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NOMENCLATURE

Bst: Constante empirique relative au styéme

B : Benzene

Cp : Chalcur spécifique K cal/KG C°

E : Ethylenc

Ethylbenzene

EN :Ethane

FAo: Débit molaire en ethylbenzenc a iéntro du reacteur K mol/s
H : Enthalpic du gaz K cal/KG

K :Constante dc vitesse

KP : Constante ddquilibre & pression consiante

=

MI : Masse moleculaire du constihtuant i

M : Methanc

N : Rapport molaire cthylbenzéne vapcur déau

P : Pression total a l'interieur du reacteur

Q@ : Quantité dec chaleur du congtituant i

ST : Styrene

T : temperaturc

TOL: Toluenc

VKT: Volume de catalyscur

X,XE: Taux de conversion,taux de conversion & l'equilibre
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INT ODUCTION

Les premiéres polymérisation du styréne & a lle~ellc labo-
Sotoire ont été réalisées en 1840-1845 par E. Simon, Blyth ct
Hof{ man, c¢. cc n'ert ou'en 1865 ouda été faite la premicrc synthesc

~ du sy% stvrénc.

La premiere tentative de production de cc¢ monomere 8 1l'échclle
- - - -~ d o - .\ i . e - -
industricllc a été faite yers 1925 par la compagnie Américainc
"Waugatin' Chemical Company', tcntative qui & d'aillcurs échoué a
causc des difficultés de fonctionnewcnt.

Lz grand lancement de cette industric a été faite en 1941 avcee
1taccroisement de la demande en styrénc par les unités de ccoutchouc
synthétique BUNA S.R, dcpuls lec styrene occupe uiaec place de choix
¢ans l'industriec des plastioucs.

A présent lc principal srocédé dc la production du styrénc
¢ la dshydrogénation ccialytique de l'ethylbenzene.

v

- Ly
il Mab -

projct cst Jeo fairc 1'étude technicodéconomioguc
dtunité de production de sty:i'ne a partir de benzenc ¢t 1t'ethylcnc,
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Le Styrene est un liguide incolore, transparant d'odeur

agreable .

il est inflammable et peut donner avec 1'

Le Styrene etant un hydrocarbure

11 a une action irritante sur la pesu et les mugueuses

ait des melanges explosif.

aromatique est inflammable et

forme avec l'air des melanges explosifs.

Le styrene est moins toxique que
il est difficile de sejourner et
contenant suffisament de styrene
aigue.

Le styrene monomere est miscible
ques liquide. Il est miscible en
1'étharol, l'acetone, le benzene

le benzene , et dans tous les cas
de travailler dans une atmasphere
pout produires une intoxication

avec beuacoup de composes organi-
toute proportion avec l'ether,
et le tolerene.

Le styrene est un bon salvant pour les caoutchouc naturel et synth-
etiques ainsi que pour les matiers plastiques et autres composSes
organique.

Les principales proprietes physiques du styrene monomere pur sont
les suivantes:

Poids moleculaire 104,1 4

_Point d'ebullition sous 760 m m de hg 145,2 C

Point de congelation dans l'air a3 pression 30,628 C

Ngormale

Indice de refraction a 20 C
1 Indice de refraction a 25 C

1,4569

Nd
Nd 1,5439
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| Refraction specifiques 3 20 C 0,3500 ml/mg |
Refraction specifiques @ 25 C 0,3503 ml/mg '
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Chaleur Specifique (liquide) & 20 C 0,404 Cal/g

Viscosite @ 20 C 0,781 Cpo

32,2 dyne/cm

Chaleur la tente de vaporisation 10500 cal/mal

Chaleur la tente defusion 2645 Cal/mlol
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!
!
Tension Superficielle a 25 C :
!
!
!
!
!
Masse volumique !

!

!
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PROPRIETES CHIMIQUES

Le styrene monomere sert surtout a prepsrer des hauts polymers
et copolymers tels que : styrens butadiens , le styrene acIylon*”
—drile, styrene butadiene acrylontrile; stymens methactylats de
methyl EtC...q.a.Cependant du fait qu'il presgrvts 2 l1a fois un
royau aromatggque gt une double liaison , il se rapete 3 un grand
nombre de reactions chimigues.

Certains de ces reactions permattert de prepars® dee composée intee
ressantse.

-Hydrugenatiun : Formation d'ethylbenzene et d'alkylcyclohexane.
-Addttion d'halogene 3 Formation de dibromate de styrene.
-Recation avec les aldehydes @ Formation de styrene glycol,
~Reaction svec 1es hydrocarbures satures et insalurss
-Bxudetion : formatian de lloxyds de syrens.
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On sait que le styrene monomere 3 été preparé pour la premiere fois
par distillation seche de la resine de styrene . Ay laboratoire il
est possible de 1'obtenir par un §rand nombre de methodes gue nous
allons decrire brievement.

11.1.1- O, peut deshydrater soit en phase liquide soit en phase en
phase gazeuse les alcools alpha et béta phenylethyliques.

Avec l'alcool alpha, on a la reaction suivante :
Potasse -
Avec l'alcool béta

CGHB—EHZ-CHZ UH __________ CS HS-CH+CH2 + HZB

I1.1 .2 . L'acétophenone donne du styrene avec un faible endement
quand on la fait passer Sur un gel de silice en presence d'alcool
selon la reaction E6H5-ED—CH3 +EH3—EHZDH ————— CSHS—EH =CH2+CH3—CHU
I1.1.3.La methode classigue qui sonsiste & traiter 1'x-B dibromoph-
gnyléthane par la magnesium; conduit au styrene monomere selon la

reaction CGHS_CHBr—CHzﬂr Fmm CEHS—CH=EH2

11-1.4. Le styrene s'obtient par la reaction de la benzaldehyde sur
le cetene en presence d'acide borique a basse temperature, suivie
d'une decarboxylation par la chaleur selon les reactions.

CGHSnEHDZ +EH2 =Ce] ===——= CGHS-EH-CHZ-C=D ————— EﬁH5—CH=EH2

I1I-1.5.Une methode simple de preparation au laboratoire consisié
3 decarboxyler; l'acide cirramique par 1a chaleur selop la reaction

CEHS-CH=CDGH —————— E6H5 - CH =EH2 + C02

11_1.6. On peut employer au laboratoire le procede industriel qui
consiste & deshydrogener l'ethylbenzene 3 600 C selon la reaction

CGHS—CHZ—CH3 ———————— CSHE-EH= CH2 + H2
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Cette methode a ét® exploités industriellement pour la premiere
fois par COSden en 1957. De nombreuses variantes ont eté commercialisés
isées depuis.

- -LE PRENCIPE.

——— v ————— T ——

La faible volatilité relative de 1l'ethylbenzene -Xyléne necessite
d'effectuer un superfractionnement sur la coupe C aromatique de
reforming catalytique debarassée par extraction al solvante des
non aromatiques. Op opere donc avec un nombre de plateaux glevé et
un taux de reflux important pour separer 1'éthylbenzene du xylene
le plus proche par son point d'ebulltion , c'est a dire du melahge
0.P.M.Xylene, qui bout a une temperature de 2 ,2 3 2,9 plus ele-
vée seulement .

Le taux de recuperation de 1'éthylbenzene est en general de plus
de 95% et sa pureté superieure 3 99,8%

Les techniques :

—— i ———————————

Les differences entre les divers procédés sont essentiellement

——— A —————— T — -

Op utilisé un ensemble de trois colonnes hautes de 62 m chacune
et qui , pour une capacité de production de 227 0O t/an, ont un
diametre de 4,6 m

———— i ——— T —

Le superfractionnement sst réalisé dans deux colonnes seuleme-
nt de B7m de, pour un nombre total de plateaux reels de 340m et de
6,1 m de diametre our une capacité de 45 400t/an.

— —————— T — ———

Ce procédé permet d'obtenir de l'ethylbenzene 3 99,8% avec un
taux de recuperation de 95,4% a partir d'une charge & 36,4% d'ethy-
lbenzene .

Le taux est de 55 le nombre de plateau reels de 410. Ceci conduit
a deux colonnes de 60 m de haut et de 6,2m de diametre pour une
production de 71000 t/an.
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La technique la plus repandue, met en oeuvre la reaction exothermique
que suivante:

C6H6 + E2H4 ——————— ) CZH5 - C2H5

DH *298 = - 27 Kecol/mol
facilitée par une augmentation de pression et de temperature.
LES PROCEDES.

— i . O S T —— S - —————— W — — - —

Qui opere dans des conditions analogue a celles du procede divelo-
ppé initialement par union carbide . La reaction a3 lieu sous 10Bars
environ a 80-130°C

———--———-.——.._.——-.——_..—.-—.-—_.-—

Dans le procédé de ML , 1'ethylbenzene est produit par une reaction
catalytique homogene de 1l'ethylene sur le benzene €n phase liquide
Cette reaction d'alkylation peut etre decrite par :

EGHE + E2H4 ————— C6H5 = C2H5 + Q
La presence du radigal ethyl sur le noyau benzene favorisé une
alkylation , plus facilementddonner du diethylbenzene, 1l'ethylene
plus aisement encore pour donner du triethylbenzene.

L'alimentation en benzene de 1'unité d'alkylation est composée de
beneene frais et du benzene recyclé provenant des sections de dis-
tillation l'ethylbenzene et de styrene . Tout de benzene est ensuite
seché par distillation azcotropique dans un rectificateur. Le benze
ne sec, l'ethylene , le chlorure d'alumium ainsi que lt'initiateur
sont envoyés vers le reacteur d'alkylation ol se forment l'ethylb-
enzenes. Tout l'éthylene reagit ;3 le gaz sortant du reactesur est
traité afin de recuperer les aromatiques et le chlorure d'hydroge-
ne . Le gaz restant , compose esszntiellement des traces d'impure
tés presentes dans 1'alimentation en ethylene , est lavé pour eli-
miner les dernieres traces d'Hel , avant d*étre envoyé dans l'atmo-
sphere. On recupere la quantité de chaleur degagée par la reaction d'al
d'alkylation dans une chaudiere en produisant de la vapeur a basse
pression.

Le produit de la reaction d'alkylation est melangé au polyethylben
zene recyclé et subit une reaction de transalkylation en S8 depla-
gant vers 1'équilibre. Le produit de transalkylation est detendu
puis refroidi dans un systeme de recuperation de chaleur avant
d'&8tre lavé. Ly detente permet de recuperer et de reutiliser 1'ini-
tiateur . Ce qui en reduit la consommation agreable.

S




Le lavage du produit de reaction permet d'éliminer le chlorure
d'aluminium et l'acide chlorkydrique dissous . C'est un procédé

de lavage a plusiesurs etapes mis au point pour sviter les problemes
d'emulsion, de corrosion et d'encrassement que l'on a parfois avec
d'autre procédés de production d'ethylbenzene . On utilise de l'eau
et de la soude dilué et on produit de l'eas acide et de la soude
usée.lL'eau acide contient la chlorure d'aluminium et l'acide chlorh-
ydrique . La solution est concentrée par evaporation jusgu'a une
teneurde 25% en poids en Al il, et environ 0,5% en Hil . Ce sous
produit trouve aisément une applieation dans le traitement des eaux
comme agent floculant . Quoigue saturé en eau.lL'alkylation ainsi
lavé ne contient pratiquement plus de composés minereaux.L'efficaci-
t& de ce lavage permis d'éliminer les problemes de corrosion et
d'encrassement au niveau de la distillation .

La fractionnement de 1l'alkylat 1své s'e&fectue dans un train de
truis colonnes en série . Le benzene est obtenu en téte de la pre-
miere pour 8tre recyclé vers le sechage et 1l'alkylation . En téte

de la seconde colonne, on obtient 1'éthylbenzene s, (principalement
diethyl—et—triethylbenzBne) de la faible quantite residu a point
d'ébullition élevé . Ce residu represente pratiquement l'encemble
des pertes en sous-produits du procéde et constitue un fuel de

wonne qualité . De la vapeur est génerée dans les echangeurs qualité
de chaleur au nivea  de la cistillation . La vapeur produite au
niveau des sections d'alkylation et de distillation et l'apport en
fuel par le residu procurent prés de 90% de l'energie nécessaire

3 1'ensemble de l'unité d'éthylbenzene .

Le catalysuer d'alkylation est un complexe aromatigque de chlorure
d'aluminium et d'acide chlprhydrigue préparé sous forme liquide ,

ce qui permet d'alimnenter aisément le reacteur d'alkylation . La
plus grande partie de 11initiatenur est ajoutée separement . Le
complexe catalytique est habituellement preparé 3 partir de chlorure
d'aluminium et de chlorure d'éthyle ( qui reagit pour libérer Hil
anhydre ) . Cependant si 1l'on dispose d'hil anhydre ( par exemple
comme sous — produit de la fabrication de chlorure de vinyle). On
peut l'utiliser directement .

Enfin pour la preparation du catalyseur , cet (Hil) anhydre peut
Stre utilisé avec de l'aluminium granulé pour fabriquer A113 . Cette
derniere possibilité ne se justifie aisément qua dans le caz des
unités de production d'éthylbenzene de grande capacité

e e o T T S S S S S —— - T - S S —— =

C'est un procéde 3 lit fixe et est baser sur l'emploi d'un catal-

yseur solide que nous aklons designer sous le terme de catalyseur
$% APEB )) .

Dans ce procédé, on distingue deux sections principales. La sectian
de reaction ou l'alkylation et la section de Iecuperition (Fig 1) .

sselses



DAns la section d'alkylation , on a du benzene frais et du benzene
recyclé qui sont , prechauffée , vanorisés puis combinés au courant formi
d'alkylaromatique recyclé et 1'éthylene frais, l'ensemble est alors
dirigé vers le reacteur d'alkylation qui peut comporter deux react-

eurs ou davantage , 1l'un deux se trouvant en phase deregeneration
pendant que l'autre est en fonctionnement . On regenere avec des
melanges -N.,-air & teneur en 0, reglée afin d'emp&cheur une montée
excessive dé la temperature peméant le cycle de regeneration.

On peut prevoir un recyclage des gaz de regeneration avec l'air d'appoin
-ppoint mais il faut d'abord analyser toutes les donneés pour deter-
miner si un tel investissement supplementaire peut se justifier.

Dans la section de recuperatdon du produit on a le train de disti=
llation separe d'abord le benzene non réagi de 1'effluent du reac-
teur et le recyclé vers l'alkylation . Comme le taux de conversiom
de 1'éthylene est de 100% toute trace d'éthylene non converti ou de
paraffines légéres gazeuses est soutirée du systeme et utilisée co-
mme combustible . On ne recupere pas ces traces et on evite de les
recycler. 11 n'existe pas de raison technique pour ne pas incorpor-
er un cycle de recuperation de 1'éthylene non réagi , mais les quan
tites sont si faibles que cela est inutile. Le produit exempt déét-
hylene est ensuite fractionnée en gthylbenzene et fraction plus
lourde. Cette derniere Etant elle-m8me séparée en une fraction
alkylaromatique qui sera recyclée vers la section et une fraction
résiduelle . Le courant d'aromatiques contient l'ensemble des pro-
duits non utilisés qui sont recyclés.

L'ethylbenzene de haute pureté convient pour alimenter les synthése
du styrene . La perte der résidu lourd . represente moins de (2%)
de la charge totale, ce residu est utilisé comme combustiblee.

——————— —————————

Les procédes a pression eleveée se distinguent essentiellement par
1a nature du catalyseur supporté utilisé: H,P0,/Si0,; Al,0 /Sio

1o i 4 2 2°3 2
_Al2 0, d'agtre part.

LES_CATALYSEURS A BASE D'ALUMINE:

Le premier systeme catalytique constitué d'alumine déposé sur sili-
cagel 3 ét2 employé durant la secodde guerre mondiale par Koppers
dans son unité de Kobuta .

On oppere 3 310 °C sous 60 & 65 bars . Un tel Catalyseur ne permet
paq de realiser la transalkylation des polyéthylbenzenes, dont on
reduit d'ailleurs la teneur , en augmantant le rapport benzene /
éthylene . Pour obtenir des rendements supeieurs 3 98% ; on doit
adjoindre 3 l'installation principale un reacteur de transalkylation
operant avec du chlorure de kXxamsakkykatxum d'aluminium par exemple.

vosl sew



-

e

=LES_CATALYSEURS_ A _BASE D!ACIDE PHOSPHORIQUE :

L'acide phosphorique deposé sur kieselguhrasstire conversion par

passe de B0% a 325°C sous 40 Bars et de 95% sous 60 Bars . La ten-

eur en éthylbenzene dans l'effluent du reacteur croit de B7 a 93%
lorsque le rapport benzene / Ethyléne de charge passe de 3/1 as/i.

le recyclage des polyethylbenzene est possible mais diminue l'activité
té du catalyseur par d@pot de carbone.

