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& multi-bed adiabatic reactor for the catalutic swnthesis of
methanol was simulated using heterogeneous and pseudo-homogeneous
models. The kinetic expressions used and compared for model
verification werse : Leonov, Kuczynski,'LuFt, Kafarov and Islam
The results of the simulation, when compared to plant data from
ENIP (Arzew), showed a very close agreement for the design case
Lut not as a close agreement for the actual case. It was mainfy
due to unreliable plant dsta for actual case and tolthe'Fact that
the water gas shift reaction was cansidaréd to proceed wvery
rapidly and that 1t reaches aquilibriuﬁ.

The study undeifook to see the effect of the concent?ation of

carbon dioxwde on the production of methanol but the results

are inconclusives and need further investigations.
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RESUME A
Notre travall a pour but de simuler le réacteur de syntl'xéae} falw
méthanol d’Arzew utilisant. le procedéd dit. “bacue pression'. i d
' L'étude de ce Lravail comporte deux parties l
17 La modelisation mathématique du réacteur ;
27 La simulation des performances du réacteur. ' I
1/ La modélisation mathématique du réacteur : o I .

La modeélisation mathématique est basée sur la I‘ormulat.ioq . du
modéle mathematique en établissant las &quations a.lgébriqt.icas,iab_
différentielles qui decrivent. je tLransfert de masse, énergle ! et
quantité de mouvement se déroulant dans chacun des quat.re lits’l'du
reacteur, cette formulation .du modele est. suivie d’un dév&’-»ppmn;’mt‘
d'un  algorithme et {’écriture d’un progra: = f{RfepPrmet. e p;é.g‘ur
resoudre le modeéle. 'f

L’adéquation de ce modéle est verﬁ".’.;-e par les !-"-"m;'«mz-::

recueillies sur 'unité industrielic pour le cas design el pour e

cas de la marche normale du reéacteur. ;

2/ La simulation des performances du réacLaur

CeLie derniére est basée sur 'stude de performances du réactpur
sous dif-érentes conditions opératoires .particuuérEment. 1'11-.{:11.‘:--
nce de 1'augmentation de la teneur en coz puisqu’il a été pl'-étigue:.
d’importer ce gaz soit de Vunité de Vammoniac solt. de . Puniteée  dae

002 qui est. en projet. e
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CHAPITRE I ! INTRODUCTIOGN

Chapitre I
INTRODUCTION

1~ GENERALITES :
De no=s jours la modélisation et la simulation sont anseignées
dans tous les domaines de IEngineering <(Génie chimique, Génie

civil, Metallurgie, Hydraulique, ...D.

La recherche de modeéles & partir de données expérimentales ou a
partir d’équations mathématiques et de connaissances physiques, et
la simulation, qu est la manipulat.ion de ces moadeles, sont. des
activités fondamentales en sciences experimentales {physique,
chimie, biclogie v et en Engineéring " Cette activit.é
traditionnelle connait un essor important depuls la généralisation

de l'outil informatiquse.

La théorie des modéles vise a la prévision des performances de
composants , de machines , de systémes et de procédés. (1)

2- DEFINITIONS :
2.1+ Le modéle :

Un modele est la représentation d’un systéme ou d’un procédé par
un ensemble d’équations ou par un montage expérimental permettant
la simulation des conditions de fonctionnement et. conduisant a
I’etablissement de leois previsionnelles. DRans les cas les plus
difficiles, ces lois ne seront que des corrélaf.ions empiriques
entre les grandeurs de sortie <(rendement) et les paramétres
d’ent.ree {conditions de fonctionnement).

Généralement. , les modeéles mathématiques expriment
-~ Les bilans de matiére, de quantite de mouvement et d’énergie;

- Association entre phénomeénes de transfert, réactions chimiques et

transformation de 1’énergie. [1]
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. 2.2- La simulation mathématique :

C’est. la manimpulation du modéle mathématigque avec différentes

excitations ou sollicitations. Elle évite le recours systématique a
l’éxpériment.ation pour des raisons évidentes de coﬂt,. mais aussi de
sécurité (risques d’incendie et d’explosion).
La simulation peut étre utilisée dans le cas dun <Equipement
{réacteur, colonne, four) ou systéme ou procédé. Elle consiste A
calculer les variables de fonctionnement & partir de la déscription
mathématique fournie par la modélisation.

C’est ce type de simulation qui nous interesse et qui sera

utilisée dans cette étude . {1]

2.3~ La simulation physique :

En plus de la simulation mathématique , pnous avons aussi la
simulation physique.
Dans la simulation physique , .l’étucie d’un phénoméne donné s’opére
en le reproduisant a des 'échelles différentes et en 'an'alysant.
Vinfluence de ses particularités physiques et - de ses dimensions ,
généralement. la simulation physique est utilisée dans le cas des

installations pilotes. .

3~ CONCLUSION : .

L’étude des procédés industriels , apres leur, modélisation ,
necessite souvent d’en effect.uer- une simulation pour mettre en
évidence et résoudre un cerfc.ain nombre de difficultés licdes a la
validité du modéle, a la stabilité et a la régulation.

En outre, la simulation peut étre une démarche pédagogique pour
apprendre a un "opérateur” A maitriser le comportement d’un procedé
sur le procédé simulé,l’instructeur peut appliquer certaines confi-
gurations de signaux d’excitation pour tester les reéactions de
I'operateur en face d’une situation qu’il ne connait pas encore et
Yinviter ainsi a une réflexion sur les actions a prendre face a

une telle situation. [1]
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CHAPITRE 1iI ! DESCRIPTION DU PROCEDE DE FABRICATION DE METHANOL

Chapitre II

DESCRIPTION DU PROCEDE
DE FABRICATION DE METHANOL

1- GENERALITES SUR LE METHANOL :
1.1~ Proprietés physico-chimiques du méthanol :

Le méthancl <(alaool methyliqued> de formule chimique cna’on‘, est
un liquide clair, incolore, posséde une odeur agréable - et
caractéristique, il est miscible a Veau en toutes proportions; - [2]
le produit industriel de grade A'. a une teneur en CHBOH supérieure
ou egale a 99.85 2 | .

On donne dans lé tableau [I.1, les propriéteés duo méthanol
conformes aux speécifications du grade A. [3)

‘Le methanol est un produit qui doit é&tre manipulé avec pré-
caution car il peut provogquer des intoxicatioﬁs . graves par
inhalation, par ingestion ou par contact cutané. [4] T

1.2= Utilisation du méthanol :

Le principal emploi du méthanol dans' le monde est lié a la
fabrication du formol, lui méme matiére premiére de base pour
plusieurs produits chimiques (résines). [4]

I} est aussi utilisé comme solvant, combustible , intermédiaire
chimique » additif carburant, produit pharmaceutique et matiére

premiere pour la fabrication de 1’acide acétique. [3]

2- DIFFERENTS PROCEDES DE FABRICATION DU METHANOL :

Le gaz de ;"-a.:s"fnt.hése <CO, 002, Hz) nécessaire pour la fabrication
du meéthanol est obtenu par reformage <(reforming?> a la vapeur d’eau
du gaz naturel. Il peut étre aussi obtenu avec des hydrocarbures
plus lourds tels que : le fuel-cil lourd, les résidus de
distillation. [5]

Le meéthanol est obtenu a partir du gaz de synthése principale-
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- ment =selon les réactions suivantes
1> CO + 2Hz ~— = {H OH AH® = = 21,8 Kcal/mole

——— .8 - 298

2> COZ + 3H2 ——T CHaOH +, H20 AH® -11,8 Kcal/mole

S — zea
(3> CO_ + H —>= GO + H O AH® = + 9,83 Kcal/mole
2 2 ——e 2 z2o8

Les réactions (1> et (2> sont exothermiques et s’accompagent par
une diminution de nombre de moles, elles sont donce favorisédes a des
basses temperatures et des pressions elevées I (principe de
LECHATELIER>. {6]

Trois types principaux de procédés sont utilisés pour synthése
de méthanol: le procédé haute pression (300 atm) abandonné a cause
des codts de compression qui sont. importants et les pracedes dit de
moyenne pression (100 atm>» et basse pression (G0 atm).

-

La différence entre ces procédés réside dans les conditions
opératoires et la nature de catalyseur : - ) -
catalyseur a base de Zinc, Cuivre et Chrome‘ poui- le premier et a
base de Zinc, Cuivre et Alumine pour les deu# derniers. [7,8]

Cependant , il s’avere gque le procédé basse pression avec ses
avantages (C(coat, conditions opératoires) a tendance a surclasser

les autres procédes. [4]

DIFFERENTS TYPES DE REACTEURS :
Les difféerents types de réacteurs qui peuvent étre utilisés pounr

W
[

la synthese de méthanol sont
1- Réacteurs adiabatiques;
2= Réacteurs isothermes;

3~ Réacteurs a écoulement mixtes.

3.1- Réacteurs adiabatiques :
Le type de réacteur utilise le plus couramment. pour la synthése
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-de méthanol est le réacteur adiabatique multiétage.

Un reacteur adiabatique est un récipient cylindrique vertical,
contenant plusieurs lits de catalyseurs ; la divizsion en lits est
éffect.uée par des losanges d’injection de gaz de quench se trouvant
a plusieurs niveaux dans le réacteur (voir fig I1.1>. '

Ces losanges sont congus de fagon & fournir une bonne
distribution de géz de quench & chaque niveau d’injection. ¢

Les debits de gaz de quench sont controlés par un systéme de
régulation composé de plusieurs T R qui‘ maintiennent. la
température a entrée de chaque lif. a la valeur désirde. (voir
fig I[I-10>

Au lieu d’avoir un seul réacteur a plusieurs lits catalytiques
adiabatiques a quench interlits , nous pouvons avoir plusieurs
react.eurs en seérie a un seul lit catalyseur adiabatique.

Dans ce cas le refroidissement du gaz de synthése est effectué
par Vemploi d’échangeurs de chaleur entre les. réacteurs . (voir
fig 11.2> [9,10]

3.2~ Réacteurs isothermes :

3.2.1- Réacteurs multitubulaires : . -

Ce s=ont des reéacteurs type échangeurs de chaleur avec un
faisceau de tubes remplis de catalyseurs ou .passe le gaz de
synthese et une calandre o0 circule Peau déstinéde A la production
de la wvapeur <(voir fig IL3> . Ges;. reacteurs sont meilleurs que
tous les autres réacteurs en terme de récupérat.ion d’énergie
puisque presque toute la chaleur de réaction dégagée est utilisée
pour produire de la vapeur d’eau; alors que pour les réacteurs
adiabatiques, une grande proportion de celle-ci =sert a amener le
gaz de quench a la température de réaction Ces réacteurs
permettent d’opérer de maniére isotherme (voir fig 11.9> et
d’eéviter toute =urchauffe accidentelle du catalyseur et de lui
assurer ainsi une longue durée de vie.

Le faisceau et Jla calandre qui constituent ces réacteurs doivent
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étre congus avec un matériau de construction spécial assurant une
bonne dilatation thermique (expansion).

L’emploi de ce type de réacteur éxige un contréle rigoureux des
conditions opératoires, entre autres la présence continue de ’eau

sous pression dans la calandre. [9,11]

3.2.2- Réacteurs I lit fluidise :

L’emploi d’un  réacteur a lit fluidisé pour la synthése de
méthanol offre un certain nombre d’avantages tel que' le fonctionne-
ment. a température constante sans complications de point de wvue
régulation comme le cas du réacteur multitubulaire . La chaleur de
reaction est dissipée a 1’aide de serpentins de génération de la
vapeur immergés dans le lit fluidisé. Mais la mauvaise résistance a
Pattrition pose wun probléeme de contamination .des produits par
entralnement de poussiéres de catalyseur.

L’utilisation de réacteurs a lit fluidisé n’apporte pas, beaucoup
d’avaht.ages de point. de vue conception mécanique, le rt’.—‘:a\ct.el.:l—~ reste
une capacité d’épaisseur éleveée, en .plusr a’z;utres complications
telles que les supports du catalyseur, la récupération de fines

o

(poussziéres) par lex cyclones. [9]

3.3- Réacteurs a écoulements mixtes Caxial + radiald

Ce reéacteur nouveau , utilise des lits cai.alytiques fixes on
I'écoulement. de gaz est. de maniére radiale et axiale.

L’utilisation de ce +type de reéacteur permet de diminuer Iles
pertes de charge.

Le catalyseur est contenu dans des gylindres annulaires . appelés
"paniers' qui sont fermés en bas et. ouverts au sommet . Les coHtés
internes de c¢es cylindres sont perforés afin que le gaz puisse
passer dans la partie annulaire . (voir fig II.4>

Autre caracteristique de ce type de réacteur est que lag
temperatures de réactions qui ont lHeu sont controlées indirectement

par des échangeurs situés a ’extérieur du réacteur, ces échangeurs‘
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assurent. un refroidissement indirecte meilleur qu’un quench mixte

directe . [9}

;l— DESCRIPTION DE L’UNITE :

L’unité de synthése de méthancl d’Arzew (représehtée dans la
figure II5> est congue pour produire 300 a 340 Tomnmes/jour de
mét.hanol par le procédé basse pression, en utilisant le gaz de
synthese (CO, C}C)2 s Hz) provenant. de la section de reforming a la
vapeur du gaz naturel.

Le reacteur utilisé <(représenté dans la figure [1.6) est un
reacteur adiabatique a lit fixe, multi-étages avec rua;froidissement.
inter-lits a ’aide de gaz de charge. ' .

Ce réacteur contient 4 lJits de catalyseur, séparés par des
losanges d’injection (représentés dans la figure II.7> de gaz de
quench .

Ces losahges sontt. congus de fagon A& assurer une bonne

-

distribution de gaz de quench & chaque niveau d’in jection . (3]

s

4.1- Déscription de la boucle de synthese

411~ La désulfuration de la charge d’alimentation :

Le catalyseur de reforming est sensible a Pempoisonnement par
le soufre. C’est pour cette raison que la teneur en soufre du gaz
naturel {(de composition donndge dans le tableau 'I1.2> qui entre dans
les tubes de reforming ne doit pas dépasser 0.5 ppm en volume . La
desulfuration de la charge s’effectue en faisant passer le gaz a
travers un lit d'oxyde de Zinc a environ 400°C. dans un ballon
appelé ‘'désulfureur'’”. ’ast dans cette capacité que LPhydrogéne
sulfuré réagit avec l'oxyde de Zinc pour former le sulfure ‘de Zinc
et 'eau : [3]

4> HS +z0 -200C s im0
2 n n 2
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412~ Le reforming 3 la vapeur d’eau :

Le gaz naturel désulfuré est mélangé a la vapeur surchauffee ,
qui entre ensuite dans les tubes d’'un four de reforming tubulaire a
environ 360°C et 228 l{g/‘c:m2 ot les réactions ont lieu en presence
d’un catalyseur de reforming .01 & base de Nickel (NiQOJ.

Le gaz final appelé gaz de synthése sort du four de reforming a
environ B830°C et 20 Kg/cmz, ayant la composition donnée dans le
tableau IL.3. [31

Les equations suivantes sont typiques de réactions qui ont lieu
dans le four

5> CH‘ + HZO —889——99 COo + 3 H2 AH;QB = + 4927 Kcal/mole

62 CZH6+2H20 e 2."C‘.(')+5Hz

7> CO + HO — ™ CO + H AH® = - 983 Kcalmole
z ~—————— 2 2 zo8 ot

4.1.3~ Refroidissement. du gar fabrique : -

Le gaz de synthése chaud qui sort des tubes de reforming est
refroidi jusqu’a 40°C avant d’étre comprimé et envoyé vers la
section réactionnelie. Cette tempeérature .devrait étre la plus basse
possible afin de réduire les codts de compression . Le refroidisse-
ment. a aussi pour effet de condenser et. d’enlever la plupart de’
vapeur d’eau résiduelle venant du gaz car en présence d’eau, la
vitesse de formation de méthanol dirﬁinue a basse température et la
surface du catalyseur deviendra de plus en plus inactive a cause de

I’accumulat) on de l’eau dans les pores du catalyseur. [3,12]

4.1.4 La synthese

e gaz d’appeoint venant. de Munite de reforming est comprime
Jusqu’a S0 Kg/cmz environ et est mélangé au gaz recyclé avant
d’ent.rer dans le compresseur de recirculation . (veoir la Figure

11.80.
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Aprés étre chauffé jusqu’a 245°C , le mélange passe au dessus du
catalyseur de synthése ou la température est augmentee davantage du
fait que les réactions sont globalement éxothermiques . Les
températures de catalyseurs sont limitées A un maximum de 270°C
environ pour .éviter la désactivation rapide du cat.alyseur par
injection de gaz d’alimentation froid .

