles de
fonctionnement d'unité | Meilleur Meilleur Bien D'accord Bien Pauvres
étendus
Commercialement oul oul oul oul oul | Limité
pertinent
Facilité d'utilisation, . . Plus Plus ees ,
facilité d'enseignement Pas facile | Pas facile facile facile Difficile | D'accord
Connectivite avec oul oul oul oul oul oul
Microsoft Excel
Estimation du codt en oul oul NON NON NON NON
capital
Optimisation du réseau
d'échangeurs de oul Ooul NON NON NON NON
chaleur
Extensible a la . . . ]
simulation dynamique Bien Meilleur Bien NON Meilleur NON
Part de marché / Plus Bien Bien Certains Bien Peu

Popularité
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11.4.3 Objectifs des simulateurs

Les objectifs majeurs des simulateurs de procédés sont les suivants :

v' Résoudre les équations des bilans de matiére et d’énergie pour l'ensemble des
appareils du procédé.

v’ Calculer les caractéristiques (débit, composition, température, pression,
propriétés physiques) pour tous les fluides qui circulent entre les appareils.

v Fournir les éléments nécessaires au dimensionnement des équipements, tels que

les quantités de chaleur échangées ou les débits internes d'une colonne.

A ces objectifs, s'ajoutent :

« L'estimation des codts d'investissement et de fonctionnement, dans un contexte de
développement durable, de I'impact sur lI'environnement et la sécurité.

% L'optimisation des conditions de fonctionnement du procéde [18].
I1.5 Présentation d’Aspen PLUS et d’Aspen HYSYS
11.5.1 Aspen PLUS

11.5.1.1 Définition

Il s'agit d'un instrument de démonstration de processus pour la simulation, la
conception, la performance, I'optimisation et la planification en régime permanent pour les

industries chimiques, chimiques spécialisées, pétrochimiques et métallurgiques [2].
11.5.1.2 Les principales caractéristiques d’Aspen Plus [21]

11.5.1.2.1 Opérations unitaires et les courants

Aspen plus est construit autour d’une architecture séquentielle-modulaire. Une
opération unitaire est représentée par un sous-programme auquel on fournit les variables des
débits d’entrée et les paramétres de fonctionnement, et qui renvoie les variables des débits de

sortie.
Un débit est représenté par un vecteur contenant :

¢ Les débits partiels de chaque constituant

%+ La pression, la température
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X/

¢ L’enthalpie massique, la fraction de vapeur, celle de liquide I’entropie
massique, et la densité
Il est possible de décomposer un débit en sous-débits, ayant chacun cette structure

générale.

Les sous-débits peuvent étre du type MIXED (mélange de liquide, vapeur et solide),
CISOLID (solide conventionnel inerte vis a vis des équilibres entre phases) ou NC (solide

non- conventionnel, ¢’est a dire auquel on ne peut pas attribuer de formule chimique précise.

11.5.1.2.2 Calcul de recyclage

Dans une approche sequentielle-modulaire, les recyclages sont convergeés
iterativement : on définit un courant “coupé”, et on établit un processus de convergence sur
les variables de ce courant coupé, en calculant de fagon itérative les opérations de la boucle

de recyclage.

A partir d’une description de la structure du procédé (schéma de connexion des
opérations unitaires) le logiciel détermine automatiquement les boucles de recyclage, choisit
les courants a couper pour permettre la convergence, et détermine la séquence de calcul des

opérations unitaires.

Il est néanmoins possible pour I'utilisateur de choisir d’autres courants coupés que

ceux proposés par le logiciel, ce qui est trés utile lorsque 1’on sait en initialiser les valeurs.

11.5.1.2.3 Le systeme de propriétés physiques

Les propriétés physiques (thermodynamiques et propriétés de transport) sont
nécessaires au cours d’une simulation pour le calcul des opérations unitaires (équilibres
liquide-vapeur et enthalpies), et pour le dimensionnement (viscosité, conductivité

thermique...).

Un systeme de calcul de ces propriétés physiques donne ces propriétés comme
fonctions des variables d’état (température, pression, composition), a partir de modeles
d’origine empirique ou moléculaire, en utilisant des parameétres stockés dans des banques de
données (coordonnées critiques, parameétres de corrélation (Antoine)). ASPEN fournit un
grand nombre de "méthodes™ de calculs pour ces propriétés physiques, les collections de
routines de calcul des propriétés physiques qui sont directement utilisées par les modéles

d’opérations unitaires.
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Le choix raisonné des modeles et corrélations adaptées au calcul des propriétés
thermodynamiques et de transport pour un type de méelange donné est souvent un domaine de

spécialiste.
11.5.2 Aspen HYSYS

11.5.2.1 Définition

Aspen Hysys est un environnement de simulation de processus congu pour desservir
de nombreuses industries de transformation. 1l s'agit d'un programme interactif, intuitif, ouvert
et extensible. 1l a également de nombreuses options supplémentaires pour étendre ses
capacités a des industries spécifiques. Ce programme permet de créer des modeles rigoureux
en régime permanent et dynamiques pour la conception des usines. En dehors de cela, la
surveillance, le dépannage, I'amélioration operationnelle, la planification dentreprise et la
gestion des actifs peuvent étre effectués avec le simulateur HYSYS. Grace a l'interface
HYSYS entiérement interactive, les variables de processus et la topologie de fonctionnement

de l'unité peuvent étre facilement manipulées [20].
11.5.2.2 Gestionnaire de base de simulation

Aspen Hysys a utilisé le concept de I'ensemble de fluides pour contenir toutes les
informations nécessaires pour effectuer des calculs de propriétés physiques et flash. Cette
approche vous permet de définir toutes les informations (package de propriétés, composants,
composants hypothétiques, parametres d'interaction, réactions, données tabulaires, etc.) a

I'intérieur d'une seule entité.

> Cette approche présente quatre avantages clés:

* Toutes les informations associées sont définies dans un seul emplacement, ce qui

permet de créer et de modifier facilement les informations.

» Les packages de fluides peuvent étre stockeés sous forme dentités complétement

définies pour une utilisation dans n'importe quelle simulation.

* Les listes de composants peuvent €tre stockées séparément des packages de fluides en

tant qu'entités completement définies pour une utilisation dans n'importe quelle simulation.

Plusieurs ensembles de fluides peuvent étre utilisés dans la méme simulation.

Cependant, ils sont définis dans le gestionnaire de base commun.
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Le gestionnaire de base de simulation est une vue des propriétés qui vous permet de créer

et de manipuler plusieurs packages de fluides ou listes de composants dans la simulation [21].

11.6 Conclusion

Les simulateurs permettent d'établir de maniére efficace et rigoureuse les bilans de
matiere et de I'énergie sur les procédés, déchargeant ainsi l'ingénieur de calculs fastidieux et
répétitifs. On comprend alors aisément pourquoi ils constituent les outils de base pour la

conception des procédés [18].

Apres avoir passé en revue les différents types de simulateurs de processus, on
présentera la simulation d’'un CSTR en régime stationnaire des deux logiciels Aspen plus

et Aspen Hysys dans leschapitres suivants.
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Chapitre 111 Simulation d’un CSTR en régime stationnaire

I11.1 Choix des modeles
Le simulateur RCSTR a été utilisé dans ce travail.

111.2 Méthode appropriée

Le modele thermodynamique CHAO-SEADER a été utilisé comme une méthode appropriée.

111.3 Choix de production
111.3.1 Ethylbenzéne

L'éthylbenzéne est un liquide incolore avec une odeur sirupeuse d'essence. C’est une
petite molécule aromatique hydrocarbure. L'éthylbenzéne est fabriqué par une alkylation du
benzéne. L'alkylation peut se produire en phase vapeur ou liquide et les deux alkylations

utilisent une zéolite ou un aluminium catalyseur au chlorure.
Utilisations de I’éthylbenzéne :
e Plus soluble : dans les encres, les ciments élastiques, les vernis et les peintures.

e En tant qu'agent anti-cognement: I'éthylbenzéne est considérer comme une
complémentaire au gaz en tant que spécialiste du contre-coup, il réduit le bruit du

moteur et I'accélération de l'indice d'octane.
e Comme récupération de gaz ordinaire : I'éthylbenzeéne peut étre infusé dans le sol.

e FEthylbenzéne : assume une part critique dans le secteur pétrochimique comme la
majeure partie de la création de styrene, précurseur du polystyréne, matiére plastique
typique. En 2012, plus de 99% de I'éthylbenzene créé a été dévoré dans la génération

de styrene.

L'éthylbenzéne est la plupart du temps présent dans d'autres articles fabriqués, y

compris les pesticides, la cellulose dérivation d'acide acétique et élastique fabriqué [2].
111.4 Cinetique chimique

La chimie spécifique utilisée pour comprendre le comportement a I'état stationnaire du
CSTR et démontrer I'utilisation d'Aspen Plus et hysys est la réaction de I'éthyléne (E) avec le
benzene (B) pour former 1’éthylbenzéne (EB). Il y a une réaction répétée qui produit un
diéthylbenzene produit indésirable (DEB). Une troisieme association de réaction, le benzene

et le diéthylbenzeéne pour former éthylbenzéne [2].
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E+B — EB (11.2)
E+EB — DEB (111.2)
DEB +B — 2EB (111.3)

Les réactions chimiques suivant en phase liquide sont supposées comme des réactions
irréversibles. Les taux de réaction des trois réactions sont supposes étre celles données ici :

R1= (Ce) (Cg) (1.528x106) g (-71130000)/RT (1n.4)
R2= (Ck) (Ces) (2.778x103)e (83680000)/RT (111.5)
Rs= (Cpes) (Cg) (0.4167)e (62760000)/RT (111.6)

Les unités de R sont kmol s m. Les concentrations ont des unités de kmol / m3. Les

énergies d'activation ont unités de J/kmol. La température est en Kelvin [2].
Ck est la concentration d'éthyléne; Cg est la concentration de benzene.
Ces est la concentration d'ethylbenzene; Cpes est la concentration de di-éthylbenzéne.

En analysant soigneusement les réactions chimiques ci-dessus et la cinétique de
vitesse, nous conclusion directement le débit d'alimentation, la température et le volume du

réacteur.

A. Effet du débit d'alimentation

Le débit d'alimentation en benzéne doit étre supérieur au débit d'alimentation en
éthylene pour la formation du moindre de produit indésirable, c'est-a-dire de di-éthylbenzéne.
Augmenter le débit dalimentation du benzene a également des impacts négatifs tels
que l'augmentation du colt de séparation qui s'ajoute au col(t de production, c'est-a-dire la

minimisation de la marge bénéficiaire.

La solution du probléme citée ci-dessus consiste a optimiser le débit d'alimentation en
utilisant Aspen (plus et hysys) par la fixation de I'un du débit d'alimentation et en faisant

varier l'autre.
B. Effet de la température du réacteur

En comparant les enthalpies de la réaction ci-dessus, I'enthalpie du produit indésirable
est supérieure a l'enthalpie du produit souhaité ce qui signifie que l'augmentation de la

tempeérature du réacteur favorise la formation d'un produit indésirable plus que le produit

35| Page



Chapitre 111 Simulation d’un CSTR en régime stationnaire

souhaité. Il est donc nécessaire de maintenir la température optimale du réacteur afin de

maximiser les performances.
C. Effet du volume du réacteur

Le réacteur fournit un temps de séjour suffisant aux réactifs, ou les réactifs sont
convertis en des produits. En cas de réaction exothermique, la réduction de la chaleur est
nécessaire dans ce cas, le réacteur fournit une zone de réacteur suffisante pour le
refroidissement. L'augmentation du volume du réacteur permet un meilleur refroidissement
mais agréger le temps de résidence et le colt en capital. La diminution du volume du réacteur

peut entrainer deviennent incontrolables et conduisent & la formation de produits indésirables.

111.5 Aspen Plus simulation de CSTRS
111.5.1 Configuration de la simulation
Nous cliquons sur démarrer et sélectionnons le programmes, Aspen Tech, Aspen Plus

V 11. La figure 111.1 illustre I'interface du programme Aspen.A Blank Simulation vierge est

sélectionnée et un clic sur create permis I'ouverture d une feuille de calcul vierge illustrée a

la figure 111.2.
& New — O X

Blank and Recent Blank and Recent B

My Templates... T

Instafled Template J j

” 5 Biank Simulation Blank Batch
Air Separation
Process
Chemical Processes
Recently Selected Templates

Electralytes
Gas Processing
Metallurgy
Pharmaceutical
Polymers
Refinery

Solids

User

I Create |I | Cancel

Figure 111-1: Simulation Open Aspen Plus.
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| ¥ DIPPR \2f Regression Panel | [ Report istre
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—— -
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Selert companents

Methods
[ Specifications

= Companent I Tepe Component name: Alias
b Lg Selected Methods

I [ Pararneters
B Fooutes | Find ElecWirard | | SFEdssistane | | UserDefined | | Rromder
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/- Swdation
i satery Anatysis
4V Energy Analysis [
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Figure 111-2 : Fenétre Aspen Plus avec feuille de flux.

A l'aide d'Aspen Plus, sélectionnez le formulaire : simulez "Chemicals with Metric

Units", nous modifions les unités en «SI ». Comme le montre sur la figure 111.3.

® H N b s

Home View Customize Resources
& Cut METCBAR H Qﬂetup Na Chemistry _x;,"‘ :; Methods Aszistant
-3 Copy | § ENG ja Companents _,_‘7 Customize B 4 Clean Parameters
Lk Paste | | MET _, Methods 'E}Prnp Sefs | Structure ¥ Retrieve Parameters
Clipboard ' METCEAR | MNavigate Tools

Properties ¢ .__'E!‘.'.mpﬂnﬂlﬂs -Spedﬁ;:atims |+

|All hems e -|

H w Selection | Petroleum | Monconventional | Enterprise

Figure 111-3 : Spécification des unités.