A ——— R e

(Procede ALAKRR de U.0.P)

La particularité de ce procédé est de pouvoir utiliser des gaz de
craquage dont les concentration en éthylene sont faibles (831 0%)
['installation comporte deux reacteurs: dans la premiere on effectue
1'alkylation alors que dans le seconde on realise dans des conditi-z
ons operatoires un peu moins sévéres (200 °C - 35 bars) la transal-
kylation des polyalkylbenzenes.

Pans le premiere reacteur on introduit sinultanement 1'éthylene
dilué et le benzene guquel est adjoint le benzene recyclé . Dahs

le seconde on introduit le benzene et les derivés polyalkylés .

la conversion de 1'é&thylene est pratiquement total: les effluents
des deux reacteurs sont melanges, on en elimine les gaz residuaires
par flash, puis on sépare successivement le benzene , 1l'éthylbenzene
et les polyethylbenzenes., Le rendement global en éthylbenzene par
rapport au benzene guasi quantitatif , on effectue qu'une legére
purge sur le recyclage des lourds afin d'éviter l'accumulation des
derives alkykXs issus de la presence de propgléne et d'acétyléniques
dans la charge.



La principale voie d'obtention du styrene est constitue par la
deshydrogenaaion de l'ethylbenzene.
Cat ) =
C6H5,C2H5 —————— ) CSHS —ICH—EH2 + H2
DH °= 1 21 KJ mole
298

I1 s'agit donc d'une reaction endothermique favorisée tant sur les
plans thermodinamique que cinetique par une temperature elevés .
Le procédé opere en phase gazeuse vers (550-600C° )sur les cataly-
seurs solides & base d'oxydes metalliques (F8203 + Cr203+Sels de
potassium comme promoteur).

On distingue deux categories principales de procédés.

Selon le mode de fonctionnement des reacteurs.

-Isotherme - Adiabatique.

—— — ———— i —— ———— ——— A —— — = T ——

commercialisée par B.A.S.F.
Les conditions operatoires sont les suivantes :
Temperature de la charge 580 °C

Temperature du fluide caloporteur (

( 750°C a l'entrée
( 630°C a la sortie
(

Rapport pondéral vapeur d'eau /éthylbenzene : 1 /1

La conversion est de 40%

Rendement 92 a 94 %

B.A.S.F. utilise un gaz de carneau . L'ethylbenzene et la vapeur
d'eau sont vaporises et surchauffés par echange thermigue avec
1'effluent du reacteur et avec le gaz de carneau de sortie , qui est
alors refroidi & 375 °C et que l'on réchauffe ensuite dans un brul-
gur .

Le reacteur comporte des tubes de 2,5 3 4M de larg et 10 a 20 de
diametre, remplis de catalyseur ;j celui-ci retenu par une grille
deborde en haut et en bas de la zone tubulaire proprenant dite
La capacité unitaire maximale est de l'ordre de 22000 T/an pour
une converti on de 40%

L'alimentation en ethylbenzene de la section de deshydrogenation

se compose d'ethylbenzene fraichement produit et d'ethylbenzene
recyclé provenant de la dietillation du styrene .Cette alimentation
est vaporisés puis melangée § une faible quantité de vapeur d'eau
et prechauffée dans la section de convection d'un surchauffeur de
vapeur. Le reste de la vapeur de procede est surchauffée dans la
section de radiation du four et melange & l'ethylbenzene vaporisé
au niveau du reacteur de deshydrogenation ou le styrene est produit
3 un taux de conversion et une selectivité elevés.

Le styrene congu par Monsanta -co Lumuns pour la reaction de deshy
drogenation sst composé d'un reacteur adaabatique & plusieur etages
avec un rechauffeur entre les etages . Ce reacteur est le resultat
de 1l'integration par C.0.Lumuns des caracteristiques des techniques
de mecanique et de procéde.



Les effluents sortant du reacteur sont refroidi dans un echangeur

de chaleur jusqu'au point de condensation , condensé et ensuite
separés en deux phases liduides ? Le gaz naon condensé est comprimé
puis traité pour recupera les aromatiques qui sont renvoyés au se
parateur . Le gaz restant est composé de pre de 90% molaire d'hydro-
gene . Ce gaz normalement utilisé comme fuel pour le four , peut
aussi en certaines circonstances. Constituer une source d'hydrogene

La phase aqueuse provenant du separateur est stripée a la vapeur
pour eliminer les arcmatiques dissous avant de servir d'eau de
chaudiere pour l'ensemble de 1l'unité (il ya donc au total cang point
de recuperation de chaleur dans la periode de Monsanto /Co-Lummus.
do production de styrene.)

La téte de rectificateur est condensée est envoyée au separateur.

La phase organique forme le styrene monomere bruit elle contient
du benzene , du tolieene et ethylbenzene qui n'a pas reagi et une
faible quantdté de composé @ haut point d'ebullition . Le styrene
de grande purete est produit dans une section comprenant quatre
colonne de distillation .

La premiere effectue ume distillation sous vide separant 1'éthylbe~-
nzene du styrene . L'inhibileur ne contenant pas de soufre est int-
roduit & ce niveau Deux colonnes places en serve effectusht le fon-
ctionnement des produits de t&te de cette colonne en éthylbenzene
Recyclé , et en sous produits benzene et tolirene . La petite quan-
tité de benzene produit est normalement Recyclée.

Vers la section D'Alkylation le fond de la premiere Colonne est en-
voyé sur 1 Deuxieme Colonne sous vide d'ol sort en t&te le styrene
monomere de tres grande pureté Le fond de cette colonne est recti-
fié en continu pour recuperer du styrene supplementaire .

Le Goudron Restant contient des camposés a point d'ebullition elevé
du styrene polymere et l'inhibitsur . Opn l'utilise comme fuel dans
le procédé.

Quoique relativement lentes, il existe des reactions de transalkyla

tion equilibrées et favorisées par le m8@me catalyseur , permettant
de deplacer l'équilibre vers la production d'éthylbenzene , par
exemple CHj

+ 0 —————- 2 o - E2H5

Afin de minimiser la formation de polyethylbenzene et de favorisér
les reactions simultanées de transalkylation on opere en pIresence

d'un excés de benzene . Les reaction d'alkylation et de transalky-
lation sont controlées avec precision pour donner un produit proche
de la composition & l'équilibre en benzene , ethylbenzene et poly-

ethylbeszene.

Ce procéde utilise le chlorure d'aluminium comme catolysedr (frie-=
del Crafts) et le chlorure d'hydrogene comme unitiateur .Cependant
le catwlysaur est utilise d'une fagon nouvelle toute differente afin
qu'il n'existe qu'une seule phase liquide aromatique . La reaction

a lieu en presence de tres faibles quantités de ce couple catalyse-
ur / initiateur disposé completement dans les aromatiques.




I1I/CHOIX DU PROCEDE

————————————— ——— ——— ]
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De nouveau, le choix finale sera basé sur les consequences é&conami-
ques du projet.

Dans un premier stade , il s'agira don d'une etude purement tecknique
tendant 3 presenter le plus de solutions possible
11 faudra donc :

- Découvrir tous les procedes existants a8 l'heure actuelle.

Les etudier du point de vue.

Qualités des produits obtenus.

- de la taille maximum considérée comme rentable.

- Qualites des matieres premieres devant Etre utilisés les matieres
sont elle approvisionnées directement en algerie ou doivent-elles
gtre importées?

- Les quantites utilisées ( par unité de production) seront donc
aussi nécessaires.

- Le degré d'automaticité (Personnel)necessaire pour la taille
minimum et des #&ailles superieures) il e€'agit ici d'un chiffre
approximatif , le chiffre exact etant obtenu a8 la fin de 1'étude
technique détailleée.

- matiéres consommables utilisées : eau, gaz, elesctricité, fuel ,
vapeur ( quantite par unité de production)

- Espace necessaire pour l'implantation .

- Celle-ci pourra -t-elle &tre purement horizentale partiellement
vertigale ou totalement verticale.

-Importance des batiments de production ( en hauteur devant suppor=-
ter de fortes charges, des vibrations etc...)

-Type de main d'oeuvre necessaire
-Possibilité de rentabiliser les achats (vente, combustible)
~0Ordre de grandeur des investissemeants.

Cette premiere etude permettra de limiter eventuellement le nombre
de procedes qui devront &tre etudie en détail,



D'apres le tableau on tire les conclusions suivantes.

- Le procede de M.B.presente un rendement le plus elevé (98%) et
gui est aussi du au bon choix du catalyseur.

Le procede de M.B. Utilise un catalyseur solide et gqui ne provoque

pas la carrosion , d'ou l'installation est construite en acier au
carbone.

De plus ce watalyseur presente un bon rendement et longue durée de
service , en comparaison avec les autres proceded ol on a l'appari-
tion de phenomene d'emprisonnement de catalyseur par dep8t de car-
bone (procédé d'acide phosphorique ) ou carrosion ( procédé Alkar)

-Le procédé de M.B represente a peu prés les deux tiers de la sur=
face de celle des vaoiles d'éthylbenzene classiques, il y a dailleurs
moins d'appareils ce qui entraine les frais engendres a ca niveau plus
plus faible le rendement m energetique etant tres élevé les besoins

en eau de refroidissement sont naturellement faibles .

On Conclu generalement que le procédé M.B.est le meilleur,




OPTIMISATION DES CONDITIONS OPERATOIRES

1 -//

Dans la phase initiale ona étudié 1'éffet du rapport ( benzene)
éthyléne) et celui de la temperature sur le selectiviteé .

le tubleau -1- presente des donnée pour des raprests ( B/E)
allant de 3;0 & 10,0

Tabgeau N° 1
1'effet du rapprot benzene 1'éthyléne sur la selectivité

Vs — 3990 P = 8 Bars
! ! ! D.E.B. ! Sous produits!
! .H /C.H ! Vitesse Syacial}] %, Poids ! % Poids !
6 Gt b4 ! i ! 1
] ! ! ! i
! 3,0 ! ik ! 5,50 ! o !
! ! ! ! !
! 5,2 : 1,9 : 2,08 ! o iBk
! ! ! ! !
! 6,3 ! 1,6 ! 1,43 ! 0,09 !
! ! ! ! ]
: 8,2 : 1,2 : 1,10 ! 0,05 :
1 ! 1 1 _ 1
i 10,0 : 1,0 i 0,78 : 0,05,

Comme on pouvalt s'y attendre d'apres les equilibres thermodynamigues
1o ptoduction de diethylbenzene (D.E.B.°) augmente avec la diminution
du repport (B/E).

On constate la méme tendance pour d'autres sous produits dont les poini
d'ébullition se situent entre ceux d'éthylene et du diethylbenzene
, nais elle est moins nettement definie .

Le choix du rapport (BFE) depend des aspects, éconouiques respectifs

du recyclage du benzene ow du diéthylbenzene et du fonctionnement avec

des cycles catalytigues plus courts entre deux regenerations, a4 mesure
que le rapport (B/Ejdiminue .

Au wéme Stude on a dgalement étudié 1'éffet de la temperature de fonc-
—-tionnement sur lz selectivité.

DAns le tableau(2) figurent les resultats obtenus pour des tenpcratures
allont de 343 °C & 468 °C pour une forme emperementale du catalyseurs



Tableau N° 2

Lteffet de la tempercture sur la selectivité

P = 18 bars.

1 ! ! ! D.E,B 1 !
! Tempe ‘e 1C.H./C 1 Vitesse S ! ! !
! e mogntree : Qofé By : itesse Spaciale ! % poids ! :
! ! ! 15 ! ! -1
! 3473 ! 5,6 ! 3,3 1 4,6 ! 0,96 !
! ! ! ! ! !
! ! ! ! ! !
! 371 (T ! Yy i 4.7 ! 0,45 !
! ! ! ! g !
! ! ! ! ! !
! 385 7 ! 5 R 0;31
! ! ! ! ! !
! ! ! ! ! !
! ! ! ! ! !
! ! ! ! ! !
! 413 g ! . i 350 4 0,34 !
! ! ! ! ! !
! R ! ! ! !
! 4217 ! ! . 1 2,8 ! 0,20 !
! ! ! ! ! !
! ! ! ! ! !
! 441 v ! - 12,4 | 0,30
! | ! ! ! !
! ! ! ! ! !
! 454 1 v ! % 12, ! 0,33 l
! ! ! ! ! !
! ! ! ) ! ! !
! 468 by ! ’ ! 2,0 ! 0,40 !
! ] ! ! ! !

I1 mx'y'a une dimunition nette de la production de (DeE.B.) lorsque la
temperature & 1l'arrivée depasse333¢, il se forme aussi un peu moins
de sous produits ( entre 1'EB et le D.E.B.) .

Mais lorsqu'on éleve la terperature au-dessus de 385 °C

i1 n'ya pratiquement plus de changeuwent .

La temperature exerce par coutre , une action tres nette sur la durée
du cycle du catalysuer ; ceci se traduit par le vieillissement elévé

de ce dernier lorsquton travaille entre 343 et 371 °C. Si 1l'on prend
en consideration la selectivité (7 ) entre (EB) et (D.E.B.), on’ vo:



que celle-ci .est optimale entre 399 °C et 454 /°cC

Les resultats montrent que 1l'on peut realiser simultaneuent la transal-
kylation et que . des temperatures de 1l'ordre de 427 °C - 454 °C perme!
_tent une dimmunition de taux de recyclage de D.E.B.

= CONCLUSION
Deu resultats experimentaux representés sur les figures (1.2.3), on

peut en deduire lgs conditions optimales qui assurent une vitesse du
processus la plus élevée avec un rendement important en (E.B.)

- Pression : 18 Bars

- Temperature : 427 - 454 °C

- Rapport molaire: CGHG /02 H4 : 556
- Vitesse speciale: DD

BILAN DE MATIERE ET DE CHALEUR.

INTRODWCTION .

Une fois &tablis les puramétres technologlques de base et avoir . =
choisis, les apoarells dans lesquels vont avoir lieu les opérat-
~ions physiques on doit calc uler les bilans de matiere et de chaleur
afin d'établir les dimensions et le nombre de chacun des appareils
dev:nt Ticurer pour chaque stade de fabrication . Ces bilans doivent
sire <tablis aussi bien lors d'un calcul d'un nouveau projet que pour
verifier le bilan fondé d'un procédé de fabricajion deja en coOurse

BILAN DE MATIERE :

Le calcul du bilan de hatiere se fait X la bade de la réacyion globale
principale et les réactions secondaires guivant le principe de la con~

—servation de la matiere.

En fait, dans 1'industrie , méme les principaux constituants des mati-
-éres premiéres peuvent ragir entre eux en dehors des reactions princi
-pales, en outre , les reactions secondaires se forment au depens des
imruretés contenues dans les matieres premieres et, on ne peuv connai-
rigoureusement toutes les reuctions gml se produisent au couvrs des pri
cessus industriels et les produits secondaires formés; on ne tient
compte generslement que des reactions essentielles et des produlis ,
gui ont une certaine valeur pour 1'industrie , autrement dit le bilan
de maotiere on utilise la fornule

e !
! ce qui entre = ce qui sort !
! 1

Bien souvent ; en fin de calculs, on represente le bilan de matiere

sous forme d'un tableam o

BILANDE CHALEUR.

Le bpi’ " ir est calculé a la base de la loi de la conservabic




de l'energie , il est calculé pour clhaque appareil séparement selon
les valeurs du bilan de rnatiere et du bilan de chaleur du procédé de
fabrication envisagé dans cet appareil.

Ce qui & é%té dit au sujet de 1l'établissement et de l'application du
bilan de matiere reste vrai en ce qui concerne le biluan de chaleur

En perticulier , de calcul du bilan de chaleur, il peut étre represent
sous forme de tableanr

Pour le calcul du bilan de chaleur , on utilise les foriules suivante
Q= my Cp(i) T, ( pour chsque constituant )
Q ( entré)= Q ( Sortie) ( Conservation de chzaleur )

BILANS DE MATIERE ET _E CHALEUR DU REACTEUR .

BILAN DE MATIERE.

Données de base.

- Production annuelle de 1l'installation . 2083 Kg/h dféthyl berizene
rure

- Rendement etunt de 98%
~ Repport molaire CgHg /02114 s 5.6
- Conpositiog molaire & 1l'entrée du reacteur :

D.E.B 13%
P.E.B. 3%

E.B. 0,5%

- Lz composition imassique & la scrtie du reacteur

Benzene : 42% D.E.B.: 13%
SACAIOEL
— NOMBRE DE MOLES D!'ETHYLBENZENE PRODUIT. /
_ Qg

e~
Do = %oa; 5= 19,65 439 moles/h

— NOMERE DE MOLES DE BENZENE FRAIS PURE ET D'ETHYLENE FRAIS PURE.




