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les premier@s polymérisations du styréne a 1’4Achelle de lahoratoire
ont &té réalisdes en 1840 - 1815 par E. Simon, Rlyth et Hoffman, et ce
n’est au’en 1865 qu’d 4té faite 1la premiére- synthése du styrsne
(RERTHELOT) . :

Io produit synthétis® ne peut &tre diffirenci® du styréne evtrait du
styrax, batnacextrait de 1’arbre A’asie mineure nui norte ce nom, et
Aue les anciens eavntiens utilisaient pour embaumer Teurs mommiec,

La premiire tentative de nroduction Ae ce monom*re 3 1'%challe inAuet-
riello 3 2t% faite vers 1025 nay J1a commachie americaine " Nan atinck
chenvir>1 Comnagny " , tentative ~ni Y d’-~illeurs gchouée 3 canise des
Aifficult® e de “onctionnement,

Ce n’est ¢gn’en 1920 awvec ' 'essor qu’n connug '’industrie pét*nchimiqup
, et 13 das ponibi14té Ace produits avomatiques. en T'pccuvence e
benz* nec, qu’a commencé la profuctinn effective du stvrfn-.

Le grand lancgment de cefte industrie g été fait en 1241 avec 1’accroi-
cemént Ae 12 geimgnde en styrine nar les unit?s de caou*choup'synthéti—
~ue BIINA S.R, et denuis le styréne occunme une nlace de choe# dans
1’industrie des plastinues.

Point de départ de nombreux polymers, copolymers et élastoméres
synthétinues, le styréne est utilisé comme agent solvant et dur cisseurx
des polyesters dans 1’industrie des peintures ; modificateur des huiles
naturelles, il est présent dans les stratifiés A base des filtres de
verre dans les vernis & titre d’exemple nous,sa production aux Etats

milliers de tonnes |

Unis entre 1960 et 1985. JQonnons
! ! ! ! !
Année n 1 1260 1 1865 | 175 1 1085 !
1 L 1 : —1
CapXeltc e ! 701 : 1270 | 2000 ! 3100 ;
!

A prisent le principal proéédéd de la production du styréne reste 1a
deshydrogénation catalytinue de 1’ethvlbenzéne.

Cette rAaction a lieu soit dans Ades réacteurs adiabatimues a 7it immn-
bil2 horizontal soit des r3acteurs iqofhermoqﬂos (tubulaires). Ces
derniers sont caract®ricsés par cevtaines immerfactions t~71es m1’une
faible canacit? et selectivit®, une perte de charan 2lzavégdans une
couche de catalyseur, ~ui ont nonr egffet d’abaisser Tes paramétres
technico-%conomimire deo fonctionnement de 1'unit?®.



A cet effet la mise au point des réacteurs a plusieurs lits verticaux

(couches radiales) de catalyseur présente des avantages evidents du
pcint de vue de 1’amélioration des paramétres déi3d mentionnss.

Le but de ce projet est de faire l’etude de la section de deshvdrog*-
nation catalvtiaue d’une unité Ade nroduction de stvréne 3 nartir
d’ethvlbenzéne en mettant au point un réacteur I couches radiales de

catalyseur,




IT - CONSIDERATICN THEORIQUES,

1- Propriétés physico-chimiques du styréme.
1-1 Propriétésphysiques ¢

Le styréne est un liquide incolorg@, transparent d’odeur agréable. Il a une
action irritante sur la peau et les muqueuses, Il est inflammable et peut
donner avec l’air des mélanges explosifs.

Lorsqu’il est exposé a 1l’air, 1’oMydation des aldéhydes et cetones, lui

donne une odeur dere désagréable et penetrante qui lui est parfois associée.

La présente de ces produits d’omydation dans le styréne modifié la vitesse
<'de polymérisation de celui-ci.

Combustibilité (2) : Le styréne &tant un hydrocarbure aromatique est infla-
-mmable et forme avec 1l’air des mélanges exnlosifs ; Ies limites d’explosivi-
té sont de 1,1 & 6% dans 1’air, le point d’'inflammation et de 312°C.