Les composants chimiques qui seront utilisés dans la simulation sont déterminés en
cliguant sur Components, Specifications, et Find. La fenétre illustrée a la figure 111.4 s'ouvre.
Nous écrivons le nom du composant ou de la formule et cliquons sur " Find now ". Par
exemple, si vous avez écrit « éthyléne », la boite sous la figure 111.4 s‘ouvre. Cliquez sur
"ETHYLENE" et cliqguez sur Add. Répétez la procédure pour "ETHYLBENZENE" et
"BENZENE". M-DEB a été choisi sur trois isomeres DEB possibles (ortho, méta et para),
choisis pour représenter le DEB, et s'est avére étre I'isomere DEB le plus persistant.
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g et —rreriey

‘ ) 1
‘mponents & Custo @ Find Compounds | o |
sthods LR PropS - 1
. i B Compounds | Databanks |
Mavigate
_ Components - Sp; Search Criteria
i Selection I—p'i ~) Begins with / [
Marme crdfms— 8 Contains ETHYLENE | Find MNow |
Select component —
S b MNew Search
Componen Compound class: [ All . | =
| o [ Help |
Molecular weight:  From To |

—— |
Find | C Boiling point: From | To | |C, >

Compounds found matching the specified criteria
Compound name  Alias Databank  Alternate name MW  BP <C= CAS number  Compound class —~

ETHYLAL C3H1202-D< APVWI10.PU ETHANE 1,1-{l 1041 875 462-93-3 OTHER-ETHERS/
ETHYLENE L2H4 APVITOPU  ACETENE 2805 -103.74 74-85-1 I1-ALKEMNES L=
ETHYLEMNE-CAI C3HAO3 APVII0PU  Carbonic acid,  BB0OE 2482 05-40-1 ORGAMIC-SALTS
ETHYLEMEDIAMIN M2 APVI10.PU 1 2-ETHYLEMEL 60,00 11728 107-15-2 OTHER-AMIMES)
ETHYLEMNEDIAMINI C10HTEMN20! APYVII10.PU  (Ethylenedintrii 2922 388 60-00-4 POLYFUNCTION,
ETHYLENE-GLYCOL €2H602 APVI10.PU ETHYLENE ALC 62006 1973 107-21-1 POLYOLS >

Add selected compounds. |

Matches found: > 300 {64 soyonds), displayed : 500. Please narrow your search.

Close | .
Figure 111-4 : Sélection du composant éthyléne.

Les noms des composants dans Component ID de composants peuvent étre modifiés

en quelque chose plus pratique en surlignant, La liste des composants renommeés apparait de
la figure 111.5.

Components ~ |+

& Selection | Petroleurn | Monconventional | Enterprise Database | Comments
Select components
Component ID Type Component name Alias
B Comventional BENZENE CeHGE
E Conventional ETHYLENE C2H4
EB Conventional ETHYLBENZENE Ca8H10-4
DEB Conventional M-DIETHYLBENZENE C10H14-D1
| Find || ElecWizard | | SFEAssistant | | UserDefined | | Reorder || Review |

Figure 111-5 : Le benzéne (B), I'éthylene (E) et I'éthylbenzéne (EB), le méta-diéthylbenzéne
(DEB) sont ajoutés comme composants.

Le package de propriétés physiques a utiliser doit étre spécifie. Chao—Seader concéder

comme le meilleur fonctionne pour ce type de systeme d’hydrocarbures. Cliquez sur Methods
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et Specifications. Utilisation la fleche déroulante dans Base method pour sélectionner
« CHAO-SEA » comme indiqué sur la Figure 111.6 et I11.7.

Properties < Maethods - Specifications « | +
| All tterns ;': ‘ @ Global | Flowsheet Sections | Referenced | Comments
b g Setup i y
& W i -Property methods & options ———————— Method name
[@] Specifications Method filter Sl B - Methods Assistant...
I [ Molecular Structure Base method = =
[ Assay/Blend Henry components | BKT0 = ] Modify
I L Bt Puopeities; g Petroleurn calculatic S §|
I [ Petro Characterization CPa Bt st r.3
| Pseudocormponents Free-water method | ) reppry ) =
B -
[@] Component Attributes Water solubility ENRTL-RK Lquid gxrmea
[ Henry Comps | ENRTL-SR || | Dataset =
[@] UNIFAC Groups i P2 SB 1L U IAPWS-95 = Liguid molar enthalpy
i Chemistry ID :
I Lg Polymers sl IDEAL Liguid melar velume
4 [53 Methods [¥] Use true compon NRTL (o Lt Wit
[=5pecifications | ————————{ NRTL-SAC : g
b g Selected Methods PC-SAFT Foynting correction
I @ Parameters L PENG-ROB | Use liquid reference state enthalpy
Ben . ——— POLYNRTL
« | m | * |
PSRK
T 3 SOLIDS
R Properties
SRE
= Simulation UNIFAC Al
Figure 111-6 : Méthode de sélection des propriétés physiques.
Properties ¢ Methods - Specifications - | +
All ltems = [ @ Global ‘ Flowsheet Sections | Referenced | Comments |
[ g Setu ‘ )
P glﬁomppnnents 7] -Property methods & options —————————  Method name
N Method filt COMMON - .
[@] Specifications gaTier CHAO-SEA - [ Methods Assistant..,
I [ Molecular Structure Base method CHAO-SEA v
[3 Assay/Blend Henry compaonents [ Modify
E Light End Prope.rtiels r -Petroleum calculation options Vapor EO5 ESRK
I [ Petro Characterization Y
Free-water method STEAM-TA - Data set I
[2] Pseudocemponents o
E Component Attributes Water solubility 3 - Liquid gamma GMXSH
.Y
[ Henry Comps . . Data set 15
[@] UNIFAC Groups || ~Electrolyte calculation options Liguid rnelar enthalpy  HLMX13
Chermistry 1D - o
I g Polymers i Liquid molar volume  VLMX20
4 [ Methods Use true components Heat of mixing
[@] Specifications
b [ Selected Methods Poynting correction
I L@ Parameters _ Use liquid reference state enthalpy
F=n

Figure 111-7 : Méthode Chao-Seader choisie.
Au bas de la fenétre se trouvent des onglets de page pour différentes unités et
opeérations. Vous cliquez sur l'onglet de la page Reactor pour I'affichage des types de

réacteurs alternatifs (Figure 111.8).
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‘ Mixers/Splitters Separators Ecchangers  Columns Reactors Pressure Changers Manipulators
I =
IMATERIAL Rtoic RYield REquil RGibbs RCSTR RBatch

Figure I11-8 : Types des réacteurs.

Cliquons sur la fleche a droite du type RCSTR, ensuit, nous définissons l'un des
symboles et nous déplacons le pointeur sur la feuille de flux vierge. Cliquez sur inserts du
schéma de flux CSTR (Figure 111.9). De nombreux CSTR peuvent étre installés en continuant
a cliquer sur le schéma de fonctionnement. Pour arréter d'ajouter des unités, cliquez sur la
fleche a gauche au bas de la fenétre, cela annule le mode d'entrée. La masse du réacteur peut
étre renommeée en cliquant sur l'icdbne Organigramme, cliquez sur le bouton droit et

sélectionnez Rename.

Main Fl on
"
R1
b
IE 7l >
b d
Mode] phlctte A
|R- Mixers/Splitters Separators Exchangers Columrs Reactors Pressurs Changers Maripulators Solids Solids S=paratore Batch Models Liser Mej4) +
5 i @ i @ s = T @ ¥ B |7
MATERIAL RStoic R¥ield REquil | RGibbs RCSTR RBatch

Figure 111-9 : Placer RCSTR sur le schéma.
Nous devons maintenant installer des gammes d'alimentation et des produits avec des
vannes et une pompe. Cliquez sur l'onglet de la page Pressure Changers qui fournit des

compresseurs, vannes et autres composants (figure 111.10).
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_ Main Flowsheet = | +

L4

R1

Meodel Palette

EI Mixers/Splitters Separators Exchangers Columns Reactors Pressure Changers
—m,:qg_tj-@f_q-ﬁ = |. | ==
MATERIAL | Furnp Compr MCompr Walve Pipe Fipeline

Manipulators - Solids

Figure 111-10 : Installation des vannes.

Vous cliquez sur l'icne appropriée et ajoutez le dans I'appareil sur le schéma de

principe. Le schéma de principe est produit par trois vannes figure 111.11.

_ Main Flowsheet - |+
=]
R1 ?‘4
ﬁ:ﬂ @
<
Model Palette
EI / Pu'ﬁxa&fSpﬁtters ‘Separators Exchangers - Columns Reactors Pressure Changers Manipulators Solid
ﬂ%-.gg-b-@fg-@ = |. |,
MATERIAL | Purmnp Compr MCompr Valve Pipe Pipeline

Figure 111-11 : Feuille de calcul avec équipement installé.
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Pour installer des flux pour le matériau, les produits et les connexions intermédiaires,
cliquez sur la fleche de la zone Material Streams en bas a gauche de la fenétre et sélectionnez
Material. Déplacer le curseur sur le schéma produit un certain nombre de fléches sur les
entrées et les sorties des différents blocs. Un flux est installé en cliquant d'abord sur le
schéma, puis en cliquant sur la fleche pointant vers une vanne d'alimentation. La figure 111.12

montre le flux «1» connecté a vanne «V1».

Main Flowsheet -~ | +

V1

T

- w =

%2

<

Maodel Palette

Mixers/Splitters Separators Exchangers Columns Reactors Preszsure Changers Manipulators Solic
—+ |, g.D,@Jﬂjf&,@,m,m,
MATERIAL i Pump Compr MCompr Valve Fipe Fipeline

Figure 111-12 : Installation du flux de matériaux.
La figure 111.13 montre le schéma final avec toutes les lignes installées et les flux

renommés. Ensuite, enregistrez le fichier dans un répertoire approprié.

 Main Flowsheet « | V3 (Valve) « | +

V3

Figure 111-13 : Diagramme final
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La figure 111.14 montre les propriétés du flux d'entrée de benzéne liquide.

bain Flowsheet FB (MATERIAL) - | +

# | Specifications

[ @ Mixed |CI Solid | NCSolid | Flash Options | EO Options | Costing | Comments |

Flash Type Temperature - Pressure - Composition
Gtate variables Mole-Flow * kmol/sec -
Temperature 298 K - Component Value
Pressure 15 atm - B 1
't fracti
apor fraction E 0
Total flow basis Mol -
o EB 0
Total flow rate 0.4 kmol/fsec - . 0
Solvent =
- Reference Temperature
Volume flow reference temperature
K Total 1

Figure 111-14 : Propriétés du flux d'admission de benzéne liquide en termes de T, P et de
débit de composition.

La figure 111.15 montre les propriétés du courant d'entrée de I'éthylene gazeux.

Main Flowsheet - ' FE (MATERIAL) - Input - |+

[ @ Mixed | ClSolid | MCSelid | Flash Options | EO Options | Costing | Comments
# | Specifications
Flash Type Temperature - Pressure ~ Composition
Maole-Fl * kmeol A
- State variables orerow mol/sec
Termperature 208 K - Component Value
Pressure 15 atm - B 0
' fracti
apor fraction E 1
Total flow basis Maole - EB
Total flow rate 0.2 kmol/sec - _ 0
Sohent =
- Reference Temperature
Yolurne flow reference temperature
K Total 1

Figure 111-15 : Propriétés du flux d'entrée de gaz d'éthyléne en termes de T, P et de debit de

composition.

La figure 111.16 montre les spécifications d'entrée « VALVEL ». Les spécifications

d'entrée «VALVE2 » sont identiques.
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Main Flowsheet & (MATERIAL) - Input V1 (Valve) - |+

@ Operation | Valve Parameters | Calculation Options | PipeFittings | Comments

- Calculation type
@ Adiabatic flash for specified outlet pressure (pressure changer)

() Calculate valve flow coefficient for specified outlet pressure (design)

() Calculate outlet pressure for specified valve (rating)

-Pressure specification -Valve cperating specification
@ Outlet pressure 10 atm - % Opening
() Pressure drop M/sgm Flow coef

-Flash options
Valid phases Liquid-Only = Maximum iterations 08

Error tolerance a.0007

Figure 111-16 : Spécifications d’entrée «WALVE1» et «WVALVE2», ou la chute de pression

est réglée a 10 atm de sorte que la pression de sortie soit égale a celle du réacteur.

La figure I11.17 montre les spécifications du bloc « VALVE3», ou une chute de
pression de 5 atm est supposée et Valid phases est réglé sur Liquid — Only . La sélection a été

faite pour avoir une meilleure convergence de simulation.

Main Flowsheet V3 (Valve) « | +

& Operation | Valve Parameters | Calculation Options | Pipe Fittings |Comments

- Calculation type
@ Adiabatic flash for specified outlet pressure (pressure changer)
(1 Calculate valve flow coefficient for specified outlet pressure (design)

() Calculate outlet pressure for specified valve (rating)

- Pressure specification -Valve operating specification
() Qutlet pressure M/sgm % Opening
@ Pressure drop 5 atm - Flow coef

-Flash options
Valid phases Liquid-Only =  Maximum iterations 05

Error tolerance 0007

Figure 111-17 : Spécifications du bloc « VALVES3 », ou une chute de pression est réglée sur 5
atm.