- 20,05 10° moles/h

100
&

— QUANTITE D'ETHYLENE FRRIS PURE A L'ENTRE DU REACTEUR,

ng=2D0g - Mg
mg =20,0540° . 28,407 = 561,4 Kg/n
~ QUANTITE D!'ETHYLENE FRAIS ENE@AHT DANS 1LE REACTEUR.

L!'éthylene entront ders le rescteur etant de 99,5% de purcté

mp =mp . 100 =561,4 x 100 = 564,22 Kg/n
& 35,5 39,5

— QUANTITS DE BENZENE PURE ENTRANT DANS LE REACTEUR .

D'apres les donndes on a le repport 06 HB /02 H4 = 5

= 501:561 ) ° (98) = 7819,5 ngh
2

QUANTITE TOTALE ENTRANTE DANS LE REACTEUR .
_ (B + DE) 100 = ( 7819,5 + 561,4). 100 = 9770,44Kg/h
E ' 5%75 \

83,5
QUANTITE D)ETHYLBENZENE ENTRANTE DANS LE REACTEUR .
m = oPo P=13%
DEB Do 60
m = 9770,44 13 = 1099 Kg/h
S 5

QUANTITE POLYETHYLBENZENE ENTRANT dans le reacteur.
DpER = 9770.44 X % = 258,98 Kg/n

QUANTITE d'ETHYLBENZENE ENTRANT ENTRANT DANS LE REACTEUR .
Mpg = Dy .T%% P3 = 0,5%

mgy = 9770,44 . o!g = 41,93 Kg/h




QUANTITE DE BENZENE SORTANT du REACTEUR .

= . P. 42
BT i
mp = 9770,447 ; 42 = 4103,58 g/h

QUANTITE SORTANT D'ETHYLBENZENE DU REACTEUR .

ot s

= . P2 P2 = :
“EB T oy 7

mpp = 9770,447 . goo = 293,13 Kg/n

QUANTITE DE POLYETHYLBENZENE . SORTANT DU REACTEUR .

P“mB:mT'P P3 = 3%

“PEB

770,447 o T%U = 293 11Kg/h

QUANTITE DE DIETHY|BENZENE SCRTANT DU REACTEUR, ™
mpep = p o % = 9770,47 x 13/100 = 1270Kg/H

QUANTITE DE RESIDU LGURD SORTANI DU REACTEUR.
Mgy = O -k = 9770,447 x_12 = 1172,45Kg/h
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BILAN DE CHALEUR

Donnée de basé

Temperature du re:cteur . T = 427 °C

Pression dens le reacteur P = 18 bars

Calc%

_ CALCUL LES DEBITS VOLUMIQUES DE CHAQUE CONSTITUANT:A-{/ENTREE U

REACTEUR.
on a2 V, = 22,4 fflg,_ M. = masse nolaire
ML
! ! ! ! ! ] !
! Constitv nt ! Bensene 1Ethylene !'Ethylben!P.E.B. ! D.E.B.! Totale
! ! : ! ! ! !
! ! | | | — ; -
A (n” /1) ! 22456 1 451,2 ! 8,86 ! 43,41 ! 182,5712956,24
1 ! 1 L 1 1 1

- caleul de le Temperature cprec deétente

on - wie detente de joule thouson
. T
£, = L
vf Pf

- . . . 2
On considere que les debits volw.iques avant la detente et apres la
ietente sont e aux

Tf = - —1 . i
yig
Pl o 20 bars Tl — 315 oC
Pf - 18 bars
% = &0 . 315 = 350 °C

T
- QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT DANS LE_REACTEUR AVEC Li_BEN/ENE .

L

- 78 19,5 ( 0,517)(350 + 273)= 25 18 000 kccl/h




—-QUANTITE DE CHALLUR ENTRANT DANS LE REACTEUR AVEC L'ETHYLENE.

Q= C,(B) T
564-(0 84) (350+273)= 284,610 kcal/h

-QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT DANS LE REACTEUR AVEC POLYETHYLBENZENE,
Q =m PEB T
PEB PEB G.,( )
= 251,98 .(0,698) (273 +350) = 1095 74,5 kcagl/B
QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT DANS LE REACTEUR AVEC D.E.B.

i
g = Mpep G (PEB) ' ¢
= 1090,89 (0,686 ) ( 350+273)= 461. 48 '8 7 keal/h

QUANTITE DE CHALEUR A LA SORTIE DU RLACTEUR AVEC BENZENE.
4103,58 (0,517 )(427+27 3) = 148 000 keal/h

I

QUANTITE DE CHALEUR D;ETHYLBEHBEHE A LA SORTIE DU REACTEUR.

%s ~Mgp: G () 1

29%1,5 . 0,543 . ( 273+42T)

]

1114263 15 kcalfh
QUANTITE DE CHALEUR V'DEB.

e “MpER Oy

— 1270. O 684 . ( 273+ 427 § = 608076 kcal/h
QUANTITE DE CHALEUR DE P.E.B.

Q . (PEB) T

pEB = Mpgrs ©
293,11 . 0698 . (273+42T §=

i

143213,54'kca1/h

QUANTITE DE CHALEUR A LA SORTIE DU REACTEUR AVEC RESIDU LOURD.,

= % T
QRL mm Gp (RL)

= 1172,45 . ( 0,931)(273+427)=T64085,66 kcal/h



§ILAH DE CHALEUR DE L'ECHANGEUR DE CHALEUR .

a// - LIQUIDE CHAUD.

~Temperature d'entrée : Ty = 262,63 oC
~Tenperature de sortie Bf = ?

_Quantité total d'entrée =Mt = 9770,4 kg/h
CALCHL.

CALCUL LA CHALEUR SPECIFIQUE MOYENE.

c =Zcp',._i,mi
p
> m

Gp = § 4103,58)(0,517) + 12931,13)(0§5$3 )+(293,11 )(0,698)

170V4
(127 0)(0,684)+(1172,4) (0,934)
977C,4

¢ = 0,643 kcal | Kg ¢°
QUANTITE DE CHALEUR CEDEE AU GAZ FROID.

Q = M, Cp ( Tf - Ti )
b// LE LIQUIDE FROID .
Temperature d'entrée Ti = 30 °C

Tenperature de sortie T2 = 100°C
Quantite total d'entrée =m. = 5747,4 kg/h

CALCUL
CALCUL DE CHALEUR SPECIFIQUE MOYENNE.
g zi C mJ
P m't
o= (5651,4)(0,350)+( 90 ) ( 0,402) = O 398 keal/h
5747 ,4 ’

QUANTITE DE CHALEUR RECU PAR LE GAZ CHAUD.
Q=my C) ( T,-T; ) = 5747 4 { 0,398) (100-30)
Q = 289 458,74 kcal/h




CALCUL LA TEMPERATURE TE

T, = g + 7y = 283458,74 , o6 2,63
mC, (9770,4) (0 643)
T = 15750

B ILAN DE MATIERE ET DE CHALEUR DE LA COLONNE N° 1

-// BILAN DE MATIERE.

Donnée de base.

-Quantité de benzene frais entrant dans la colonne : 1563,93 kg/h

- La composition massique 4 1'entrée en haut de a colonne

! ! ! § e ! ! !
!Constituant B(recycle) EB(R) ! B (pure) D.E.B! P.E.B.! !
! ! ! ! ! ! ! !
! ! ! ! ! ! i ! !
! % massiqué 26,23 ! 22..3 ! 50365+ 59 1 .55 1 !
! ! ! ! ! (R !

-Quantité d'éthylbenzene: &4 la sortie de la colonne ccmme residu

3527,7 Kg/h

-Quantité de residu = 6789,54 kgth

-La composition massigue de residu:

! ! ! ! ! ! !
!Constituant ! B ! EB ! PEB ! DEB ! RL, !
! ! 1 ; 1 ! ]
! ! ! ! ! ! !
'% massique ! 12,03 ! 51,9 ' 4,75 I 24,5 ! 6,3 !
! ! ! ! ! ! !
CAICUL

——— e e e e

QUANTITE TOTAL A L'ENTREE EN HAUT DE LA COLONNE.

_ 100  (Frais)

my =
% B(Frais)
= 100.1563,93 = 3088,9kg/h
¢ T

-QUANTITE DE BENZENE RECYCLE ENTRANT DANS LA COLONNE EN HAUT.

my (recycle)::!&‘ P . Pi = 26,2%%
1 r




3%8,9 . 26,23 = 810’3 kg/h

EQB (recycle)=

700
-QUANTITE D'ETHYLBENZENE RECYCLE ENTRANT DANS LA COLONNE EN HAUT
P2
Ngg (recycle)= mg o P2 = 22,3 %
Men (recycle)= 3088,9 . 22,3 = 6 88,3 kg/h
100
—QUANTITE DE DIETHYLBENZENE ENTRANT DANS LA COLONNE EN BAUT
P3
=M P35 = 5,T%
"DEB” "t
TeR = 3088,9 . 5,7 = 179,02 Kg/h
100
—QUANTITE DE POLY ETHYLBENZENE ENTRANT DANS LA CDLONNE EN HAUT.
P4
TR e
PEB = M P4 = 1,35 %
mn = 50889 o 135
PEB ' 3 = 41,93 Kg/h
100

—-QUANTITE ENTRANT DANS LA COLONNE EN BAS

C'lest lz quantité aqui sort du reacteur

1Constituant
L]

B EB PEB DEB RL + C

s A

! !
! Quantitékg/h! 4103,58
!

)

2931,13 ! 293,11 127 © 172,45

Gy G e s b s
B e e B b .

S e sem s s s
S = e B s s ]

[ A ——

QUANTITE TOTAL ENTRANT DANS LA COLONNE.

m, = Z:nli = 12858,41 kg/h
QUANTITE DE BENZENE SORTANT COMME RESIDU.

T“B= 28 - O Mr = masse de residu
00
My = 12,03 . 6789,54 = 820,7 kz/h

100




QUANTITE DE POLYETHYLBENZENE SORTANT COMME RESIIU ,

M, «=%PEB M = 4,7 5.6789,50 _yon gy,
PEB 5 10 ey X8

QUARTITE DE DIETHYLBENZENE SORTART COMME RESIDU,

- %pgp , Mr _ 24,5 . 6789,54 _ 1395 kg/n

n4
DEB -0 -
gggﬂTITE DE RESIDU LOURD SORTANT COMME RESIDU.
Mr 6789, 54
m = % RL = 6,3 . ’ = A30kg/h
QUANTITE DE BEgZENE SORTART COMME DISTILL.T . v
7@5 = masse de benzene entrant = masse de benzéhe sortant corneresidu

810,3 + 410%,58- 820,T+ 1563,93 = 5657,4
QUANTITE DE DIETHYLBENZENE SORTANT COMME DISTILL&T.

Moop = 127 0 + 17992 — 1395,62 = 5374 Kg/h
WUANTITE D'ETHYLBENZENE SORTANT COMME DISTILLAT .

—r——

M, = 688,3 + 2931,13 - 3527,7 = 101,3 Eg/h

SUANTITE DE POLY ETHYLBENZENE SORTANT COMME DISTILLAT.
Mppp = 41,93 + 293i11 - 323,84 = 13j2 kg/h

QUANTITE DE COMBUSTIBLE SORTANT COMME RESIDU,

m, = 1172,45 - 430 = 742 45 kg/h

-



—Z 7ABLEAU_RECAPIIULATIF JU.

//;;::gILAﬁ DE MATIERE.

&- S gl e W aet? o e ﬂ“ﬂ“—‘ﬂlﬂﬂ‘mm‘m-’”oﬁun‘ﬂJ

Y ] i

!Constituant ! entrée(kg/h) ! Sortie (kg/h)

! ! ! r

! ! ! Distillict ! Residu

. ! ! 1

! Benzene !t 6477,4 ! 5657 ,4 ! 820,T
! ! " ! t

! ! ! '

! BB ! 3628 ! 101,3 ! 3527,7
! ! | f

! ! ! !

Y PEB 1 ?337,04 ! 13,2 { 323,84
' ! ! !

' ! ! s

' DEB 1 1449,02 ! 53,4 ! 1395,62
! ! ! !

! ! ! !

! Combustible! 742,45 ! T42,45 ! 0

! 1 ! !

' ! J !

! R.X. ! 430 ! 0 ! 430

' ! ! !

! ! ! !

! TOTAL ! 13063,5 ! 6567 ! 6496,5
' ' ! ]

B // BILAN DE CHALEUR DE_LA COLONNE 1

Dornée de base

La Temperature entéte de la

n i au fond e

4 i 3 1'entrée en

" " " en
CALCUL.

QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT

colonne Ti = 95 °C

2 t2 = 77 °C
heht de la colonne T3= 25 ©C
hag " T4= 157 °C

AVEC LE BENZENE EN BAS .

3 = T = 10 %
u?.ﬁ n&icp 8- 1) 4103,°

(157+17%)(0,403)=758737,1 Kocl/h



QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT AVEC L'REB EN BAS .

QEB = p (EBy T4 = 2931,1 (o 543)(m+15'r) = 688359 1 kcol/h.
QUANTITE DE CEALEUR ENTRANT AVEC LE PEB EN BAS.

QPEB =W C, (PEB) T4 = 293 1 (0,698)(273+157)=87371,0 keol/h

Qumxmnnommmummmmms ;
Uypp = mDEB A (DEB) T4 = 1270 ( 273+4157)(0 684)= 373532 keol/n
QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT AVEC LE (RL-A:)BH BAS .

QUiye = "’(rue)"p T, = 172,45 (0,@37)(157+273) = 4723T1,6 kcol/h

QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT AVE. L'EB EN HAUT ,

% = "B % T3 = (688,3)(0,301)(25+273)=61T39,1 keol/n

QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT AVEC PEB EN HAUT.

OW’EB- "\’EBep Ty = ( 41,93)(0,698)(273+425)=8721,6 Keol/h
QUANTITE DB CHALEUR ENTRANT AVEC LE DEB EN HAUT.

QDE,B, %EB cp T5 = ( 179,02)(0,398)(273425)=21232,4 kecol/h

QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT AVEC LE BENZENE EN HAUT.
Qg .bB‘cp (B ) Ty = 2574,1 (0,257 Y(é2"+25)= 181822,8 keol/h

QUANTITE DE CHLAUER SORTANT AVEC LE BENZENE COMME DISTILIAT .
Q = M, C_(B)T, = 5657,4 (0 323)(95+272)= 672461,1 keol/n

QUANTITE DE CHALEUR SORTANT AVEC L'EB COMME DISTILLAT ,

Wr = Mg p (EB) T, = 101,3(0,473) (273495) = 17632,68 kcol/p

QUANTITE DE CHALEUR SORTANT AVEC LE PEB CBMME DISTILIOT.

Y = “pes % T, = 13,2(0,698) (243495)= 3390,6 Keol/n
QUANTITE DE CHALFEUR SORTANT AVEC LE DEB COMME DISTILIL@T .

QDEB 375)85 C, Ty = 57,4 (0,512)(273495)= 10061,4 kcol/h



QUANTITE DE CHALEUR SORTANT AVE’ LE COMBUSTIBLE COMME DISTILIAT.

Q, = M cp(c) T, = 742,45 (0,937)(273+425)= 256008,6 Xkcob/h
QUANTITE DE CHALEUR SCRTANT AVEC LE BENZENE COMME RESIDU.
Q_B - nb cp (B) T, = 820,7 (0,300) (273+T7)=B6173,5 Keol/n

QUANTITE DE CHALEUR SORTANT AVEC L3jEB COMME RESIDU .,

%B = mEB Cp (EB) T, = 3527,7 (0,432)(273=T7)=533388,2 Keol/h

QUANTITE DE CHALEUR SORTANT A#Bc le PEB COMME RESIDU,

QPEB - M "p T, = 323,84 ( 0,698)(273+77°=79114,1 keol/h

QUANTITE DE CIALEUR SORTANT AVEC LE DEB COMME RESIDU,

Oppg =M0, T, = 1395,6220,490) (273+TT)= 239348 Keol/h

QUANTITE DE CHALEUR SCRTANT AVEC LE RESIDU_JQURD_COMME RESIDU_.

Q, =M, ¢,((RL) T2 = 430 (0,937 )(2T34T7)= 141018,5 keod/h



! 1 !

! ! Entrée ( icol/h) ! Scetie {(hecl,un)

! ! !

! Coustituant ! ! ! !

- ! eun bus ! en haut ! en haut ! en bes.

' I 1 1 '

! 0 ! ! !

| Leuzonsg I To0037,1v | lologd, ol 740l ,1Ul TN IV

! ! ! ! !

! foea 0 i ! !

{ kihylbenzene 1 6843599,10 1 61759,10 1 i7652,00 ! 525560,20 1
! ! ! = 1 !