Apres échange de chaleur avec le gaz d’alimentation , le produit
final est reffoidi Jusqu’a environ 40°*C afin d’enlever des
condensats par ‘détente” . Le méthanol brut. produit est constitué
d’environ 80 pourcent de méthanol. Le reste étant de l'eau avec
quelques traces d’ether isobutancl , acétone et gaz dissout$

4.2 Description de la section de fractionnement

Le méthanol brut provenant de la section réactionnelle est
fractionné dans deux colonnes de distillation afin de produire du

-

méthanol aux spécifications requises. '

La premiére colonne enléve les gaz résiduaires légers constitués
principalement. de gaz permanent ( dissout dans le méthanol brut >
et d’etherméthylique , d’autres impuretés telles que le Formiate
methylique, aldéhydes, acétone et Hydrocarbures parafiniques

inférieurs .

Le méthanol sortant du bas de la colonne, peénetre dans la

partie basse de la deuxiéme colonne . Cette derniére sert a

éliminer l'eau et les produits résiduaires organiques alcools

tel gque isobutanol . [3]

4.3 Description du systéme de producticn de vapeur et intésration

thermique
L’unitée est congue de telle fagon que la plus grande partie de
la chaleur a eéliminer est récupéereée dans Péquipement. de production

de wvapeur qui se trouve dans la section de convection du four de

10
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reforming et dans la section de refroidissement du gaz de synthese.
Cette production de vapeur permet de faire fonctionner les -
machines les plus importantes au moyen des turbines a vapeur, et

par conséquent. d’économiser 1’énergie électrique . (3]

TABLEAV (08-1
SPECIFICATIONS DU METHANOL DE GRADE A

Anal yses Unites Normes Spécifications
Apparence Vi=suel claire
couleur APHA ASTM D 1200-79 <5
Odeur ASTM D 1296-79| - caractéristique
Densitée a 20°c ASTM D 891-78 0.7920 : 0.7930
Eau % poids ASTM D 1364-78 < 0.15
Sub.carboni APHA ASTM E 346-78 < 50
~-sables : .

Acétone %poids ASTM D 1612-6 < 0.003
Acidite - | %poids ASTM D 1613-66 | £ 0.003
C CH3(JODH) ' '
Alcalinite % poids ASTM D 1614 < 0.003
C NH_?
3
Hydrocarbures |asT™M D 1722-78 Pas de turbidite

Intervale o (inclus>|ASTM D 1078-78 < 64,6 £ 1
De
Distillation
Résidu non MOr-/100 ml |ASTM 1353-78 <5

velati)

Test au Minutes ASTM D 1363-67 = 30

permanganate

Pureté % poids en [ASTM D 1152.58 z 99.85
méthanaol

11



CHAPITRE II ! DESCRIPTION DU PROQCEDE DE FABRICATION DE METHANOL

TABLEFAV (0.2 COMPOSITICON DU GAZ NATUREL

constitgents Composition ( % wvol )
Nz 5.83
He 0.19
COz2 | 0.21
CHa 83 . 44
lz Hes 7.00
G3 Hae 2.10
i Ca Hio 0.33
n Ca Hio 0.54
i Cs Hiz 0.12
n Cs Hiz 0.12
Co His 0.08 g
C7? Haie 0.03
Ce Him 0.01
Total 100.00
La quantité de HzO est 38 ppm '
La gquantite de Soufre : traces. ¢ HzS5D

TABLEAV 00 .3 COMPOSITION TYPIQUE DU GAZ DE SYNTHESE

constituants [CO Hz COoz CHa Nz Total
composition 11.92 |71.48 10 .42 4.70 1.48 100.0
{ % vol D

12
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IIT LA; CINETIQUE ET GCATALYSE DES REACTIONS DE SYNTHESE DE METHANOL

Chapitre 3

LA CINETIQUE ET CATALYSE
DES REACTIONS DE SYNTHESE DE METHANOL

1> SCHEMA REACTIONNEL DE LA SYNTHESE DE METHANOL
Les trois réactions qui peuvent intervenir dans la synthese de

méthanol sont

A> CO + 24z -~—== CHa OH < II1-t >
KN L
(BY COz +  Hz —w=— CO + Hz20 ¢ 111-2 >
——
<C> €Oz + 3Hz o—== CHa OH + Hz20 < II-3 5
—

Kagan et ses colldborateurs supposent que la formation de méthanol
se fera selon les réactions 3> et (2> . [34] g

D’autres chercheurs supposent. que la formation de méthanol aura
lieu selon les réactions 12 et. 2> . ‘

G.H.Oraaf et E.JStamhuls [301 supposent que le méthanal est

formé selon les trois réactions (1> , (2) et 3.

Vu que le role de COz n’esﬂ pas suffisament compris et que la
présence de réactions parralléles équilibrées rend difficile de
conclure sans ambiguite si le méthancol est formé a partir de CO ou
CO2z ; c’est pour ces raisons gqu’il n’va pas eu d’unanimité entre
les chercheurs sur les deux reéactions qu’il faudrait choisir comme

&étant representatives de la syntheése de méthanol .

Dans notre cas , nous avons choisi les deux premiéres reactions a
cause ! ‘
- de la disponibilitée des expressions de vitesse de formation de
méthancol a partir de CO ; . '

- des wmodeles utilizeés, qui considérent. comme hypothése: 1a

13



III : LA CINETIGUE ET CATALYSE DBES REACTIONS DE SYNTHESE DE METHANOL

réaction (22 atteint. ’équilibre rapidement. .

2> CINETIQUE ET MECANISME DES REACTIONS DE SYNTHESE

* Exemple de mécanigme proposé par G.HGraaf :

Les adsorpt.ions de CO, CGz , Hz et Hz0 sur la surface active de
cuivre sont représentées par les reactions suivantes :

CO + S1-—==0051 ¢ IIi-4>

———

CO2 + St —==00251 ( I1I-55
——
Hz + 252 == 2HS2 C IT1~6>

——

Hz20 + Sz == Hz0S52 ( III-7>

Sur le site S1t, CO ET COz sont aﬂ)‘scrhés ‘compétitivement, de méme

pour Hz et Hz0 sur le site S2

* Le mécani=me de la réaction C(A)

CA1> CGOSi + HSz —==HCOSg + Sz ¢ I11-8)>
, = ,

CAZ> HCOS1 + HSz —=H200S:1 + Sz ¢ -9
——r——

CA3> HzC0OS1 + HSz —>=HaC0OS1 + Sz < III-10>
—_——

CA4>  HaCOS1 + HSz ——==CHaOH + Si: + Sz .C-1I-11)
T

% Le mécanisme de la réaction (B) :

{B1i> (02581 + HS2 ——==HCO25:1 + 52 < III~12 D

-——

(B2> HCOzS1 + HSz —==(051 + H20S5z2 ¢ III-13 O
. -

x Le mécanisme de la réaction ¢C) :

«c1s CO0251  + HS2 HCOzS: + Sz < JIi~-14 O
CC2O HCOz2S1  + HS:z Hz2C0:z5: + Sz ¢ II1-15% >
<C3> Hz2C025: + HS2 HaC0251 + Sz ¢ III-16 >
<C4> HaC0251 + HS2 Hz2C0S:  +  Hz0S52¢ HI-17 D
Qg Hz2C0S: + HS2 HaCOS1 +  S2 ¢ IIT-18D
o> HaCO5:1 + HSz CHaOH + S1 + Sz ¢ HI-192

cman S,
—
e
—
———
e
-}
-
—mmm
——————
—
———

14



111 : LA CINETIGUE ET CATALYSE DESE REACTIONS DE SYNTHESE DE METHANCL

TABLEAVU 01001

Etape Expressions des vitesses Ri ( moles Kg cat.s 2
limitante
kW #ck #*ck % [ F #*F_ ~-F VU %ok )1
AZ [s{a) H2 cO H2 CHAaOH H2 3
(A2) Ry on.a™
aTHIP, 0K %F scx *F . D RCIHCE. #F 1% Cack s F 1
O [n{n] 02 CO2 H2 H2 H2Z20 H20
KV #* ck % ck  * [ F _#®F -F I A
Bz cO2 HZ2 o2 H2 H20 co2 2
(B2) R0 .a” —
2 U2 (1+CK  *F  +cK___*F yxL1+ (0K #F 12 %4k « F 1
[l n] cCO CO2 [ada )] H2Z H2 HZO HZO
KV % ck % ck % [F ®F —-F_ #F /(2 *ck )1
o2 o2 H2 <cO2 H2 CHEOH H2O HZ b2
(c2 Rew on,c™ = .5 '
a~ 1%, (1+CkK  *F +cx *F YRLI+(CKE *F )T T+CK » F b
O cO o2 coz H2 H2 HZ2ZO0 HZO

LES DIVERSES EXPRESSIONS CINETIQUES PROFOSEES




ITI ! LA CINETIGUE ET CATALYSE DES REACTIONS DE SYNTHESE DE METHANOL

TABLEAS T11.2 =

DIFFERENTES ERAPRESSIONS DE VITESSE
DE FORMATION DE METHANDL SVR UN
CATALYSEUR A BASE DE CUIVIRE

Alteurs Rcuson = ( mple / Kg cat. )
Seyfert Fco*Fsz — Feuaon /7 CEKa
et Luft
(1955) (AL Hiz¥Fco + Aa¥Fuz + Ae¥FcHaoH + As¥FcoXFH2z + M*Fcnz)z
villa Fco*Fnzz — FecHaon / CKa
et al
(1585 {1 +AH2z2¥Fco + fawFcoz + Fu-‘n'-Fnz)a.
flien Atz % (Peoz /Pco)?  RanAs® # (Pco*PHz — Poraon/CKi)
et al ' 2 ¥ a
(1982) {iHAz¥coz /Fao) (I+As¥Fco +As*Fcoz +As*FH2)
+ As #*[Fcoz —~FcHIoH ¥ PH2ZO/ (Puza*CKa)J
Dybkjaer ﬁi*ﬁz*ﬁao”" # [Fco#Fuz —-FcHacn¥FHzO / (Fnzz*C}i‘a) 3
(1985) o.5 Q.5
(1+2#Fcoz2) ¥ L1 + (AasFu2) '  + AexFuazo / (AasFrz) 771
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ITI : LA CINETIGQUE ET CATALYSE DES REACTIONS DE SYNTHESE DE METHANOL

3> INFLUENCE DU MILIEU REACTIONNEL
31 Le r8le de V’eau :

Les résultats obtenues a partir d’une serie d’expériences
effectuées par un certain nombre de chercheurs ,nous ont permis de
voir Pinfluence de Veau sur la vitesse de la synthése de meéthanol
en présence du catalyseur CUO/ZNO/AL203
I} a eté observé ce qui suit
* La vitésse de formation de méthancol atteint un maximum pour une
concentration optimale d’eau dans le mélange gazeux a une
température de réaction donneée ; Ceci est déterminé en effectuant
un bilan entre les vitesses de reéactions (A) et (B>, Cet optimum ne
dépend pas seulement de la température de reaction, mais aussi de
la composition du gaz de synthése dans le reacteur
% La vitesse de formation de meéthanol diminue avec ’addition de
Veau a des basses températures et augmente a des temperatures
élevées, dans le cas ou les deux réactions se dérou].ent,‘ en méme
temps et surtout quand la concentration en CO2 dans "le gaz
d’alimentation est faible . (Voir FIG IIL.i>
* L’addition de gzgrande quantite d’eau ralentit LUhydrogenation de
GOz a cause de la réduction du potentiel de cette reéaction .

% L’activité du catalyseur diminue avec . le temps en présence. d’un
excés d’eau a des basses températures car la surface du catalyseur
est rendue de plus en plus inactive par VPaccumulation de Veau
dans les pores du catalyseur . ( Voir FIG IIL3>

* La présence de l’eau peut aussi endommager et désactiver le
catalyseur par |I"augmentation de la syntheése hydrothermique et
I’accroissement. de la dimension des cristallites

* A haute pression, la condensation de méthanol, de Veau et de COz
dans les pores du catalyseur est possible, dans ce cas Peffet de

diffusion ralentit les vitesses de réactions . [ 12, 33, 34 1]

3.2 Le rdle de UQ:‘_.’___ :

Le role joue par le dioxide de carbone dans la chimie de la




ITI1 : LA CINETIGUE ET CATALYSE DES REACTIONS DE SYNTHEEE DE METHANOL

gsynthése de méthanaol sur le gatalyseur a base de CuOr/Zn0 ~Al203 a

éeté etudié par plusieurs chercheurs. Parmi les  conclusions
concordantes audquelles ont abouti ces derniers , nous pouvons
citer

* La présence de COz aide a maintenir Pactivité du catalyseur et a
lui assurer une longue duree de vie car en absence de COz,
Pactivité du catalyseur diminue a cause du dépdt de carbone sur le
catalyseur par la réaction de Boudouard .
B 2 €0 —>= €Oz + G — ¢ 1120
* Le dioxide de carbone est nécessaire pour créer et maintenir un
état d’oxydation de cuivre favorable sous forme de Cu+ dissout dans
Znd
* Au début. de synthése , le méthancl est formé principalement a
partir de Phydrogénation de COz et le CO ne donne pas de
méthanol sans qu’il ait CO:z
* Si la concentration de CO dans [’alimentation est basse et la
concentration en CO0z est élevée, les trois réactions AII-1),
(II1-2> et (dIII-3> auront lieu et =i la concentration en €Oz est
basse, la vitesse de synthése est .limit.éé:' et la réact.ion(m-ﬁ)
prend place dans le sens inverse. )
* Quand la teneur de Valimentation riche .«Ier: CO en €Oz dans Ile
réacteur augmente modérement. , la productivite de méthanol tend
vers un maximum ¢ voir fig 111.5 3 et le rapport '

rendement. CO2 ‘
augmente a une temperature donnée. (voir f1ig

Produit. CHaOH

I11.6D . Par contre la sélectivité de meéthanol diminue et Ila
vitesse de production d’eau augmente (voir fig IIL.4D.
Ce maximum a £té trouve pour une composition :

Coz/CO/H2=2/28/70

*« Dans le cas inverse, la réaction dddII-3> se  déroule dans la

sens directe et la vitesse de production de methanol est faible, de

18



IIT ! LA CINETIQUE ET CATALYSE DES REACTIONS DE SYNTHESE DE METHANOL

meme que la seélectivitg de GHQOH

*x A des concentrations en GOZ supérieures a 10 pourcent., le méthane
commence a se produire.

Malgré, ces nombreux poinf.s qui décrivent le rdle de (]02, des
chercheurs travaillent. toujours pour élucider le veritable réle du
CO2 et. arriver ainsi a des conclusions com:ordan’ges. (33, 34, 35,
36, 371

3.3~ Le rfle de Cu, CuO ,Zn0O, Al20a

Lorz de la réduction du catalyseur

Cu + H2 e S+ Hz20 CII-21>
Une partie de cuivre reste sous forme d’oxyde
Les résultats expérimentaux ont montré que les sites de la surface
de Datome de cuivre (0> obtenus par la réduction du catalyseur
sont plus actifs que les sites de la surface de 1’oxyde Ide cuivre
1) pour la synthése de méthanol ’

Lors de la mesure des aires , il a été remarqué que seulement. la
surface du cuivre métallique qui participe a la synthese et qui
dét.ermine la vitesse et la marche des réeactions produites.