44| Page



Chapitre 111 Simulation d’un CSTR en régime stationnaire

111.5.2 Spécification des réactions

Cliquez sur Reactions dans la colonne a gauche de la fenétre du Data Browser, puis
cliquez a nouveau sur Reactions, figure 111.18. Pour configurer une nouvelle réaction, cliquez

sur New.

Alltems  Vein Flowsheet Reactions - | +

a |IT =

(RN (=R Ty e e
¥ Summary
4 32

Mew
(@] Input 1

| Copy Paste Export Eclit Input

[@] Block Options ‘ plaiss Type Hide
I L& EO Madeling

[&] Dynamic

] Results

[ Stream Results

¥ Surnmary
b E3V3
[ Utilities |
|7 Reactions = '

m

I g Convergence

[ [ Flowsheeting Options

b % Model Analysis Tools

I+ g EOQ Configuration

4 [ Results Summary ”

Figure 111-18 : Configuration des réactions.
La petite fenétre illustrée a la figure 111.19 s'ouvre sur laquelle un nom de réaction R-1
est spécifié et le type de réaction est sélectionné. Les trois vitesses de réaction sont données

sous forme de loi de puissance [Eq. (111.4); (111.5); (111.6)], donc Powerlaw est sélectionné .

@ Create New ID b

Enter ID:
R-1

Select Type:

CRYSTAL
EMULSION
| FREE-RAD o
GENERAL
IONIC

LHHW
[PowerLAW ]

REAC-DIST

COORACRIT DAL

n
|

-

Figure 111-19 : Taux de réaction selon la loi de puissance.
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La fenétre illustrée a la figure 111.20 s'ouvre. Dans la case de Reaction type,
sélectionnez Kinetic. Notez qu'il s'agit de la Reaction N°1, comme indiqué dans la case

Reaction No. L'ensemble de réaction R-1 Contient les trois réactions (N°1, 2 et 3).

=] Edit Reaction >
Reaction No. w1 - Reaction type  Kinetic A —
Reactants Products
Component Coefficient Exponent Component Coefficient Exponent
[ M ] [ Close

Figure 111-20 : Spécification du type de réaction.

Cliquez sur la case Reactant Components et utilisez le menu déroulant pour
sélectionner le composant "B" (benzene). Réglez le coefficient steechiométrique sur « -1 » (le
réactif est consomme) et Exponent sur «1» (réaction du premier ordre) (voir Fig. 111.21).
Répétez l'opération pour l'autre réactif "E" (éthylene). De la méme maniére, definissez-le
produit comme «EB» avec un coefficient de 1 (produit dans la réaction). Exponent reste vide.
Cliquez sur Close.

STl S L P LR LS TIRATRE ki SRS AT L

H Ed
Reaction No. @1 x Reaction type  Kinetic x
Reactants —  Products
Component Coefficient Exponent Component Coefficient Exponent
B ® -1 1 EB 1
* E -1 1 3
|
| [ 1= | | Close |

Figure 111-21: Speécification des réactifs et des produits pour la premiere réaction.
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Les deux autres réactions sont configurées de la méme maniére (voir Fig. 111.22).

@
Reaction No. @2 - Reaction type  Kinetic d
Reactants Products
Component Coefficient Exponent Component Coefficient Exponent
* EB -1 1 DEE 1
E -1 1
[ H# | [ Close
@
Reaction No. @3 - Reaction type  Kinetic -
Reactants Products
Component Coefficient Exponent Component Coefficient Exponent
DEE -1 1 EE 2
B -1 1
[ W | [ Close

Figure 111-22: Spécification des réactifs et des produits pour les deuxiémes et troisiemes

réactions.

Cliquez sur l'onglet de la page Kinetics pour ouvrir la fenétre illustrée sur la figure
[11.23. La fleche déroulante sur la premiere ligne vous permet de sélectionner l'une des trois
réactions. Les paramétres cinétiques de la réaction «1» sont illustrés a la figure 111.23. La
phase de réaction est sélectionnée comme liquide. La base de taux est sélectionnée comme
React (vol). La concentration basique [Ci]basis est sélectionnée comme Molarity. Les valeurs
de k et E sont considérer comme des entrées. L'énergie d'activation peut étre spécifiée dans

plusieurs types d'unités différentes, mais le k doit avoir I'unités de kmol s m?2.
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Main Flowsheet R-1 (POWERLAW) +

| &9 Stoichiometry | @ Kinetic**Equilibrium |Acti1.rit_~,r | Comrments |
1B +E --» EB(MIXED) ‘/ - /
Reacting phase | iquid - Rate basis Reac (vol) -

Power Law kinetic expressicn
If To is specified Kinetic factor =k(T/Ta) N e ~(E/RI1/T-1/To]
If To is not specified Kinetic factor =kT N e “E/RT

[ Edit Reactions |

k 1,528e+06

" 0 | Solids |
E T 113207 Jfkmol -

To K -

[Ci] basis Molarity ‘f -

Figure 111-23 : Spécification des parametres cinétiques pour la réaction 1.

Les paramétres cinétiques des deux autres réactions sont réglés de la méme maniere
(voir les figures I11.24 et 111.25). Les réactions sont maintenant spécifiées et peuvent étre

utilisées dans le bloc réacteur (R1).

Main Flowsheet R-1 (POWERLAW) +

|@Stn:nichin:-r‘netr_~,r @ Kinetic | Equilibrium |Activit_-,r ICn:nr'nr'nents

2)EB +E --» DEB(MIXED] - -
Reacting phase L iquid - Rate basis Reac (vol) -
Power Law kinetic expression
If To is specified Kinetic factor =k(T/Ta) N e ~(E/RI[1/T-1/To]
If To is not specified Kinetic factor =kT N e "E/RT

[ Edit Reactions |

k 2778

" ¢ | Solids |
E 8,368e-07 J/kmol -

To K -

[Ci] basis Molarty -

Figure 111-24 : Spécification des parametres cinétiques pour la réaction 2.
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| & Stoichiometry

Reacting phase

If To is specified

k
n
E
To
[Ci] basis

& Kinetic | Equilibrium |Activit}r |C|:ummer1ts |

JIDEE + B --» ZEB(MIXED] -t -

Liguid - Rate basis feac (vol) -

-Power Law kinetic expression

If To is not specified

Kinetic factor —k(T/To) N e ~(E/RI[1/T-1/To]
Kinetic factor =kT N e “E/RT

[ Edit Reactions l

04167
0 | solies |
6,276e+07 J1/kmaol A
K’ -
Maolarity -

Figure 111-25 : Spécification des parametres cinétiques pour la réaction 3.

111.5.3 Configuration du réacteur

Cliquez sur le bloc réacteur puis sur Setup. La fenétre illustrée a la figure 111.26

s'ouvre sur laquelle la température et la pression de fonctionnement sont réglées, ainsi que le

volume du réacteur et les phases valides (Liquid-Only). Au lieu de régler la température,

d'autres options pourraient étre sélectionnées tels que le taux de transfert de chaleur du

reacteur.
i " Main Flowsheet - 'R1(RCSTR) - Setup - |+
b & Setup “ I o 7 — - = =
B Propeity Sets & Specifications ‘Stream-_- | & Kinetics | PSD | Compeonent Attr, | Utility | Catalyst | Comments
'—" Analysis - Operating conditions
| i__@. Flowsheet Praciie 10t -
b [ Streams
=, @ —r,
4 E7Blocks J © Termperature 430
4 B3R ! Duty Watt
-E_] () Vapor fraction
[@] Convergence
[@] User Subroutine -Holdup
[@] Dynamic | valid phases Liquid-Only — ~S—— -
EBIDCI‘:OFUDM Specification type  Reactor volume -
I L@ EO Modeling
] Results ~Reactor 1 l-Phase
(] Stream Results Volume 100 cofir————ftm:c
- Summary Resi. tirme cec Volume cum
; E_’Vj x | Valume frac

Figure 111-26 : Configuration des conditions et de la taille du réacteur.

49| Page



Chapitre 111 Simulation d’un CSTR en régime stationnaire

Ensuite, la sélection de I'onglet de la page Kinetics figure 111.27. La réaction R-1 est
déplacée de la colonne de gauche (Available) vers la colonne de droite (Selected) a lI'aide des

fleches entre les deux colonnes.

Al ttems " Main Flowsheet - 'R1(RCSTR)-Setup + |+ =

" 18 Setup = Specificati 5 [@K' eti TPSD C A Uil Catal C
£ Property Sets @ Specifications | Streams INENICS | omponent Attr, | tility | atalyst | omments

[ Analysis
I L Flowsheet
b [ Streams
4 [ Blocks Available Selected Available Selected
4 B3R R1
E Convergence
@] User Subroutine
@] Dynamic L
@] Black Options
I g EO Modeling
j Results
] Stream Results
¥ Surnmary
b v

Reaction ] Crystallization
Select reaction set(s) to be included in the model Select crystallization set(s) to be included in the model

Define activity

Figure 111-27 : Sélection de la réaction R-1.
La simulation est maintenant complétement et préte au fonctionnement. Cliquez sur le
bouton bleu N pour ouvrir la fenétre illustrée a la figure 111.28. Ensuite, cliquez sur le bouton

OK et la simulation s'‘exécute.

?@-’e:. ed Input Complete

All required input is complete. You can run the simulation now, or enter more input. To enter
more input, select Cancel, then select the input you want from the Simulation pane.

Run the simulation now?

OK ] [ Cancel

Figure 111-28 : Exécution de la simulation
Les flux d'entrée et de sortie du réacteur peuvent étre vérifies en cliquant sur Stream

Results, figure 111.29.
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All ltemns

| g Setup
[ Property Sets
[ Analysis
| Lg Flowsheet
I [ Streams
4 [FBlocks
4 @R
[@] Setup
[@] Convergence
[@] User Subroutine
[@] Dynamic
[@] Black Qptions
I g EO Modeling
[ Results

| Stream Results

o Summary

v

i [Material lHea'. Load

" Main Flowshest - | R1(RCSTR) - Setup | Control Panel -

R1 (RCSTR) - Stream Results (Boundary)

Figure 111-29 : Résultats de flux

111.5.4 Résultats et discussion

A. Optimisation du debit d'alimentation

Vol.% Curves | Wt % Curves | Petroleum | Polymers | Solids
Units VI-OUT = V2OUT - RI-OUT - -
+ Mole Flows kmol/sec 04 0.2 0,406923
= Mole Fractions
B 1 0 0,508531
E 0 1 00170137 |
EB 0 0 0474431
DEB 0 0 2.40497e-05
+ Mass Flows kg/sec 31,2455 5,61075 36,8562
# Mass Fractions
Yolume Flow cumysec 00358317 0026197 (00509335
* Liquid Phase

Nous faisons d'abord lI'optimisation du flux d'alimentation, pour cela nous devons fixer

d'autres quantités comme la réaction, température et volume du réacteur. A partir de la revue

de la littérature, nous avons une bonne idée sur le réacteur, température et volume du réacteur

qui peuvent étre des valeurs optimales ou non.

Prenons le débit d'alimentation de I'éthyléne F (E) = 0,2 kmol / s, température du

réacteur T (K) = 430 K et le volume du réacteur V = 100 m®,

En faisant varier le débit de benzene F (B) = 0,1, 0,2, 0,3, 0,4, 0,5 et 0,6 (kmol / s),

exécutez la simulation et les résultats de flux obtenus ont été mentionné dans le tableau 111.1.

Tableau I11-1: Comparaison entre le débit d'alimentation et le débit de produit.

Débit d’alimentation Débit de produit (kmol/s)
(kmol/s) ] )
Benzene Ethyléne Benzene | Ethyléne | Ethylbenzéne | Diéthylbenzene

0,1 0,2 0,002 0,101 0,098 0,0003

0,2 0,2 0,021 0,021 0,179 8,09 10°
0,3 0,2 0,108 0,008 0,192 1,85 10°
04 0,2 0,207 0,007 0,193 9,79 10°®
0,5 0,2 0,307 0,007 0,193 6,60 10°®
0,6 0,2 0,407 0,007 0,193 4,96 10°®
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Tableau I11-2: Comparaison entre le débit d'alimentation et la fraction molaire du produit.

Debit d’alimentation Fraction molaire du produit
(kmol/s)

Benzéne Ethyléne Benzéne | Ethyléne | Ethylbenzéne | Diéthylbenzéne
01 0,2 0,008 0,503 0,487 0,0016
0,2 0,2 0,097 0,096 0,807 0,0004
0,3 0,2 0,351 0,026 0,622 6,00 10°
04 0,2 0,509 0,017 0,474 2,40 10°
0,5 0,2 0,605 0,014 0,381 1,30 10°
0,6 0,2 0,671 0,012 0,318 8,17 10°®

0,45
= 04
S 0,35
=
g 0,3
£ 0,25 .
-g —@— Benzene
S 02 .
o Ethylene
= 0,15
= Ethylbenzéne
= 01
R 0,05

0 —
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7
Débit de benzéne (kmol / s)
Figure 111-30: Débit d'alimentation vs débit de produit.

0,9
S os
©
207
o
S 0,6 /
©
.% 0.5 —@— Benzene
S 04 S
E 03 Ethylene
.% 0,2 Ethylbenzéne
o1

0 0/

0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7

Débit de benzéne (kmol / s)

Figure 111-31: Débit d’alimentation vs fraction molaire du produit.
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Tableau 111-3: Comparaison entre le débit de benzene avec la fraction molaire de di-

éthylbenzeéne.