! ! ! ! !

| Polyethylbeuwcne | 87971,00 1 8721,60 ! 3500,060 1 7914, 10U

! ! ! ! !

! i ! ! ! !
! Dictiylbenzene | 373532,00 ! 21252,40 ! 10061,40 ! 255548,00 ¢
! ! ! h! ! !
! ! ! ! ' 1é

! Combustible+RL ! 472371,6 ! O 1| 256006,601 141018,50

! ! { ! !

! { ! ! !

t 1otal ! ! ! !

! ' ! ! '




BILAN DE MATIERE ET DE CHALEUR DE LA COLONNE 2

a// BILAN DE MATIERE

donneesde base:

=Lz quantitéiqui entre duns lu colonne 2 = 1a quantit’ qui sort

de 12 colonne 1 Comme residu.

= La quentité d'éthylbenzene sortant de lz colonne comme distillat

688,98 Kg/h

- La quantité massique de distillat:

! ! ! ! !
! Constituant ! B ! E B ! PEB ! DEB
! ! ! ! !
! ! ! ! !
! % messique ! 47,12 ! 40,02 ! 2,4 ! 1B,40
! ! ! ! !
CALCUL.

TO0TAL,

QUANTITE TOTAL SORTANT COMME DISTILIAT .

100

E8 —
$ EB

100
688,98 . = 1719,88 Kg/h
710,02

ﬂlf =

Il

My

QUANTITE DE BENZENE SORTANT COMME DISTILIAT .
Mg = m, *B  _ 1719,88 , 47,12 _ 810,3 Kg/h

100 100
QUANTITE DE DIETHYLBENZENE SORTANT COMME DISTILLAT.

- % DEB 10,40
Moep= Dy : = 1719,88 . : = 179,02 Kg/h

QUANTITE DE POLYETHYLBENZENE SORTANT COMME DISTILIAT.

%PEB 2 e
Tpeg = By = 1719,88 . e e Kg/h

QUANTITE DE BENZENE SORTANT COMME RESIDU.

820 - 81 03 = 9,7 Kg/h

s

it T .



QUANTITE D'ETHYLBENZENE SORTANT COMME ﬁESIDU.
3527,% - 688,98 = 2838,72 Kg/h
QUANTITE DE POLYETHYLBENZENE SORTANT COMME RESIDU,

323,84 - 4193 = 281 07 Kg/h

QUANTITE D'BETHYLBENZENE SORTANT COMME RESIDU
1395,62 - 179,02 = 1216,60 Kg/h

QUANTITE DE RESIDU SORTANT COMME RESIDU.

= 430 Kg/n
TABLEAU-REG@APITULATTITF
® cgicn ¥ DU BILAN DE MATIERE.
1 - B ! ! !
| CONSTITUANT ! BNTREE (Kg/h) ! Sortie ( Kg/h) !
! t X ! ' T !
! ! ! DISTILLAT ! RESIDU !
T ; ' 1
T Benzeme * __; 820,7 : 810,3 0T :
! ! ! ! !
, BB 35277 : 688,98 | 2838,72 ;
““““““““ T 1 B

| PEF ; 323,84 i 41,93 , 281,07 !
! ' ! ! !
' DEB ! 1395,62 ! 179,02 ' 1216,6 !

I 1 ! ! :
| COmbustible = 0 : 0 . 0 |
! -l - : :
'R L : 430 : 0 ;430 :
! ! = ! !
! Rots) ! 6496,5 ! 1718,98 ! 477T1,55 E
! ! ! ! !
Bf/ BILAN DE CHALEUR DE LA COLONNE 2 .

Donnes de buse.

- Temperugﬁré“éql'engrée de 1:. colonne TO = 11 °C
- Temperaturée entéte de la colonne Ti = 110°C
-~ Temperature g fond de la colonne T2 = 90 °C
— Presgion en téte de la colonne P, = 3,4 par
— Pression au fond de 1« colonne P2 ey



CALCULS

Quankte de chaleur entant avee o benzene

s : mgco, Tz 820,7.(0300). (273 +77) - 56473.5 Kcal /h.

Quantik’ de chaleor entrant avec I'EB

Qg,g = Mg C"’ée Bz 5111 (0:432) (2% « 7%) - 5%%388,.24. Keal/h .

,Qu&a&a{c' de chaleur enbrgnt  Jvee le. PER.

@prg = Mpgy. Gopg e 735213 . 043L . (33+77) - 3940441, 1 Keallh

.@uaohh' de chdleyr entant avec le D.FE-B

Cocg = My s e T S 58560 080, (LD - txanad K callt,

. Quantite  de chaleur entrant avec le resid, Louvrd.

o, = Mor- G, = 430, 0,931, (153 +3]) - Ah4048,S Kkecallp,

. Quanhte’ de chaleur sartant  vec le ben2ene comme di3billat .

s = 7 G Ty :4840,30038).(4% » 140) = 43 1655, 2 Kcal /b

Qu;nbrf:’ de chalevr sortant avee |'FB commme drstillqt

Pee = Mgy Crg 1 = 698,98.(0,493) (113 + 440) - 130092,51 Keal [k

Quanl[&t' de chaleur sortant avec le PE.B Comme dist,LL gt

stg = Tbeg Gpeg T 41,93 (0,699) (213 +140):= 442093, 3 keal [h .

Quantite  de chaleyr Sorkant avec le. DEB comme iskiliat

Gors = Tocy ey = 173,01 (059001373 + 1406} = booyt,} Keaf k.



@uanhle tde chaleur sortant avec le benzenpe comme residu

@a = G -Mmg. T, = 37 (0323) (90+273) - 443334 Keallh

Quantite’ de chaleor Sortant avec /'EB comme res; du

Peg = Meg Gy b = 233832 (9433 (90 +273) = 481405 ,38 Keal i

C?uanhbe‘ de chalevr sortant Jdvec Je residu lourd. Comme res)da

i = - Mgk Cp, Lz 430. 0937 . (90 +2%3) = 146256,33 Keylh .




«-TABLEAU RECAPITULATITF-

~-BILAN DE CHALBUR

DELA COLONNE 2

! ! ! !
! ! Bntrée (Kcal/li)! Sortie (Kcal/h) !
! CQounstituant ! ! !
i ! ! ! !
! ! ! Distiliat! Residu !
! 3 ! | ! ! !
! Benzene ! 86173,50 ] 131655,20 ! 1137, 31
| ! ! ! !
! 2 ! ! ! !
! Ethylbenzene ! 533388,24 1 130092,51 ! 487405,38!
! ! ! ! 15
! ! ! _ ! !
! Polyethylbenzmne 1 79114 ,1 ! 11209,30 ! 0 !
! ! ! ! !
! ! ! ! !
! Combustible ! 0 ! 0 ! 0 !
! ! ! ! !
z ! ! ! !
! Réaidu Lourd ! 141018,5 ! 0 | 1462563 !
! ! ! ! 1
% ! ! ! !
!  Disthylbenzene | 239348,00 ! 40041,70 1 170031,48 !
| ! ! ! ]
' | ! ! !
t Total ! Y ! !
! ! ! ! 4




BILAN DE MATIERE ET DE CHALEUR DE LA COLONNE N° 3

a// BILAN DE MATIERE.

Données d= base.

-La quantité qui entre dans 1. coloane (3)= la guantité qui sort

de 1o colonne (2) comme residu.
- Quantité d'éthylbenzene (EB) sortant comme distillat
=R 2T T2 K.S/h

- Coumposition de Distillat.

] ! ] !
' Constituznt ! E B ! N
1 ' ! 1
: a =
! % massigue 199,66 ' 04 !
1 | ) ¥ 1
CALCUL
QUANTITE DE . DISTILLAT.
m =mg 190 _ 57 97,72; 190 _ 2838,72 kg/n
® T 99, 6
QUANTITE DE BENZ:NE SORTANT COMME DISTILLAT.
%B . 0,4
Mg =m, . = 2808 13 o _!'" =9 7 kg/h
B L o 100 :

QHANTITE DE L'ETHYLBENZENE SORTANT COMME RESIDU .
mog= 2797,72 - 2808,13 = 41 Ky/n
QUANTITE DE DEETHYLBENZENE SORTANT COMME RESIDU.

Mg = 1216,6 - 0 = 1216,6 Kg/n
QUANTITE DE POLYETHYLBENZENE SORTANT COMME RESIDU.

—— i —

QUANTITE DE RESIDU LOURD SORTANT COMME RESIDU .

Mey = 430 Kg/h



PTABLEAU-RE@PITULATIFEF
DU BILAN DE MATIERGE

! ! 1

' Constituunt ! Entrée (Kg/h) ! Scrtie Kg/h

! ! ! !

! | ! DISTILLAT ! RecIDU
! ! ! !

! B ! 9,7 ! 9,7 ! 0

! ! ! !

s ! e !

5 EB ! 2838,T2 ! 2797,72 ! 41

! ! ! !

! ! ! !

t PE B ' 281,07 [ 0 ! 281,07
! ! ! !

! | ! !

! DB B ! 1216,6 ! 0 ! 1216,6
! ! ! !

! ! ! !

! Combustible ! 0 ! 0 ! O

! ! ! !

! ! ! :

' R L ! 4350 ! 0 ! 450

! ! ! !

! ! ! !

! TOTAL ' 4777,55 ! 2807 ,42 t 1970,13
q 1 ! !

b// BILAN DE CHALEUR DE LA COLONNE 3

Donnce de buse .

- Lu temﬁérature 32 1®entrée de la colonne To= 90 °C
- " " enn téte de la colonne Ti= 140°C
S " on fond de la colonne T2= 115°C

- La Pression en t8te de la coloune Pi = 1,9 Bar.
- L Pression en fond de la colonne P2 1,2 Bar.

ALCULS

QUANTITE D& CHALEUR ENTHANT AVEC LE BLNZENE .
Qg = ugl, (B) To = 9,7 (0,323) (90+273)= 1137,31 Kcal/h

(&

QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT AVEC L'EB .
(EB) To = 2838,7T2 (0,473)(90+273)=487405,38 Kcal/h

QEB = "EB cp
QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT AVEC LE PEB.
Qpsg=M .0 (PEB)To = 281 07 (0,698) (90+273)271215,83 Keal/n

. i Sl S S Sl S S Sa A G SHE LS S SWE AP D A sl Vel el A Vem svE SEE



QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT AVEC_LE_DEB.

QUes =Maep o (DEB) To = 1216,6 (0,512)(90+273)= 226112,4 Kcal/h
QUANTITE [E_PBALEUR ENTRANT AVEC LE RESIDU LOURD.

QRL =M, C (RL) To = 430 (0,937) (90+273%= 146256,33 Keal/h
QUANTITE DE_CHALEUR SCRTANT AVEC L+EB COMME DISTILLAT .

Qzg= Mg O, (EB)Ty = 41 (0,533)(1404273)= 9025,28 Keal/h
QUANTITE DE CHALEUR SORTANT AVEC_LE_PEB COMME DISTILLAT.

TEB = ﬂ}iﬁ (PEB)T = 258,07 (0,698)(1404273)= T4394,8 kcal/n
JUANTITE DhﬂgﬁnLEUR,SORTANT AVEC LE DEB COMME DISTILLAT .
(DEB) T, = 1099 (07630) (14042738 285948,8 keal/h

QD!B = vEh 0p
QUANTITE DE CHALEUR SORTANT AVEC LE PEB COMME RESIDU .
Qep="Mgg c, (PEB) 7, = 23(0,6980)(115+273)= 6228,9 kcal/n
QUANTITE DE_CHALEUR SCRTANT AVEC LB DEB COMME RESIDU.

Queg = Maep ) (PEB)T, = 117 (0,590) (115+273)=26783 6 Kcsl/n
QUANTITE DE_CHALEUR SORTANT AVEC LE R:SIDU LOURD COMME EBSIDU,
QRL = Mg, C (RL) T2 - 430 (0,937)(115+273)=156329,0 kcal/h

_BILAN DE MATIERE ET DE CHALEUR DE LA CCLONNE K°4.

~// BILAN DE MATIERE.

Données de bise.

~La qus n+1tFS qui etre dane la colonne 4 = La quantité qui sor®
le 1a colonne 3 comme résidu.

-Ouantité de rfaidu Lourd : 430 Kg/h

- Comrosition massique de residu @

r ! ! } § !
! Constituant ! R L t DEB!PEDBR !
! ! ! ! !
! ! ! ! !
! % massique ! 75,4 ¢ 20,5 ! 4,0 !
! 1 i ' 1

CALGCULS

— S G e s

QUANTITE TOTALE DE RESIDU.




]
L
!
]
!
1

B SSE S e SR tew P Sk B S S S ew Sy S Sed bea

~IMLFAUCRECGARPITULATIY-
- 31248 DB QHAZBUR-
2 XA 000 UB 3
]

Constituant

Znirée ( Kcal/h!
!

] T

! !

! ! AR ) i !

I ! Distilloat : fesidu |

! ! ! !

Benzene ! 1157,37 ! 0 ! 0 !
! ! ! !

¥ ! ' ' !
Ethylbenzene ! 48740%5,36 ! 9025,58 ' 0 !
! | ! !

i ! ' !
Polyéthyibenzene ! T1215,83 ! 74394 ,8 ' 6228,9 !
! ! ! !

! ! ' !

Diétvhylbenzéne = |  22611%,4 ! 285948,8 1 26783,6 !
' ! ! !

! ! ! !

Késiau Lourd ! 146256,33 ! 0 ! 156329,0 !
! | { :

i ! ! ]

Total ! ! ! !
! i ! i




m

3 100 M 1
L T

%

75,4

=100 * 439 _ 570 xg/m

QUANTITE DE DIETHYLBENZENE SORTANT COMME RESIDU.

mﬁﬂ = HI‘ s

% DEB
1 ESES

100

QUANTITE DE POLYETHYLEENZENE SORTANT COMME RESIDU.

mr‘

ey = M.

% PEB

570 « 4

100

100

= 2% Kg/h

QUANTITE DE DIETHYLBENZENE SCRTANT COMME DISTILLAT.

Mogg = 1216,6 = 117 = 1099 Kg/h

Me.

QUANTITE DE L'ETHYLBENZENE SORTANT DISTILLAT.

g _ 41 Kg/n

QUANTITE DE POLYETHYLBENZENE SORTANT CCMME DISTILLAT .

M ey . 281,07 - 23 = 258,07 Kg/h
TABLEAU RECAPITULATIF DU
BILAN DE MATIERE
! ! !
! Constituant ! entréde (Kg/h) ! Sortie Kg/h
' ! ' T
! ! ! DISTILLAT ! RESIDU
T i ! !
e ' g ' ¥ ' nf
! ! ' !
: EB ' 41 1 41 , 0
! ! ! ! -
, PEB ; 281,07 ; 258,07 : 23
37 ! 1 : B
y DEB ' 1216,6 ' 1099,07 ' 117
! i 1
' DOMBBSTIBLE | 0 : 0 : 0
f ] 1 ! e
, RI : 430 : 0 : 430
? ! ! '
! TOTAL ! ! ! 570
? ! ! !

1970,13




b// BILAN DE CHALEUR DE LA COLONNE N° 4 .

Données de base.

~ La Temperature d'entrée : To = 115 °C

I
3

Temperature en téte de 1u colomne = T,= 160 °@
- La Temperature en Has’' de 1o colonne = T2-J135 °C
- La Pression en téte de ls colonne : P, = 2,89 Bar.
- Ls Pression en bas de 1la colonne ¢ P2 = 1,5 Bar.
QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT AVEC L'EB.

Qp =My O (BB) To = 41(115+4273)(0,500)= 7954 Kcpl/h

QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT AVEC LE PEB,

Qg M el (PEB) To = 281,07 (273+115)(0,698)= 65542,15 Kcal/h

QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT AVE_ LE DEB . »

]

=

Qosb EB

C_ (DEB) To = 1216,6 (275+115)(0,500)=279920,19 Kca1 /h
_t.

QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT AVEC LE R L.

Qgy = My G, (RL) To = 430 (273+115)(0,937)= 156329,00 Kcal/n

QUANTITE DE CHALEUR SORTANT AVEC L'EB COMME DISTILLAT?

Qeg _ Mg O (BB) T, = 41 (160+273)(0,543)= 9639,8 Keal/n
QUANTITE DE CHALEUR SORTANT AVEC LE PEB COMME DISTILLAT.

Q-g-.‘é_ﬁ _moep C, (PEB)T; = 253,07 (160+273)(0,698)=77997,5 Kcal/h

QUANTITE DE CHaALBUR SCRTANT AVEC LE DEB COMME DISTILLAT.

Qpep = B C, (DEB)T, = 1099 (273+160)=325493 Keal/h

QUANTITE DE CHALEUR SORTANT AVEC LE R y5IDU LOURD COMME RESIDU,.