Toxicité (2) : le stvréne est moins toxiaue ~ue le henzéne, ot dans tous Jles gjg
cas il est difficile de s3journer et de travailler dans une atmosnhére
contenant suffisament de stvréne nour nroduire une intoxication afqgu?, ceci

du fait de son odeur et de 1’irritation Ades yeux et du nez qu’il nroduit.

Cn a trouvé nu'une concentration d’environ 400 P ,P,M ost admiséible nour le
personnel,

Solubilite : Le stvréne monomdre est miscible avec beaucoun de comnos=s
org~niques liquides, I7 est miscible en toute nronortion avec 1’ether, Je
meth>nol, 1’Athanol, 7’acdtone, le benzédne et le toluene.

Certaine perroxvdes y sont solubles en toute nronortion.

Le ~tyréne est un b on sol'vant nour les caoutchoucs naturels et synthetiques
ainsi nue nour les matifres nlastinues et autres comnosés organiques. les
lJimités de solubilité avec 1l’eau sont donndes par le tableau suivant [1)

TeC eau dans le styréne Styréne dans 1l’eau
o) 0,020 0,018
10 0,040 0,023
20 0,060 0,029
30 0,080 0,034
40 0,100 0,040
50 0,120 0,045
60 0,140 0,056
.70 0,160 0,056

80 0,180 0,062



TABLEAU 1 Proprietés du styréne monomere en fonction de la température (P = 1 atm)

i I : T o ! r P ! !

| ; Rensite mgsl | Volume “specifique | { Goneon | Presion de ! Chaleur dev:

| ! ! ! ! ] VIGCORTTE | DI v it ! Vabeur ! risation

; o ; : r o ! ! cielle | !

; TC ; Liquide | Vapeur | Liquidg Vapeur | (Cp.) , (dynes/Cm) | (mm Hg) 1 (Cal /mole

- : © 10 6| : ; ' ;

! ! ! ! ! ! ! ! !

; 1 | | | | | 1 1

| ! ! ! ! ! ! ! !

; | ! ] |

! oo ! o,0238 ! 8,19!1,0284, 122,00 0,076 4,5 1,13 | 11,250

! ! ! ! ! ! ! ’ ! ! ’

| 16,0 {1  0,9150 1 15,61 1,0028 1 63,700 | 0,877 | 23 4 ! 2,34 ! 11,010

| | ! !
i 20,0 f 0,0063 : 22,3i 1,102?: 35,200 0,781 32,13 ; =, 53 ; 10,790
i 40,0 | 0,887 1 81,21 1,1752 1 20,400 ! 0,671 ! 30,0 ! 14,51 ! 10,410
| | | |

' 60,0 ! 0,8712 | 200,0,1,1478 | 7,750 , 0,70 27,8 39,07 10,070

| 80,0 ! 0,8525 | #38,011,1716 1 5,000 ! 0,392 | 25,6 1 01,74 ! 9,770
1 | ! ! |

f 100,0 i 0,8356 5 871,0 1,1967: 2,28 : 0,312 23,5 , 192,9 : 0,490

1 120,0 ! 0,8174 | 1600,0! 1,22341 1,150 ! 0,248 | 21,5 ! 370,7 ! 9,220
[ ! ! : !

f 140,0 i 0,7988 fzveo,o ;1,2518: 0,362 | 0,196 | 19,4 | 660,09 ; 8,940
| 145,2 | 0,7939 13110,0! 1,256 1 0,321 ! 0,184 | 18,9 ! 760,0 ! 8,870
! ! ! ! ! |
! 1s0,0 ;| 0,7893 ! 3460, 1;2660 | 0,2260 , 0,174 18,4 , 861,5 ; 8,800
! ! | ! ! ! ! ! !
! ! ! ! ! ! ! ! !
! ! ! ! i ! ! 1 |
! ! ! ! ! ! ! ! !
! ! ! ! 1 ! ! ! !
! ! ! ! ! ! ! ! !
! ! ! ! l ! ! ! !
! ! ! ! ! ! ! ! !




Densite : La dewsite du produit pur est mesurées avec un picnométre a

5 températures différentes dans 1’intervalle (-0~a 60 °C), ce qui donne
une droite donnant la dewmsite en fonction de la température et a partir
de laquelle, on extrapole la deW@site pour toute température, pour le
gaz on apporte une correction a 1’équation Tab I) (1).