Débit de Benzéne Fraction molaire de
(kmol/s) Diéthylbenzéne

0,1 0,0016

0,2 0,0004

0,3 6,00 10°
0,4 2,40 10°
0,5 1,30 10°
0,6 8,17 10°

0,0018
0,0016
0,0014
0,0012

0,001

DEB

0,0008
0,0006
0,0004

0,0002

—e—DEB

0,100 0,200 0,300 0,400 0,500 0,600 0,700

Débit de benzéne (kmol/s)

Figure 111-32: Débit de benzéne (kmol/s) en fonction de la fraction molaire du produit (DEB)

e Inférences des tableaux et graphiques

En analysant soigneusement le

suivantes.

s tableaux et les graphes, nous aurons les conclusions

L'augmentation du débit d'alimentation en benzene jusqu'a 0,4 kmol / s conduit a la

maximisation du produit. L augmentati

aucun effet sur la formation du produit

on du débit d'alimentation plus de 0,4 Kmol / s na

par contre s augmente le colt de séparation. Ainsi, la

combinaison optimale de débit d'alimentation du benzéne est F (B) = 0,4 kmol / s et I'éthyléne

est F(E) =0,2 kmol /s.
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B. Optimisation de la tempeérature du réacteur

De la méme maniére que que | opération précedent, nous fixons le débit d'alimentation
du benzéne F (B) = 0,4 et de I'éthyléne F (E) = 0,2 kmol /s et volume du réacteur V (mq) =

100.

En faisant varier la température du réacteur T (k) = 410, 420, 430, 440, 450, 460, 470

et 480, exécutez la simulation et les résultats de flux obtenus ont été présentés dans le tableau

1.4

Simulation d’un CSTR en régime stationnaire

Tableau I11-4: Comparaison entre la température du réacteur et le débit du produit.

Temperature Débit du produit (kmol/s)
(K) Benzéne Ethyléne Ethylbenzéne Diéthylbenzéne
410 0,216 0,016 0,184 7,18 10
420 0,210 0,010 0,190 8,53 10
430 0,207 0,007 0,193 9,79 10°
440 0,205 0,005 0,195 1,10 10°®
450 0,203 0,003 0,197 1,21 10°
460 0,202 0,002 0,198 1,32 10°
470 0,202 0,002 0,198 1,4310°
480 0,201 0,001 0,199 1,54 10°

Tableau I11-5: Comparaison entre la température du réacteur et la fraction molaire du

produit.
Témperature Fraction molaire du produit
(K) Benzéne Ethyléne Ethylbenzéne Diéthylbenzéne
410 0,519 0,038 0,442 1,73 10°
420 0,513 0,025 0,462 2,08 10°
430 0,509 0,017 0,474 2,40 10°
440 0,506 0,011 0,483 2,7110°
450 0,504 0,008 0,488 3,00 10°
460 0,503 0,005 0,492 3,29 10°
470 0,502 0,004 0,494 3,56 10°
480 0,501 0,003 0,496 3,84 10°
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0,25

0,15

01 —e— Benzéne
—e— Ethyléne

Débit du produit (kmol /s)

0,05 Ethylbenzene

0 .\’—0——0——0——0

400 420 440 460 480 500
Température (K)

Figure 111-33: Température du réacteur vs débit du produit.

Tableau I111-6: Comparaison entre la température du réacteur avec la fraction molaire de di-
éthylbenzeéne.

Température Fraction molaire de
(K) Diéthylbenzéne.
410 1,7310°
420 2,08 10°
430 2,40 10°
440 2,71 10°
450 3,00 10°
460 3,29 10°
470 3,56 10°
480 3,84 10°
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4,50E-05
4,00E-05
3,50E-05
3,00E-05
2,50E-05
2,00E-05
—&—DEB
1,50E-05

1,00E-05

Fraction molaire du produit

5,00E-06

0,00E+00
400 420 440 460 480 500

Température du réacteur (k)

Figure 111-34: Température du réacteur vs fraction molaire du produit (DEB).

e Inférences a partir des graphiques et des tableaux

En analysant soigneusement les tableaux et les graphes, nous aurons les conclusions

suivantes.

En augmentant la température du réacteur, on favorise la formation du produit, c'est-
a-dire I'éthylbenzéne et l'augmentation de la température peut également favoriser la

formation d'un produit indésirable, a savoir le di-éthylbenzene.
La température optimale du réacteur est donc T (k) = 430 K.
C. Optimisation du volume du réacteur

De la méme maniére que le choix de température optimal, nous fixons le débit
d'alimentation du benzéne F (B) = 0,4 et Ethyléne F (E) = 0,2 kmol /s, température du réacteur
T (K) =430 K.

En faisant varier le volume du réacteur V (m®) = 60, 80, 100, 120 et 140, ’exécution

et la simulation pour obtenir le résultat du flux a été tabulé comme suit.
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Tableau I11-7: Comparaison entre le volume du réacteur et le débit du produit.

Volume Débit du produit (kmol/s)
(m?) Benzéne Ethyléne Ethylbenzéne Diéthylbenzéne
60 0,211 0,011 0,189 9,18 10°
80 0,209 0,009 0,191 9,55 10°°
100 0,207 0,007 0,193 9,79 10
120 0,206 0,006 0,194 9,95 10°
140 0,205 0,005 0,195 1,01 10°

Tableau I11-8: Comparaison entre le volume du réacteur et la fraction molaire du produit.

Volume Fraction molaire du produit
(m°) Benzéne Ethyléne Ethylbenzéne Diéthylbenzéne
60 0,514 0,027 0,459 2,2310°
80 0,510 0,021 0,469 2,34 10°
100 0,509 0,017 0,474 2,40 107
120 0,507 0,014 0,478 2,45 10°
140 0,506 0,012 0,481 2,49 10°
0,25
Y —o—¢—o—
=
=]
£
<
= 0,15
£
o —o— Benzéne
="
E 0,1 Ethyléne
% Ethylbenzéne
R 0,05
0
20 40 60 80 100 120 140 160
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Figure 111-35: Volume du reacteur vs débit du produit.
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Tableau 111-9: Comparaison du volume du réacteur avec la fraction molaire de di-
éthylbenzeéne.

volume Fraction molaire de

(m°) Diéthylbenzéne.
60 2,23 10%
80 2,34 10
100 2,40 10°
120 2,45 10°
140 2,49 10°

2,50E-05

2,45E-05

2,40E-05

2,35E-05
—&—DEB

Fraction molaire

2,30E-05
2,25E-05

2,20E-05
0 20 40 60 80 100 120 140 160

Volume du réacteur (m?)

Figure 111-36: Volume du réacteur vs DEB.

e Inférences a partir de graphiques et de tableaux

En analysant soigneusement les tableaux et les graphes, nous aurons les conclusions

suivantes.

L'augmentation du volume du reéacteur favorise la formation simultanée du produit
souhaite et du produit indésirable. L'augmentation du volume du réacteur n'est pas également
économiquement réalisable. Comme il s'agit d'une réaction exothermique, nous devons
maintenir un volume de réacteur minimum pour le refroidissement, la température optimale
du réacteur est donc T (K) = 430.

58| Page



Chapitre 111 Simulation d’un CSTR en régime stationnaire

A partir de ci-dessus, nous aurons les valeurs optimales pour le débit d'alimentation, la
température du réacteur et le volume du réacteur. Mettre ces valeurs optimales dans le plus et

exécuter la simulation et obtenir le tableau de flux qui est montré ci-dessous.

Tableau I11-10 : Résultant de flux pour la simulation d’état stable.

Préparation de éthylbenzene.

Courant FB FE R1-OUT | V1-OUT | V2-OUT | V3-OUT
Température K 208 298 430 298,22 372,20 | 430.095
Pression kpa | 1519875 | 1519875 | 1013250 | 1013250 | 1013250 | 506625
Frac de
vapeur 0 1 0 0 0 0
Fluxde mole | ymoss | 0,4 0,2 0,407 0,4 0,2 0.407
Flux de kgls 31,25 561 36,86 31,25 561 36.86
masse
Débit X

. m3/s 0,036 0,296 0,051 0,036 0,026 0,051
volumique
Debit molaire | kmol/s
B 0,4 0 0,207 0,4 0 0.207
E 0 0,2 0,007 0 0,2 0.007
EB 0 0 0,193 0 0 0.193
DEB 0 0 9,58 10% 0 0 9,58 10°%
Frac de mole
B 1 0 0,509 1 0 0,509
E 0 1 0,017 0 1 0,017
EB 0 0 0,474 0 0 0,474
DEB 0 0 2,40 105 0 0 2,40 105
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D. Simulation dans un réacteur CSTR en série
e Organigramme pour CSTR en serie

V1

o a—— K

R1

V2
- f——PKan

Figure 111-37 : Schéma de principe pour la série CSTR.

On constate que le rapport de taille optimal de deux CSTR en série dépend de la

cinétique de réaction et au niveau de la conversion.

Pour les réactions avec une cinétique de premier ordre, les CSTR de taille égale sont
les meilleurs. Pour des réactions avec ordre supérieur a un, le CSTR de plus petite taille doit
étre suivi du plus grand et pour les réactions avec une commande inférieure a un, le CSTR de

plus grande taille doit &tre suivi d'un autre de plus petite taille.

E. Simulation pour un ratio de taille optimal

Ici, nous prenons deux réacteurs au lieu d'un seul réacteur ayant un volume combiné
égal a volume d'un seul réacteur. Utilisez les mémes valeurs optimales comme le débit
d'alimentation, la température du réacteur est utilisée dans le cas précédent. Exécutez la
simulation pour diverses combinaisons de volume de réacteur comme ((10,90), (20,80),
(30,70), (40, 60), (50,50), (60,40), (70,30), (80,20), (90,10)) et obtenir les résultats du flux

sont présentés comme suit.
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Tableau 111-11 : Comparaison entre les volumes du réacteur et le débit de produit.

Volumes du réaction Débit de produit (kmol/s) de R1 et R2
m3
R1 o R2 R1 (B) R1 (E) R1 (EB) R2 (B) R2 (E) R2 (EB)
10 90 0,249 0,049 0,151 0,202 0,002 0,198
20 80 0,229 0,029 0,171 0,201 0,001 0,199
30 70 0,221 0,021 0,179 0,201 0,001 0,199
40 60 0,216 0,016 0,184 0,201 0,001 0,199
50 50 0,213 0,013 0,187 0,201 0,001 0,199
60 40 0,211 0,011 0,189 0,201 0,001 0,199
70 30 0,210 0,010 0,190 0,201 0,001 0,199
80 20 0,209 0,009 0,191 0,201 0,001 0,199
90 10 0,208 0,008 0,192 0,202 0,002 0,198

Tableau 111-12: Comparaison entre les volumes du réacteur et la mole du produit de R1 et

R2.
Volumes du réaction Fraction molaire de R1 et R2
m3
R1 ™ R2 R1(B) R1 (E) R1 (EB) R2 (B) R2 (E) R2 (EB)
10 90 0,555 0,109 0,336 0,502 0,005 0,493
20 80 0,533 0,068 0,399 0,502 0,003 0,495
30 70 0,525 0,049 0,426 0,501 0,003 0,496
40 60 0,519 0,039 0,442 0,501 0,002 0,497
50 50 0,516 0,032 0,452 0,501 0,002 0,497
60 40 0,514 0,027 0,459 0,501 0,002 0,496
70 30 0,512 0,024 0,465 0,501 0,003 0,496
80 20 0,510 0,0201 0,469 0,502 0,003 0,495
90 10 0,5094 0,0188 0,472 0,503 0,005 0,492

0,3
2]
=
2 025
=
E
e 0,2 —0—0—o0—o0—0—0—0—9 RLB
£ o R1E
< 5 0,15
EE R1EB
2 0,1 —o—R2B
N
é 0,05 —0—R2E

——

2 R2EB

0 —0—0—0—0—0—0—0—20
0 20 40 60 80 100

R1 volume du réacteur (m?)

Figure 111-38: R1 et courbes de débit de produit.
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Figure 1-39: R2 et courbes de débit de produit.

Tableau 111-13: Comparaison entre R1 volume (mq) et formation de DEB dans R1 et R2.
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R1 R1DEB | R2DEB
10 1,1110° | 1,8610°
20 1,62 10° | 2,1010°
30 1,88 10° | 2,24 10°
40 2,0410° | 2,3210°
50 2,1510° | 2,3810°
60 22310° | 2,4310°
70 2,2910° | 2,46 10°
80 2,3410° | 2,4810°
90 23710° | 2,4810°
3,00E-05
2,50E-05
2,00E-05
m
L 1,50E-05
[a)
1,00E-05
5,00E-06
0,00E+00
0 20 40 60 80

R1 volume du réacteur (m3)

—e—R1DEB
—e—R2DEB

100

Figure 111-40: Tracé entre le volume du réacteur R1 vs DEB.
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Tableau I11-14: Comparaison entre R2 volume (m®) et formation de DEB dans R1 et R2.

R2 R1 DEB R2 DEB
90 1,11 10° 1,86 10°
80 1,62 10° 2,10 107
70 1,88 10° 2,24 10°
60 2,04 107 2,3210°
50 2,15 10° 2,3810°
40 2,2310° 243 10°
30 229107 2,46 107
20 2,34 10° 248 10°
10 2,37 10° 248 10°
3,00E-05
2,50E-05
2,00E-05
m
L 1,50E-05
(@] —e— R1DEB
1,00E-05 R2 DEB
5,00E-06
0,00E+00
0 20 40 60 80 100

R2 volume du réacteur (m3)

Figure 111-41: Tracé entre le volume du réacteur R2 vs DEB.

F. Inférences a partir de graphiques et de tableaux

En analysant soigneusement les tableaux de données et les graphes, nous aurons les

conclusions suivantes.