Q1 =Mpy
QUANTITE DE CHALEUR SORTANT &VEC LE PHB COMVE BRESIDU.

G, (RL) T2 = 430 (0,937)(135+275)=174460,03 kcal/n

QpEB: Mg C, (PEB) T2 = 23 (135+273%)(0,698)= 5949,45 kcal/h
QUANTITE DE CHALEUR SCRTANT AVEC LE DEB COMME RESIDU.

Qpeg =Moeg cp (DEB) T2 =117 (C,621)(273+ 135)= 29644 ,05 Kcal/h



INTRODUCTION.

1 Données Thermodynamiques.

La deshydrogénation de 1'éthyloenzene en styrene est une reaction
endothermique reversible , evec «wu wentation de volume .

06H5-0235 = 06 H5 -OH=0H2 + H2 .
Selon les conditions opératoires, il : ¢ _roauit des rézctions secondair
{H?_ Cg Hy = OH, + CH,
06 HS -02 I-I5 > H2 06 HG + CH3 -GH.3

eg crincipaux facteurs qui influent sur la reaction sont ls temperatur
+ 1o »ression . L. teiperaturc de reaction est un parametre fondamenta
-le , on en déduit yue le d' 2ace ent de 1'équilibre vers la formation
du styrene sera favorisé par une élévation de temperature . La reaction
de deshydrogénation de 1'éthylbenzene a lieu en phase gazeuse, elle est
reterdée par 1'augmentation de L. pression . Techniquement , il est tre
difficile de trovoiller sous vide. Dans 1'industrie en vue de diminuer
1s :.ession partielle , on injecte de la vapeur d'eau.

-2 DONNEES CINETIQUES.

Dons le coes d'une reaction reversible en cenerzl, la te: perature influe
sur lo cinetigue de lu reaction endothermigue , a composition constante

1z vitesse est donnée par
> KR, (1%= 1,3 P.x2 )  ( RELATION UKBLSON )
e C 1+ PR 2

Avec PO= ! P

At 1
B: est une constante qui 3 éte culculde ewpiriquement
B= 6;61 . 10° exp (=1,56.107% T )

sussi doande par l'éguation de la forme

K:'{S exp ( —%]OQQ )

n= le degré d'uvancement de 1. reaction .

P= Pression de la reaction .



3 . OPTIMISATION DES CONDITIONS OPERATOIRES.

DETERMINATION DE LA TEMPERATURE OPTIMALE DE LATTEMPERAT URE
ALENTREE DuREeEACTEUR.

En étudiant 1'influence de la termperature sur X et l'influence du
rapport molaire sur Xe on obtient les resultats®suivants.

! ! -’ Xe !
aGea ! r T ; T !
5 =0 .in-= 3 |n=5 |n-= 10 |n=15 |n-= 20 |
! T = 1= 1= JeEs gl
1 520 ' 0,162 ! 0,287 ! 0,396 ! 0,422 ! 0,488 ! 0,525 !
! ! ! 1 ! ! ! !
! ! ! ! ! ! ! !
E 540 f 0,203 E 0,348 ! 0,404 ! 0,497 ! 0,559 ! 0,605 !
! ! ! ! ! ! ! !
! ! ! b 1= ! : ! !
i 560 5 0,250 5 0,415 ! 0,475 ! 0573 ! 0633 ! 0,680 !
! ! ! ! ! 2 ! ’ ! !
! T ! e ! | i T T !
f 580 ' 0,303 ! 0,484 ! 0,548 ! 0,646 ! 0,706 ! 0,747 !
! ! ! ! ! ! ! !
! ! T = ! == ! !
E 600 ' 0,363 ! 0,554 ! 0,618 ! 0,713 ! 03768 ! 0,804 !
! ! ! ! ! ! ! !
! ! ! 1= ! > ! !
1 620 ! 0,427 ! 0,623 ! 0,685 ! 0,772 ! 0,820 ! 0,851 !
! ! ! ! ! ! ! !
! ! ! R 1= ! ! T
I 640 ' 0,493 ! 0,687 ! 0,744 ! 0,822 ! 0,863 ! 0,888 !
! ! ! ! ! ! ! !
! = ' = ! ! ! !
I 650 ' 0,525! 0,716 ! 0,771 ! 0,843 ! 0,880 ! 0,905 !
! ! ! ! ! ! ! !

Les resultats nous permettent d'arriver aux conclusions suivantes

- La deshydrogenation de 1'éthylbenzene en styrene est favorisée par |
une augmentation de la temper:iture et un abaissenent de la pression d'ou
1'utilisation de la vapeur d'e:iu.

-Pour des valeurs de (n) suc erieurs & 10 on a une certaine stabilité
dans 1'asllure de x_ , de plus ces valeurs sont nettement superieures
& celles correSjonSunCea 2 (n) inferieure % 10.

— A Priori nous prendrons wie tempercture superieure & 600°C et un
rapport molaire superieur ouegsl (10) gue nous coumpleterons un caleul
cinetique .



Bn se basant sur 1l'étude cinetique on abouti & des resultats suivantes:

1 [ !
! ! r ( wol / h kg cat ) !
! ! !
0 = T 1 T 1 |
! tn =20 =S 5 b =10 I n= 15 1 n'=s 20 !
! ! ! ! ! ! ! !
! Ji& ! : ! 1= - v !
1 540 v 0,49 !t o007 ! 0,05 ! 0,03 t 0,02 ! 0,01 !
! ! ! : ! ! ! ! !
! ! ! 1~ i ! ! !
1 360 v 1,26 ! 0,38 ! 0,26 ! 0,'4 ! 0,1B ! 0,08 "1
E ! ! ! : ! ! !
! ' ! ! ! ! 1= !
! 580 v 5,04 ! 1,42 ! 0,96 ! 0,53 ! 0,36 ! 0,8 !
' ' g ! ! ! ! !
! = ! = ! ! ! !
1 600 ' 12,31 ¢ 332 ' 0,23 ! 1,23 ! 0,80 ! 0,65 !
1 ! ! ! ! ! ! !
! ! == T ! ! ! !
1 620 1 26,63 ! 7,00 ! 4,64 ! 2,57 1 1,71 11,20
! ! ! ! ! ! ! !
! ! ! ! ! ! 1T !
L 640 1 48,00 ! 12,42 ! 8,31 t 4,55 ! 35,15 1 2,00
1 1 ] ] '! ! ! l
i ! ! ! ! ! ! !
' 650 1101,65 ! 26,38 ! 17,49 ! 9,57 ! 6,58 ! 5,02 °
' ! ' ! ! ! ! !

CONCLUSION/

On remarque que les donnédes cinetiques et thermodynaniques sont en
contradiction ; ce gui existe reellement pour des reactions reversib-

-les endothermidgues.

En effet l=ss sraphes T = #(7) ot r = £(n) montrent que pour des valew
de (n) croissantes la vitesse @iminue de fagon notable entre n=o et

n = 20 , elle est trés _rinde pour (n) inferieur. A (10), par contre
varie dans le méme sens que la temperature .

Mais dans la pratique , quund on diminue (n) jusqu'a (3) le ren ement
de méme gue pour des temperatures trés grandes, 1l y & possibilité de
reactions secondaires telles que le crequige.

Donc on prendra une temperature moyenne de 630 °C et un rapport molal

fad

agale A 10 d'ol les paramétres

= 10
= 630 °C
vorie de 0 & 0,4

n
.t
X
rendehent_/J: C,S



- 4 CALCUL ET OPTIMISATION DE LA TEMPERATURE A L'INTERIEUR DU REACTEU

~b=1// I NTR OBYUCTION .

Le calcul de cette temperature est 1i1é a la disposition cptimele des
couches de catalyseur , ¢'est a dire ninimiser le voclume de c: . talyseu

le volume de cuaolyseur est aonnéee par la relation
%

dx
vkt = ngEi v

Duns notre cas on a un reacteur adiabatique & ceux couches telque la
temperature a la premiere ccuche fixée a 630 °0 et celie ve lu sortie
la deuxieme couche & 590 °C ( determiner de Bilan de matiere

~4-2// LE PRINCIPE DE CALCUL /

rrircipe de calcul ccnsiste a2 donner des valeurs a la temperature
soriie de lu premiere coucae et d'entrée de la deuxieme couche qu
rent prises d-ns 1'intervolle 590 ~ 630 °0 , et de coleulor 1o valeu
n, ( baux d:z conversion de la premiere couche ), enfin on grace (1/p
en fonction de (X) et on determine l'aire sous la courbe par lu method
de simpson .
Le deuré d'avancement (X9 est calculé A partdr de la rslution
sulvante .

x= (Tyo-1T) (Cp (EB) + nGp (V) ( relation UKELSON)

.t
D@

2

$20 L
y (D

q
: étant 1o choleur de e ction : 29891 cal/mol
:(EB) = 70,58 cal/mol °C
(V) = 9,46 cal/mol °C

-4-3// LE CALCUL .

q
C
b
C
>

Scoit : T : Temperature d'entrée de la preniere couche

10
T1 t Temperature de sourtie de la permiere couche
T’ L ™Maenvs i | 4. - - ~ et

20 ! Qeuperature a'vitrece de la ceuxieme eouche

1

T2 ¢ Temperutuwe de cortie de lu deuxieme couche

o Rl

e s

cne @
T, =630 °C T, = 630
T =590 °C T, = 590

Xq = (630 = 590 ) ( 70,58 + 10x9,46 )= 0,22

2 98 91



Tableau de valeur du calcul du reacteur addddetique

1 ere Couche.

: T ! ' ! ' !

1 x ' 0 10,05 ! 0,0 ! 0,15 ! 0,20 ! 0 22
! - 1 ! ! ! e
bp (o0) ! 630 | 621 | 612 | 603 ; 584 {590
Tr 135,35 | 7,21 ;1,79 | 0,60 5 0 26 | 0,17
e 10,01 L 0,14 | 0,5 | 0,7 4 Tl .00

2éme Couche.

!

x 0,22 ;0,24 { 0,26 o, 28 o ,30 ;0,34

1

0,36{0,38 ; 0 40

—— -

1

1(°C) | 630 | 619 | 615 } 612

594 ; 590

r L 0,61, 0,43 ,

!
!
! =Ee
1
!
l

1
!
! i T
_, 608 . 601 , 597 ,
!
!

!
!
T
!
!
!
T
/e iaigiese 3,05 : 4,35 | 5, ! LT, 15 27,20,90,29,66

d'ou 5 dx donne

T 0,22
Yor Couche & L 9% = 0,22 h Kg cat /mole
e . 0,7 5
2éme Couche : C .dx - 1,70 1 Y
0,22
cere Czs_
on & : Tio = 630 °C T20 = 623 °C
T4 = 590 °C T = 550 20
ler Co > - aAn ,
uche ( tabkeau de valeur du calecul du rescteur sidc bt
! ; 1 1 " ] (
D ™ 'o0,05 , 010 ; 015 ; 02 ;| 0275 ,
! ! ! T ! ! !
! ! ! =1 ! T == T
"7 (o) | 630 621 | 612 ., 603 , 594 590
e T e ! === ! == ! !
!_ﬂ-Y‘ Lo tasseEe rael t 4,79 0 9 60_ ! 0,24 ! 0,17 1!
! g0 !

A tooot ! 04y o085 | 166 | e

G re— Sem S S S e G

B e et

1
.



2eme Ccuche.

oms | o0 Tosi s o lodo !
' 612 | 608 | 601 i 597 | 594 | 580 :
! ! ! ! T = !
, 0,23 0,17 , 0,09 | 007 , 0,05 003 }
! ! = = h Gy ' !
! 4,35 ! 5,91 ! 11327 ! 15,27 ! 20 09 1 29,66 !
d'ol 5 dx Sonne
r.
D,22
ler Couche : dx ~ 0,22 hkg cat mole
f_—__r -
0,08
2eme Ccuche 0,4 .
dx - 1 7 mol h kg cat
7
0,22
deme Cas
on = ¢+ Tdo = 630 °C T20 = 628 L= 0,19
TA = 595 °C 22 = 590
Tableau de valeur du calecul du reacteur adaiabatique
1 er Couche 2 eme Couche
] ] ] ! ] ;
i N : T("C)i r | 1/r : o T("C)i r : 175
! ! ! ! = ! = =
;. O | 6% , 135,35, 0,00 , 0,19 ; 68 , 0,95 | 1,05
! ! ! ] 1= ! ! !
! 0,02 | 626 ;| 28,55 | 0304 b 0,20 " 626 ) O, 1T : 1T29
0,04 | 6 10,92, 009 . 0,22 | 623 | 0,5 ;171
. . . 2 . . . sy
10,06 | 619 |53 | 019 | 0,26 , 615 | 0,55 , 3,05
! ! ! = T ! ! e
;0,08 ; 616 ;3,04 , 033 , ,0,28 | 612 , 0,25 , 4735
10,10 | 610 | 1,79 | 0356 ; ;030 , 608 ;017 , 5,01
0,02l etos S 2l 0,88 1 0,50 . 605 10,13
1 = ' 4] i 17 = ! ! ‘
, 0,14 , 605 , 0,76 , 1,31 ; , 0,3 , 601 , 0,09 , 11,27 ,




%0

' ' i ] ! ] ] ]

i 016 ! 601 ! 0,49 ! 2,02 ! ! 0,3 ! 597 ! 0,07.! 15,28
! ! ! ! 1ot i ! i

! ! ! ! {— ! ! !

E C,18 E 597 % 0,34 E 2,95 E E 0,38 1 594 i 0,05 { 20,90

! ! bl ! !

! ! ! | b ! ! i

\ 0,191 596 ! 0,281 3,52 ! ! 0,40! 590 ! 0,03 ! 29,66
! ! ! ! L ! ! !

d'ou ( dxt = denne

—
_ (JL'1$
1 er Couche :[d% _ o 47 n xg cat mole
Q0 T
! oy
ecme CC'uChef de _ 1,78 h kg cat mole
==
0,19
4éme Cas
4éme
On a : Mo = 630 °C 720 = 598 °C
T, = 600 °C T, = 690 °C
X, = 0,17
Tableau de valeur de calcul du reacteur adiabatique
1 1 1 [ P 1 1 i i
P 0 % TRO) TR 1wy oy % G0, T .
g | B ! 135,35, 0,01 Lo | kza | 1,29 t 0,78
1 1 1 1 1
0,02 | 626 | 28,55, 0,04 , L 0,19 | 628 | 0,95 ; 1,05
"G00 | 623 10,92 0,09 ! 0,20} 626 L oar Ll
1 0,06 | 619 e 0,19 b0, bog1g | 0,43 |25k
1

| 0,08 | 616 | 3,04 :..._5?54 :__; 0,26 | 615 | 0353 | 3,05
! ! ! ! = ! ! !
o0 | 612 ; 1,79 ; 0,56 ; 0,28 ; 612 ; 0,23 ; 4,35
1 ' ! ! 1 P 1 1

. 0,12 | 608 , 1,12, 0,89 , . 0,30 , 608 ; 0,17 1 5,91

G . g s dm = = gem G

e SEm G EE $e fmm SN Sem S AR S=s Feb 4wk g eSS



T ] ] i 17 ] 1 ]
014 | 605 0,76 (1,31 | | 0,52 | 605 | 0,43 ; 7,02 :
1 ’ 1 1 1 ! 1 ! (5 1
1 0,16 | 601 ; 0,49 ; 2,02 1 to34 | 601 ; 0,09, 11,27
! 1
Topim | l6oo o e tiase L lose | sor 0,07 15,080
i ! ! ! P ol
1 0,38 1594 10,05 ! 20 90 !
] ! ! e
} 0,40 | 5% | 0,03 ; 29,66 ,
d'ou u{ dg donmne
-
0,17
lere Couche { ax = 0,06 h kg cat/mole
o/ r
0,4
2éne Couche
ax _ 1,80 h kg cat/mole
=
Loy i
II-2-4//CONCLUSION.
! i ! ; ! : ! : !
) y ler cas y  2cuwe oas | Jéme cas , 4em cag
! ! ! ! ! !
! V(m%) de la! 0,22f,, ! 0,22 fg ! 0,17 Ro- | 0,06 B as
!__ler Couche ! : ! ! !
! ! ! ! ! !
| V(n3) de lal 1,706, ! 1,74 B, ! 1,78 _ ' 1,80 F;" !
l 2éme couchg% E E E i
i V(m3) Totali 11,92 8 : 1,96 F_ : 1,95 £, 5 1,86 Ry :

Comme nous 1'avons déja vu pour chaque cas il y'a déja une temporature
de sortie de la peemiere couche , un taux de conversion et une tempera
~-ture d'entrée & lu deuxiéne ccuche .

les resuitats montrent que le volume minihale de catalyseur correspond
au quatrieme cas mais dang c2 cas de convorsion de la premiere couche
est le plus faibke , alcrs rous allons prepdre les conditions de ftrave
du cas moyen , & savoir le deuxiemes

1er Couche .