Tension superficielle : La mesure de la tension superficielle du
produit pur par la methode capillaire par Ramsay et Shields (1D entre
0O et 60°C donne la relation :

TM™Mv)2/3= K (Tc-T-26)

o1 8 est la tension superficielle en dyne /cm, M la masse moléculaire,
V le volume spécifique, K une constante qui ne depend pas du temos,
Tec la temnérature critiaue oC et T la température de travail en °C,

La valeur movenne de K est de 2,17,
Le tableau T donne les wvariations de 12 tension sur~erficielle en
fonction de lg temmérature (1),

Viscoeit? (1) : L» ¥Yiccocit® du styréne nur est mesur®e entre O et
60 oC, T2ble=u T

ITndice de r’froction (1) : L’'indice de réfragction pour 12 bande j=une
(Bande D 5806 AC )\ ect mesurée A cin~ temnératures différentes 3
nartir du tracé du cr=mhe indice de rAfraction - temnérature, permet
d’avoir 1’é~uation Aonnant 1’indice de réfraction.

Tn = 1,55684 - 0,000518 T (t °C)

Seulement cette méthode est entachée d’érreurs qui sont dués, principa-
lement a

A/ Impuretés dans 1l’echantillon., B /erreurs dans le calibrage des
instruments C/erreur dans la température de contréle.

Point de congelation :

Le point de congélation_a été mesuré par Anibrod et Rossini (1), dans
l’air 4 1 atm ils trouverent - 30,628 + 0,008 ¢°C. La relation entre 1la
température d’équilibre solide - liquide et la composition de la phase
liquide peut étre exprimée par l’equation ayant la forme suivante :

- log h N1 =1log (1 - N2) =1 (Tp. - T )(1+B(T—T§)+--)
ﬁ) f 5, 7
Dans lanuelle les constantes A et B sont déterminées experimentalement
c1D.

1a détermination de la pureté du styréne par son point de conaélation
est 1l’une des méthodes les plus utilisées,

Pression de vapeur, noint d’&bullition et chaleur latente de vAanorisa-
tion : 1’equation utilis#e est an2lomie A celle d’antoine
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TABLEAU 2 : Des paramétres thermodynamique a 298 K
stat : Chaleur de E %halez; deD o E %ntrog%e de %ne;gle %1bre
i ‘commbistion - formation Ds2 K . rormation e formation
physique " oc K cal ! K Cal ! DEeF Calipr g cal
! ~nol | mo 1 ' mol i ~_mol
1 | I 1
Liquide ,1050,40+0,2 | 24,72 + 0,22 | - 78,94 . 48,05
vapeur ~ ,1060,00%0, 20 135,22 T 0,24 | - 53,21 . 51,00 |
1 ! I 1 g
TABLEAU 3 : Capacite calorificue molaire du styréne pour
auelques températures
R R R O T O T U N
9 K ! 20,40 ' 60 |, 80 ' 100 I 120 ' 140 | 160 , 200! 220, 270 ' 260
e il ' ______ . ,.;_ R ._._"_ IR ) ' f. = 3 izl ____%
| | : ! [ ! -
CP 12,80 17,71 , 111,02 113, 42 15,50 117,67 ,20,19 123,32 32 ,36 37,22 142 06, 41,03!
: 1 I i ! ! ; !
»1/dec ! 1 ' | ; I ! r ! ! ! ! !
mol. ! ' | . | : I ' . | I | ;
] ; f I - i 1 : ! :
5 | . ! - ! 1 | ! |
[ : r ! ' ! . ! : ! '
! ! I ! 1 ! 1 ! ! ] ! 1 :
: | ? I i : I I | !
! ! 1 ] 1 ! : ! ,
: ! : ! : i , ! ! : ! ! !
! ! i ! 1 ! ! ! ! i ! ) !
! ] ! ! ] ] ] i ! :
T2 K ! 280 !298,16! 300 ! 320 ! 340 ! 360 !'370 ' 380 ! 400 !
1 | ] 1 1 1 1 1 i 1
1 ! ! ! ! ! ! ! ! !
b | 42,32 | 43,71 | 43,86 , 45,01, 46,65, 48,44 4,39 50,38 ;52,18
al/deg/mol! ! ! ! ! ! ! ! ! !
! ! ! ! ! ! ! ! : !
! ! ! ! ! ! ! ! ! !
! ! ! ! ! ! ! ! ! !
! ! ! ! ! i ! ! ! !
! ! ! ! ! ! ! ! ! !
! ! | ! ! ! ! ! !