Alors que certains oxydes participent seulement a 'augmentation
de l'aire de la surface de cuivre.

L’expérience a montré que Lactivité de ' la synthése varie
lineairement. avec ’aire totale de la surface du cuivre <(voir fig
111.25.

Les oxydes Cu0O, Zn0 et Al20a jouent le role de supports et
surtout. ZnO et Alz0a, et le choix de support a un effet négligeable
sur Pactiviteé spécifique de la surface du cuivre. Par contre, il

pourrait y avoir un réle sur la stabilité du catalyseur . [38]

3.4~ Le r8le de la composition du catalvseur

Llinfluence de la composition du catalyseur a &té faite en

utilisant. une seérie de catalyseur a compositions différentes, les

19



IIT : LA CINETIQUE ET CATALYSE DES REACTIONS DE SYNTHESE DE METHANOL

résultats des expériences déja effectuées sont représentés dans le

tableau I11.3. [29]

Tableau II1.8 :
INFLUENCE DFE LA COMPOSITION DU CATALYVSEUR
SUR 1. ACTIYITE DE CurZn® DE
LA SYNTHESE DE METHANGL

N° Composition aire de Alre de Vitesse
¢ male 2% O B E T Cuivre RCHaOH
(mz/g) (mz/g) (gr/goat. _hrd
1 20 Cu ~ B0 Zn 83 41 1.0
2 30 Cu ~/ 70 Zn 65 60 1.9
3 40 Cu ~ 60 Zn 63 6t 1.6
4 50 Cu ~ 50 Zn 61 45 1.6
5 66 Cu ~ 34 Zn 43 36 1.3
G 80 Cu ~ 20 Zn0 31 30 0.7 -

De point de vue activité, nous pourrons cheisir un catalyseur
qui se situe entre le catalyseur 2 et le catalyseur 3

(RCHSOH 1.6, .. » 1.9 > » .mais Vactivité n’est pas

suffisante pour caractériser un catalyseur , il faut. voir aussi la

séléctivit.é et la stabiliteée .

20
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CHAPITRE 1V ! MODELISATION MATHEMATIQUE

Chapitre IV
MODELISATION MATHEMATIQUE
1- INTRODUCTION :

Les réactions représentatives de la synthése de méthanol sont

les suivantes

CO + 2 Hz == (Ha OH av-1>
CO0z + H2a —— === H20 + CO av-2o
I T ———

Pour décrire le comportement du réacteur de synthése de
méthanol, nous avons établi trois modéles mathématiques :
1~ ‘modéle tenant compte de la diffusion intra et extra-
granulaire ;
2~ madéle simplifié, en supposant. que la réaction dJd’hydrogena-
tion de C0Oz atteint l’'équilibre; .
3- modéle utilisant les vitesses globales. _
fLes modeles 1, 2 utilisent des vitesses i‘ntbinsé‘ques
I v a possibilité de tenir compte dans chaque modéle de la

désactivation du catalyseur en fonction du temps.

2- HYPOTHESES :
Les hypothéses communes aux t.._rois madéles saﬁt les suivantes :
- Ecoculement piston;
- madéle monodimensionnel : pas de gradients de température et de
concentration dans une section droite du réacteur ;
- processus adiabatique ( pas d’échange de chaleur avec le milieu

extérieur J.

3- MODELE 1 :
Le modéle mathématique du réacteur qui tient compte des
gradients de concentration et de température intra- et extra-

granulaires est décrit par les équations suivantes : [20, 21]
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CHAPITRE 1V | MODELISATION MATHEMATIQUE

3.1~ Phase gazeuse :

® Bilan de matiére :

NR )
dFtjrdl=2X Rk {(j> % Area AvV-3>
k=1 '
avea @ j = 1,2, ... , NC
k = 1,2, ... , NR
NC = 7 (nombre de constituents)

NR = 2 (nombre de réactions)

* Bilan d’énergie :

CPM % Ft & dT.7dl = K1 » (~AH1D> % Area + Rz » (AHz> » Area (IV-4>

3.2- Film gaz-solide : gradients de concentration et de température

extra-granulaires .

* Bilan de matiére :

NR
KKj » Av » RHOB ~ RHOAP (Cjs~Cjgd> = X Rk (j> av-5>
k=1
autre dcriture de l'égquation (IV-5) :
NR .
Kj*® Av » (Yjs - Yjgd = = Rk (j av-62
k=1
% Bilan thermique :
NR
h = Av = RHOB ~ RHOAP (Ts - Tgd = Z (Rks(-AHk>> (IV~72
k=1
3.3~ Phase solide :@: gradients de c¢oncentration et de température
intra-granulaires.
* Bilan de matiére :
NR
Dejrr®s ¢ dir? w dCjsdrd>-dedsC RHOB/RHOAPY = -f Rk (j> Iv-8)
k=1 :

22



CHAPITRE IV : MODELISATION MATHEMATIQUE

* Bilan d’énergie

NR
ke r’s (A % dT/dr>/dr>«¢ RHOB/RHOAP> = S (Rk#(-AHKD> CIV-9>
k=d

La combinaison des deux équations (8> et (9> donne :

ik,

NR . NR
Dej ke #» dCj /dTF = - % Rk €j> » £ (Rke(-AHKDD; IV-10>
k=1 k=1

avec les deux conditions aux limites :
ar=0 {dCj / dr = 0 et © =Dp ~/ 2 Cj = Cjs
dT ~ d¥ = 0 T = Ts

® Bilan de quantité de mouvements :

On suppose qu’il n’y a pas un gradient de pression a Pintérieur
de la particule solide.

Vu la difficulté que nous avons rencontré pour résoudre le
systeme d’équations différentielles <(IV~10), nous étions obligés
de simplifier le modeéle. Alors, nous avons supposé :”
= que le granulé du catalyseur est iéotherme;

- et que la réaction <IV~2> atteint Péquilibre.

4- MODELE 2 :
4.1~ Hypothéses : ‘

Ce modéle prend en considération , les phénomén&s. de transferts
de matiere et chaleur entre la phase gazeuse et la surface du
catalyseur , et la diffusion des réactifs et des produits a travers
les pores du granulé catalyseur izsotherme. [23, 24]

La réaction de conversion de C0Oz en CO :
COz + Hz ————n ST GO + Hz0 CIV-2>

e

est une réaction trés rapide , elle atteint l'équilibre .
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4.2- Description du modele

 4.2.1- Bilan de matieére pour la phase gazeuse

s
¥ Fu° % dYRcHaon dl = KcH3aoH * Av ® Area x (YcHaon-YchHaoud (IV-11D

=
# Ft.° x dYRcoz-dl = Kcoz ® Av * Area » (Ycoz - Ycoz > av-12>
. =
# dFt/dli = 2% KcHaoH % Av * Area # (YcH3oH - YCH3IoW AvV=132

=
Les expressions donnant. lexs YRi, Yi, Yi :

En effectuant. des bilans de matiére sur le carbone, Poxygéne et

Phydrogéne , nous obtenons respectivement les équations suivantes
YRcuaon + YRco + YRcoz = YR°cHzon + YR*® co + YR°coz av-14>

YRco + 2%YRcoz + YRcHsoH + YRH20 =
YR°co +2%YR°coz + YR°cHaon + YR®Hzo av-15>

YRuz + 2%YRcHaoH + YRu2o = YR°H2z + 2%YR°cHaon + YR°nzo dAV-16D

Yenaon + Yco + Yooz = Y CH30H + Yco + Ysco? CIV-17>

Yco + 2w¥Ycoz + YonHsoH + YHzo =

Y®co +2%Y &0z + Y chaou + Y H23 CIV-18)>
YHz + 28YcHaoH + YHzo = Y9z + 20Y cuason + Y nzo CIV-19>
avec les conditions initiales suivantes !
a1l =0 (v = 0> YRiI = YR"1

T = T* i=1, 2, ... , NC

Cette methode permet. d’eviter d’avoir a résoudre plusieurs

équations différentielles simultanément.
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4.2.2- Bilan d’énergie de la phase gazeuse

Les équations qui décrivent 1’évolution de la température de -
systeme le long du lit catalytique adiabatique sont les suivantes :
- Ft % CPM % dT/dl - CPM x T * dFt.dl =

S

Area % Av * Kcuaon # (ycHaoH - YcHson> » (~AH1> +

=
Area * Av % Kcoz » (Ycoz - Ycoz) ® (-AHz> CAV=-20>

4.2.3« Bilan thermique de la phase gazeuse :

h <% - T = C-AH1) w Kcuaou * (Ysc:Hsmi - Ycgusond> +
CAHz> % Kcoz » <(Yocoz - Ycazd) CIvV-21>

4.2.3- Méethodes de dét.erminatioﬁ du coefficient. d’efficacitée :

-

A. Cappelll et ses collaborateurs proposent. une méthode qui permet
Vévaluation du coetficient d’efficacite Eta” en ecrivant les
équations de conservation pour la phase solide. [23]

L’équation différentielle gui représente la diffusion de
méthanol dans les pores du catalyseur est, : '
CT * Do GHIOH * 1/1° # dr’s dY¥cuson drd/dr = R{YcHaoHn> (IV-22)
avec les deux conditions aux limites suivantes :

r = 0 ; dYcHaon ~ dr = 0 CIV=23D

r = Dp ~/ 2 ; Ycusow = Yocuson  CIV-24)>

La ré=solution de cette équat.ion‘ differentielle , nous a permis

d’obtenir ’équation suivante :
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N+t ot 1

| g Y
cuzon ™’ 7 Yenaon®? * rrdysy® sYyReRaY]  >dy Av-25)
Cr * De_cHsoH

4ol
CH3O0H
effect.uerons une normalisation en introduisant ’équation suivante

Pour aveoir une bonne convergence du profil Y {r, nous

(ny 1

n+ 1 | & Y
cHION rd ycuaou(O) + I dy/y N oY #R(chsoﬂ)dy
Cr » De_cH3IoOH
o
n+ 4 . ” tno 1 Dp-2 v
CHSOH(Dp/&) ycuaoH(O) + S dy/y J y » (Ycaaou)dy
Cr * De_cH30H

avec

1 & -

(r>= Y AV-275 :

CHSOH CH30H

Quand le crit.ére de convergence est veérifié » Eta est. donné par la

relation suivante

47 * fup/z rz * Ri(Ycusou)> » dr

Eta = Iv=-28D
4.3 # 7w (Dpr2>” » Ry (Ychsond> ’

Cette méthode demande beaucoup de temps pour calculer le
coefficient d’eff icécit.é, c’est. la raison pour laquelle on  va
recalculer le Eta en utilisant une eéquation polynomiale donnant Eta

en fonction du module de Thiele.

Pour cela, nous allons supposer gque la réactionde formation de
méthanol est une réaction pseudo-premier ordre. {18]
% L’expression de la diffusivité de Knudsen de methanol :

DIFK = 9700 % (Dprs2> * ¢ T ~ PMcusend® ® em®ss  (IV-203
CHIIOH

* L’expression de la diffusivité de méthanol dans les pores
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1 cem Asd CIV-30)

1 + 1

DcH3aoH_m DIFKcH3aoH

DIFPcHaou =

La diffusivité de méthanol dans le mélange DchHaon_m est donnée dans

Pannexe D .
* L’expression de la diffusivité effective de méthanol

De-cHaon = E ~ TAU =x DIFPcHaon (cmz/s) CIV-31>

-

*x L’expression du module de Thiele (TH) : '

TH = (Dp/2> # (CK ~/ De_cusoux(1-TETA" °
on

CK = R1 / Cco av-32> : <
CK : constante de vitesse de la reaction rpseudc)*premier ordre .

-

Cco = PE/ReT = Yco CAy-33d

* L’expression du coefficient. d’efficaciteé Eﬂa :
Eta = 1.06 - O.738«TH - 0.831x(TH>® + 2.0%¢TH>® - 1.38scTH*
+ 0.323%CTH>” CIV-35)> ‘
En utilisant le programme informatique établi, cette méthode
nous a permis d’obtenir pour une température T = 518 K et une
pression PT = 52 atm , le résultat suivant :

Eta = 0.6663

4.3~ La cinétique :

Les expressions de vitesses, constantes d’équilibre des
différentes cinétiques utilisées sont représentées dans le tableau
aIv-1>. (28, 27,28,29,301
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Tableau V.1 :
LES FQUATIONS CINETIGUES DU MODELE 2

V.E. LEONDOV et ses cdllaoborateurs

coanstante 10910C}{1 = 3921/7T — 7.971 = logioT 0002499 % T
d'equilibre de .
la réaction (IV-1) |— 2.953%#10 7 # T2 + 10.20
Vitesse de Re = kv #* (P® )9°% x p° ,(p?® yQoa
o HZ2 GH‘DH
la réaction _
(Iv-1) - (P°® 3997 RS )°%0% % P° x Dia) (atm/s)
CH30H co HZ

7.7%10"*EXP(—E/R*¥T); E = 22700 cal/mole
M. KUCZYNSKI et ses collidborateurs

kv

constante -

d'équilibre de |  LnCK1 = - 28.9762 + 11815/7

la reaction (IV-1)

Vitesse de Ri=Roo=_1B-O1*EXF (~9032/T) * (Fco*F *uz — Fenaon/Ci1)

la réaction : (1+2.97%10 “*EXP (3539/T) *Fco+2.59%10 ¥ #Fcoxfuz?
{Iv-1) {mole co /Kg cat.s)
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MODELISATION MATHEMATIGQUE

1,

SEYFERT AMND LUFT -

constante s . i

= ~ 28.9762 + 11815 /T

_d'équilibre de la réaction. (IV—-1) |LnCKa
Vitesse de S S R R . . : .
la réacticn. Ram Fco #* Fuz” — Fensou / CKi
nH - (Ft:-h’-\a*Fcé-rﬁa*Fl:lz +n‘2¥-.¢*Fc:—H3oH:ﬁs-*FcoiFuz-i-Fuz*ﬁd*Fcozi
¢ . kmole / kg cat..hr) -« . - .o .

paramatres ‘Facteurs AKDiL Energie Ei (Ki/mole)

AL . F

Al 1.66 % 10 * - 33.2 .

AZ Lo Zle® 107 1 - 148.0 ,

A3 2.10 % 10 ° - 51.4

A ‘ 1.25 % 10°° + 45.3

a 1.82 # 107° + 98.0

o | 183 %077 ~ &0.4 ’
constante

d’équilibre de log Ckz = -2171.1/T + 0.259%]gg, T = 0.681%10 #T

la réaction (IV=21) .+ 0.115%10 ST 411827

AL = AKDI * EXP(-Ei/R¥T) i= 1,2, ... &,

Un autre modele qui décrit 1'évolution du systéme le long du lit
vitesses
intrinséques , a eté établi par V. V. Kafarov et ses colléborateurs
[22]. Ils ont realise leurs expériences sur une unité pilote ,  en
&.12  mm)
presgue les mémes que le catalyseur industriel utilise dans 1 unité

catalytique selon uwne cinetigue iintroduisant das

utilisant un catalysewr dont les dimensions sont (Dp =

m&thanol d ' Arzew.