Pemperature d'entrée (°C) Ty = 630
Penperature de sortie (°CY¥ T, = 530

it
g

Taux de conwversion Xy = 0,25



2éme Couche .

Temperature d'entrée T20 = 623 °C
Temperature de Sortie T2 == 590 °C

Taux de conversion x = 0,4

5 - BTUDE DE LA SECTION DE LESHYDROGENATION

CATALYTIQUE DE L'ETHYLBENZENE Eli STYRENE

5-1 DESCRIPTION DUSLHEMA DE LA SECTION DE DESHYDROGENATION.CATALYTIQUE

P

Lo c.crge constitude d'éthylbenzene ( alkyle et recyclé) est méiangéed
1 ve eur d'eau préchauffé i 240 °C passe par un échangeur tubulaire & w

pesse c8té calandre , et deux pasces c8té tubes, a la sortie le mclange ¢
—eux attemt 379 °C , il passe zlors dans un Tour tubulaire pour €tre chau

-r:i3 jusqu'a 630 °C , temperature d'entrée au reacteurs

Lo sortie de la ppemiere couche catalytique la temperature du melange
dimdnue jusqu'a 590 °C pour l'élever, on fait passer l'eifluent dans un
deuxieme four tubuleire de mémes dimensions que le premier, H la cortie
renctewr lo temperature du melange est de 623 °C,

Enfin 1'etfluent du reacteur qui sort & 590 °C est refrcidi dans 1'échans
-geur de chaleur pre¢cedement cité , jusqu'2 470 °C et pssce par les difd

rentes colonnes de fracticnnement pcur aboutir au monomere 1 STYTENE.

5 -2  BILANS DE MATIERE ET DE CHALEUR.

Une fois établis les paramétres technologiques debase et avoir choisi, 1
a pareils dans leec quels vont avoir iieu les reactions, on doit calculer
les bilans ds matiere et de chaleur afin d'établir, les dimensions de
1l'appareillage considére.

Dans 1'industrie , des Peactiong secondaires se forment au depend des
impuretés contenues dans la matiere p cnliere et ou ne peut connaftre
rigoureusement toutes les reactions essentieile et aes produits , qui
ont une certaine valeur pour 1'industrie , autrement dil les bilans de
matiere et de chuleur n'ont quiume %aleur apyrochée.

LE REQCTEUR .

A BILAN DE MATIERE.

données de base.

- Production annuelle de 1'instnllution
120131 /o soit 1180 Kg/h

- Pression dsng le reacteur : 1,5 atm



-Pourcentage en pertes : 1% de tcluene ; 0,5% de benzene et 0,5 % de
de residu lourd '
- Rapport molaire vapeur d'eau ethylbenzene n = 10

~Tenperature et taux de conversion

TETICOUCheo

entrée 53: 630 °C sortie Ti= 590 °Q

Taux de conversion 0,275

23ne Couche_.

entrée T20 = 623 °C Sortie T2: 590 °oC
Taux de conversion (0,4 - 0,275)= 0,125

- Taux d'extrzction du styréne : 0,87

CALCU L.
Vu gue le taux d'extraction du styrene lors de la distillation est de
97% . i1 faut donez qu il y'ait 5 1w sortie du reucteur.
o i (D HBOS S h e
St ot 7
0,97

ou m ., et m’, repPresentent,
st st

- Quantité d'déthylbenzene rentrant dans le reacteur
on o taux de conwersion = 0,4
le rendement globale = 0,9

“es =Tt - Mes - ( 12263(106) _

pxM, (0,9)(0,4)(104)

~Quantite d'déthylbenzene recyclé

3424 ,89 kg/h

o £ - WV ~ :L_ 1 o - & 3

(“TB) recyclé = (mas)total (mEb) provenant de lkyletion
3424 ,89 - 2083 = 1341,89 Lko/n

-guantitd de vapeur d'ecu rentrant dens le reacteur

Pk 1

oL = My, 10
4 g8 L
m . = ( 3424,89)(¢N4- 5822 g/n
(106) -(£9)
Sortie de la Zéme Couche .




quantite de styrene

m = m o X =Ph
h st X4 mﬁb avec

104, 0,275 X 0,9 X 3424,89

Mgt = A

Mst
Mes

LI I |

mMen

mst= 897,50 kg/h

Quantité d'H 2

mst :
mH2 = M” = 897,50 K 2
—— J.- ’ m_

Mst

l@\

Quantité de benzene npn trunsforn

XM
m1t3 s mst g8 (1 = 1{1)
Mst xip

- 897,50 , 106 (=80 275)
104 0,275 T

Qhantité de Tol u eme:

mTol = (mst +my +mH2 )x _PI

miTol

Quantité de benzene :

Me = (mst + Mg +mH2) X_P2
mB3 = ( 897,50 + 2430 + 17,25 ) x _1

Quantihté en residu lourd.

= { st +m +M., x P
M resi Lourd LA EB Hy ) _T%G

-~ Quantité d'éthane.

( 897,5 + 2430 + 17,25)X %UO

Mee

104 g/mol
106 L ] ;
0,275

0,

2

3424 ,84 kg/h

/ P

= 17,25 kg/h

2430 kg/h_

= 35 Kg/h

(1226,13 + 1455,18 + 25,59 )x Tgﬁ

2%

= 17,50 Kg/h



(mst +MMES +wH2 ) x _P4 LP4 = 1,5%
= ( 1226,13 + 1455,18 + 28959)x 143 = 53 Ko/n
~Quantité en methane

"LoH6

Meyy = (mst +meB +mH2 ) st ZP5¢1,5%
( 1226,1> + 1455,48 + 235,59 ) X 1,5 =53 Kg/h
’ 700~

1l

-Quantité en 02 .

mo2

Il

(st + med +mH2 ) X 27 ZPT = 0,9%
1

m.o2

( 4226,15 + 1455,18 + 25,59 )x ?Eg

mo2 = 27 Kg/h

=Quantité enC02

m02 = (mst +meEg PmH2 ) X P8 % P8 = 1,2%
100
( 1226,13 + 1455,18 + 23,59)x 1,2 = 47 Eg/n
’ g 6

Sortie de la deuxieme couche .

Quentité de styrene

mst 2 =mst 1 +mep _ " (X2 = X1 )
MED
= 897,50 + 24,50 , —}%46‘ ( 0,4 - 0,275)
mst2 = 1226,13 Kg/h
Quentite d'hydrogene:
mH2 = 18%2 . MMp - 1226 x 2 = 23,59 Kg/h
Mst 104

_mst2 -—msgstl - M%b 5 (=1 = x2)
Mst Xe D

- 226,13 = 897,50 , _106 x ( 1 - 0,275)
104 0,275

mss = 1455,18 Kg/h

TP |



Quantité en tolup ne
mwlz:(mat + Mgd +mH2 ) x$1 avec % P1 = T%

( 23,59 + 1226,13 + 1455,18) x“l'z'd = 201 Kg/h

Quantité en bengeéne .
m = (mat +mgpg +mH2 ) x_P2 % P2 = 5%
= ( 1226,13 + 1455,18 + 2359 ) x
’ ] TS-G

Moenz = 172,5 Kg/n
ngmtité en ethane.
Moy, = (Mst +Mgg +mh2 ) x X B4 P4 = 0,18 %
= ( 897,5 + 2450 + 17,25 )x,?mg = 3 Kg/h

Quantité en methaney

Motid = 897,50 + 2450 + 17,25 ) x 91 Eg

mca4 = 2,8 kg/h
Quantité de CO.
Meo = (Mst + Mga+mhi2 + )X EG P6 = 0,1
= ( 2450 + 897,5 + 52,25)x % = 1,7 Kg/n

Quantité de 1'okyzene.
Mga = ( 2450 + 897,50 + 17,25 )x 0,06 1,08 Kgii'
Quantité a la sortie de la jJemCouche_.

Sachant qu'd l%entrée, nous avons tous ce qui est sortie de la
ler Couche .

Zm =Mst + Mgp +WMH2 + M40l +Mdenz +l\ L+ t.C2HE +mcm+mo+m2
Sl = 9246,89 kg/h

B// BILAN DE CHALEUR .,

La deshydrogenation catalytique de l'éthylbenzene et la vapeur d'eau



utilisés sont prélablement chauffés dens un fours

Nottons par Qi, la quantité de chaleur du constituant (i). Pour
calouler cette quantité , onse basera sur la relaction Qi=mi eP t1

-Données de base.

-1er Couche .

Tenperature d'entrdée T = 630 °C
Teuperature de sortie T = 590 °C
Teux de conversion X = 04273

Les masses spnt 4 paptir du bilan de matlere et les chaleurs Specifique
gont données en annexe.

-C ALC
« A 1'entrée dela premierecouches

- Qudntite de chaleur entrent avec l'étgxibenzune.

-Qgp = Mg C_eB Tgp
= 3424,g9v(0.672)(630+273)= 2078278,05 Keal/n

~Quantité de chaleur entrant avec la vapeur.

Q =My cpx Tx
= 58,18, ( 0,529)(630 + 273)= 2779182 Keal/h

- A la sortie de la premiere couche.

- Quantité de chaleur gsortant avec l'éthylbenzcnes

= 2430 (0,658) (590 + 273)= 1379800 kcal/h
-Quantité de chaleur sortant avec la vapeur.

Q, =a, Opy Ty _
= 58,15 (0,485)(590 + 273)= 24338,97 Keal/h

~Quantité de chaleur gsortant avec le siyrenée.

= 897,50 ( 0,585)(590+273)= 45310,7 keal/h
~Quantité de chgleur sbrtent avec 1'hydrogene.
= 17,50 (3,266)(590 + 273)= 49743,25 kcal/h




~Quantité de chaleur sortant avec le tolu-ene.

Qpor = Mpor.  9p (#0de) Ty,
= 35 ( 0,628)(590 + 273)= 18968,68 KcalL(h

~Quantite de chaleur sortant avec le benzene.
= 17,3 (0,648)(590 + 273) = 9 674,5 Keal/h
=Quantité de chaleur sortant avec 1l'éthylene.
Qgr = m_ﬁ.cp (BD) Yer
= 3,11 (0,52)(590 + 273) = 1395,64 Kcal/h
=Quantité de chaleur sortant avec l'oxygeng.

Qy =™y O (o) To = 1,08 { 0,258)(590+273) = 250 Kcal/h

-Quantité de chaleur sortant aveg le Co
Qco =m. Gp (Co) Tio
Quantité de chaleur sortant avec le residu,
UEaly ) N .

= 17,3 ( 0,931)(273 + 590)= 138997 kcal/h
=Chaleur de reaction.

Sachant que la reqntion congideree s' accompagne d'une consoumation
d'energie de 29800 Ocal/mole et que le degre de conversion pour la
premiere couche est de 0,275, a ia quantite de chaleur corres ondante

sera !3
Q. = AHr x1  wmgs (&1'entrd)
ME®
Qr = 298000. 0,275 . 3424,89 = 2647827,6 kcal/h
106

=2¢éme Couche.

~Données de bases.

Temperature & l'entrée de la couche T = 623 °C
Temperature & la sortie de la couche T = 590 °C
Taux de conversion x = 0,125



~-C ALCUL.

Quuntité de chaleur & 1'entrée de la couche.

Quuutité de chaleur entrant svee 1'éthylbenzene.

Qg = ™Mgp Cp(€8) TER
= 2480,46 ( 0,677)(625+275)= 14T7412,99 Koal/h
Quontité de chaleur entrant avee la vapeur.
Q = m, Cp (v)Tv
= 58,15 (0,533)(273 + 623) = 2777057 Kcal/h

= uentité de chaleur entrant avec le styreue.
= (897,50)(0,563)(623+273)= 455,107,10 Kcal/h

Quontité de chuleur entrant avec l'hydrogene.

O

o d
e

i

i, Cp (B2) TH,

17,50 (3,146) (623 + 273)= 49742,25 Kcal/h

It

~Quintite de chuleur entrant avec le tolluene.

Q1:0_1 =Ml Cp (ko EEtca.'l.
= (35)(0,541)(623 + 273)= 18968,68 Kcal/h

Quuntité de chuleur entrant awec le benzene .

= 1,73 (0,280)(623 + 273) = 434,02 Kcal/h
Quaitité de chaleur entrant avec 1'oxygene.

Qoz =" Cp (0.) Tg,
= 1,08 (0,26)(273 + 623)=251,59 KcalL/h

Quintite de chaleur entrant avec le CO.

Qo = My Cp (o) Teo

1,73 (0,28)(623 + 273) = 434,02 Kea. /b

i

Quaotite de chaleur entraut avec 1'dthoua,

Sgn= Merl, (B T,




= (3,11)(0,84) (273+623)= 2340,T1 Kcal/h
Quantité de cheleur eptrant avec le methane.

@

M= My O, (M) = 2,76 (0,541) (273+623)= 1337,87 Kcal/h

Quantité de chaleur ehtrant avec le residu.

Q. =M, Cp(r)Tr

r

= 17,3 (0,931 )(273+625°= 14431,24 Kcal/h

-A 12 sortie de la deuxieme couchee.

Quantité de chaleur sortupt avec l'éthylbenzenes

QES = mss CP(BB) TE‘

[

1455,13 (0,658) (590+275°=825806,52 Kcal/h
Quuntité de chaleur sortunt avec lua Vajcul.

Qo= Cp(v) T (v)

= 58,15 (0,485)(590+273)= 24338,90 kcal/h
Quuntits de chaleur sortaut awvec 1 Siyrene.
Qut =Py Cp (s¥) Tgy
= 1226 (0,585)(590 + 273)= 619002,7 Kcal/h

Quantité de chaleur sortant avac 1'hydrogene.

Q

Mo = MG, (H2) TH2

23,59 (3,266)(590 + 273)= 6432,28 Kcal/h

Quantité de chaleur gsortant avec le tol Meneo

Qtof "?t;ol CP(M) Ti'.o:J."L
= 201 (0,628)(590+273)= 108934,7 Kcal/h

Quantit¢ de chaleur sortant uvec le benzene .
= 172,5 (0,648) (590 + 273) = 96465,97 Kcal/h

Quantité de chaleur sortunt avec le Co

Qoo = oo Gp (co) Tco

47(1,39) (273+590)= 56379 Kcal/h




Quantite de cheleur avec 1'oxy .:ene.

Q02 = D52 Cp(Oé) T02 =
= 27 (0,258) (586 + 273 )= 6011,56. Kcal/h

Quantite de chaleur avec 1l'éthane.

Q =m O_ (E)T
QM 9 P S
= 53(0,52)(590+273) = 23784,42 Kcal/n

Qggntite de chaleur sortant avec _le methane.
=rn , C (M) T
Qé“‘;’ C-HL’ P / m

= 53 (0,492)(590 + 273)= 22503,51 Kcal/h
Quuntite de chalewr sortant zvec le residu.
Qn =, Cp (R) 2
91 ( 0,9%21)(273+590)= 7646,55 Kcai/h
CALCUL DES PERTES D& CHALEUR DU HEACTEUR.

Les pertes de chaleur ; dunreacteur %ont données par la formule suivan
Qp._ A (T - T2) F. 3600.10°: En KJ /H
i

ou A = 0,15 W/m°C coefficient de conductibilité theriique de 1'isolsa

e = épalsseur de l'isolant en nétre
TH: 390 °C temperatuire de 1li. onrol interieur de 1l'isolant
2= 90 °C Temperatire de ia ool exterieure dae 1'isolant

F = SBurface totale d'échunge de chaleur en m2

L'isolant est en pierres e gilice et son épaisseur est calculée par
l'expression suivante.

e = ( T2—-T1)
me—

ol @ est la densité du flux de chaleur en W§m2

@ = h. (T2 _Ta)
ou(h) est le ccefficient de trnustert de chaleur de la surface exter-—
-ieure de l'iscolant avec l'uir ambiant .
Ta= 20 °C Temperzsture de l'air ambiant
h est colculé pur l'exprecsicr sulvante
h=0,9+ 0,058 T2 =9,35 + 0,058 (90) = 14,52 W/M2 °C
d'ol @ = 11462 (90 -20)= 813,4 W/M2
et e = 0,15 (390 -90)= 0,193 u

252,4




Caleul ce la surfice externe de reacteurs:

=z
=TT (4,6)(62) + (4,6)2 _ 525,74 iz
e
d'ou 17 perte de chaleur est do

% ='§'f;? (390 — 90 ) 928,74 . 3600.10~3

1
Q, = T19564,145 KJ /H

-Quantite de chileur necessiire pour chaugfer l'Ethylbunzene.