Dans un premier temps, nous commencons la simulation avec le volume du réacteur
R1 =10 & R2 =90 et avec l'augmentation le volume du réacteur R1 nous pouvons observer
une augmentation de la formation de production. Augmentant encore le volume du réacteur
au-dela d'une certaine limite, c'est-a-dire R1 = 40 (m?), il favorise la formation de produit a
savoir le di-éthylbenzeéne. La combinaison optimale de volume de réacteur est donc R1 = 40
et R2 =60 md.

Mettez toutes ces valeurs et la simulation d'exécution, nous obtiendrons le tableau de

flux suivant.
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Tableau I11-15 : Résultant de flux pour la simulation CSRT en série.

Préparation de éthylbenzéne

Courant FB FE R1-OUT [R2-OUT [ V1-OUT | V2-OUT [ V3-OUT
Température K 298 298 430 430 298,22 372,20 | 124,881
Pression KPa | 1519875 | 1519875 | 1013250 | 1013250 | 1013250 | 1013250 10
5;2‘;&6 0 1 0 0 0 0 1
Flux molaire | kmo/s 0,4 0,2 0,416 0,401 0,4 0,2 0,416
Flux de kg/s | 3125 | 561 36,86 36,86 31,25 5,61 36,86
masse

\?Sﬂirtmque mé/s 0,036 0,296 0,051 0,051 0,036 0,026 1,687
Flux molaire | kmol/s

B 0,4 0 0,216 0,201 0,4 0 0,216
r 0 0,2 0,016 0,001 0 0,2 0,016
EB 0 0 0,184 0,199 0 0 0,184
DEB 0 0 8,5010° | 9,3210° 0 0 8,50 10°
Fractions

molaire

B 1 0 0,519 0,501 1 0 0,519
F 0 1 0,039 0,002 0 1 0,039
EB 0 0 0,442 0,497 0 0 0,442
DEB 0 0 2,0410° | 2,3210° 0 0 2,04 10

La « conversion » du réactif (B ou E) est définie comme :

Débit d’alimentation B (kmol/s) - Débit du produit B (kmol/s)
X (B) = (1.7

Débit d’alimentation B (kmol/s)

Débit d’alimentation E (kmol/s) - Débit du produit E (kmol/s)
X (E) = (111.8)

Débit d’alimentation E (kmol/s)

Il existe plusieurs fagons de définir le « rendement » du produit EB souhaité, comme indiqué

dans I'¢quation. (111.9).

Débit du produit EB (kmol/s)
Y (EB/B) = (11.9)
Débit d’alimentation B (kmol/s)
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Débit du produit EB (kmol/s)
Y (EB/E) = (111.10)

Débit d’alimentation E (kmol/s)

Tableau I11-16: Comparaison entre la température du réacteur et la conversion et le

rendement.

T(K) X(B) X(E) Y(EB/B) Y (EBI/E)
410 0,46 0,92 0,46 0,92
420 0,475 0,95 0,475 0,95
430 0,4825 0,965 0,4825 0,965
440 0,4875 0,975 0,4875 0,975
450 0,4925 0,985 0,4925 0,985
460 0,495 0,99 0,495 0,99
470 0,495 0,99 0,495 0,99
480 0,4975 0,995 0,4975 0,995

1,2

0,8

0,6
—o— X(B)

o—0—0—0—0—0—0—0
0,4 ——X(E)

Conversion de B & E

0,2

400 420 440 460 480 500

Température du réacteur (K)

Figure 111-42: Tracé entre la température du réacteur et la conversion de B & E.

Tableau I111-17: Comparaison entre le volume du réacteur et la conversion et le rendement.

Volume de Réacteur (m°) X(B) X(E) Y (EB/B) Y(EBI/E)
60 0,4725 0,945 0,4725 0,945
80 0,4775 0,955 0,4775 0,955
100 0,4825 0,965 0,4825 0,965
120 0,4850 0,970 0,4850 0,970
140 0,4875 0,975 0,4875 0,975
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Figure 111-43: Tracé entre le volume du réacteur et le rendement de B & E.

Tableau I11-18: Comparaison entre le débit d'alimentation vs la conversion et le rendement.

Débit d'alimentation de

benzéne (kmol/s) X(B) X(E) Y (EB/B) Y(EB/E)
0,100 0,984 0,494 0,981 0,490
0,200 0,893 0,893 0,893 0,893
0,300 0,639 0,959 0,639 0,959
0,400 0,483 0,965 0,483 0,965
0,500 0,386 0,966 0,386 0,966
0,600 0,321 0,964 0,321 0,964

1,200

£ 1,000 -
g
S 0,800
> —o—X(B)
@ 0,600
- —e—X(E)
§ 0,400 Y (EB/B)
>
§ 0,200 Y (EB/E)
X

0,100 0,200 0,300 0,400 0,500 0,600 0,700

Débit d'alimentation de benzéne (kmol/s)

Figure 111-44: Tracé entre le débit d'alimentation en fonction de la conversion et du
rendement.
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Inférences:

En analysant soigneusement le tableau et les graphes ci-dessus, nous aurons les

conclusions suivantes.

A la température optimale du réacteur (T = 430 K), le volume du réacteur (V = 100
m?) et le débit d'alimentation (kmol / s) (F (B) = 0,4, F (E) = 0,2) la réaction & une conversion

et un rendement maximum.
Les valeurs de conversion et de rendement pour les réacteurs a cuve unique sont :
Conversion de benzéne X (B) = 48,25%
Conversion d'éthylene X (E) = 96,5%
Rendement d'éthylbenzene Y (EB / B) = 48,25%
Rendement d'éthylbenzene Y (EB / E) = 96,5%
Les valeurs de conversion et de rendement du réacteur série CSTR sont :
Conversion de benzéne X (B) = 49,75%
Conversion d'éthyléne X (E) = 99,5%
Rendement d'éthylbenzene Y (EB / B) = 49,75%
Rendement d'éthylbenzene Y (EB / E) = 99,5%
Discussion
Pour le réacteur a cuve unique a la température optimale du réacteur T = 430 (k), le
volume du réacteur V = 100 (m®). Et le débit d'alimentation, c'est-a-dire le benzéne F (B) =
0,4 et I'éthylene F (E) 0,2 kmol / s, la conversion du benzene et de I'éthyléne était de 48,25%

et 96,5%. Le rendement en éthylbenzéne Y (EB / B) et Y (EB / E) s'est avéré étre de 48,25%
et 96,5%.

En remplagant le réacteur unique par des réacteurs en série dont la somme des
volumes est égale au volume du réacteur unique, les performances de la réaction peuvent

étre améliorées.

Pour la série CSTR dans les mémes conditions de réaction, a savoir la température et
le débit d'alimentation, la conversion du benzene et de I'éthylene s'est avérée étre de 48,5%
et 99,5%. Le rendement en éthylbenzene Y (EB / B) et Y (EB / E) était de 49,75% et 99,5%.
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I111.6 Aspen HYSYS Simulation dans un CSTR

111.6.1 Configuration de la simulation

Nous cliquons sur démarrer et sélectionnons les programmes, Aspen Tech, Aspen

Hysys V 11 La figure 111.45 illustre I"interface du programme Aspen HYSYS.

(maspentech

Aspen HYSYS

W aspeesech.com

Figure 111-45 : Démarrage d’Aspen HYSYS

® - [_[ - BA s <No Document> - Aspen HYSYS V11 - aspenONE
File Customize Resources
= = | -oredr |
. (& | =pery | =

® @ EBRE 9 @ &§ [ © =@

What's Examples @ Training Models Events Announcements All Support Checkfor Live Sendto Help

New Content ‘ Center Updates Chat Support ‘
Exhange ! |

Start Using Aspen HYSYS

‘ =4 / Recent Models
D FEw @ ASPENG6.hsc

mars 19 2020

Figure 111-46: New Simulation Open Aspen HYSYS
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“ Home View Customize Resources Search Exchange

& cut = T Methods assistart | (%] Map Components L rz| (=1 Hymothetizals Manager :}A "Qt' | & mssoaate Fuid Package 1
23 Copy = e S A Readtions # Update Properties  © i % Conwert - (£ [l Detinitions - ¥
Bt | SR polinges [ sepopartie "hiias! | BRemee Duplkatés | paager  Renng Assy. £ Options Ficasimement?
Clipbaard | Mavigate | Companents Refining s Hypithieticals | il PUT Data
Propertics e e

jliitems List Mame Source Mssociated Fluid Packages Status

—w Component Lists
|_= Fluid Fackages

& Petrofeum Assays
& Reactions

& Component Maps
T8 User Properties

e

| Add M

[Spowere | ——

L[ Simulation
zqf:"l Safety Analysis | Mtssag

| Required Info 1 Fluid Packages - - Select property package
.&‘ Energy Anatysic Reguired Info : Components -- Empty component list

Figure 111-47 : Fenétre Aspen HYSY'S avec feuille de flux.

Les composants chimiques qui seront utilisés dans la simulation sont déterminés en
cliguant Components list. La fenétre illustrée a la figure 111.48 s'ouvre. Nous écrivons le nom
du composant ou la formule. Par exemple, si vous avez écrit « benzene », la boite sous la
figure 111.48 s'ouvre. Cliquez sur " BENZENE " et cliquez sur Add. Répétez la procédure
pour "ETHYLENE" et " ETHYLBENZENE ". M-DEB a été choisi sur trois isomeres DEB
possibles (ortho, méta et para), choisis pour représenter le DEB, et s'est avéré étre l'isomeére

DEB le plus persistant.

& ot ’ | 5 L Hypatheticals Manager I }l 12 y

43 copy - - % Cormere

Bpete | (Shqmpnemk: SR ol M W Remue DUBIGHTES | warager Renoing ossr 2 Options

Clipbsard Karigsts Comgonen b | Re Hygathatical oil

Hiepioes Component List View: Component List - 1 [HYSYS Databa 1+ ' '
-

4 & CormpanentLists. Jatabank: HYSVS Select Pure Components ' Filker: All Families

| Component List- 1

o Fluid Packa e
Pl Package=: - e ——iibegr | BEMFENE Search by Simulation Name '1

i Petroleurn fssays Component Typa Group

6 Resction:

e e Sirnulation Name Full Name / Syromym Formula

i — o
Benzene CycicheaTrisns CiHe
Benzene Benzens GHE

Figure 111-48: Sélection du composant benzene.
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Les noms de composants dans la case Component de composants peuvent étre

modifiés en quelque chose de plus pratique en surlignant. La liste des composants renommeés

apparait au bas de la figure 111.49.

Source Databank: HYSYS

Component Type Group
Benzene Pure Compocnent
Ethylene Pure Component
E-Benzene Pure Component
13-E-BZL Pure Component

Figure 111-49 : Le benzéne, 1’éthyléne et I'éthylbenzeéne, le diéthylbenzéne sont ajoutés

comme compaosants.

Le package de propriétés physiques a utiliser doit étre spécifié. Chao—Seader concéder

comme le meilleur fonctionne pour ce type de systeme d'hydrocarbures. Cliquez sur Fluid

packages et basis-1. L utilisation de la fleche déroulante dans property package selection

pour sélectionner « Chao Seader » comme indiqué sur les Figure 111.50 et 111.51.

Home Wiewr Customize Resources
46 Cut 9 T L mMethods Assistant | [:£E] Map Companents Efl:*

Hy Copy ~ _",‘—" = ’2‘,5 Reactions _;Tj, Update Properties

B paste | COTRENT pOUEL LA User Properties R
Clipboard Mavigate Components Refining '=
Properties < Fluid Package: Basis-1 - | +

All ltems - Set Up | Binary Coeffs I StabTest I Phase Order I Tabular I

4 [£% Component Lists
[£% Cormponent List - 1

Package Type: HYSsYS

| Fluid Packages

|_§ Basis-1

-Property Package Selection

L& Petroleumn fAssays
@& Reactions

L& Component Maps
L@ User Properties

<Mone >
Acid Gas - Liquid Treating
Acid Gas - Chemical Solvents
Acid Gas - Physical Solvents
Acid Gas - Caustic Wash
Antoine

ASME Steam

Braun K10

BWRS

Chien Null

Clean Fuels Pkg

CRA

Esso Tabular

Extended WRTL

GOEOE

Geneml WNETH

: Méthode de sélection des propriétés physiques.
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Figure 111-51 : Méthode Chao Seader choisie.

A l'aide d'Aspen HYSYS, sélectionnez le formulaire : simulez "Chemicals with Metric Units",
nous modifions les unités en «SI ». Comme le montre la figure 111.52.

File Home Economics Dynamics Plant Data Equation Oriented v
& Cut sl |_| J%?I.J’nht;grh.ﬂanager |ﬁAr:tnre| Irjl ‘ 7
23 Copy - Fild H“fﬂdjusth’lanager Y7 On Hald L= i
2 Paste v | | 3! Ui Fluid Packages Wnrlihaak Reparts =
MEWS' Simulation 4| Solver s SUmmarias
G snc ::::, ;N .Lfﬂpr’fﬂf‘ USD. Utities; ___USD/Year QJ
%ﬁEWUSEF J_‘ Flowsheet Case (Main) - Solver Active «  +

Figure 111-52 : Spécification des unités.

Au bas de la fenétre se trouvent des onglets de la page pour les différentes unités et les

opérations.

réacteurs alternatifs (Figure 111.53).

71| Page

Vous cliquez sur l'onglet de la page Reactor pour I'affichage des types des



Chapitre 111 Simulation d’un CSTR en régime stationnaire

All
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Dynarmics &t Control

External Model

Heat Transfer

AR e
5l |28

Manipulator

Piping & Hydraulics

Pressure Changer

Reactor

Separator

Figure 111-53 : Types des réacteurs.