Les équations cinétigques proposees sont représentées dans  le

tableau IV.Z,

Kafarov a temu compte dans ls modéle de la

nnelle des vitesses de réaction  par

limitation diffusio-
1 intermédiaire

d’un
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Tableau IV.2 3
LES EGUATIONS CINETIGUES
DECRIVANT I.E MODELF DE KAFAROY

Constantes d’'éguil ibre d 'adsorption des constituants i

Lndkuzo = 13800/R#T — 1.7%n T - 2.3
LnKcoz  14S00/R¥T - 1.75¢n T — 2.3
LKoo = 0.07067%10%% 1/T - 6.07307
LnCKuz = 0.01026%107% 1/7 - 0.00795
LnlkcHaon= 1.0493 *10%% 1/T - 1.4647

H

1

Constantes d'équilibre des réactions (IV-1) =t (Iv-2)

k1 = (0.0018566*('[—2?3)2—1.4&8887*(T—273)+ 291.7713)%10°°

CKz = — 0.00951 + 1.11548%10 "% 72 g
Constantes des vitesses des reactions (IV-1) B2t (IV-2)

BV = 18.77%(24.133%10 °% TS ~ 0.255166 * T + 68.33863)

V2 =

726%10%%  EXF (_18690/R%T)

-

Les vitesses de réactions (1V-1) et '(IV——E)‘ (Kmole/Kgoat.he)

2
#* - {
oy = F Hz Foo FcHaoH / Ccki4 _ x Eta
k?va % (1+Fco¥CKco + Fuz*uz + Fomson*CKonson)
Re = __Bv2*¥(Fcoz*Fuz*CKaoz2#CKnz ~ Fco¥nzoxCKco*CHuzoe 7/ Oiz)

{1+ Fco¥Ckco + Fcoz#Kcoz + Fa2XCHuz + Fuzo*CKuzo)z

5- MODELE 3 :
e 1= Introduction s
Dans les deux modéles héterogenes précédents, les équations de
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conservation ont été établi séparemment. pour la phase gaz et pour
la phase solide. Ceci nous a d’ailleurs permis de mettre en
evidence, la préseaence de gradients de température et de
concentration entre les deux phases,

Dans ce modéle 3, nous alléns réduire la complexité du modéle
mathématique en introduisant des hypotheses simplficatrices, nous
supposerons - gue le modele du réacteur a lit fixe est un  modéle
ngeudo-homogéne. {251

Les modeles pseudo~homogénes ne tiennent pas compte explicite-
ment de la présence du catalyseur; c’est & dire Tg = Ts et Yg = Y=,

Ce modeéle suppose des gradients de température et de concen-
tration dans une seule direction : direction axialel du réacteur
dans laquelle se fait le transport de matiére, éhergie par

’écoulement. de gaz qui est un écoulement biston‘: _

§.2- Bilan de matiére :

Les equations de continuitée qui décrivent Pévolution de la com=
position du systéme le long du lit. catalytique sont -
dF cHaon / dl = Area * R4 L (IV-42)
dFtcoz 7 dl = Area % Rz AV-43)

5.3- Bilan d’énergie :
L’équation qui caractérise [’évolution de la température le long

du lit. catalyque est la suivante

NR
dT Zk__.‘ Alf( * % Area * (AHs » R1 + AHz = Rz) .
= = CIV-44)>
dl NG
= FtitGpi/Area Ft. x CPM
k=1

5.4- La cinétique :
Le reacteur de synthése de méthanol a éteée s=imulé a Paide du
modéle décrit précédemment en utilisant. les équations cinetiques

proposees par K.A. ISLAM.
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Les expressions des vitesses, les constantes de vitesse et

d'equilibre des deux réactions sont résumées dans le tableau IV.3Z.

Tablean T3 = . ‘ g
VITESSE GLOBALES ET CONSTANTES
CONETIQVES PROPOSEES PAR K & (SLAM

Ry = Feo * feo * (Fuz % fuz>) = Pcuson * fenaom / CK4

1Y
ZHO0 (A+ERPco%feotCaFuz #fa2+DRPcH s on* foHs ontE#Fcoz*feoz) 2

tmole / Kg cat.s) :
loy CHi= 3971/T — 7.492xlag T +1.77%10 "1 ~3.11%10 “¥T° +9.218
~ log _ (- 2.04% + 0.00S¥T) - \

T
i

b. 6310 * # EXP (-128.3%10% /R¥T)

B o= 2.26%10~° % EXP(39.4%10° /R%T)

[+

C = 2.12%10 © * EXP(&S.0%10° /R¥T)

D =5.00 % EXF(~3.9%107 /R*T) e >

1

E=2.03 % 107" % EXP(116.0 % 10 ® / RxT)

Rz = 7.629%10 ° *EXF(12.88 ~1655.56/T) *(Yco*Ynz0 — Ycoz#Ynz/CKz)

. B (Kkmole / Kgcat.s)

Ck2Z = EXF{-4.72 + 4800/T)

5.5~ Modélisation du réacteur et désactivation du catalysewr :

tes catalyesurs de synthese de methanol se desactivent en
fonction du temps d'utilisation. Cette désactivation du catalyseur

rend encore plus difficile la simulation de réacteuwrs industriels

&

/
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des modeles mathématigues établis a partir de données de
. laboratoire. (obtenus avec un cﬁat,alyseur neuf >

Pour tenir compte du phénomeéne de désactivation du catalyseur,
les expressions de vitesse ont été modifiées en utilisant les
equations empiriques résumées dans le tableau IV.4.

Le meilleur jeu de paramétres de désactivation du catalyseur
pour différents lits a é6té obtenu a l’aide d’une technique
d’estimation paramétrique non linéaire. On a trouvé que le cataly~
seur dans le lit d’entrée se désactive principalement avec le temps
de fonctionnement , tandis que les lits suivants se désactivent de
moins en moins rapidement.

Les paramétres de désactivation GG et Aci obtenus sont repré-
sentatifs d'un fonctionnement normal du réacteur - (\sans incidents

techniques).

Tableau IV.4 : :
1S EXPRESSIONS DE YITESSES DE REACTIONS d
MODIFSFEFS ET LES YALEURS DES PARAMETRES. DE DESACTIYVATIOCN

Rim= Rj # (Gd + (1 - Gd> = EXP (-Ackst)

gd = 0.11 )
AC1 = 0.50 . Aca = 0.30

Acz = 0.43 H Ace = 0.07

LA NOMENCLATURE

A, AB, AC, AD: Constantes utiles pour le calcul de la capacité

calorifique ]

. iéme .
ACK : Paramétres de désactivation du catalyseur pour le k Lt
AE, AF : constantes utiles pour le calcul de la conductivité
thermique

Area : Aire de la section drolte du réacteur , m?

a4
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Av : Surface externe de la particule solide par unite de wvolume ,
h me/m" '
¢ : Concentration , Kmole/ m°

CKi : Constante d’équilibre d’adsorption du constituent. (i=co,
hz, ..> » -
CKj : constante d’équilibre de la réaction j.

Cp : Capacité calorifique , Kcal ~ Kmole. °k

CPM : Capacite calorifﬁ‘;iqué du mélange

CPMM : Capacité calorifique modifiée

D : Diamétre du lit éatalyt.ique , M

d : Diamétre de la particule soclide , mm

De.-i . Diffusivité effective du constituent i , m? / hr
DELHG : enthalpie standart de formation , Kecal / Kmole

Dim : Diffusivit.é du constituent. i dans le mélange , m® / hr
Dp : diamétre équivalent de la particule solide, mn;

E : Fraction du vide du lit catalytique .

Eta : coefficient d’efficacité

Eta 1, Eta2 : Constantes empiriques . . -

F : Fugacite , atm.

f : Coefficient de fugacité

FF : température de Redlish - Kwong , ‘K
Ft : debit d’écoulement. de la charge . Kmole - hr

d : débit de la charge par unité de surface ; Kmole ~ mZ.hr
GG : paramétre de désactivation du catalyseur .

H : hauteur de la particule solide , mm

JD , JH : nombres adimensionnels

K : coefficient. de transfert de matiére , Kmaole /-mz.hr

k : conductivité thermique , Kecal ~ m.hr.°c

ke : Conductivité effective dans la particule solide

KK : Coefficient de transfert de matiére individuel m ~ hr
kv : constante de vitesse

1 : hauteur du lit , m

Mw : masse moléculaire du meélange, Kg-/Kmole
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mu : viscosgité , Kg ~ m.hr

P : pression , atm '

PMi : poids moléculaire du constituent i, Kg ~ kmole

Pr : nombre de Prandtl

R : constante des gaz

r : distance entre le centre et un point quelconque dans la
particule solide sphérique , m

Re : nombre de reynolds

RHOB : masse volumique du lt catalytique , Kg ~ m’

RHOG : masse volumique du gaz , Kg ~ m®

RHOAFP : masse volumique apparente du catalyseur , Kg / m

Rj : vitesse de la reaction j , Kmole ~ m® cat._hr . '
Rjm : vitesse de la réaction j modifiee , Kmole ~ m® cat.hr -
Sp.gr : densité de chaque constituent

sCc : nombre de schmidt

T : température , °K

t : temps, ANS

Tau : tortuosité : e |
TETA : fraction du vide de la particule =solide :
Th : point d’ébullition normal , °K
TFP : point de congelation normal, °k’
TDEN : temperature a laquelle la densité Sp.gr est déterminee , °K

TH : module de THIELE

T1 : température du gaz a I’entrée du lit s °K

T2 : température du gaz a la sortie du lit. , °K

V : volume , em® s g.mole

V., ! vitesse superficielle , m ~ s

Vis b , Visto : constantes utiles pour la détermination de la
viscosite.

w ! facteur accentrique.

Y : fraction molaire.

v : variable d’intégration.

Yr : rapport molaire
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Z : facteur de compressibilité

. AHj : chaleur de réaction de la réaction j.
Indices :

c : paramétres critiques

e ! proprietés effectives

g : gaz
i, J, k : indices pour les constituants, réactions et lits cata-
Iytiques.

m : conditions ou paramétres ou propriétés moyens.

o : conditions ou parametres initials

£ : conditions= ou paraméetres ou proprietés a la surface de la
particule solide

T : parametres totales
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CHAPITRE U : RESULTATS ET DISCUSSION

Mous alleons dans un premier temps comparer les resultats obtenus
par la simulation avec ceux relaves sur l'qnité industrielle dans
le cas de marche garanti paf le constructeur ( cas design ) et
dans le cas de marche d'dtude (donnees relevees le 28 mars 1992).
Cette comparaison nous permettra de choisir parmi .les équations
de vitesse de farmation de methanol ( Luft, Leonov, Kuczynski et
Kafarov 3} cells gqui donne des resultats en meilleur accord avec
les données industrielles. Nous verifierons dans un second temps
si les modéles utilisés sont adéquats ; c'est a diré, voire s'ils
décriuanf correctement le comportement du reacteur de synthese de
méthanol. Ensuite, nous présenterons les resultats de la simula-
tion obtenus en utilisant des charges entree réacféur de

concentrations de plus en plus tlevées en dioxyde de carbone.
Enfin, nous terminerons par des suggestions et recommandations

. . . -
qui permettent une-meilleure exploitation de ce reacteur.

En analysant les différents tableaux (U.1l, V.2 et U.3) et figures
Cy.1, U.2 et U.3 ) résumant les resultats de la simulation, nous
pouvons tout d'abord relever les deux remargues suivantes:

* la premiere remarque gui peut etre faite, gquelqus soit les
cindtiques et les modeles utilisés, est que les gecarts entre les

résultats obtenus par la simulation avec ceux du design et ceux

3B
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du cas d'etude sont plus faibles pour les premiers gue pour les
seconds. Ceux ci sont dis au fait que les données relevees sur
l1'unite industriells sont obtenues a partir d'analyéas de routine
qul ne sont géneralement pas tres précises, alors que les données
design sont garanties par le constructeur et sont realisees lors
d'un " Tesf Run ".

# la deuxieme remargque qui peut etre faite, quelgue soit le
modele, est que la plus grande quantité-de methanol est produite
au niveau du premier lit , par contre leo qdantité de méthanol
formée dans le deuxieme, troisieme et quatriéma lit.est faible,.
Ce phénomene peut etre expliqu; par le fait que la vitesse de
formation de méthanol est grande au niveau du premier lit et elle
devient de plus en plus faible dans lo deuxieme, trovsieme et

- -t - -
quatriéma lit. Dans le cas de ces trois derniers lits la reaction

- - . . .
de formation de methanol est retardee par diminution de la concen-

tration des réactifs et l'augmentation de celle des produits.

( voir fig U. 4 et annexe £ ).
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La simulation du réeacteur a ete faite en utilisanf chacune des
expressions cingtiques disponibles dans les deux cas de marche :
le cas design et le cas actuel. La comparaison des resultats de
la simulation avec ceux releves dans I'unite methanol montre
que c'est l'expression cinetigue proposée par Luft et Seyfert qui
donre les résultats les plus proches des données industrielles
telles que : les temperatures sorties lits, le pourcentage et la
production de methanol, et la conversion . ( wvoir tableaux V.1 ,
V.2 , U.3 , et Figures U.2, U.5, U.8 ).

L'analyse des resultats obtenus avec cette cinetique nous permet
d'affirmer que le modele hét%rngéne decrit cqnqenablament le com-
portement du reacteur dans les conditions de marche du design
mais moins bien dans les conditions de marche actuel ( moins de 3
pourcent d'erreur felative dans le cas design et 19 pourcent dans
le cas actuel sur la base de la production en methanol 3.

Nous pouwons expliquer ceca par i’hypothésq faite sur la reaction
de transformation du CO2 en CO en présence d'hydrogéne (shift).
En observant les profils de temperature dans le réacteur en
fonction de la longueur du lit pour le cas design (Fig.'U.7 3,
nous constatons que le profil de température du premier lit passe
par un minimum dans les premiers centimetres du réeacteur avant de

.
reprendre 1'allure ascendants prewus
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Etant donné que les deux réactions considérees sont des réactions
paralleles, la reaction la plus rapide (reaction de CO0O2 avecrl‘hy—
drogene) se passe dans les_premigres couches du lit de catalyseur.
Cette reaction &etant endothermique , c'est ce qui explique la
haisse de la température dans les 0% premiers centimétres du lit.
St cette baisse de température a ete minime et s'est déroulee sur
une faible longueur du lit , elle est die au fait que la composi-
tion entrée premier lit pour le cas design n'sst pas trés eloi-
gnée &e la composition d'equilibre de la reaction de l'hydrogene
avec ls dioxyde de carbone.

Ceci & fait que son incidence sur les résultats de la simulation
a ete negligeable dans le cas design, justifiant ainsi les bone
résultats obtenus.

Par contre, l'effet de l‘hypothése faite sur la réaction de 1’'hy-
drogéne avec le CO2 est trés significatif pour le cas de marche
actuel puisque la composition entrée lit est assez eloignée de la
composition d'equilibre. Nous pouvons noter cet effet en &tudiant
les profils de température reprasentées aux Figufea ( U.é, V.2
st U.8 . Nous «constatons que la baisse de temperature dans les
premieres couches du catalyseur est assez appreciable (de 1'ordre

de % degres C) entrainant une baisse du profil de tempE&rature du
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premigr 1it et des lits suivants . Ceci se traduit pér une faible
production (conversion) de mefhanol (Fig.¥.,9) expliquant ainsi
les Bcarts obtenus pour le cas actuel.

En ce qui concerne les transferts extra et intragranulaire , nous
allans les mettre en evidence & l'aide des figqures sulvantes:

* la figure U.10 montre 1'évolution des temperatures de la phase
homog%ne et la surface du catalyseur en fonction de la lengueur
du lit . Nous constatons tout d'abord gque les températures
augﬁentent avec la longueur du lit ce qui prouve gue les reac-
tions sont globalement sxothermiques . Nous notons aussi que la
temperature & la surface du catalyseur est suﬁérieure a la tempév
rature de la phase homogene du fait que les réactions se derou-

-

lent a la surface du cataslyseur . Le gradient de températuré ne
dépasse pas 1 oC a cause des faibles nivaaug de transformations
et des coefficient de transfert &leves .

* la figure V.11 montre l'Bvolution di facteur d'efficacite du
catalyseur en fonction de la longueur du lit . Ce coefficient
permet d'apprecier le transfert iﬁtragranulaire gt quantifier le
le ralentissement de la reaction par la diffusion. Nous remarquons

que le coefficient d'efficacite baisse legerement du fait que la

température augmente et que la concentration des produits augmente.
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Le palier ou la légeére augmentation du coefficient d'efficacité
dans les premiers centimetres du réacteur peut &tre expliqué par
la diminution de la temperature et la formation du monoxyde de

carbone dans cette section.