Enirant dans la colonue de Byitness est de 3

Q= (@1 +Q2+Q) -  (Q1-Q2) + (Q3 —a4)

Qr1 = chaleur de reaction au premier couche
Qt2 = chaleur de reaction au 2éme couche

Qg rertes de chaleur dans le reacteur
QI = Quantité de choleur totule X 1%entrée de la premiere couchic

Q2 Quentité de chaleur totale

= a2 la sortie du tere couche
Q3 = Quantité de chaleur totale 3 1'éntrée de ls 28me Couche
Q4 = o i " 4 la sortie de lz 2éme couche

Q = ( 2647827,6 + 906461,17 + 5258576 12)~  (2106069,87 -2017690,2)+
(2110656,15 - 101882,98 ) = 2899792,87 Lcol/h .

III-2-2// L'ECHANGEUR DE CHALEUR.

Quelque soit d'appareil utilis<é, si 1'on ne prend en consideration

que les conditions d'entrdée et e sortie des deux fluides il co4 PosS—

=ible d'etablir le bilan thermique global de 1l'apiureil en ecrivant quse

la quantitée de chaleur & perdre par le fluide chsud est egole 4 celle
prise par le flulde froid, si 1'on neglige les

pertes thermique ¢ Q = n CP (72 = I )

a// GAZ CHAUD.

- Données de base.

- La quantité totaole d'entré =m, = 9246,89 Kg/h
- Lz temperarure d'entré PI = 590 °C
- La teupurature de soriie T2 = 470 oC

~CALCUL.



—CALCUL DE LA TENMPE ATURE MOYENNE Tm = (TI + T2)/ 2

To = (590 + 470)/2 = 530 oQ
CAICUL LES DEBITS VOLUMIQEES A L'ENTRE

on a Vi = @i’ .22 4

Gi : debit massique de constituant (i)

; ] ! ! ! ! ! ! t

! Vi(m3/n) 1353 8254217236 1254212, 07! 3,110,5811,11
! (IR T e S ey e me

M
z z z ! ] ! ] i ! ] z ! !
} Constituond EB ! Sty! Vap! H2 IGZH ICH4 ! 02 ! CO | B ! Toli RL |
! ! ! ! ! ! ! ! ! ! : ! !
1
!

! ! 1

13,9916,6913, 11
! ! !

= CALCUL LA CHALEUR SPECIFIQUE MOYENE.,
c..V

Sp = P11 . 0,57 Kool Ko~Tog -
Vi

CALCUL LA JUANTITE DE CHALEUR CEDEE AUX GAZ FROID,
Q = MCp (T2 - T4)

Q = (3586,05)(0,570) (590-47C)= 245285,8 Keql/n
B// GAZ FROID

i

]

3 w £ 3 S
-Donnde de bage.

I

1541,89 Ko/n
La temperature d'entrée = 240 o¢C

La masse d'ethylbenzerne

-CALCUL,

=CALCUL_LE D:BIT VOLUMIQUE D!ENTREE,

A 1'engrée on 2 seulement 1'éthylbenzene.
= 2
VE; Mg 22,4

MEB (Moleire)

Veb = 1341,89, 22,4 = 283,56 M3/H

106
=CALCUL LA TEMPELATURE (T2)a LA SCGRTIE DU GAZ FROID.

Q = McP (24 7T2) T2 -Q + TI
Mcp



T2 = 245285,8 + 240

1341,89(0,477)

T2 = 579 °¢

LE_CONUENSEUR.

-Données de bases

La Temppeature du Gaz & 1'entrée du condenseur : 37I °C
Lz temperature & la sortie du condenseur } 30°C
La pression dans le condenseur 2 20 atm

Le refroidissement se fait rour l'eau froide

Binigiale = 286 °C
Pfincle = 120 °C

A L'ENTREE DU CONDENSEUR.

p (ng = --_V;-;»tyrene) . Pt
-

2 Vi
= [6;69+333,5+4254 2472,36+2,07+3,140758 +1 11+3,99) x 20
6,69+333 5+254,2+72,36+2,07+43,1 +0,58+1,11+3,99+3 11

= 0,109 at m
on neglige cette pression dang les calculs

~QUANTITE DE CHALEUR DE CONDENSATIO. DE L+ ETHYLBENZENE.

Puisqu'on 2 changement de phase alors
@eg =Ten Cp(EB)(Tgy-T7)-BH_  + M., Cp(€B) (T2-Teb)
s 95
= (0,54)(1578,22) (110-370)~ 538 (1578, 22)

= (0,57)(1578,22)(-110+30) - 299433 62 Kcal/h
QUANTITE DE CHALEUR DE CONLENSATION DE STYRENE.

+m_, Cp(st)(T2_Teb)

(1226)(0,59) (=37 O +145, = 95,75 (1226) = 1226 (0,43)(=145+30)
104

v

Q = m ] il V=
Quiy = By Cp(B) (Teb - TT)- O




= - 216137,2 Keal/n
QUANTITE DE CHALEUR DE CONLANSATION Di ICIMEENZ.

Q

ro1= Mrol Cp (Tol) € Teb -~ TI) - DHV + I Cp(Tol) (T2-Teb)

(201)(0,41) (=37 0+110)-(83 15)(201)+201(O 39)(=110+39)
g2

il

= -3798,88 Kcal/h
QUANTITE DE CHALEUR DE CONDENSATION DE_BENZENE.

Qg = TT%Cp(B) (Teb-Ti) + DHv + My Cp(B) (T2-Teh)

= (172,5)(0,43) (=37 0—80)-9%!85 (172,5)+172,5 (30-80)(0,39)

ANTITE DL LHALEUR DE G :fkglgingQ:;L“ IPDEgE_P'EKg: ______

e Cp(e) ( Teb -Ti) - Dhv +me Cple) (’]?2 -~ Teb)
= 5815 (0,5) (100-37 0)-80,1 + 58,15 (O 3) (30-100)
18 '
= - 9%30,167 Eoqi/h
QUANTITE DE CHALBEHR DE CONDENSATION POUR LES AUTRES GAZ ”100’02’
e e — e e |

CEL .G
eniERonE = mi Cni

mi

» = (22,69)(3,51 )+(1,39)(1, 9)+(0,83)(0,218)+2,22(0,54)+2!5(0,35)

;

22,69 + 1'39 + 0,85 + 2 22 + 252
0,598 Kcal/kg °C
Q= ( mi)Cp ( T2 -II)

]

= (::_Hg_i.mcﬂz . Y Cp (T2 - TI)

= =5 943,77 Kcal/h

QUANTITE DE CHALEUR DE ReFROIDISSEMENT DU RESIDU LOURD.
M. Cp(RL) (T2-TI)

= (0,931)(30 = 370) = 4399;90 Kcol/h

QUANTITE DE CHALEUR RECUPEREE PAR LAEAU FROIDE.

Q




Q Trtal = Qi

= = 29943%,62 - 2161%37,2 - 798,88 - 1479,09
- 9330,16 - 5943,77
= - 530452,72 Kecal/h

CALCUL DU DEBIT DEAL FROIDE.

% 1'entré du concenseur on o l'eau froide et 4 la sortie on la
Ve 2ur .«

= y (zaw)(Teb - T1) 5 m ploan)(T2=
Gubadl meau Cp (va)(Te I1) + DHv + eaun Cp( )( 2-T1)

M., = / Ytote1 /
Cp (Teb-TI)+DHv + Cp (T2 -Teb)

530 452,72
4,19(100 - 28)+(4,45 + 0 50(120 - 100)
19 13890 K:/h

5 oOn e P = M V=1 . P m3ds55¢ Volumigue de
E £ ¢laau
V = 1913890 = 1913,89 m¢/h
1000

O\




+//BILAN DE MATIERE DE SEPARATEUR.

Dans le separzteur on a 3 Phase

-phasé organique
—-nhase de 1l'eau
-0hase gazeuze

C'est quantité de vapeur d'eau apres condensation = 58,15 kg/h

QUANTITE DE BENZENE DISSOUS DANS L'EAU

on a
myy = mg ) mg ma. se dissoute dans 1'eau
1
B, = nasse sortante du 6dp3rateur

v

s solubilice du benzene

m

mg =(17,25)(0,07) = 12,075 kg/h
—JUANTITE DE BENZENE SORTANT DU SEPLRATELR

g2 T g T Ofy
mg, = 172,50 - 12,075 = 160,425 kg/h

QUANTITE D*ETHYLBENLENE DISSOUS DANS L'EAU .

D1 (1455,18)(0,01) = 15,78 Kg/h = 14,552 kg/h
QUANTITE D'ETHYLBENZENE DU SEPAKATEUR.

Te2 = Mgp ~ “ghy
mEpo = 1455,18 = 14,552 = 1440,628 Kg/h



~QUABTITE DE TOLLI.FNE DISSOUS DANS L'EAU.

mT..? =Cﬂt S
Mgy = ( 0,05)(201) = 10,05 Kg/h

Quentiteé de tolu ene sortent du séparateur.
Mo =My~ My

M2 = 201 - 10 05 = 190,95 xg/H

QUANTITE DU MELANGE SORTANT DU SEPARATEUR.

M + oty - Uy + Meg
_ 1226 + 190,95 + 160,425 + 1440,628 = 3018,003 Kgih

III -2-5// BILAN DE MATIERE ET DE CHALEUR DE DISTILIATEUR.K® 1.

a// BILAN DE MATIERE.

-Données de baBe

Ls masse de styrene & 1'entrée 3 1226 Kg/h

Le masse de tbluene & 1'entrée: 190,95 Kg/h

Ls messe fe benzene & 1'entrée @ 160,425 Kg/h
La ma :se d'éthylbenzene & 1'entrée: 1440,628 Kg/h
le masse de residu A 1'entrde t 91 Kg/H

o ALCULG

QUANTITE D'INhIBITEUR A 1'ENTREE.

DANS NOtre cas 1l'inhibiteur est ‘e quinone

mg = Mgy X ‘%%ﬂf‘ P1 = 0,01 %

my = Mgy 1226 X %6%1_ = 0,1226 Kg/h
QUANTITE DE LA CHARGE INITIALE A L'ENTREE .
my =mp +myy ¥ W +my * Oy T TEB
_ 1226 + 190,95 + 160,425 + 1440,62 + 91 + 0,12 & 3109,12 Kg/

QUANTITE DE_STYRENE A LA SORTIE DB LA COLONNE DE_DISTILLATION COMME
DISTILLAT.




Vu que le taux 4'éxtraction du styrene lors de la distillation eat de

98 % alors i1l y'a 2 % de styrene qul #'en va vers le haut de la
colonne i '

m = m., . Pl =2 %
st1 gt 15%1-
Myyy =1226 0502 = 24,52 Kg/h de la colonne de distillation

QUANTITE D'ETHYLEENZENE A LA SORTIE COMME DISTILIAT,
mb-ﬂ o%n
%EEE
= 2 X 67 = 1470,7 kg/h

QUANTITE DE BENZENE A LA SORTIE COMME DISTILIAT.
Mg =M,, -.%B = 24,52 . 0,76 = 11,64 Kg/h

'Lﬂjt 5

QUANTITE DE TOLL)ENE A LA SIRTIE DE LA CCLORNE COMME DISTILIST ,

Mio1 = Ugpggt % Tol = 2052 1,63 = 24,97

QUANTITE DE RESIDU LOURD A LA SIRTIE COMME DISTILIAT.

«QUANTITE TORALE DE DISTELIAT.
Wy = miany, +Tg + R+ mg ¢+ My
= 24,52 + 1470,7 + 11,64 + 24,97 + 0,30 = 1562,13 Kz/n
QUANTITE DE_STYRENE A LA SREIE DE LA _COLONNE DE DISTILLATION.
fgy= 1226 = 24,52 = 1201,49 Kg/n
QUANTITE DE BENZENE A LA SORTIR DE LA COLONNE DE DISTILLATION.
mp= 160,42 - 11,64 = 148,76 Kzg/n
QUANTITE DE TOILI:ENE A LA SORTIE DE LA COLONNE DE DISTILLATION, COMMA
RESIDU,
My = 91 = 30 = 61 Ez/n




RESIDU,

my = 0,11 Kg/n
QUANTITE TOTALE DE RESIDU,

Hr = - Mgy + hg + mtd+ Ty =

= 1201,48 + 148,78 + 165,98 + 61 + 0,11 = 1577,35 Kg/n

BY/ BILAN DE OHALEUR.

~Donnée de base.

La temperature en haut de la eolonne de distilletion T2 = 38 og
la temperature en bas de la colonne de distillation T3 = 107 o0
La poression en haut de la colonne de distillation P = 0,065 bar
La pression en bas de 1la eolonne ' 2 =6,i5 bay

La tempera ture 3 1'entrée de melange deshyfrogéneT! = 25 °¢
La temperature l'entrée de Quinone T = 25 °¢

B//BILAN DR CHALEUR ,

=Donnée de base.

La temperature en haut de la colonne de distillation T2 = 58 o¢
La temperature en bas de la colonne de distillation T3 = 107 oC
La pression en bas de la colonne P= 6,15 bar

La temperature A l'entrée de melenge deshydrogéne T1 = 25°C

La temperature & l'entrée de Quinonse T 1 = 25 o¢

«CALOUL ;

QUANTITE DE EHALEUR ENTRANTE AVEC LE STYRENE ,

Qat =n., 0 (st) 21
Qy = (1226?(0,376)(273 +25) _ 137039,7 Keal/n

QUANTITE DE CHALEUR ENTRANTE AVEC L'INHIBITEUEE
Qon = (0°11)(0,861) (273 + 25)= 28,22 Koal/n
QUANTITE DE CHALEUR ENTRANTE AVEC LR TOLL)ENE,

Uor = o1 Cp(to;) T




= (24,42)(0,460)(273 + 25)= 26045,17 keal/h
QUANTITE_DE_CHALEUR ENTRANT AVEC LE BENZENE .
Qn = my Cp(B) ™

= (0,360)(160,42)(273 + 25) = 17209,48 Keol/n 5
QUANTITE DE CHALEUR ENTRANTE _AVEC E.B.

= Mgy C (EB) ™
Qg = ( 1440 628)(0,301=(273 +25)= 129257,81 Kool/h
QUANTITE DB CHALEUR BNTRANTB RESIDU_LOURD ,
™

mrl prl
= (91)(0,931)(273 + 25)= 25244,13 Kecal/h

QUANTITE DE CHALEUR SORTANTE AVEC L'BTHYLBENZENE COMME DISTILIAT,
= (2470)(0,321)(273 + 58)= 149 952,03 Keal/h
QUAHTITB DE CHALEUR SORTANTE AVEC LE_BENZENE COMME DISTILLAT.
Qg = my CB(B) 72
= (11,64)(0,379)(273)(273 + 58)=141T keol/h
QUANTITE DE CEALEUR_SCRTANTE_AVEC LE_TOLERENE COMME DISTILLAT .
Qt = mt (t)
= (24;97)(0 493)(273 + 58)= 3914,7 K eal/h
QUANTITE DE CHALEUR SORTANTE_AVEC LE STYRENE _COMME DISTILLAT,
Qgy =mst C (st) T2
o (24 52)(0, 401)(273 + 58)= 3132, 4 Keol/h
QUANTITE DE CHALEUR DE SORTANTE AVEC LE RESIDU LOURD COMME DISTILIAT,

Q= By Cp (RL) T2

= 30 (0 931) (273 + 58) = 924,4 Keal/h
QUANTITE DB CHALEUR SORTANTE AV3C L! ETHYLBENZENE COMME RESIIU,

Ql.Bn maﬁ 0 (EB) T’

= (151, 14)(0 400) (273 + 107)= 22973,2 Keal/h
QUANTITE DE CHALEUR SORTANTEE AVEC LE BENZENE COMME X ESIDU.
Qg = my, Gp (B)13




= (0,43) 165,98 (0,501)(273 + 107)= 3780 12 Keal/n
QUANTITE DE CHALEUR SORTTENTE AVEC STYRENE COMME RESIDU,

Qst;’ Moy Op (af) T3
= (1201,48)(0,432)(273+107)= 189883,8 Keol/h
QUANTITE DE CHALEUR SORTANTE AVEC QUINONE COMME RESIDU,
Qq =, Cp (Q) 13
= (0,11)(0,891)(273 + 107 ) = 37,24 Keal/n
QUANTITE DE CHALEUR SORTANTE AVEC RESIDU LOURD COMME RESIDU,

= (61)(0,931)(273 + 107)= 4811,48 Keol/n

III-2-6//BILAN DE MATIERE ET DE CHALEUR DE LA COLOWNE DE DISTILLATION .

No 2

‘a// BILAN DE MATIERE.

«~Donné"es de bhase.