Nous cliquons sur la fleche a droite du type RCSTR, ensuit, nous définissons I'un des
symboles et nous déplagons le pointeur sur la feuille de flux vierge. Cliquez sur inserts du
schéma de flux CSTR (Figure I11.54). De nombreux CSTR peuvent étre installés en
continuant a cliquer sur le schéma de fonctionnement.

> w0 01 vt Case (Main) - Sohrar Active - +

Of e [Tk

2

= [ .
S s, i Y
ke i M

! TEHAS |
Piping & (} a1 |
| Hydrasbics o
B/ Sl -
Pressure ¥ 2 5ined Nl
- 1500
I Cracger oy
{ {
Reactor _A‘b»_ L)
Flowsheet OBJECT CSTR-100 15 Created On The Maim Flomsheet

Figure 111-54 : Placer RCSTR sur le schéma.
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Nous devons maintenant installer des gammes d'alimentation et de produits avec des

vannes et une pompe. VVous cliquez sur l'onglet de la page Pressure Changers qui fournit des

compresseurs, vannes et autres composants (figure 111.55).

o El g (Main] - Soheer Active -~ Warkheok  +

Wiews Streams  Flowshests

LiE f|ﬁ ﬁl&:ol
£ b i

R v H ) -
l Dynanmics & Control | Ej 1.,_: Ras=rln V3 |
External Moded }‘ Rl r—

T v2 |

Manipulator

Piging & Hydraulics

resiure Changer  ge—

Figure 111-55 : Installation mixeur et des vannes.
S =z et Case (Main) - Solver Active +
Wiews Stne.a_lrn .Flmﬂsﬂ
e e
£l

o " b e
Bl | iy 3 1€ il 48 V3
Esternal Modad éb E%"H R1  MA=IU0

Heat Transfer H

Manipulatar V2

Figure 111-56 : Feuille de calcul avec équipement installé.

Pour installer des flux pour le matériau, les produits et les connexions intermédiaires,

cliquez sur la fleche de la zone Material Streams en bas a gauche de la fenétre et

sélectionnez Streams. Deplacer le curseur sur le schéma produit un certain nombre de

fleches sur les entrées et les sorties des différents blocs. Un flux est installé en cliquant

d'abord sur le schéma, puis en cliquant sur la fleche pointant vers une vanne d'alimentation.

La figure 111.57 montre le flux «1» connecté a vanne «V1».
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Figure 111-57 : Installation du flux de matériaux.

La figure 111.58 montre les propriétés du courant d'entrée de I'éthyléne en phase gazeux.

= i | D Input Composition for Stream: Material Stream: FB - [m} 4
Warksheet | Attachments | Dynsmics PR Campastion Basis
Worksheet Straam Name FB Liquid Phase Bepzens 1,0000 # Mole Fractions
Contians Vapour / Fhase Fracton 00000 1.0000 Ethylenc 0,0000 2 Mass Fractions
Praperties Temperature [K] 2960 2380 Ehenzene 0,000 Lig Wolume Frach
Comipsiticy Pressure [atm] 15.00 1500 1| 13-E-BZ 00000 kit
gg"taélfﬁ |F:::;; Molar Flow (kg le/s] 0.4000 04000 5 Mole Flows
roleurr 5 - POvE T 2

K Value Mas: iy o) RiZetils 11235407 = Mass Flows
User Variablas Std Idenl Lig Yol Flow [m3/h] 1273 1275 i
Motes Mofar Enthedpy [Fogrmiole] 4 8dde+ 07 45440007 Lig Volume Fows
Coct Parametess Maiar Entrapy [klfkgmals-C] -1481 -1481
Mormalizad Yields | 1aas Flovs Tih) 7,119+007 71192-007 Compasition Controls
Finessiane Lic) Vol Flow G5t Cond [m3/m] 1274 1274 |

i 5 Erase

Fuid Fockage Basis- 1

Utlity Ty

ety e I

- | Gance
| | Define from Stream.. 1 i |
e e e [el» r—— T ——

Figure 111-58 : Propriétés du flux d'admission de benzéne gazeux en termes de T, P et de
débit de composition.

La figure 111.59 montre les propriétés du flux d'entrée de benzene en phase liquide.

=@ 1 | [ Input Composition for Stresm: Material Stresrr FE e O ®
Worksheet | Attachments | Dymamics | P Campasition Baus
Worksheet Stream Hame FE Vagaur Phase Wi Berzene 0.0000 @ Mole Fractions
Conditions \apour { Phase Fraction 10000 1.0000 ||| Etiylene 1,0000 I Mass Fractions
Praperties Temperature [k} 203.0 2980 E-Berzene 0,6000 . .
Compasitian Pressure [atm] 15.00 15,00 13-E-B2 0,0000 Lig Molume Fractions
::?elltri:lflrn F:;—‘:ay Wialar Flow lkgmialels] 0,2000 02000 Mol Fows
Nl Mass Flcu ) 2020-064 2020=-004 Y s Hovs
User Verahies Sied Ideed Ligy Wal Flaw [m3/h] 5271 271 ;
Motes Mslar Enthalpy [Hkgmate] 51502007 5.1502-007 ~ Lig Valume Flows
Cost Parameters Malas Entropy [kifkgmole-C] 1520 1520
Normalizzd Yields) |y Fiow [kif] 37142-007 3714e-007 Campasition Cantrols
Fmsions Lig Vol Flove @5 Cond [m3/h] < emptys cemptys = |
Fluid Package Basiz-1
iy Tyee Equalize Composition
Canel |
Delete l Deefine from Stream, | - = :
Narmalize Total 1,0000 oK

Figure 111-59 : Propriétés du flux d'admission d’éthyléne liquide en termes de T, P et de
débit de composition.
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La figure 111.60, Il1.61sont montrer les spécifications d'entrée « VALVE1l ». Les
specifications d'entrée « VALVE2 » sont identiques « VALVES3 ».

Design | Rating | Worksheet | Dynamics |

Design
Parameters
User Variables
MNotes

Inlet Outlet

ﬁn.-q
—

Fluid Package

| Basis-1 -

[ ceee | I 5o

Figure 111-60: Spécifications d'entrée et de sortie « VALVEL », « VALVE2 » et

« VALVES ».
= B o2
Design | Rating I Workshest | Dynamics | -
Design
| Connections |
B .
Delta P 506,6 kPa
User Variables
Motes
D
[C] Use sizing methods to calculate Delta P
o
Delete | "] Ignored

Figure I11-61 : Spécifications d’entrée « VALVEL » et « VALVE2 », « VALVE3», ou la
chute de pression est réglée a 5 atm de sorte que la pression de sortie soit égale a celle du

réacteur.
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111.6.2 Spécification des réactions
Cliquez sur Reactions dans la colonne a gauche de la fenétre du Properties, puis
cliguez a nouveau sur Reactions, la figure 111.62. Pour configurer une nouvelle réaction,

cliquez sur Add Reaction.

| All lterns |
sl -SetInfo :
4 G Companent Lists _ P— Fl Reacticns == (] *
% Component List - 1 Kinetic —
= '3 ? St ype _— - Reactant Source -
4 [ Fluid Packages Detach from FP
[ Basis-1 Solver Methiod Auto Selected - z @ Hysys
& Petroleum Ass Advanced.. | ) AspenProperties
4 |7 Reactions E—
I [ Set=1 ;
& Component Maps Active Reactions Type Corfigured Operations Attached | | COMver=ion
[£g User Properties Tom 1 (AT b3 | Eqgililran
Heterogeneous Catalytic
Rxn-2 Kinetic » Wit - —
Fon-3 Kinetic * Simple Rote
| Add Reection |
.. Properties /
— 3 | Add Reactien b Delete Reaction Copy Reaction |
1 Simulation

Figure 111-62 : Configuration des réactions avec type de réaction.

Cliquez sur la case Stoichiometry and Rate Info., Components et utilisez le menu
déroulant pour selectionner le composant (Benzéne). Réglez le coefficient steechiométrique
sur « -1 » (le réactif est consommeé) et Stoich coeff sur «1» (réaction du premier ordre) (voir
Fig. 111.63). Répétez l'opération pour l'autre réactif (Ethylene). De la méme maniére,
définissez-le produit comme E-Benzeéne avec un coefficient de 1 (produit dans la réaction).

Ensuit fermer la fenétre.

= B s
- Stoichiometry and Rate Info ~Basis

Component Mele Wt Stoich Coeff Fwd Order Rev Order Basis Molar Concn
Benzene 78,110 -1,000 1,00 0,00 Eacejfomponent Benzene
Ethylene 28054 -1,000 1,00 0,00 Rxn Phase LiquidPhase
E-Benzene 106,166 1.000 0,00 1,00 Minglemperzture: 2731c
“*Add Comp™* Max Temperature 3000 C

Basiz Units | kgmole/m3 ‘|

Rate Units | kgmole/m3-s v|

- Forward Reaction - Reverse Reaction

A 1.5280e+006 A <empty>
E 71130 e <empty>
b <empty> b' <empty>

-Equation Help
r = k*fiBasis) - k'*f(Basis)

k=A*exp{-E/RT}*T*b
Balance Error 0,00000 K = A'*exp{-E'/RT}*T"b'

- f
Reaction Heat (25 C) <empty> T in Kelvin

Figure 111-63: Spécification des réactifs et des produits pour la premiere réaction.
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Les deux autres réactions sont configurées de la méme maniére que la précédente
(voir Fig. 111.64).

~Stoichiometry and Rate Info ~Basis
Component Mole Wt. Stoich Coeff Fwd Crder Rev Order Basis Molar Concn
E-Benzene 1,000 100 000 Base Component E-Benzene
Ethylene 1,000 100 000 Rxn Phase LiquidPhase
13-E-BZ 1,000 000 100 Min. Temperature -2731C
**Add Comp™* Max Temperature 3000 C
Basis Units | kgmole/m3 ‘|
Rate Units | kgmole/m3-s '|
~ Forward Reaction ~ Reverse Reaction
A 27780 A <empty>
E 83680 E' <empty>
b <empty> b <empty>
~ Equation Help
r = k*f(Basis) - k"™f(Basis)
k= A*exp{-E/RT}*T*b
_ Balance Error 0,00000 K = A%exp{-E/RT}*Trb'
Balance Reaction Heat (25 C) <empty>

Tin Kelvin

Stoichiometry and Rate Info ~Basis
Component Stoich Coeff Fwd Crder Rev Order Basis Molar Concn
13-E-B7 1,000 1,00 0,00 Base Component 13-E-BZ
Benzene 1,000 100 000 Rxn Phase LiquidPhase
E-Benzene 2,000 0,00 200 Min. Temperature -2731C
**Add Comp™* Max Temperature 3000 C
Basis Units | kgmole/m3 ‘|
Rate Units |Ingmolefm3-s ‘|
-~ Forward Reaction ~ Reverse Reaction
A 041670 A <empty>
E 62760 E' <empty>
b <empty> b <empty>
~ Equation Help
r = k*f(Basiz) - k™f(Basis)
k=A*exp{-E/RT}*T*b
_ Balance Error 0,00000 k' = A'*exp{-E'/RT}*TAb'
Balance Reaction Heat (25 C) <empty>

Tin Kelvin

Figure 111-64: Specification des réactifs et des produits pour les deuxiémes et troisiemes
réactions.

111.6.3 Configuration du réacteur

m

Cliquez sur le bloc réacteur. La fenétre illustrée a la figure 111.63 s'ouvre sur laquelle

la température et la pression de fonctionnement sont réglées, ainsi que le volume du réacteur.
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Cont: Stirred Tank Reactan R

Design | Reactions | Rating | Worksheet | Dynamics |

Design Mame R -
Connections I

||| Parameters

| 1 }

o || User Variables et \ Outlet

; e apour Outle .
3 |V -
= ]

<< Stream >>

-
_
- 5
Energy (Cptional) 5 Liquid Cutlet
| 7] it e——
-
_
Fluid Package | Basis-1 -

e S -

Figure 111-65: Spécification des courants d’entrée et de sortie du réacteur.

Ceont. Stimed Tank Reacton R

Design |Reactions | Rating | Waorksheet | Dynamics |

Design
Connections |
User Variables
MNotes y
[T] Single Phase
Delta P 0,0000 kPa Vaolume
300,10 M3 ~i—
Liquid Volume %
=
54.30 o el
- ;
y Liguid Volume
: - 192,9 m3
Duty 0,0000 )/
=T

Figure 111-66 : Configuration des conditions et de la taille du réacteur.
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Cont. Stirred Tank Reactor: W o B E3
>
Design | Reactions | Rating | Warksheet | Dynamics |
Reactions Reaction Information
Details Reaction Set | Set-1 v“/F‘.neacticun [Rxn-1 l:]"l-———
Results
_ P R | Ron- 1 |
Specifics @ Stoichiometry ) Basis Rotn-2
~ Stoichiometry Rxn-3
Component Mole Wt Stoich Coeff
Benzene 78110 -1,000
Ethylene 28,054 -1,000
E-Benzene 106,166 1,000

**Add Camp™

Balance Error 0,00000
Reaction Heat (25 C) -1.1e+08 J/kgmale

Figure I11-67 : Spécification des paramétres cinétiques pour les trois réactions dans le

réacteur.
nt. Stirred Tank Re R- - = B 2
-
| Design | Reactions | Rating| Workshaet | Dynamics |
Worksheet Name 3 4 L v Q
Conditions Vapour 0,0000 1,0000 0,0000 1,0000 <empty>
Properties Temperature [K] 2982 2925 4300 <empty>
Compasition Pressure [atm] 10,00 10,00 10,00 10,00 <empty=
PF Specs Molar Flow [kgmale/s] 04000 0,2000 04012 5,787e-003 <empty>
Mass Flow [kg/h] 1,1252+005 2,020e+004 1,3162+005 1100 <empty>
Std Ideal Lig Vol Flow [m3/h] 1275 5271 1509 1,734 <empty=
Molar Enthalpy [J/kgmaole] 4,944e+007 5,159e+007 4 325e+007 6,990e+007 <empty>
Malar Entropy [k/kgmole-C] -1478 1551 -4462 9832 <empty>
Heat Flow [k!/h] 7.1192+007 3,714=+007 6,246=+007 1457=+006 -4 4422007

Figure 111-68 : Spécification de température de réacteur.
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Mixer MIX-100 =] 3
Design |R.utir|g I Wiorksheet I Dynamics
Design Name MIX —————————

Connections |
Parameters
User Variables %‘
Motes

B

%ﬁ

Inlets Cutlet
1 5 - ——————
=< Stream >: Fluid Package
// | Basis-1 -
[ Deete | [ Tigrered
Figure 111-69 : Spécification de Mixer pour obtenir les résultats finals.
FB V1-OUT
V1
. —LJ 5 S-Résul
—— -Résult
Q L V3
R1 MIX

FE V2-OUT

V2

Figure 111-70 : Diagramme final.