{es résultats de la simulation du reacteur obtenus avec le mode le
pseudo-homoggne sont resumes dans les tableaﬁx Y.l et V.2 . Nous
remarquons que pour le cas actuel les résultats du mode le pseudo-
homogéne sont meilleurs gue ceux du modéle h%térogéne parce gue
is reaction de shift n'est pas considerée en equilibre rapide
comme dans le modéle pﬁéc%dant. S
Ceci confirme les différentes remarques faites -au paravant concer-
nant cette reaction. L'augmentation des temperatures en passant
du premier lit au"quatriéme lit est duae aﬁ‘l'intraduction de la
désactivation du catalyseur en Foncti;n du temps dans le modéle
pseudn-homogéne ( figures U.12 et V.13 ). Nous " pouvons conclure,
sur la base de production en methanol, que le modele pseudo-

- I . ) — .
homogene represente le cas design st le cas actuel a respective-

ment 7 pourcent et 14.6 pourcent prés dterreur relative.
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U-3 : EFFET DE LA TENEUR EN DIOXYDE DE CARBONE
Les résultats de la simulation obtenus en utilisant des charges
a l'entrée du réacteur de concentrations de plus en plus glevées
en dio#yde de carbone sont résumeés dans le tableau U.4 . Cette
simulation a eté reéalisée pour les conditions suivantes:
#* rapport M2 ~ CO = 9.8
* température a l'entrse de chaque lit = 245 oC
# debit d'alimentation du reacteur = 14225 Kmoles - hr.

( charge du ler lit + débits des 3 quenchs )
Nous constatons que dans ces conditions la péoduction de méthanol
baisse awec l1'augmentation de la teneur en {02. Cette variétion
auralt pu Btre attenués wvoire meme inversée en augmentant par
sxemple la température de la charge du lerllit ou en changeant
d'autres paramétras opératoires.
Une &tude plus approfondie est necessaire pour déterminer, pour
une charge donnée , les conditions opératoires optimales du

reacteur.
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TABLEAU V.1
COMPOSITION DU GAZ ENTREE ET SORTIE
DU REACTEUR ( FRACTION DE MOLE )

RESULTATS CAS DESIGEN

Consti | Entree Sortie Sortie
tuant | réactew | réactewr | Sortie modele 2 modele 3
unite unite Leanav | SevFert | Kuczynski [Katarov | Islam
co 0.0754  |0.0601  |0.0644|0.0608 |0.0688  |0.0746 |0.06AT
He 0. 7369 0. 7153 G. 7190 | 0. 7153 | 0. 7'@6 0. 7062 | 0.7157
Lz O, G402 0,0835 0. 0560 | 0. 006 | 0.0557 0. 04561 | 00240
Hz{) 0. 0014 0. 0120 000821 0.0092 |0.077 0.0187 |0.0105
CHaOH |G 0048 0. 035 0.0262 10,0314 10,0201 00270 | 0.2
CHe Q. 0897 0,0991 00935 0.0944 [ O0.0FZ24 G O3 10,0930
] 0.0316 Q. 0335 0.03291 00,0333 10.0526 0.03532 10,0331
RESULTATS CAS ACTLEL .
Consti |Entree Sortie Sartie
tuant | reacteur | Féactewr | Sortie modéie 2 modele I
unite unite Leonov | SevFert | Kuczynski |Kafarov | islam
Co 0.0443  |0.0296 |0.0785|0.G386 |0.0398  (0.0507 |0.0387
Hz 0, 7300 0. 7102 G. 7093 Dg‘TCﬂO G709 0.6784 | 0.7065
€z Q.05 74 0. 0459 0.048310.0485 [ 0.0G484 00383 | G.0470
Hz0 0.0010  [0.015%0  [0.0117[0.0120 0.0119 0.0223 |0.0138
CHalH | QL0050 0.02594 00,0233 10,0236 | 0.0220 0.0216 [0.0251
OHe G, 1257 0. 1317 0. 130210.1303 | 0.1299 0. 1305 [0, 1307
hiz Q. Q357 0. 0382 0. 0380 10,0380 | 00379 0,031 ) 0.0382




TABLEAU V.2

TEMPERATURES D'ENTREE ET SORTIE DE CHAGUE 0LIT (°C)
RESULTATS CAS DESIGN
Sortie Sortie
N®  |Entrée lit 1it
lit |lit UNITE SORTIE LIT — MODELE 2 -~ MODELE 3
‘ LEONOV SEYFERT| KUCZYNSKI| KAFAROV| ISAM
1 [245.00(=270.00(269.93 269.60 | 252.48 247.89 | 262.92
T OI245.00|€270.00|263.08 269.67 257.80 262.47 Z268.04
I O{245.00(|5270.00(298.23 264.24 | 257.24 259.02 270.01
4 {245.00|<270.00|255.71 260.68 | 254.66 257.22 2795.92
KRESULTATS CAS: DESIGN
Sons Sortie
N|Ent |1it ; lit
113t [unt SORTIE LIT — MODELE 2 = MODELE =
i TE LEONOVY SEYFERT FUCZYNSKI KAFAROV 1SLAM
% Ent Sart Ent Sort Ent Sort |Ent Sort [Ent  Sort
17356 | 270|236 249.39 236 245,46 236,00 240.71(2346.00 227.73|236.0 242.95
TI243 | 2641243 257.54 | 247 258.95|240.71 252.82|227.72 238.26|(242.95 261.14
z|za1]262|281 251.67 (241 253.97 | 241.G0 253,33 |238.25 249. 64| 241.00 261.76
4246 (261|246 255.06|246 257.66|246.00 259.37 |246.00 254.79|246.00 270.85




TABLEAU V.3

RESLLTATS CAS DESIGN

UNITE MIDELE 2 MODELE 3
LEONV | SEYFERT |MUCZYNSKI |KAFARDV | 1S.AM

Guantite ‘
de Guench [4267.50|3715.69 |4351.90 [2780.09  |2420.40 |4235.80
mole/hr)
Debit ent—
rée ler lit|9957.50 | 10509.50|96873.30 [11875.0 | 11804.70]5990.00
{(Emole /b
Charge -
totale 14275, 0114225, 19 | 14225.20 | 14225.09 | 14275, 10 | 14225. 80
(Emale/ he)
Conver— .

sion (0 (2356 |18.16  |Zmae 21098 S. 47 17.74
Froduction
de méthanol |220.09 |274.92 |Z26.07  |213.21 0,29 |294.57

(Jonne/J )




RESLETATS CAS ACTLEL

UNLTE MODELE 2 MODELE 3
LEONCV CEYFERT [HLCZYNSKI |KAFAROV | 1GAM
Guantite
de Guench [4318.S3|2012.01 | 1854.03 |13687.89 274.85 | 2432.89
timole/hr)
DeEhit ent—
rée ler 11t |9260.37 | 11566.50 |11724.00 [ 12190.00  [13303.5 | 11145.241
(srole /hr) '
Charge
tatale 13578.9| 13578513 13578.03 | 13577.89 | 13578.347 | 13578, 131
(Emole/ he)
Conver—
sion () [34.B5 |16.15 15.980 [13.04 - 15,62
Froduction
de méthanol | 298.94 (234,06 2. T | 221.97 216,62, |251.689
(Tonne./J ) . )




TABLEAU V.4 : EFFET DE tA TEWNEUR EN C0O2 SUR LA PRODUCTION
) DE METHANDL.

—— e e e M S M M e e e e M e S e M e

Conditions de Simulation:
Rapport H2 ~ CO = 9.8
Charge totale = 1422% Kmoles-Hr
Tempeératures entrée chaque lit = 245 oC.

POURCENT 02
DANG 2.07 [ 2.89 }3.59 (5,07 [5.356 |6.0218.723112.96
ALIMENTATION

POURCENT Me(OH
SORTIE 2.9112.90}12.89(2.85 (2.83 [2.82)] 2.71 2.48
REACTEUR
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Fig . V.5
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Fig . V.6
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Fig.V.7
FPROFILS DE TEMPERATURE DANS LE REACTEUR
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CHAPITRE UI ¢ CONCLUSION

Les modeles mathematiques developpes et les cinetiques utilisees
dans la simulation du reacteur de synthese de methanol a basse
pression , nous ont permis d'ébtenir des resultats comparables
aux resultats a la sortie du reacteur industriel . Dans le cas
du modele heterogene , la cinetique de Luft et Seyfert a donne
des resultats qui sont en meilleur accord avec les donnees
industrielles suivi par la cinetigque de Leonov. Dans le cas du
modele pseudo-homogene , la cinetique de Islam dPnne de bons
resultats pour les deux cas ( design et actuel ). Les differents
ecarts qui peuvent etre notes ( cqncentrationé et temperatures )
sont le fait soit de 1'imprecision des donneés industrielles

soit de l|l'hypothese sur le reaction du CO02 avec l'hydrogene’pour

la formation du moroxyde de carbone.
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ANNEXES

Annexe A
DETERMINATION DES COEFFICIENTS DE FUGACITE

1> INTRODUCTION :

Les constantes d’équilibre des réactions suivantes

CO + 2Hz ——== CHaOH CA-1D
e
COz + H=z —»= GO + HzO CA=-2D

—
sont des parametres importants pour la modélisation du réacteur de

synthese de méthancol. Elles peuvent é&tre exprimees soit. en fonction
de la température <(T> soit en fonction des coefficients de fugacite

fi> et des pressions partielles (Pi)

fcHaou * Pchaon

CK = P 5 CA~ 3>
fco « Pco » fuz ‘& Puz -

log, (K, > = 3321 = 7971x log (T> +.0.002499% T- 2.953& 10"

B

* T° + 10.20 < A-4 D

fco # Pco % fH20 % PuHzo
CKA-Z = - CA-585>
fcoz » Pcoz » fH2 » Puz

o 2171.1 . i |
log C CK, , >= -0 4+ 0259 » log, <T> = 0, _6841: 10
-5 2 -
* T + 0115 % 10°° » T + 1827 < A-5 >

Pour déterminer les coefficients de fugacité, il est neces=zaire
d'utiliser une eéquation d’état approprice permettant. d’aboutir a

des résultats en accord avec ceux obtenus expérimentalement..



ANNEXES

Oraaf et ses collaborateus [ 14 1 ont étudié, 1’équilibre
chimique des deux réactions mentionnées précédemment . Ils ont |
conclu que cet équilibre peut étre representé correctement. par des
constantes d’équilibre évaluées a partir de données  thermo-

) chimiques en supposant d’abor;d que le meélange gazeux se comporte
l comme un gaz parfait et en corrigeant par la suite pour la non-
jdéalité a l'aide d’une eéequaticn d'état .

La correction pour la non-idealite en utilisant I’équat.ion
d’état de Soave-Redlich~-Kwong <(SRK> <1971) donne des résultats en
meilleur accord avec les donnees expéerimentales que ceux obtenus
par la correction ba‘:ﬁ;tée sur
- L’équation d’état de Redlich~Kwong ¢ 1949) ;

- L’équation d’état de Peng-Robinson C 1976 2;

- L’équation d’état du second coefficient de viriel .

2> EXPRESSIONS DES COEFFICIENTS DE FUGACITE A PARTIR
DE L’EQUATION DE SRX : ‘ v

Soave a formulé son équation en -modifiant I’équation originale

de Redlich-Kwong : [ 15 1 ' ’

PTsV = - C A7 O
0,5 -

RaT#V ,. a L
|
’ CV-bd T « C V#b O

L’éguation d’état. de Soave-Redlich-Kwong est la suivante : [ 15 1]

RxT=V a
PT*® V = - C A~ 8
Vv-5b < V+b >

(’est. une equation a deux constantes a et. b .

Ces deux constantes peuvent étre evaluées a partir des
propriétés critiques ¢ pression et température critiques Tc et Pead
A i’aide des expressions suivantes !

oMA x R® » Tc°

a= C A= 99D
Pc




ANNEXES

OMB » R x Tc
b = C A - 10D
Pc

ou OMA = 0.42747
OMB = 0.08664
Le coefficient de fugacité d’un constituent dans un mélange est
obtenu a partir de P’équaticon de I’équation d’état SRK a aide de
la relation suivante : [ 15 1]

) bi Vm ACTD
LNfT & = C 2Zm = 107 brZm + Ln = 500 Row T

C1 - k> el 2 s acr 177

*® - 2% 2 L x Yj
b ] am ¢ T O
Vm + bm C A~ 11O
* Ln
V¥m \
OMA -
ou : alTy = «R»«Txxb % FF ) CC A~ 12D
OMB
1 C ' 2 0.5
FF = —p—* [ 1 + ¢ 0.480+ 157d% w- 0176 % w- > = (1-Tr" ]
' CA- 13
Tr =T / Ta . C A=~ 14 O

kij est le parametre d’intér-ract.ion binaire entre le constituent i
et. le constituant j .

Dans notre cas » hous avons supposé qu’il n‘ya . pas
d’intérraction binaire donc : kij = 0

Dans le cas d’un melange, les regles de mélange adoptees sont

- am = £ X Vi ® yj % a2nj ¢ A~ 18 >
v
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- bm= £ yl=®bi <A - 16 D

- wm= Tk ow CA-17 D
= Tem = 1/ (B % Vem> % T # 3 % ¢ Veit’? + vey Y72 H?
* ¢ Tei ® Tej >°° . C A - 18D

ou .

L. . .. . . 0,5

aij = (1= kij > % ¢ ai » aj 2> C A - 19 D

,

Vem = 1 /8 T X Yi ks yj % € Vei 7P+ vej Y705 ca- 200

3> RESULTATS : ‘
L’utilisation de cette méthode nous a permis d’obtenir

une température T = 245°C et une pression P'r = 52 atm les résultats
donnés au tableau A1 . Dans le programme de simulation , ces
calculs sont effectués par un sous-programme appeile “FUGA" qui
permet de réactualiser les valeurs des coefficients de fugaciteé
suivant les variations des conditions operatoires ( Température,

pression et composition > a travers les lits de catalyseurs

=

TABLEAY &1
VALEURS DES COEFFICIENTS DE FUGACITE & 245°C. ET 52 ATH

60”55“"‘9”‘5 co Hz Coz | H20 CHsOH| CHe | N2
vi 0075407369 0.0602|0.0014 |0.0048|0.0897 |0.0316
i 5 TE33 (090161094760, 0045 [0. 877400646 |0.0874

LA RELATION DONNANT LA FUGACGITE F EN FONCTION du coefficient. de

fugacité F d’un constituent i est la suivante :
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Fi = Vi « fi = Pt CA- 21D
i = 1,2,3,..7
NOTE

Pour la constante des gaz R, elle prend les valeurs suivantes :

R = 82.06 atm em® / g=-mole . °K

Y
It

8314 J/ Kg-mole . °K
R = 1986 cal/ g-mole . K
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ANNEXE B

CALCUL DE LA PERTE DE CHARGE TOTALE DANS LE REACTEUR :
Equation utilisée @ Equation d4’ERGUN -

- 5 - :
ddfl)T - - Vo »x(1-E> .0 1.J0tmut(1E)+1_75* Vo = RHOG ]

Dp » B | Dp

conditions de fonctionnement :

~ Hauteur totale ( 4 lits > : H = 4 = 0754 = 3.016 m
- Debit de charge : Ft = 9960 K moles ~ hr

~ Température : T = 518 *K

- Diametre équivalent des granulés de catalyseur: Dp = ':'3'.09 10 °m
~ Fraction de vide : E = 04

~ Viscosite :mu = 0.043 Kg/m.hr

-~ Diametre du reéacteur : D = 3.9 m

- Poids moléculaire moyen : PM = 8.6 Kg-/k mole
- Vitesse superficielle : Vo en ¢ ms/sec D

-

Ft. « Ra t 9960 » 0.08206 » 518 ‘
Vo = r % Area - 52 » 11946 = 68155 m/hr
=.,0.1893 msec
2 31416 * 3.9° o
Area = ﬂ4 == ) = 11.946 " m

- Maszse volumique du gaz @ RHOG en “(' K&/ m?>

PT % PMm 52 & B76 3
RHOG = BT ® 5.08206% 51§ - 1072 Kg/m
dPT -0.1893 x <1~ 0.4) 150 % 0.043 w(1-0.4)
— -+ A
al ® 500509 ® <0.35° * L —5 50500 * 3600 1.75=

01893 = 10.72 1

d4 Pr

-—-—-a—r—-——n - 34866 « [ 0211 + 3.545 1

-
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- d Pr p

APT = 1310 x 3.016 = 0.0395 . 10° Pa
APT D04 Atm

He

Cette faible valeur de la perte de charge totale justifie Je

fait. qu’il n’a pas été tenu compte du bilan de quantité de mouvement

dans 1’élaboration des modéles mathématiques décrivant le réacteur
de synthése .
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ANNEXE C

C-1> LA DETERMINATION DES EXPRESSIONS DE CHALEURS
DE REACTIONS AH1 ET AH2 DES REACTIONS €C.1.1>

"ET € €1.2> : [ 17}

co + 2Hz ———>= CHaOH
-

COz + Hz  —m—== CO + H20
—

¢ C14 2
C C1.2 2

Les chaleurs de réactions standards ¢ PT = 1 atm, . TO = 298K > des

réactions ¢ C.1.1) et <C12) sont :
- AH1°® = - 21700 Kcalrs K mole ;
- AHZ® = 9830 Kcal 7/ K mole ;

]

Les chaleurs de reéactions a une temperature donnée T sont exprimees

a 1’aide de Vexpression suivante

T
AH; = AH®; + J ACpj w dT j = 1,2 ¢ C1.3 D .
TC

ou .