Le masse d'éghylbenzene & l'entré de la colonne 1 151,14 Kg/h
o dc!’;thg&qne e s " : 1,63 Kg/n
» de Toluee " » . 1 0343 Eg/n
" de styrene " " " t 1156,7 Kg/h
" de residu lourd . " t 13,6 Kg/h
" de quinone " . " : 0,11 kg/n

T s o T

La composition du distillat en poureentage massgiuve ¢

Ethylbenzene 0,2 %

Goudron 0,7 %

Styrene 99,1 % _
La masse de styrene recupéré est i 1201,24 Kg/n

~-CALCUL.

QUANTITE D'ETHYLBENZENE A LA SORTIE DE LA COLONNE_DE_DISTILLATION « - i

COMME DISTILIAT.

frgy = % EB XMt
% st

-



$9.4

QUANTITE DE_GOUDRON A LA SORTIE DE LA COLONNE COMME DISTILIAT,

Mg # %g xmst = 0,7 x 1201,24
. % 8t : §§,f = 8,33 KC/h
QUANTITE TOTALE DU D1STILIAT.

eb * fay
= 1201,24 + 2,38 + 8,33 = 1211,95 Kg/n

md = mi = mg + m

QUANTITE DE_GOUDRON A LA SORTIE DE LA COLONNE DE DISTILLATION COMME,
ERMRESIDU,

Ce goudron contient tout les dechets qui reste dags la colonne .
M= my + my + my + Mg (restant)-mg (sortie par distillot)

= 13,6 + 0,11 + 1,63 + 0,43 + (151,14 = 238)-8,33 = 156,2 Kg/n
b// BILAN DE CHALEUR DE LA COLONNE DE DISTILLATION N° 2 .

«~Données de Hase.

Temperature en t&te de la colonne ™M = 65 °C
Temperature au fopd de la colonne T2 = 115 °C

Temperature & l'entrée de la colonne To = 107 °C
Pression en téte de la colonne P{ = 0,075 Bar
Precsion au fond de la chlonne P2 = 6,30 Bar

-C ALCUL,

CUANTITE DE CHALEUR ENTRANT AVEC LE BENZENE.

Qg = mg cp (B) to = 148,78 (0,399)(273+107)=22439,7 Keai/h
QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT LE TOLERENE,

Qp =my Cp (T) to = (165)(0,501)(273+107)=31411 Keol/n

QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT AVEC LE STYRENE.

Uy = Mgy Cp (8%) %o = ( 1201,24)(0,432) (273+4107)=189683,3 keal/n
QUANZIZR-DE-CHALEUR -BHIRAND - AVEC. - LE- QUINON By




Q= mg Op (Q) to = 0,11 (0,891)(107 +273)=37,24 Keal/n
QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT AVEC LE HSIDU LOURD.
Q= 1y Co(rl) to = 61 (0,931)(273+107)=4811,48 Keol/h

QUANTITE™DE CHELEUR ™ SURTART AVED L TEB~COFNE DISTITIAT,

Qpp = 1, O, (EB) T1 =(2,38)(0,401)(65+275)=322,5 Keol/n
QUANTITE DE CLALEUR_SOHTANT AVEC LE GOUQRON COMME RISTLIAT.

_ @ =, C (g)t1 =8,33 (0,937)(65+275)=2638,16 Keal/n

QUANTITE DE CHALEUR SORTANT AVEC LE GOUD" RON COMME RESIDU.

Q =, C (&) T2 = (156,2)(0,957)(273+115)=56787,44 keol/n

I1I-2-7// BILAN DE MATIERE ET [F CHALEUR UE_DISTILLATEUR N
A// BILAN DE MATIE«E.

-DONNEES DE BASE,

La masse de d'dthylbenzene & 1'éntrée i 1470 70 kg/h

o de benzene o s 11,61 xg/h
" de toluene " : 24,93 Kg/h
" de styrene " t 24,52 Kg/n

La masse d'éthylbenzene qui sort co.me roesidu s 1341,89 kg/h
ethylbenzene : 98 %
styrene 3 2%

=l A L C U L.

QUANTITE DE_STYKENE A LA SOETIE = (RESIDU))

% st « ned
R e

# &b

=2, 15%3,59 = 18 Kg/n

QUANTITE DE SIYRENE A LA SQRTIE = 5(DISTILIAL)

mst

W, = 24,52 - 18 = 6,52 Kg/n




QUANTITE LE BENZENE A LA SORTIZ (DU DISTILIAZ).
mg = 11764 kg/h
QUANTITE DE TOIU -ENE A LA BCETIE(DU DISTILIAI)
= 24,93 K /n

mtol ‘ _
QUANTITE D'BTHYLBENZENE A LA SCHTIE (DU DISTILIAT.)
Mg, = 1470,24 - 1573,59 = 69,42 Kg/n

b// BILAN DE CHALEUR DE DISTILLATELR N°3 ,

~Donnée d e baume o

Temperature entrant de la colonne T1 = 45 °C
Temperature au fond dela colonne T2 = 70 °C
Temperature & l'entrée de la colonn#o = 58 °C

=0 ALCUL

QUANTITE DE CHALEUR BNTRANT AVEC E'EB,

QEB = m_g 0 to = 1470,24 (0,321)(273+58)=149952,03 Kcol/h
QUANTITE Lh CHALEUR _ENTRANT AVEC LE (B).

e ﬁ‘B zHOB CP to = 1 64 (O 579}{273+58\ 1‘#17'¢: *uu.s./h
QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT AVEC LE TOLL) ENE,

Quo1+= Byop Cp O = 24,97 (0,493)(273+58)=3914,7 keal/n
QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT AVEC LE STY(ENE,

Qi = By cp (st)to (24,52)(0,401)(273+58)=3132,4 Kcol/h
QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT AVEC LERESIDU LOURD.

er mBt D (st)to=(30) (O, 931)(273+58)-92¥ 4 kecal/h
QUANTITE DE CHALEUR SORTANT AVEC LE STYRENE COMME ESIDU,

Np = Dot cp T2 = (5,6 )(0,409) (70+27%)=785,60 keal /b
QUANTITE DE CHALEUR SOKTANT AVEC L'EB COMME DISTILIAL,

e e e e

Qop = g C (ED)T1 =69,41 (0,367) (273+45)= €100,5 keal/h
QUANTITE DE CHALEUR SOuTANT AVEC LE T0LYM MNE COMME DISTILIAL.
Q

Cp(t)t1 = 24,97 (0 451)(275445)= 5441,9 kcol/h

SR e

tol “to1



QUANTITE DE CHALEUR SORTANT AVEC LE BEN/ZENE COMME DISTILLAL.

—

Qg =mg O, (B) T1 = 11,64 (0,312)(273+45)=1121,1 Keal/h
QUANTITE DE STYHENE SORTANT AVE. LE_STYRENE COMME_DISTILLAT.

Ut =Bgy Oy (st)T1 = 5,6 (0,397)(273+45)= 706,97 kcal/h

JBILAN DE MATIERE ET DE CHALEUR DE DISTILLATEUR N°4

%// BILAN DE MATIERE.

-Donnée de base.

fuose d'éthylbenzene & 1'<éntrée : 69 41 Eg/h

4 /.
" de styrene " 5,6 kg/h
" de benzene f 11,64 kg:H
" de tolg ‘ene " 24,97 Kg/h

Masse de benzene & he sortie de distillot : 11,30 Kg/h
Composition massique du sitillat.

Benzene : 99,4 %
E.B. 0,3 %
Styrene 0,2 %

Terysene 0,1 %

-CALCUL.

QUANTITE DE STYRENE A L. SORTIE (DU DISTILLAT)

m_ b= (mB% % gt = 119842(51)_ = 0,022 xg/h

QUANTITE DE TOLLLENE A Li SORTIE(DU DISTILIAT) .

m, o =(msy © % T (12,64)(0,1) = 0,011 Kg/h
po "L'B?HB 99,4

QUANTITE D'ETUYLBENZENE A LA SORTIE(DU DIST ILIAZ).

Mg = (mg) (%EB) - (12,64)(0,3) = 0,034 kg/h
(% B) 39,4

QUANTITE DE STYRENE A LA SORTIE(DU RESIDU)

my =56 -0,02= 5,58 Kg/h

QUANTITE DE TOLL.ENE A LA SORTIE(DU KSSIDU.)

i . e e e S S S

m

top = 24,97 = 0,011 = 24,96 kg/h



QUANTITE D'ETHYLBEN/ENE A LA SORTIE (DU KESIDU)
mgg = 69,41 = 0,034 = 69,37 Kg/h

B// BILAN DE LA CHALEUR DE LA COLONNE N° 4.

—DO: .;n;(;:&de b; HEs

Tewpreature & 1l'euntrée de la colonne to = 45 °C

Teuperature en haut de la colonne £1 = 27 20
n au fond de la colonne T2 = 38 °C
CALCUL.

QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT AVEC L'EB.

dég = Dy, Cé (b)) To = 69,41 (0,367)(275+45)=6100,5 keal,.
QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT AVE. Lb TOLY LB .

Qo1 = Byoy (PI(T) To = 25,95 (0,451) (275+45)=2451,9 Keal/n
QUANTITE DE CHALEUR ENTRANT AVEC LE BENZENE,

Qg =og cp (B) To = 11'3 (0,512)(273+45)= 1121,1 Leal/h
QUANTITE DE CHALEUR AVEC LE STYRENE.

Qo = myy + cp (st) To = 5,6 (0,397) (275+45)= $06,97 Kecal/n
QUANTITE LE CHALEUL SORTANT AVEC LE SYYKENE COMME DISTILLAL.

Q_t =.mst‘cp (st) T1 = 0,022 (0,299)(273+27)=1,97 Kui/h
QUANTITE DE CHALEUR SORTANT AVEC LE TOL' ENE COMME DISTILIAT,

Qo =g O (8) £1 =;0,011 (0,392) (273+27)= 1°29 kecai/n

| QUANTITE DE_CHALEUR SORTANT AVEC L'EB COMME DISIILIAT,

Qgg = m, O, (EB) t1 = 0,034 (0,301)(273+27)=3,07 keal/h
QUANTITE DE CHALEUR SOKTANT AVEC LE STY.ENE COMMi £E£5/pU

Qat =m_ 4 Cp (st) T2 = 5558 (0,343) (272438)= 247,18 keol/:

QUANTITE BE CHALEUR SOJTANT AVEC LE TOLL ENE COMVME nSS1LU.

Qo= 24atCy (1) T2 = 25,91 (0,421)(275+58)= 3130,56 kcal/n

QUANTITE DE CHALEUR SORTANT AVEL L'EB COMME LEETIVU,

s A fotan B

Qgp = Ugp CP(EB) T2 = 69,37 (0,321)(273+38)=6925,27 keol/h




1//_FOTATION SUR LE PRIX DE_REVIENT.

Comme toute entreprise Commercisla, une usine est soumise & un
certain normbre d'obligetiore sdministretives, parui lesquelles
il convient de citer la corptabilisation des dépenses et recettes.

Cersiddant, ce qui intéresse plus speciaierent ls technicien, ce
n'est pae le récapitulaiif giobal dont la pecherccese est en gene=
-rel assez rébarbative, mais su oontraire les relevéds ddtaillds
des dérenses avec mise en evidenoce des productions eorresptndantes
c'est-d~dire le prix de revient de fabrication ot delai de regupe=
-ration, but de la comptabilité industrislle . L'étadlicseohent du
iTix de revient sé fait scus des presertations diverses, piropres
cux habitudes et aux curacteres de chague societd.

Dane notre projet le prix de revient est etabli en edoptant une
vresentation différente, qui permet d'étudier d'influence den élem=

-ents dconcmigues de base. !
Ces dlemnte de base sont esceniisllament les Suivantest

- Ccuts 2¢ nmains d'ceuvre.

Ce poste du prix de revient correspond aux sslaires verseés aux
ouvriers deoc cteliscrs de fabricction, contremzftres et ingénieurs
responanbles directement de cec ateliers , sux charges socisles
correspondantes.

- Coutrs de matiers premieres,

Cette section de la comptabilité industrielle est eelle qui 8'cccupe
du suivi et du regroupement de tous les mouvements guantitetifs de |
vroduits, consoumations de matleres, €L8eec..

~Coute_d'Utilitds.

Le terme utilités est emprunté 2 la terminologle anglaise et il faut
comp.endre par li,le ccmbustible , la vapeur , 1l'électrieitéd, l'air
domprimé, la refr‘garation. l'eau de procédé.




Prix de revient !

LR

1 ' ! '
! Couts de refrigeration ¢ ! Couts de distribution !
H ! ! H
' ! ! L i
! Coute indirect de fabrication ! t Couts direct de fabricetio!
! o ' f_-n ' t
! ! L

! Ccuts de mains d'oeuvre ! ! Couts de matiere prexiere
] ! L




2//__NOTATION SUR LE DEIAI D® RECUPERATION.

Deldi de réouperation presante le9 nombre d'arndes necessairesd pour
que lee revenus gendrée par 1'investissenent permettent de couvrir
les couts initisux, il est donné rar la formule.suiventet

(=N
it
-

|

4 t delail de recuperation
It capital inveeti ( investissement)

Cfy cash flow qui reprecsente la part du chiffre d'affaire qui reste
& lu disposition de l'enireprise , elle est donnée la formile suivante

! ' T !
! CF = Benifice + Amortissenent + Provision ;
!
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3// 6 ALGULS

3-1// Couts de matiere peemiere.

e T I I i A p——

! ! ! !

Matiere ! nombre d'unité! Prix d'unité (U! K.U X P.U !
! (T) ! M.) ! !

! ! ! !

! ! ! !

Benzene ; 68803 ,20 ! 678 ! 4644516,90 }
! i !

! ! ! !

Ethylene : 4 949,40 ! 500 ! 2474700,00 !
) ! ! !

! !

Couts de matiere premiere { U.M.) ! 7119216,90 !
! !

3-2// Gouts de main 4'oeuvre.

]

i Nombre d'heure
1

1
Prix d'heure(U.M) ! Couts de mains
! d'oeuvre (U.M.)

!
! 8700

——

12,50

S e g nem vew s
= ses tem ses rem e

! 108750,00
!

3.3// Couts directs de fabrication

Coutes directs de fabrication = couts de matiere premiers
+ Couts de main d4'oenvre

Nuture dea Couts

! ! f
! ! !
i Coute de matiere premiere (UM) i 7119216,90 ;
i Cottts de matn d4d'oceuvre (U.M) ; 10875,00 ;
iﬁgguts de fabrication i 7227966 ,90 i




3-4// Couta_indirect de fabrication -

Couts indirect de fabrication = copts indirect wvariable de .
fabrication 4 Couts indirect fixe de fabrication .

1 ] 1
i ! Couts indirect de fabrication (UM)!
! ! !
! ! ! i
= ! Fixe ! Varieble !
! ! ! - i
5 Electrichté ! 2500 ! 400000 !
! ! i
! ! ' :
! EBau=Gaz ! 2000 ! 300000 !
! ! ! !
i ! ! !
! Telephonne ! 9000 ! 90000 !
! ! ! !
! 1 ! !
! Fuel ! 400000 ! 0 !
! ! ! !
! ! ! !
!t Sslaire des ! 800000 ! 0 !
! Fonctionnaires ! ! !
! ! T !
! Total ! 1213500 ! 7900008 :
! ! !
: ! f H
! Total 1 2003500 !
! ! s,

3.5// Couts de fabrication.

Couts de fabrication = couts direct de fabrication + Couts indirect
de fabricatich.

E Nature des couts : E U.M !
i Couts direct de ;abr%cgt;gg : 7227966,90 ;
: Couts_indirect de fabrication {__39035000.00 ;
! Cout de fabrication 1 9231466,90 !




3-6//_Couts_de_distribution.

- oo
L

: .
Conte de diatribtion (U.M.) !

T

! ¥
! ! '
: Agents ce ventes i 300000 !
! { !
! L !
i Transporte ; 100000 !
- !
! ! !
;Tota.l ; 1300000 :
!

3=T7// Prix de revient .

Prix de revient = codta ds febrication + Couts de dlstribution
Prix de revient = 327 1465,90 + 1300000,00
= 10 53 1466 ( U.,u.y

3.8// Chiffre d'affeires.

Criffre d'affrires = nombre d'unitd vendeurs X iz de wente =
= 10336,8 X 3 = 28104725 { U.x)

39 // Rewmitpt pot
Regultat net = chiifre d'affaire « prix de rev ient =

28104725,00 - 10531466 ,00
& 175732591,00 (U.0)

5«i10// Cash Tlow.

Cush flow = rosultat not + Gotstion sux suaotissesent + Dotaliom
mx aprrovisionnonment .
Dotation aux approvisionnseat = 104 de bensefiois
Dotation anx ammotissement = 5% de bendice

Gash Tlow = 17573259,00 « 1757%25,90 + 52‘?19’?,70 +m 19857781 ,00

3«11// Delal dé_ vevuperations. -

D e I _, 32175000
A [ 15 S0 B Y | i
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