Les flux d'entrée et de sortie du réacteur peuvent étre vérifiés en cliquant sur Stream

Results, comme le montre sur la figure 111.71.
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Figure 111-71 :

Résultats de flux.

3 o= o
Worksheet Stream Mame S-Résult vapcur Phaze Liguid Phaze
Conditions Vapour / Phase Frachion 0,0547 00547 0,9453
Properties Temperature [K] 4251 4251 4251
Comprition Fressure [atm] 5,000 5,000 5,000
Ee"t &E“ F:"ﬂ Malar Flow fkamole/s] —_— 4w 22262002 03047
roleum Assay % -
K Value oy How_[kgjh] = 13 B‘ Input Compasition for Stream: Material Stream: 5-Résult = O x
User Variables Std Ideal Lig Yol Flow [m3/h] )
Motes Ialar Enthalpy [ikgmole] ; 4.3 et -Composition Basis
Cost Parameters | Molar Entropy [kl/kgmole-C] & Mole Fractions
MNormalized Yields Berzene 0,5086 B
i Heat Flow [kirh] G - 5
b Eriiscions : Ethyiene 0,017 () Mass Fractions
Lig Vol Flow @Std Cond [m3/h] Fofommns 0,4742
Fluid Package 13-E-B7 0.0000 ! Lig Volurne Fractions
My T ) Moale Flows
(2) Mass Flows
1) Lig Volumne Flows
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111.6.4 Résultats et discussion

A. Optimisation du débit d*alimentation

Nous faisons d'abord I'optimisation du flux d'alimentation, pour cela nous devons
fixer d'autres quantités comme la réaction, température et volume du réacteur. A partir de la
revue de la littérature, nous avons une bonne idée sur le réacteur, température et du volume

du réacteur qui peuvent étre ou non des valeurs optimales.

Prenons le débit dalimentation de I'éthylene F (E) = 0,2 kmol/s, température du
réacteur T (K) = 430 K et le volume du réacteur V = 300 m® et pourcentage volume de liquide
60,30 %.

En faisant varier le débit de benzene F (B) = 0,1, 0,2, 0,3, 0,4, 0,5 et 0,6 (kmol / s),

exécutez la simulation et les résultats de flux obtenus ont été tabulés comme suit.

Tableau I11-19 : Comparaison entre le débit d'alimentation et le débit de produits.

Débit d’alimentation (kmol /s) Débit de produits (kmol /s)
Benzéne Ethyléne Benzéne| Ethyléne | Ethylbenzéne | Diéthylbenzéne
0,1 0,2 0,03 0,127 0,07 1,88 10°
0,2 0,2 0,074 0,074 0,126 1,49 10°
0,3 0,2 0,134 0,034 0,166 1,20 10°
0,4 0,2 0,207 0,007 0,193 9,8310°
0,5 0,2 0.304 0,004 0,196 6.89 10°°
0,6 0,2 0,404 0,004 0,196 5,17 10°®

Tableau I111-20 : Comparaison entre le débit d'alimentation et la fraction molaire du produit.

Débit d’alimentation (kmol /s) Fraction molaire du produit
Benzéne Ethyléne Benzéne| Ethyléne | Ethylbenzéne | Diéthylbenzéne

0,1 0,2 0,125 0,563 0,312 0,0001

0,2 0,2 0,269 0,269 0,462 5,47 10°
0,3 0,2 0,402 0,103 0,496 3,60 10°
0,4 0,2 0,509 0,017 0,474 2,42 10°
0,5 0,2 0,603 0,008 0,39 1,37 10°
0,6 0,2 0,669 0,007 0,325 8,59 10°
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Débit du produit (kmole / s)
o

o
o
(9]

o
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Figure 111-72: Deébit d'alimentation vs débit du produit.

0,8
0,7
0,6
0,5
0,4 —@— Benzéne

—o—Ethylé

0.3 yléne
Ethylbenzéne
0,2

Fraction molaire du produit

o

0,1

0 0,2 0,4 0,6 0,8
Débit de benzéne (kmol / s)

Figure 111-73 : Débit d’alimentation vs fraction molaire du produit.
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Tableau I11-21 : Comparaison entre le débit de benzene avec la fraction molaire de di-

éthylbenzéne.

Débit de Fraction molaire de
Benzene(kmol/s) Diéthylbenzene
0,1 0,0001
0,2 5,47 10°
0,3 3,60 10°
0,4 2,42 107
0,5 1,37 10°
0,6 8,59 10°
0,00012
0,0001
0,00008
E 0,00006
o
—8—Diethylbenzéne
0,00004
0,00002
0
0 0,2 0,4 0,6 0,8

Débit de benzeéne (kmol/s)

Figure 111-74: Débit de benzene (kmol/s) en fonction de la fraction molaire du produit

(DEB).

e Inférences des tableaux et graphiques

En analysant soigneusement les tableaux et les graphes, nous aurons les

conclusions suivantes.

L'augmentation du debit d'alimentation en benzéne jusqua 0,4 kmol / s conduit a

la maximisation du produit. L augmentation du débit d'alimentation plus de 0,4 Kmol / s n'a

aucun effet sur la formation du produit par contre s"augmente le codt de séparation. Ainsi, la
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combinaison optimale de débit d'alimentation du benzéne est F (B) = 0,4 kmol / s et
I'éthyléne est F (E) = 0,2 kmol / s.

B. Optimisation de la température du réacteur

De la méme maniére que |'opération précedent, nous fixons le débit d'alimentation
du benzéne F (B) = 0,4 et de I'éthyléne F (E) = 0,2 kmol /s, volume du réacteur V (m?®) = 300

me.

En faisant varier la température du réacteur T (k) = 410,420,430,440,450,460,470 et
480, exécutez la simulation et les résultats de flux obtenus ont été présentés dans le tableau

11.22.

Tableau I11-22 : Comparaison entre la température du réacteur et le debit du produit.

Température Débit de produits (kmol/s)
T(K) , i :
Benzene Ethyléne Ethylbenzene Diéthylbenzene

410 0,243 0,043 0,157 4,86 10°°
420 0,223 0,023 0,177 7,20 10°®
430 0,207 0,007 0,193 9,86 10°®
440 0,203 0,003 0,197 1,13 10°
450 0,202 0,002 0,198 1,24 10°
460 0,226 0,026 0,174 1,08 107
470 0,277 0,077 0,123 9,92 10°
480 0,4 0,2 2.5107 2,94 101

Tableau I111-23 : Comparaison entre la température du réacteur et la fraction molaire du

produit.
Température Fraction molaire du produit
T(K) Benzéne Ethyléne Ethylbenzéne Diéthylbenzéne
410 0,548 0,097 0,355 1,099 10°
420 0,527 0,054 0,419 1,711 10°
430 0,509 0,017 0,474 2,420 10°
440 0,503 0,006 0,490 2,811 10°
450 0,502 0,004 0,493 3,084 10°
460 0,531 0,061 0,408 2,541 10°
470 0,580 0,161 0,259 2,079 10°
480 0,667 0,333 4,183107 4,895 101
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Figure 111-75: Température du réacteur vs deébit du produit.

Tableau 111-24 : Comparaison entre la température du réacteur avec la fraction molaire de
di-éthylbenzeéne.

Température du réacteur Fraction molaire de
T(K) DEB
410 1,099 10°
420 1,711 10°
430 2,420 10°
440 2,811 10°
450 3,084 10°
460 2,541 10°
470 2,079 10°
480 4,895 1011
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3,50E-05

3,00E-05

2,50E-05

2,00E-05

1,50E-05

DEB

—o— Dieythlbenzéne
1,00E-05
5,00E-06
0,00E+00
400 420 440 460 480 500

-5,00E-06
Température (k)

Figure 111-76: Température du réacteur vs fraction molaire du produit (DEB).
e Inférences a partir des graphiques et des tableaux

En analysant soigneusement les tableaux et les graphes, nous aurons les conclusions

suivantes.

En augmentant la température du réacteur, on favorise la formation du produit, c'est

a-dire I'éthylbenzéne.
La tempeérature optimale du réacteur est donc T (k) = 430 K.

C. Optimisation du volume du réacteur

De la méme maniere que le choix de température optimal, nous fixons le débit
d'alimentation du benzéne F (B) = 0,4 et Ethyléne F (E) = 0,2 kmol /s, température du
réacteur T (K) =430 K.

En faisant varier le volume du réacteur V (m®) = 280, 290, 300, 310, 320, et 330,

exécuter la simulation et obtenir le résultat du flux a été tabulé comme suit.
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Tableau 111-25 : Comparaison entre le volume du réacteur et le debit de la production.

Débit de la production (kmole/s)
Volume du
réacteur (m®) . S— _ . _ .
Benzéne Ethyléne Ethylbenzene Diéthylbenzene

280 0,215 0,015 0,185 8,88 10°®
290 0,211 0,011 0,189 9,44 10°®
300 0,207 0,007 0,193 9,70 10°
310 0,204 0,004 0,196 1,03 10°
320 0,204 0,004 0,196 1,03 10°
330 0,204 0,004 0,196 1,03 10°

Tableau 111-26 : Comparaison entre le volume du réacteur et la fraction molaire du produit.

Volume du Fraction molaire du produits
réacteur _ _
(md) Benzene Ethyléne Ethylbenzene Diéthylbenzene
280 0,518 0,037 0,445 2,122 10°
290 0,513 0,027 0,459 2,269 10°
300 0,509 0,017 0,474 2,41910°
310 0,505 0,009 0,486 2,543 10°
320 0,505 0,009 0,486 2,548 10°
330 0,504 0,009 0,487 2,55310°

0,25
2 02 —es—¢—38
=]
£
<
= 0,15
= .
2 —@—Benzene
b
g 0,1 Ethyléne
= .
b~ Ethylbenzene
2
5
a2 0,05

270 280 290 300 310 320 330 340
Volume du réacteur (m?)

Figure 111-77: Volume du réacteur vs débit du produit.
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Tableau I111-27 : Comparaison entre le volume du réacteur avec la fraction molaire de di-
éthylbenzéne.

Volume du réacteur Fraction molaire de
(m3) DEB
280 2,122 10°
290 2,269 10°
300 2,419 10°
310 2,543 10°
320 2,548 10°
330 2,553 10°
3,00E-05
2,50E-05 //*—‘—‘
% 2,00E-05
% 1,50E-05
.?s) —@— Dieythlbenzene
T 1,00E-05
5,00E-06
0,00E+00

270 280 290 300 310 320 330 340

Volume du réacteur (m?)

Figure 111-78: Volume du réacteur vs DEB.

e Inférences a partir de graphiques et de tableaux

En analysant soigneusement les tableaux et les graphes, nous aurons les conclusions

suivantes.

L'augmentation du volume du réacteur favorise la formation simultanée du produit
souhaité et du produit indésirable. L'augmentation du volume du réacteur n'est pas également
économiquement réalisable. Comme il s'agit d'une réaction exothermique, nous devons
maintenir un volume de réacteur minimum pour le refroidissement, la température optimale
du réacteur est donc T (K) = 430.
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A partir de ci-dessus, nous aurons les valeurs optimales pour le débit d'alimentation, la
température du réacteur et le volume du réacteur. Mettre ces valeurs optimales dans le hysys

et exécuter la simulation et obtenir le tableau de flux qui est montré ci-dessous.

Tableau 111-28 : Résultant de flux pour la simulation d’état stable.

Préparation de éthylbenzéne
Courant FB FE R1-OUT | V1-OUT | V2-OUT | V3-OUT
Température | K 298 298 430 298,2 292,5 430,095
Pression kPa 1519875 | 1519875 | 1013250 | 1013250 | 1013250 | 506625
Frac de 0 1 0 0 0 0
vapeur
Flux de kmol/s 0,4 0,2 0,407 0,4 0,2 0,407
mole
Flux de kgls 31,25 5,61 36,86 31,25 5,61 36,86
masse
Débit m3/s 0,035 0,015 0,042 0,035 0,015 0,042
volumique
Débit kmol/s
molaire
B 0,4 0 0,207 0,4 0 0,207
E 0 0,2 0,007 0 0,2 0,007
EB 0 0 0,193 0 0 0,193
DEB 0 9,810 0 0 9,810°
Frac de
mole
B 1 0 0,509 1 0 0,509
E 0 1 0,017 0 1 0,017
EB 0 0 0,474 0 0 0,474
DEB 0 0 2,42 10° 0 0 2,42 10°
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D. Simulation dans un réacteur CSTR en séries

Organigramme pour CSTR en série

FB V1-0UT
V1

VAP

5 e

MIX-OUT

FE V2-0UT

Figure 11-79: Schéma de principe pour la série CSTR.