ACp; = % ¢ nudij = Cpi C C14 2
Cpi = AiL + ABi #= T¥AC = T2 + ADi x T < C15 >
Cnuij : coefficient stochiométrique du constituent i
Cpi . capacité calorifique du- constituant i1 en ¢ cal/mole.*K> ou

¢ Kcal/Kmole.°K> .

Les valeurs de Al , ABi , ACi, ADi sont donneées dans le tableau D.1

dans D’annexe D .

C1.1> La détermination de AH1 :

APC1 = ¢ AcHa3OH = Aco - 2 % Auz D + { ABcHaOH - ABco - 2% ABuz >» T

+ ¢ ACcHzoH - Alco - 2% ACHz D = T2 + CADcraon - ADco -

2uADuUz> % Ta

CG=1-63
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AH1 = AH1° + CAcH3OH - Aco - 2¢AH2) = (T-To) +

(ABcraon =~ ABco -~ 2«ABHz) = (TZ”TDZ) +
> -

CACCH30H-ACCO-2%ACH2% (T -To ) + <AD¢uaou—ADcowADuz>*<T“-To‘)
3 ' i

2

AHL = ~17875.540 - 15290 # T + 0770 » 10 2 » T° + 2.038 = 10 "% T°

1857 % 10 ° » T% Kcal ~ Kmale) G-1-7>

C1.2> La détermination de AH2 :

LY

Les mémes relations utilisées precédemment sont appliquees pour

déterminer AHZ2.

AHZ = 0463330 + 3.863 * T - 1.119 » 10 - = T° + 8.620 » 10 %« T°

- 2455 % 10 © = T (Keal ~ Kmole) G-1-8>

cA> LA DETERMINATION DU POIDS MOLECULAIRE MOYEN
pU MELANGE GAZEUX Mw : [15]) ' e

?
Mw = £ Yi » PMi (C~2-~1>
s

-

Pmi : poids moléculaire du c:onst.it.u;ant, i. ¢(Kg ~ Kmole> ou (g/moled
Les valeurs de PMi sont données dans le tableau D1 dans Pannexe

D.

C.3> LA DETERMINATION DPE LA CHALEUR SPECIFIQUE
MOYENNE DU MELANGE GAZEUX CPM : [15])
-7

CPM = % Yi = CPi C-3-1D
iL=1
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C.4> LA DETERMINATION DE LA VISCOSITE DU MELANGE

GAZEUX MU : {13}
7

Z Yi & mui = PMid®®

mu = ; <CpY CCG~4-1>
T ovi s pMidT®
i=1
avedc
log mu, = Vis bi = (/T ~ 1/Vist.Oi) C-4=-22
Les valeurs de Visbi et 'iii.st.(l)i sont données dans le tableau D1

dans l'annexe D.

€.5> LA DETERMINATION DE LA CONDUCTIVITE

THERMIQUE DU MELANGE km : 1131
rd
I, YL ox kiow PMi>®?

1

km = (Kcal//hr.m.°C>

R |

Yo ¢pMid° 22

[
ou : ki : conductivité thermique du constituant i

ki = AE » T*T (Btu ~/ hrFt.°F

ki = 1.487 % CAE » T*F>  <(Kcal ~ hrm.°K>

LLes valeurs de AE et AF sont.” données dans le

’annexe D.

C.6> LA DETERMINATION DE LA MASSE VOLUMIQUE
DU MELANGE GAZEUX RHOG : [15]

RHOG = PT#Mw /RxT Kg/m>>
RHOG = PT/RaT cKmolesm®>

C-6-1>

CG-53-15

C-5-22

tableau D1 dans
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C.7> LA DETERMINATION DES COEFFICIENTS DE DIFFUSION
EFFECTIVE POUR LE METHANOL ET LE DIOXYDE DE
CARBONE De-CH30H et De-COZ : {18, 19]
Soit. la réaction chimique suivante :
aA + bR+ ... — == 1R + =5 ... C~7-1>
Le coefficient de diffusion du constituant A dans la mélange

reactionnel DAm est donné par la relation suivante :

1rs DAm = '1/(1+ddAtyA) )‘[Fi/DAB)*(YB“b/a*YA) + (1/DAR):U(YR+r/atYA)
+ (1/DAS) # (Ys +s/a % YA) + ..J] . C-7-2>
ou
dd = (r+s+ ... —a~b- ..0D /' &

as Pour le méthanol :

CHaOH  —2 == (€O + 2 H2 C-7-4)>
—_—
{1y . .
+ Fo
1 - 1 (Yco YcHaon " YHz Z-Ycuaqu Yy CC-7-5)
DcH3oH-mM 1+2xY CHIOH Dcnaoun-co DeHaon~H2

b Pour le dioxyde de carbone :
(4}

oz + H2 ———= o + H20 : : C~7-6>
e ———— -
2
1 - Yz - Yooz + Yco + Ycoz + Yuzo + Ycoz CC-7-7>
Dcoz-m Dcoz - H2 Dcoz ~- co Dcoz = HzO

Pour la détérmination de Dij, on utilise la corrélation suivante

(Fuller - Schettler - Giddingl.

0001 » T Y77 w ctoPMi + 1oPMi> °°

pr « AP+ ¥ %

Cem2r/sd CG-7-8>

Dij =

Vi : le volume molaire du ceonstituant i en cma/g mole qui est la
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somme des volumes contribues par chaque liaison de la molécule.[18]
Le coefficient de diffusion effective de chaque constituant. est:
. déterminé par la relation suivante :

Dei = E x Dim ~ TAU {C=T-9D

Calcul numerigue

Nous  allons effectuer le calcul numeérique de toutes ces
proprietés que nous venons de citer en considarant
1- le cas actuel de la journée 28-03-92 entrée réacteur (T = GO9K?>;

2- le cas design entrée réacteur (T = 518 KJ;

3~ le cas design sortie réacteur (T = 543 KD )

Las composition du gaz et, les paramétres opératoires de ces trois
cas sont données dans l’annexe D. h

Les résultats des calculs  effectués sont représentés dans le
t.ableau C.1. .

Nous remarquons dJque Cces propri¢tes varient. peu en fonction des
cas utilisés , donc nous pouvons conéidérer"uﬁe valeur de propriéte
moyenne qui sera ta valeur de la propriéte phySicc-chin1ique repre-
sentative du gaz traversant le lit Ncatal.y'tl..ique

Ces valeurs moyennes sont repreésentées’ dans le tableau C.2.

c.8> LA DETERMINATION DU DEBIT MASSIQUE ET MOLAIRE PAR UNITE DE
SURFACE G

G = FtaMw ~ Crsad>eD” (Kg/m”.hr> C-8-1D
G = Ft - C(rrad>eD? (Kmole / m’hrd

C.9> LE CALCUL DU NOMBRE DE SCHMIDT Sc : (191

Sec = mu / RHOGxDei C-9-1>



ANNEXES

C.10> LA DETERMINATION DE JH et JD : [18, 191

[ 4
as Détermination du diametre equivalent. Dp

de la particule du catalyseur :

Pour déterminer Dp , nous allons assimiler la particule du

catalyseur a une sphere donc :
2 & d°s /4 + gaedeH = ntD; C-10~1>

b/ Détermination du nombre de REYNOLDS Re :

Re = Dpsxg .~ mu CC=-10~2>

¢’ détermination de D et. JH : !

Pour Re < 190 Jb = 1.66 & (Red> °°% CC-10-3>
Pour Re > 190 Jo = 0.983 » (Red O <C-10-4)
avec Jp = Ju G-10-52
C.11> LA DETERMINATION DU NOMBRE DE PRANDTL : |

Pr : 191 '. _

Pr = CPM¥mu ~ km | , o " C~11~1>

-

C.12> LA DETERMINATION DES COEFFICIENTS DE TRANSFERT
DE MATIERE ET DE CHALEUR KcHaoH, Kcoz et h 1 [19]

Jo = (Kis@ * ¢Seid®”® : . C-12-1>
Ju = Chs CPMxG> % (Prd*"? ‘ CC-12-2>
o

Ki m (;hu.]n/(:?c:i)z'/3 Kmoles/m?.he
h = CPM&G#Ju Pr>>"" Kecal’m®hr.°K

C.13> LA DETERMINATION DE LA SURFACE EXTERNE
PAR UNITE DE VOLUME Av : [13]
Av = 6«1-E> ~ Dp cm /m CG-13-1>
Les reésultats des propriétés déterminées en <(C-8>, -9, (<CG-10D,
CC-113, <G-12>, <C-13) sont donnés dans le tableau C3 .

—
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'C.14> LA DETERMINATION DE L’AIRE DE LA SECTION DROITE
DU REACTEUR AREA :
Area = /4 * I° () 7 (C-14-1)

Tableau C.1 2

PRECPRIETES PHYSICO—CHIMIQUE
DV MELANGE GAZEWVR

Cas considére 1 2 3 \
Temperatuwre K @e o18 S4%

Keal/Kg. °K 0. 5244 0. 8768 0.8716
CPM —

Kcal/kmale. °K 7.8022 | 7.6808 B. 0536

Kg/m> 10,51 10,72 10,54
RHOG : -

kmolesm’ 1,75 1.22 1,17

Kg/m.he 0. 040 0. 035 0.4
mt ]

Kmole/m.hr 0. 005 0,004 0. 004
Mw Kog/Emole 8. 44 "B.76 9.24
kin Kcal/shrom®K Q. 1410 0. 1334 0. 1450
DeHzoH-m cme /s 0. 0328 0.0297 0. 0320
Deoz—m  cm /s 0. 0248 0. (228 0. 0273
De—CHIOH Cn /S 0. Qb G COSF 0. 0064
De—coz Cm /s (. OO0 . 0046 0. 005
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Tableau C.2° :

PROFRIETES PHYSICO-CHIMIGQUES
MOYENNES DU MELANGE GAZEUVA

Kcal/kg. °K O HRD )
(0 S
Kcal/Emole.®k | 7.8435
kg/m 10,60
RHOG : .
Kmole/m 1.21
Eg/m.hr 0. 0483
mut
Kmole/m.hr 0.008
Mw kg/kKmole Bg.g1 -
km Kcocal/hr.m. K 0.1411
DCHIOR~M CM- /S . 0315
Decoz—m cm /s O U250
De-cHson m/hr 2.07#10
De-coz m°/hr ‘ 1. 8110 °




ANNEXES

Tableauw n® C.3&

Kg/m b 7347.729
G

Kmale/ms .ne B73.97

CHCH 1.79
o

CO2 2. 28
Dp mn 5.0
Re 869.71
Jp = Ju 0.0614
Fre 0.272
K Kmole/m .he 34,68
CHI3OH
¥ Ecalim .hr 2986
coz2
h Kcal/m®.hr. °K 95,72

Av m2 /rnB

707.27°
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ANNEXE D

1- LES CARACTERISTIQUES DU REACTEUR :
Hauteur du réacteur : 7.162 m

Diametre du réacteur : 3.9 m

2- LES CARACTERISTIQUES DU LIT CATALYTIQUE :
Volume actit : 36 m°
Volume mort : 7.1 m>
Masse volumigque du Jit : 840 Kg/ma

Porosite : 0.4

N® de lit 1 3 4
Hauteur du {it (mD 0.754 0.754 0.754 ‘0.754
Volume du catalyseur

dans chaque lit <m?> 9 o 9 14

3- LES CARACTERISTIQUES DU CATALYSEUR : .

Type : ICI type BP 51.2

Composition : ZnO / CuO / Al20a / Fez0s = 285/ 509/ 112/ 0.047
Densité apparente : 1.4 g/m3

Surface spécifique : 60 mz/g-;

Forme de la particule : cylindre, granulé
Diamétre de la particule : 3.6 mm
Hauteur de la particule : 5.4 mm
Tortuosité : 2.0

poids moyen d’une particule : 0.2 g
Fraction du vide de la particule : 0.4
volume spécifique @ 01076 mlrg

Rayon du pore : 10 A“

4~ PROPRIETES PHYSICO-CHIMIQUES DE CHAQUE CONSTITUANT {iS] :
Ces proprié¢tés physico-chimiques  sont representées dans

tableau D.1.
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ToELEAS D1

Corps co He Cle HeO CHa(H CHa Nz
FProprigtes ‘
MNoms chimiques | monaiyde Hydrogene dioxyde eau methanol methane azote
de de . ' |
carbone - carbone ,

Fm 28,010 2.016 44.01¢  18.015 32.042 16.043 2B.013

TFF 3.1 14.0 2166 27321735 .7 LIS

To 81.7 20.4 194,7 I/3.2 0 337.8 0 WUL.7 77.4

Tc 132.9 352 IA.?  647.3 S512.6  190.6 126.2

Fe 34.5 12.8 72.89 217.6 79.9 45.4 Ii.0

Ve F3.1 £5.0 4.0 S6.0 118.0  92.0 89.5

e Q.29 0, 205 0.274 0.229 0.224 . 0.288 0.290

W .49 (22 0.725 0.344 ©.539 0.008 0.040

Spgr O B0E G.071 0.777 0.998 G.791 0.425 (J.Bt)ili

SUITE DV TARBLEAV D.1 -7

Corps | Ca He GOz Hz() CHa OH GHe Ne
ppte
TOEM |81 20.0 275.0 295.0 293.0 111.7 78.1
A T.EYT & 4835 4.728 7.701 0. OS2 4,598 7.440
(4] —o.mo7E—2 2. 21E-S | 1.794E-2 | 4.590E4 | 1.694E2 1.245E~2 | 2242
[<'w b bhTE—G | ~3. PBE~6 | 1. 53865 2.521E-6 | 6.17%0 2.840E-9 | L. HXED
aD S OTIES | 1. 826E—9 |4.097E-9 |~C.859E-7 | -6.811E7 2 TOTE-G | -2, 790ER
VISE | 94.06 3.82 578,08 &58.25 5.3 114.14 90,30
VISTO | 43.90 .3 18524 283016 2. 68 57.60 dive 14
LEL o | 2. 42 €, 0 94,05 —57.80 —483. 08 —-17.87 0. 00
(253 1.5116E-5 | 1. 2514E-3 | B. 67 10F—6 | 2. 166TE-6 | 2. 166586 1. 2070E-5 1.57204
A 5. B0 G.78 X 1.48 i.4a8 1.33 Q. 8O
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TABLEAD D.2

CONDLTIONS ET PARAMETRES CPERATOIRES DE L-UNITE D ARZEMN

cataLyseur Tvre ICT

COMPOBITION ENTREE ler LIT SCRTIE 48me LIT
B % CAS ACTUEL DU |CAS DESIGN |CAS ACTUEL DU|CAS DESIGN
2B/03/T2 R/UT/F2

o 4.4 7.54 2.96 b.01

Hz 200 7369 71.02 71.55
(e 574 h.02 4.59 5.35
CHaOH 0.5 0. 48 Z2.94 .05
CHa 12,57 8.97 13017 9.51

N2 .67 .16 - 35
Hz 0 0.1 0.14 1.50 1.20

Ft pesign = 14 2259.0 Kmole / hr
Ft actusl = 13578.9 Emole /hr

TARLEAU D.3

-

" TEMPERATURE EN DEGRE ©
LITS ENTREE SORT1E
CAS ACTUEL DU |CAS DESIGN |CAS ACTUEL DU|CAS DESIGN
TEIOE/ 92 2B/03/92
lev LIT 23 > 210 770 < 270
Zeme 11T 243 = 210 264 < 270
Zeme LIT 241 z 210 261 < 270
Aame LIT 246 > 210 261 < 270
Tanpérature gaz ds Guench ¢ 707 C

Precssion totale FT = 21 atm

—n
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ANNEXE E
A e e o o e e e o o o

6T AT I A N
**¥k*¥RESULTATS DE LA SIMULATION #EExkdss*w
*:4%+¥%DU REACTEUR DE SYNTHESE DE ##¥&#kk %%
WA AR AR EERMETHANDOL D' ARZE L 4 e e o ok e o
*HEkER kX kRESULTATS DU MODELE 2% % %% 5%k ak%
WAk bk AR RC INETIQUE DE  LECNDU %% s o s e e o o o 0 o
AR AR R RRARRRCAS  DES TGN® AW oo 060 0o oo
A A0 S A o O TN o

No.LIT KMOLE/HR
ENTREE LIT
1 10519.0000
2 11777.7500
3 12864 .8B600
4 13744.,2600
No.LIT TEMPERATURE TEMPERATURE DELTA TEMP
ENTREE oC SORTIE of oC
1 245.00 269.74 24.74
2 245,00 263.08 18.08
3 245,00 258.24 13.24
4 245,00 285,72 10,72
COMPOSITION DU GAZ A L ENTREE ET SORTIE DU
REACTEUR .
COMPOSITION ENTREE SORTIE
co.. L0764 L0734 L0690 . 0661
H2. . L7369 L7239 L7216 .7202
co2. .0602 .0543 .05651 .0557
H20. L0014 .0082 .0085 . 06082
MEOH .0048 .0158 .0208 L0239 -
CH4 . . 089> L0917 . 0925 . 0931
N2. . .0316 .0323 L0324 .0328
KMOLE-HR CHARGE ler LLIT
10519.000000
KMOLE-HR DE CHARGE QENCH 1..... 2....3
1482.958000 1231.545000 992.169100

KMOLE-HR CHARGE lerLIT+LES 3 QUENCHS

14225,670000

MEOH PRODUIT EN TONNES-JIOUR

274.473600

TEMPS UTILISATION DU CATALYSEUR

EN ANNEES
0.0006000E+GD

.064]
. 72190
. 0560
.0082
L0262
. 0935
L0329




oo o

0
0
0
0

S o o O o
*wk¥RESULTATS OE LA SIMULATION b % ko ¥ %
*%k*xxk%¥DU REACTEUR DE SYNTHESE DE #%¥akksss
WA AN AR A RPMETHANDL D' ARZ E #8952 4 o
EXRMERKRERRRESULTATS DU MODELE D %% 4% %4 4k
#a kR nnk kN kT INETIQUE DE  LEDNCIU 44 4 0 5 o o e o o

LR RN RN RETES AT TIUE LA 0 ke o000

e e e e A A e e Sl A A B

No.LIT KMOLE/HR
ENTREE LIT

1 1156%.5000

2 11834.3800

K’ 12864.8700

4 13193.9600

No.LIT TEMPERATURE TEMPERATURE DELTA TEMP

ENTREE oC SORTIE oC oC

1 2326.00 : 249,35 13.3%
2 243.00 ’ 257,52 14.52
3 241.00 251.67 10.67
4 246.00 255,07 . %.07

COMPOSITION DU GARZ A L ENTREE ET SORTIE DU
REACTEUR

COMPOSITION ENTREE SORTIE
Ca. . . 0443 . 0459 .0428 . 0402
HZ.. .72300 .72180 2133 7121
co2. . 0524 . 0501 . 0489 . 0455
H20. .0010 . 0091 L0109 . 0107
MEOH .005%0 0122 .. 0176 . 0202
CH4. L1257 L1275 .1288 L1295 .
N2, . L0367 0372 L3726 - - L0378

KMOLEZHR CHARGE ler LIT
1156%2.500000

KMOLE-HR DE CHARGE QENCH 1. ..... 2....3

426.122000 115%9.6210600 423.034600

KMOLE-HR CHARGE lerLIT+LES 3 QUENCHS
13578.280000

MEOH PRODUIT EN  TONNES~/JDUR
2332.8602080

TEMPS UTILISATION DU CATALYSEUR
EN ANNEES
0.000000E+00

-

. 038%
.7096
. 0489
.0117
L0232
.1202
.0380



No.LIT KMOLE/HR
ENTREE LIT
0 1 11875.0000
0 2 12284 .7500
0 3 13082,1600
0 4 13912.6600
No.LIT TEMPERATURE TEMPERATURE DELTA TEMP
ENTREE oC SORTIE oC oC
0 1 245.00 252. 48 7.48
g 2 245,00 257,80 12.80
0 3 245,00 257.42° 12.42
0 4 245,00 266,66 11.66

Ao T O R o 6
FREFFXFARESULTATS DE LA SIMULATION #ed oo k4 %%
*ekxex* kDU REACTEUR DE SYNTHESE DE  ##%%d# k% #
FHEEERRFERNREMETHANDL D AR L4546 34 8 3 o o 4 o e e o ok
KK EF XK R RRESULTATS DU MODELE 2# %% ko ks h ko3
REEEEERERBRCINETIQUE DE KUCZYNSK ] 45 o4 4 6 e 46 e o e o
EHRRRERRRRERERRCAS DES T SN ® I A0 9o 4 e e o e ok
A A A o

COMPOSITION DU GAZ A L ENTREE ET SORTIE DU

REACTEUR
COMPOSITION
co.. .17%4
H2Z.. L7369
coz2. . 0602
H20. .0014
MEQH .0048
CH4. .08%97
NZ2.. 0316

KMOLE/HR

11875.000000

KMOLE-HR DE CHARGE QENCH 1

507.5%5800

ENTREE
L0770
7297
. 0556
. 0065
. 0089

. 0904
. 0319

SORTIE
0741
7266
L0553
L0073
L0133
.0912
.0321

CHARGE ler LIT

?04.089300

L0713
. 7245
. 0555
. 0075

.0170 .-

.0919
L0324

lllll 2!..!
$38.443900

KMOLE-/HR CHARGE lerLIT+LES 3 QUENCHS

1422% ., 090000

MEQOH PRODUIT EN  TONNES~-JOUR

213.212100

TEMPS UTILISATION DU CATALYSEUR

EN ANNEES
0.000000E+00

. 0688
2226
. 0557
L0027
.0201
0924
0224



oooo
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A O o o ook ol R
*EXFRFERESULTATS DE LA SIMULATION
#*kkx6%%D REACTEUR DE SYNTHESE DE #¥%¥dkkn i
AR AR REPETHANDL DY ARZE LI #5433 e o e e 9 o
HAREARERFRERESULTATS DU MODELE 2 %% 5 30 8 4 o6 46 o o e
wkkank Rk ¥ ¥CINETIQUE DE KUCZYNSK T 4% % 4 4 3k
HRRRARREREEERRECAS AU TUE Lo 80 o 5 0o oo
S 3 o o ol 3 o 0 S 0 o R R o

W A e

No.LIT KMOLE~HR
ENTREE LIT
1. 12190.0000
2 1210%.1300
3 12835.3700
4 13266.3800
No.LIT TEMPERATURE TEMPERATURE DELTA TEMP
ENTREE oC SORTIE oC ol
1 234.00 240.71 4.71
2 240.71 252.82 12.11
3 241.00 263.33 12.33
4 246,00 259.39 13.39

COMPOSITION DU GAZ A L ENTREE ET SORTIE DU

REACTELR
COMPOSITION
co.. . 0443
H2.. .7300
coz2. . 0524
H20. .0010
MEGCH L0050
CH4. L1257
N2.. L0367

ENTREE
0476
7212
.0511
.0077
. 3088
. 12646
0370

SORTIE
. 0454
L7167

. 04927

.0097
L0135
.1278
L0373

KMOLE/HR CHRRGE ler LIT

12126.0048000

KMOLE-HR DE CHARGE QENCH 1

0.000000&+00

844.955300

. 0425
L2139
0494
.0104
0174
.1288
L0378

..... 2....3
542.934400

KMOLE/HR CHARGE lerLIT+LES 3 QUENCHS

1372.8%90000

MEOH PRODUIT EN  TONNES~JOUR

221.966200

TEMPS UTILISATION DU CATALYSEUR

EN ANNEES
0.000000E+0QD

. 03298
. 70%95%
. 0484
.011¢
. 0220
. 1299
L0379
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AR A O R R o R o o
wkanarkndt ¥ RESULTATS DE LA SIMULAT I ON® % & %% % &% & &
##¥xkedkekddD] REACTEUR DE SYNTHESE DE ##®¥E%ak
FEFEHERERERRERRFRMETHANDL DV ARZE Wb s et o e e b
FEERREERRRFRFRRRESULTATS DU MODELE 2#%##skkhhd#k
*xkkankd##C INETIQUE DE SEYFERT ET LUFTH##kk4kH%
FHREREREEEFARERRRRRARCAS DES TGN 98 e o o o e 0 oo
e e A 0 0 3 R R R R R A R R R R

No.LIT . KMOLE~/HR
ENTREE LIT
1 9873.3000
2 11042.4400
> 12422.2200
4 12654.7000
No.LIT TEMPERATURE TEMPERATURE OELTA TEMP
- ENTREE oC SORTIE oC oC
1 24%.00 269,60 24,480
2 24% .00 269.67 24.67
3 24%.900 264.24 12.24
4 245,00 260.68 1%.68
COMPOSITION DU GAZ A L ENTREE ET SORTIE DU
REACTEUR -
COMPOSITION ENTREE SORTIE
Co.. .075%4 0232 L0674 L0635
H2.. - . 7238 L2190 . 7168
coz2. . 0602 0543 . 0545 . 0652
H20. .G014 . 0087 .0094 .00%3
MECH . 0048 L0160 .0238 .0283°
CH4. . 0897 L0917 .0931 . 0939

N2 .. .0316 L0323 . 0328 0331

KMOLE~HR - CHARGE ler LIT
?2873.200000

KMOLE/HR DOE CHARGE QENCH 1o...020.00.3
1383.4%2000 1574,0054000 - 1394.299000

KMOLE/HR CHARGE lerLIT+LES 3 QUENCHS
14225.200000

MEOH PRODUIT EN TONNES~JOUR
326.047200

TEMPS UTILISATION DU CATALYSEUR
EN ANNEES
0.000000E+0D

. 0608
2153
L0556
.0092
L0314
. 0944
L0333




e B A 0 A A A A A6 A 3 e e o A 6 A 3R o R o R R
AHEARKKHRRBIRESULTATS DE LA STMULATION®##kw bbb
SRERRRERERRRD REACTEUR DE SYNTHESE DE ¥4k %%
AR AR RRIRAKBFHERNPETHANDL DY QR ZE LIS #5030 8 06 4 4
FEFEXRXEEFX X E XX XRESUL TATS DU MODELE 2% %% % % 0 0 ¥4

#EAEkEEX 4R BCINETIQUE DE SEYFERT ET LUF T %ok ok
WA AN AN R TRCTAS AT TUE LA e o 4500 o e 9 46 o0
e A A A A K S o o Tl o R o

No.LIT " KMOLE~HR
ENTREE LIT
g 1 11224.0000
0 2 11644.27400
0 3 12737.5000
0 4 13210.2100
No.LIT TEMPERATURE TEMPERATURE DELTA TEMP
ENTREE oC SORTIE oC oC
0 1 236.00 243.46 7 .46
0 2 243.00 258.95 15.%%
1] > 241.00 253,92 12.%8272
0- 4 244,00 257.66 11.66
COMPOSITION DU GAZ A L ENTREE ET SORTIE DU
REARCTEUR
COMPOSITION ENTREE SORTIE
COo.. . 0443 . 04271 .0441 . 0408
H2.. 2300 L7202 L7141 L7122 .. -
co2. 0874 . 0508 . 0488 0492
H20. L0010 .0082 .0109 - .D0109
MEOH 0050 L0099 0162 .0198,
CH4. L1257 .1269 . 1285 . . 1294
N2, . 0367 . 0370 .0375 0378

KMOLE-+HR CHARGE ler LIT
11724,000000 ‘

KMOLE-HR DE CHARGE QENCH 1..... 2....
31.221870 1235.%21000 587.277000

KMOLE-HR CHARGE lerLIT+LES 3 QUENCHS
13578.,020000

MEOH PRODUIT EN  TONNES/J0OUR
236.9%8100

TEMPS UTILISATION DU CATALYSEUR
EN ANNEES
C.000000E+00

3

. 0386
7020
. 0485
0120
0236
L1303
.0380



S A o o A A A O
AFFHEEKHFXRRESULTATE DE LA SIMULAT ION®#*4 454555
#4+4%% 49 %#0U REACTEUR DE SYNTHESE DE ###khskns
FHEEREEERERRREFRMETHANOL D' AR ZE L4 ¥4k o 5 3k o 4 40 o

L AR EERREFRECULTATS DU MODELE 2%k skt dk ek ket irs
Fohr kAR RMODELE DE  KAF RRDIU R A A o o o e o o o o o
FENEERARERARRTAS  DET TSN A A AN A KA K WA A A
S A S T R S O O R R

NO.LIT KMOLE/HR
ENTREE LIT
0 1 11804.70
) 2 11822,33
\ z 17819 .9%
0 4 13689.39
N9 LIT TEMPERATURE TEMPERATURE  DELTA TEMP
EMTREE @ SORTIE ©C or
0 1 245 .00 247 .89 2.89 )
0 2 245,00 262.47 17.47 .
0 3 245,00 259,02 14.02
0 4 245 .00 267 .22 12.22
COMPOSITION DU GAZ A L'ENTREE ET SORTIE DU
REACTEUR
COMSTITUENTS  ENTREE SORTIE
co. . NP . 0B . 0805 L0772 - T L0746
H2 . . L7369 . 21872 L7124 L7090 - L7062
coz. .0&02 L0464 . 04559 . 0460 L0461
HE L. LG014 L0161 ,0177 L0182 - L0187
ME M .0048 .0115 .D185 L0232 L0270
CHa . L DEo > L0911 L0925 L0935 L0943
M2 .. L0316 L0321 L0226 L0329 L0332

FMOLEAZHR  CHARGE ler LIT
11a04.,7000400

KMDILE-HR  DE CHARGE QENCH 1..... 2....3
194.343100 1185%.-81000 1040.279000

KMOLEAHR CHARGE lerLIT+LES Z QUENCHS
14225.100000

MEDOH PRODUIT BN TONNES/JOUR
280.2910400

TEMPS UTILISATION DU CATALYSEUR
EN ANNEES
G.000000E+00



SRR AR AR R AL L EE LT T T LR T TR R E S,
FEERRFRRRARESULTATS DE LA STMULAT I ONF#% %5 k44 4%
*ra k¥ ¥ 44400 REACTEUR DE SYNTHESE DE  #%#%khd#
FEEEARREERRREERMETHANDL D" ARZEWEE£E %545 54 ¥ K ¥ %
ELFERKRARARESULTATS DU MODELE O w#dmtedhkmsh %e kb
FRERRERRIRODELE DE  KAF R DU HH A 440 5 554K o4
FRERFEERNEERRCAT QU TUEL #5984 0K A 50K
LR R R R i TR T 2 T e N S g