On constate que le rapport de taille optimal de deux CSTR en série dépend de la

cinétique de réaction et au niveau de la conversion.

Pour les réactions avec une cinétique de premier ordre, les CSTR de taille égale sont
les meilleurs. Pour des réactions avec ordre supérieur a un, le CSTR de plus petite taille
doit étre suivi du plus grand et pour les réactions avec une commande inférieure a un, le
CSTR de plus grande taille doit étre suivi d'un autre de plus petite taille.

E. Simulation pour un ratio de taille optimal

Ici, nous prenons deux réacteurs au lieu d'un seul réacteur ayant un volume combiné
égal a volume d'un seul réacteur. Utilisez les mémes valeurs optimales comme le débit
d'alimentation, la température du réacteur est utilisée dans le cas précédent. Exécutez la
simulation pour diverses combinaisons de volume de réacteur comme ((290,10), (280,20),
(270,30), (260, 40), (250,50), (260,40), (270,30), (280,20), (290,10)) et I’obtention des

résultats du flux sont présentés comme suit.

90| Page



Chapitre 111 Simulation d’un CSTR en régime stationnaire

Tableau 111-29 : Comparaison entre les volumes du réacteur et le débit de produit de R1 et

R2.

Volumes du Débit de produit (kmol/s) de R1 et R2

réaction (m®)

R1 R2 R1(B) R1(E) R1(EB) R2(B) R2(E) R2(EB)
290 10 0,211 0,011 0,189 0,204 0,004 0,196
280 20 0,215 0,015 0,185 0,202 0,002 0,198
270 30 0,019 0,220 0,180 0,202 0,001 0,198
260 40 0,024 0,224 0,176 0,203 0,003 0,197
250 50 0,029 0,229 0,171 0,204 0,004 0,196
240 60 0,034 0,234 0,166 0,206 0,006 0,194
230 70 0,039 0,239 0,161 0,209 0,009 0,191
220 80 0,044 0,244 0,156 0,211 0,011 0,189
210 90 0,049 0,249 0,151 0,214 0,014 0,186

Tableau 111-30 : Comparaison entre les volumes du réacteur et la mole de produit de R1 et

R2.
Volumes du Fraction molaire de R1 et R2
réaction (m®)
R1 R2 R1(B) R1(E) | R1(EB) | R2(B) R2(E) | R2(EB)
290 10 0,513 0,027 0,459 0,505 0,010 0,485
280 20 0,518 0,037 0,445 0,502 0,005 0,493
270 30 0,523 0,047 0,429 0,502 0,004 0,494
260 40 0,529 0,057 0,414 0,503 0,007 0,490
250 50 0,534 0,067 0,399 0,505 0,011 0,484
240 60 0,539 0,077 0,384 0,508 0,016 0,476
230 70 0,544 0,088 0,368 0,511 0,021 0,468
220 80 0,549 0,098 0,352 0,512 0,027 0,459
210 90 0,555 0,109 0,336 0,516 0,033 0,451
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Figure 111-80: R1 et courbes de fraction molaire.
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Figure 111-81: R2 et courbes de la fraction molaire du produit.
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Tableau I11-31 : Comparaison entre R1 volume (m?) et formation de DEB dans R1 et R2.
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Volume R1 (DEB) R2 (DEB)
R1 (m®)
290 2,27 107 2,41 10°
280 2,12 10° 2,42 10°
270 1,98 10° 2,37 10°
260 1,84 10° 2,3110°
250 1,71 10° 2,24 10°
240 1,58 107 2,17 10°
230 1,46 107 2,10 10°
220 1,34 10° 2,0310°
210 1,2310° 1,98 10°
0,00003
0,000025
0,00002 ’/‘/‘/‘/./‘_*
@ 0,000015
) —e— R1(DEB)
0,00001 —&— R2 (DEB)
0,000005
0
200 220 240 260 280 300

R1 volume du réacteur (m?3)

Figure 111-82: Tracé entre le volume du réacteur R1 vs DEB.
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Tableau 111-32 : Comparaison entre R2 volume (m®) et formation de DEB dans R1 et R2.

Volume R1 (DEB) R2 (DEB)
R2 (md)
10 2,27 10° 2,4110°
20 2,1210° 2,42 10°
30 1,98 10° 2,37 10°
40 1,84 10° 2,3110°
50 1,71 10° 2,24 10°
60 1,58 10° 2,17 10°
70 1,46 10° 2,10 10°
80 1,34 10° 2,0310°
90 1,23 10° 1,98 10°
0,00003
0,000025
0,00002
0,000015
i —e—R1(DEB)
e 0,00001 R2 (DEB)
0,000005
0
0 20 40 60 80 100

R2 volume du réacteur (m?3)

Figure 111-83: Tracé entre le volume du réacteur R2 vs DEB.

F. Inférences a partir de graphiques et de tableaux

En analysant soigneusement les tableaux de données et les graphes, nous aurons les

conclusions suivantes.

Dans un premier temps, nous commencons la simulation avec le volume du réacteur
R1 = 290 & R2 = 10 et avec l'augmentation du volume du réacteur R1 nous pouvons

observer une augmentation de la formation de production 1’augmentation encore du volume
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du réacteur au-dela d'une certaine limite, c'est-a-dire R1 = 280 (m®), favorise la formation de
produit a savoir le diéthylbenzéne. La combinaison optimale de volume de réacteur est donc
R1 = 280 et R2 = 20m3. Mettons toutes ces valeurs et la simulation d'exécution,

nous obtiendrons le tableau de flux suivant.

Tableau 111-33 : Résultant de flux pour la simulation CSRT en série.

Préparation de éthylbenzéne

Courant FB FE R1-OUT| R2-OUT | V1-OUT| V2-OUT | V3-OUT
Température K 298 298 430 430 292,53 298,22 429,95
Pression KPa 1519875 | 1519875| 1013250 1013250 | 1013250 | 1013250 10
Frac de 0 1 0130 | 0,077 1 0 0,130
vapeur

Flux molaire | kmol/s 0,4 0,2 0,43 0,41 0,4 0,2 0,43
Flux de masse| Kkg/s 31,25 5,61 36,86 36,86 31,25 5,61 36,86
Débit ey 0,035 0,015 0,043 0,042 0,015 0,035 0,043
volumique S

Débit molaire | kmol/s

B 0,4 0 0,215 0,202 0,4 0 0,215
E 0 0,2 0,015 0,002 0 0,2 0,015
EB 0 0 0,185 0,198 0 0 0,198
DEB 0 0 6,86 10 | 8,810° 0 0 6,86 10°
Fractions

molaire

B 1 0 0,518 0,502 1 0 0,539

E 0 1 0,037 0,005 0 1 0,078
EB 0 0 0,445 0,493 0 0 0,384
DEB 0 0 1,5810%| 2,17 10° 0 0 1,58 10°
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La « conversion » du réactif (B ou E) et le « rendement » du produit EB souhaité,

sont calculés comme indiqué dans les équations (111.7), (111.8), (111.9), (111.10).

Tableau I111-34 : Comparaison entre la tempeérature du réacteur et la conversion et le

rendement.
T(K) X( B) X(E) Y (EB/B) Y(EB/E)
410 0,39 0,79 0,39 0,79
420 0,44 0,89 0,44 0,89
430 0,48 0,97 0,48 0,97
440 0,493 0,985 0,493 0,985
450 0,495 0,99 0,495 0,99
460 0,435 0,87 0,435 0,87
470 0,31 0,62 0,31 0,62
480 - - - -
1,2
1
(2]
D038
Ll
3
c 0,6
S —e— X(B)
Z 04 o/'/.—‘__‘\'\ X(E)
8
0,2

410

440

Temperature de réacteur (k)

470 480

Figure 111-84: Tracé entre la température du réacteur et la conversion de B & E.
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Tableau I111-35 : Comparaison entre le volume du réacteur et la conversion et le rendement.

Simulation d’un CSTR en régime stationnaire

Volume de réacteur (m?)

Volume &i?eamur X(B) X(E) Y(EB/B) Y(EB/E)
280 0.46 0.93 0.46 0.93
290 0.47 0.95 0.47 0.95
300 048 0.97 048 0.97
310 0.49 098 0.49 098
320 0.49 0.98 0.49 0.98
330 0.49 098 0.49 098

1,2
1
LL
é) 0,8
3
§ 0,6
g —e— Y (EB/B)
B 04 Y (EB/E)
x
0,2
0
270 280 290 300 310 320 330 340

Figure 111-85: Tracé entre le volume du réacteur et le rendement de B & E

Tableau 111-36: Comparaison entre le débit d’alimentation vs la conversion et le rendement.

Débit d'alimentation

de benzéne (kmol/s) X(B) X(E) Y(EB/B) Y(EB/E)
0,100 0,925 0,365 0,925 0,365
0,200 0,82 0,63 0,82 0,63
0,300 0,665 0,83 0,665 0,83
0,400 0,483 0,965 0,483 0,965
0,500 0,24 0,80 0,24 0,80
0,600 - 0,80 - 0,80
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Figure 111-86: Trace entre le débit d'alimentation en fonction de la conversion et du

rendement.

Inférences:
En analysant soigneusement le tableau et les graphes ci-dessus, nous aurons les

conclusions suivantes.

A la température optimale du réacteur (T = 430 K), le volume du réacteur (V = 300
mq) et le débit d'alimentation (kmol /s) (F (B) = 0,4, F (E) = 0,2) on obtient la réaction a une

conversion et un rendement maximum.

Les valeurs de conversion et de rendement pour les réacteurs a cuve unique sont :
Conversion de benzéne X (B) = 48,3%

Conversion d'éthyléne X (E) = 96,5%

Rendement d'éthylbenzene Y (EB / B) = 48,3%

Rendement d'éthylbenzene Y (EB / E) = 96,5%

Les valeurs de conversion et de rendement du réacteur série CSTR sont :
Conversion de benzéne X (B) = 48,5%

Conversion d'éthylene X (E) = 97%

Rendement d'éthylbenzene Y (EB / B) = 48,5%
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Rendement d'éthylbenzene Y (EB/ E) = 97%

Discussion

Pour le réacteur a cuve unique a la température optimale du réacteur T = 430 (k), le
volume du réacteur V = 300 (m®). Et le débit d'alimentation, c'est-a-dire le benzéne F (B) =
0,4 et I'éthylene F (E) 0,2 kmol / s, la conversion du benzene et de I'éthyléne était de 48,3%
et 96,5%. Le rendement en éthylbenzéne Y (EB / B) et Y (EB / E) s'est avéré étre de 48,3%
et 96,5%.

En remplagant le réacteur unique par des réacteurs en série dont la somme des
volumes est égale au volume du réacteur unique, les performances de la réaction peuvent

étre améliorées.

Pour la série CSTR dans les mémes conditions de réaction, a savoir la température et
le débit d'alimentation, la conversion du benzéne et de I'éthyléne s'est avérée étre de 48,5%
et 97%. Le rendement en éthylbenzene Y (EB / B) et Y (EB / E) était de 48,5% et 97%.

I11.7 Conclusion

Les conclusions tirées de ces études sont :
Les valeurs optimales ont été évaluées comme suit :

» Latempérature optimale était estimée a 430 K.

> Le volume optimal du réacteur a été trouvé étre de 100 m? pour Aspen plus et (300 m3
pour Aspen Hysys avec un pourcentage volume de vide 60,30 % ).

» Les débits d'alimentation optimaux étaient de 0,4 kmol /s de benzéene et 0,2 kmol /s de
I'éthyléne.

» Le rendement maximal en éthylbenzéne devrait étre de 49,75% de benzene et de
99,5% de I’éthyléne.
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Conclusion générale

Ce travail rapporte les résultats de simulation d'un réacteur continue parfaitement
agité en régime stationnaire en utilisant les simulateurs des procédés Aspen Plus et Aspen
Hysys. La réaction étudiée dans ce travail est la production d'éthylbenzéne en utilisant de

I'éthyléne et du benzene comme réactifs.

Dans notre simulation, cet aspect particulier a été examiné pour maximiser la
conversion de I'éthyle benzene de ses réactifs. Ici, nous avons étudié l'effet du debit
d'alimentation sur I'état d'équilibre du comportement du CSTR et a également obtenu le débit
dalimentation optimal afin de maximiser la conversion et le rendement en tenant
particulierement compte des réactions consécutives ou un produit a été souhaité et un autre

était refusé.

Puisque l'effet de la température du réacteur allait toujours étre crucial dans cette
réaction exothermique, les valeurs optimales ont été évaluées. Le volume optimal du réacteur

a egalement été découvert a partir des résultats de la simulation.

La température optimale était estimée a 430 K et le volume optimal du réacteur était
de 100 m3. Les débits d'alimentation optimaux étaient de 0,4 kmol /s avec du benzéne et 0,2

kmol/s avec de I'éthyléne.

Le rendement maximal en éthylbenzéne était estimé a 49,75% en poids de benzene et

a 99,5% en poids d'ethyléne.

Dans la continuité de ce travail, il peut étre étendu a I'étude des aspects de simulation
dynamique avec divers mécanismes de contrdle en place et a comprendre les parametres et
réglages du controleur. De méme, différents volumes de réacteurs (variables de hold-up)
peuvent également étre utilisés en série pour étudier leur effet dans la conversion globale de

cette réaction et optimiser les variables.
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