N LIT KMOLE/HR
ENTREE LIT
0 1 13303.50
a 2 13195.66
0 z 13064.83
0 4 13195, 9%

N®.LIT TEMPERATURE TEMPERATURE DELTA TEMP
ENTREE ©C SORTIE @C o

£
o 1 236.00 2272.73 -B.27
] 2 227,72 238.26 10.54
n 3 238,25 249 .64 11.39
] 4 246.00 - 254.80 8.80

COMPOSITION DU GAZ A LYENTREE ET SORTIE DU

REGCTEUR
CONSTITUENTS ENTREE SORTIE
ca.. L0443 . 053% . 0558 L0530
H2.. L2300 7103 L2062 L2017
coz. L0574 . 0405 L0397 .0389%
HZ0. L0010 L0184 L01%27 L0213 .
MECH L00%0 0086 L0121 .0180
CH3. L1257 1267 . 1280 1294
M2 .. L0267 L0220 L0374 L0378

KMOLE~/HR CHARGE ler LIT
12Z02.%00000

KMOLE/HR DE CHARGE QENCH 1..... 2....3
&.164091E-01 7.586467E-01 273.473700

KMALEAHR CHARGE lerlLIT+LES 3 QUENCHS
13578.250000

MEOH PRODUIT EN  TOMNMES-JOUR
216.624800

TEMPS UTILISATION DU CATALYSEUR
EN ANNEES
0.000000E+00D

0509
6984
.0383
L0223
0216
L1205
. 0381

Y
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TR T e T R e Al A s T TR T s L
AEEA AR R RFRESULTATS DE LA SIMULATION #4% A kK% %k
#erxaxd2DU REACTEUR DE SYNTHESE DE #%%smk kb b od
FHERENEAF R KRR METHANOL D' AR ZE 40 o 3 5 4 o Ao
FxAFF R FFRRESULTATS DU MODELE S8 o 4 5 3 4 o e ok
EEFEEERERFFRRRCINETIOUE DE I SLAME & #2044 ok e 8
RGN R R RN E RS DES T SN A oA A A o Ao 4
e e A T R M o o o

NO.LIT
1 2
2 3
3 3
4 3
Ne.LIT TEMPERATURE
ENTREE oOf
1 24%.,00
2 24%,00
3 245 .00
4 24% .00

COMPOSITION DU GARZ A
REACTEUR

KMOLE~SEC
EMTREE LIT
L2750
.02%8
L3911
.8386
TEMPERATURE
SORTIE oC
262.92
248.04
220.01
275,92

L'ENTREE ET SOR

DELTA TEMP

of
17.92

23.04

26.01

30.92

TIiE DU

COMPOSITION ENTREE SORTIE
Co.. L0754 .0761 0724 .0687
H2, . L7369 . 7279 7239 7204
CD2. .Ba02 .06%1 . 0547 0547
H20. .0014 L0073 . 0083 . 0090
MEOH L0043 .0109% . 0165 .0218
CH4. Lssz L0908 .0918 L0927
N2 .. L0318 L0320 L0323 L0222
KMOLE/HR CHARGE ler LIT
2%9%0.000000 ' .
. KMOLE/MR DE CHARGE QENCH 1..... 2.
1022.817000 1444.702000 1768.2790

an

KMOLE/HR CHARGE lerLIT+LES 3 QUENCHS

14225,800000

MEOH PRODUIT EN  TONNES~/JOUR

294.569800

TEMPS UTILISATION DU CATALYSEUR

EN ANNEES
3.g000000

3

L0647
2157
. 0540
.010%

. 0282

0939
L0321

‘
-



56 S5 A AT O A O
## ¥ ¥ FFRECSULTATS DE LA SIMULATION ¥Eskkkkk®®
ek k¥ REACTEUR DE SYNTHESE DE ##%¥#¥¥kEw¥
FHFEERREERFERMETHANDL D' ARZE W34 40 40 44K F Rk *
FHRRRFERRERRESULTATS DU MODELE T84 %434 A ¥k
HHEERAEEREERECINETIQUE DE ISLAMEREREEEKHRERXER
ERHERER RN R AR RCAS AT TLIE L 35 6 o960 oo

A TN O O e T o o o T 0 9 o O

o
0
1]
0

S oo

NO.LIT KMOLE~SEC
ENTREE LIT
1 3,0959
2 3.0736
k! 3.4074
4 3.6791
NO.LIT TEMPERATURE  TEMPERATURE DELTA TEMP
ENTREE ©OC SORTIE ©C oc
1 236,00 "242.95 6.95
2 242.95 261.14 18.19
3 241.00 261.76 20.76
4 244.00 270.85 24.85

COMPOSITION DU GAZ A LYENTREE ET SORTIE DU
REACTEUR

COMPOSITION ENTREE SORTIE

co. . . 0443 . 0425 L0454 - . 0419
M2, . .~300 7214 L7157 ALl23.-
co2. L 0R24 L0513 .04%1 . 0488
H20. .0010 . 0075 .0103 ©o.0112
MEOH .00%0 .008>7 .0141 .0189.
CH4., L1287 L1266 .1280- L1292
N2, L0267 L0270 . .0374 L0377

KMOLE-HR CHARGE ler LIT
1114%.240000

KMOLE-HR DE CHARGE QENCH 1..... 2,
2.76678%E-01 1312.127000 1116. 433000

KMOLE/HR CHARGE 1lerLIT+LES 3 QUENCHS
13578,130000

MEOH PRODUIT EN  TONNES-/JOUR
251.83%9600 :

TEMPS UTILISATION DU CATALYSEUR
EN AMNEES
2.830000

. 0389
. 7065
. 0470
.0138
L0251
L1307
. 0382



[ T e N o Y

OO O

A WA 8 B o R R R
*#44%%% INFLUENCE DU DIOXYDE DE CARBOME % % % % % 4 # ¥ ¥
AN A S O S S R
#¥ 4% 4*#¥FRESULTATS DE LA SIMULATION ¥k & k¥
4% %%%%D REACTEUR DE SYNTHESE DE #k&kkkRkEFER
FEREAREBNAEFRMETHANDL DV ARZE L %840 4 44 e o
FEERRRRRRERRESULTATS DU MODELE 38 4o e o o o o KoK o
ERREFRFRKARERCINETIQUE DE T SLAME SR 4504 0 0 N4
FRFREAA RN AR RECAS DES TGN AT ol o o F 9K AR
o A O R o A R e R

NOLIT KMOLE~/SEC
ENTREE LIT

1 2.6438

2 2.9650

3 3,3592

4 3.8349

NP LIT TEMPERATURE  TEMPERATURE DEL.TA TEMP

ENTREE ©C SORTIE ©C er

1 245 .00 268.56 23.56
2 245.00 2720.22 25,22
3 245.00 271.71 26.71
4 245 .00 277.36 32.36

COMPOSITION DU GAZ A L'ENTREE ET SORTIE DU
REACTEUR

COMPOSITION ENTREE SORTIE
co.. . 0774 0753 .0710 0670
H2.. . 7560 7492 7460 . 7430
co2. = .0359 . 0328 .0328 - .0327
H20. .0014 . 0050 . 0054 . 0059
MEOH L0049 .0117 . .0173 . 0226
CH4. . 0920 . 0932 . 0943 -, 0952
N2. . . 0324 . 0328 L0332 . 0335

KMOLE/HR CHARGE ler LIT
2517.680000

KMOLE-HR DE CHARGE QENCH 1..... 2.

1282.193000 1552 . 065000 187%.228000

KMOLE~HR CHARGE lerLIT+LES 3 QUENCHS
1422%.170000

MEOH PRODUIT EN  TONNES/JOUR
301.070000

TEMPS UTILISATION DU CATALYSELUR
EN ANNEES
3.o000000

3

L0627

L7321

L0322
.0068

. 028%

0964
.033%
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B e A A A B R O e R R R

sxxnx% INFLUENCE DU DIOXYDE DE CARBONE %% # % # o 4 & ¥
A o o A R o A R R R
* k¥ k¥ * K6 ¥RESULTATS DE LA SIMULATION #*dkkkekss
#*kkkdnknit REACTEUR DE SYNTHESE DE #%#f#f®isks
FEERREFRERARRME THANDL D" ARZE LA d o ¥ o o e o Ao e o o e o
FEERRRERRRRRESLULTATS DU MODELE 34 oh 4 de o o 46 9 o e o
Rk e R akaknd ik kCINETIQUE DE [ SLAMES A oAtk o e e
AN NN RRRE NS DES TGN e oo o 44 3ok
6 oA AR o 0 o ok S o o

NO.LIT
1 2
2 3
3 3
4 3
N@ LIT TEMPERATURE
ENTREE ©C
1 248,00
2 245,00
3 245. 00
4 245,00

COMPOSITION DU GRZ A
REACTELUR

KMOLE~SEC
ENTREE LIT

.9368
0929 .
. 4282
. 8449

TEMPERATURE
SORTIE ©C

254.37
265.60
268.17
274,38

oc

11.37

20.50

23.17

29.28

L'ZNTREE ET SORTIE DU

DELTA TEMNP

COMPOSITION ENTREE SORTIE
co.. L0732 L0746 .0738 L0703 --
H2. . .7156 .72050 .7001 L6961
Co2. .0873 . 0805 L0796 .07%%
H20. L0014 L0091 L0110 L0120
MEOH L0047 .00%8 .0183 - L0206
CH4 . .0871 . 0880 . 06889 .’0898
NZ. ., L0307 L0310 L0313 L0317
KMOLE/HR CHARGE ler LIT
10572.480000
KMOLE/HR DE CHARGE QENCH 1..... 2.
686.289700 1313.989000 1652.5140

00

KMOLE/HR CHARGE lerlLIT+LES 3 QUENCHS

14225.270000

MEOH PRODUIT EN TONNES-JOUR

283.590800

TEMPS UTILISATION DU CATALYSEUR

EN ANNEES
3.000000

3

. 3667
L6905
0787
.0140
0271
L0910
L0321



o oo O
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e Al IR T LY T T T T T TR T e
¥#v®# [ NFLUENCE DU DIOXYDE DE CARBDNE # %% % & # % % %
A I Ao O S o o O
¥4 x xS FSRESULTATS DE LA SIMULATION #5554k
*kger x40l REACTEUR DE SYNTHESE DE  #%# &k ok d e ¥
FEAEEFERREFREMETHANDL D1 AR ZE #5954 46 304 5 4 o o 900 o H
EEFERFF KR EARESULTATS DU MODELE 3% #%# %K ahk k%
FEREFRFRREERRTINETIOIE DE T SL QNS4 4 0ok 04 e %
HAR A AR AR ERRRTAS [IE G T SN 50 o o0 0o ok
L R L L g A e T T T T

MOLIT
1 3
2 3
3 3
4 3
ME. LIT TEMPERATURE
EMTREE ©OC
1 245,00
2 24%.00
3 245,00
4 245 .00

COMPOSITION DU GAZ A
FEACTEUR

KMOLE/SEC
ENTREE LIT
.2004
2174
. 4898
.8579
TEMPERATURE
SORTIE OC
247.15
261.49
265,29
271.99

LYENTREE ET SOR

DELTA TEMP
or
2.1%
16.49
20.29

26.99

TIE DU

COMPOSITION ENTREE SORTIE .-
ca.. L0898 L0767 L0754 . 0728
H2 . . L6824 L6703 L6641 L6593
coz. L1296 L1206 .1189 .1187
Ha2, L0013 L0112 L0143 .0153
MEOH . 0045 .o0080 L0131 .0182
CHS . L0831 . 0837 . 0845 . 0854
NZ .. L0293 . 0295 .02%98 L0301
KMOLE/HR CHARBGE ler LIT
11521.620000
KMOLE/HR OF CHARGE QEMCH 1..... 2.

141.2458400

1094.638000

1468.298000

KMOLE-HR CHARGE lerLIT+LES 3 QUENCHS

1422%.800000

MEAOH PRODUIT EN TONNES-JOUR

260.982°300

TEMPS UTILISATION DU CATALYSEUR

EN AMNNEES
Z.600000

3

, 0694
6527
L1129
L0183
. 0248
. 0865
.020%



SeyF'erl:: resullats desran

.00000E+00
.50000E-01
. 106000E+00
.15000E+00
. 20800E+90
.25000E+00
.30000E+00
. 35000400
.40000E+00
.42000E+00
50000E+00
L55000E+00
.60000E+50
.65600E+00
.70000E+00
. 000D0E+00
.00009€+00
.50000E-01
.10000E+00
.15000E+00
. 20000E+00
J25000E+00
.30008E+00
. 75000400
L40000E+00
.45000E+00
.50000E+00
55000E+00
.60000E+00
.65000E+068
.70060E+00
. 0DOCOE+BO
DBO0BE+0S
.50000E-01
. 10000E+00
+15600E+00
20006E+00
.25000E+00
. 30000£+00
. 35000E+00
.40000£+00
.45000E+00
.50000E+00
.55000E+00
.60000E+00
.65000E+00
J0G0BE+00
.00000€+00
.00GOBE+0D
.50000E-01
.1B000£+00
. 15000E+00
.20000E+00
.25008E+00
.30000€+00
.35000£+00
.40000E+00
45000£+00
.50000E+00

.+95000E+00
.60000E+00
.6500GE+00
.7000CE+00

.0000GE+0D

51800E+03
S1659E+03
517446403
51880E+07
520326403
J52193E+03
23636403
52541E+03
52727403
529238403
931276403
233408403
535616403
JIZOE03
54025E+03
.54265E+03
L51800E+03
5202BE+0F
.52183E+03
H2324E+03
L52486E+03
52611E+03
527618403
52915E+03
53073403
53236E+03
53402€+03
539726403
53744E403
JSI9E+03
54054E+03
JG4269E403
J51800E+03
L52011E+03
52146E+03
J52263E+03
523758403
52489E+03
526048403
527228403
.52842E+03
.52964E+03
.53088E+03
932136403
.53340E+03
53468E+03
535978403
B3726E403
.51800€+03
519738403
.52089€+(07
.52187E+03
52281403
523748483
52469E+03
52564E+03
52661E403
SH2760E+03
H2859E+03
52960E+03
5I061E+03
53163E403
LG3266E+03
B3369E+03

L51800E+03
51718E+03
517B4E+03
919178403
52070E+03
JF2234E403
524056403
52586E+03
52775E+03
J52973E+03
LOIVE03
53394E+03
.53618E+03
.53849E+03
540B6E+03
L54328E+03
.51784E+03
52051E+03
L52216E+03
52361E403
52505E+03
52651E+03
528026403
.52958E+03
5311BE+03
53282403
.53449E+03
936200403
537936403
F3968E+03
54144E+07
54319E+03
517766403
92026E+03
521746403
52294E+03
J52409E+03
52523E+03
.52640E+03
.52758E+(3
L72879E+03
53002E+07
HI126E403
53293E+03
L53360E+03
S3509E+03
,93638E+03
53767E403
S1783E+03
519876403
S2113E+03
722158403
S2311E4D3
52405E+03
L52500E+03
52596403
52694E+03
527938403
628936403
L52994E+03
B3096E+02
53198E«03
53301E+03
534048403

.48050E-02
53672E-02
59188E-02
. 64895E-02
.70887E-02
77159€-02
.B3849E-02
.30855E~02
.98230E-02
.10598E-01
.11413€-01
. 12245E-01
. 13156E-01
,14082¢-01
J15040E-01
. 16026E-01
. 14617E-01
.15084E-01
.19584E-01
.16109€-61
.166%4E-01
L17219E-01
.17805E-01
.18411E-01
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