- B =

= 987 - 1745,58
(mm Haq) 0,957 —— e
(t + 200, 13)
Cet*e 4nuation donne 12 nression 3 + 0,3 mm He, dt

La températnre normale d’ébullition est de 115,2 eC et EE a une valeur
de 0,07 oC /mm Ha les chaleurs Il=2tentes de vanorisation 'sont de 10,500

-

cal/mole Y A 252C (T#2b 2) 3 (115,2°2C) elle vrut 8,87 X cal/mol.

Csnacité calorifirue
Tableau 3

1 - 2 Propriétes chimique du styréne

Le styréne monomére sert surtout & préparer des hauts polymers et
conolymers tels que : le polystyréne, le styréne ebfitadiéne le
styréne acrylonitrile ; styréne <birtadiéne acrylonitrile, styréne
methacrylate de methyl.., cependant, du fait qu’il présente a la
fois un moyau aromatique et une double liaison, il se préte A un
grans nombre de réactions chimiques. Certaines de ces réactions
permettent de préparer des composes interressante :

Addition de 1’hydrogéne : formation de d-halo ethylbenzéne :

- Hydrogénation : Formation d’ethylbenzéne et d’alkylcyclohexane.

- Addition d’hallogéne : formation de dibromate de styréne.
- Hydratation.
Réaction avec les aldéhydes : formation de styrén-~ glycol.

- Réaction avec les hydrocarburces saturéset insaturés pour donner
des produits tels que @

Phenylbenzéne et phenylcvclo hex?nes,
- Onydation : formation de 1’owvdetiz=sa d-o styrine.

Péaction avec le soufrc et autres comnosédés tels ~rur~ 17s comnosés
nitrés, les =21kali - metaux les c*tones.

03

.= lLes différentes methodes utilisdes nour 1a fabrication du stvréne:

Les anci~ns nrocédes de fabrication du styréne, oui renosaient sur
1a chloration de la chafne laterale de 1'pthy1bon24no, buils sa
deshydrochvration ne sont nlnus utilisés,

De méme 1’owydation de 1’ethylbenzéne en acatophenone, suivie de la
réduction en carbinol et de la deshydratatlon de ce dernier a beau-
coun nerdue d’importance, cette methode n’est plus pratiquée que
dans une unité en espagne.
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_ CHg- Chy |
@r '*'Ol "T\ Ravs Cyy 4+ H?_ —
- W,0 2

==p» (0] | g -'6 4
= fC;HS. —\42C)

Une partie de la méthode d’oXydation, la déshydratation du methylpheny-

lcarbidnol est encore exploitée aujourd’hui a un autre propos dans une

variante du prodéde Halcon, procéde dans lequel 1€thylbenzéne, sous la

forme de son perromyde, peut &tre utilisé comme systéme auxiliaire

d’ofiydation dans 1l’omydation indirecte du propéne en omydede propyléne.
( Cgq Hg ~CHOO H - CH 3

C, Hs = CH, - cns + 0. 120 - 140 °C
Hg -<:o-(:hl3 +‘H2 ©

B @ 5-10 bars (

=
6
Epofydation du propyléne.

Cg Hg - ChOOH - CHy; + CH; - CR = CH, catalyseur
' ' 1070C,10-20 Rars

- - C - Y H - C
CHy - CH - CH, + X Cg Hg = CH O H - CH,
ty ¢

!
Hydrog#nation d- 1’2cetonhen one =n methyl nhenvlcarbinol

- - MR ~
= P“ cO + H, Cu Cr F= c H. - CH OH - CH

150 o~ "6 ''s

10 Bare<

6

3

Deshydratation du methylphenylcarbinol en styréne.

- = T, O . i
Cq Hg - CHO H - CHy Ty O2 C, H. - CH= CH, + H, O
250 oC

1 Bars

Ces deux méthodes sont tachniquement difficiles a réaliser.
La méthode de fabrication du styréne, la plus repandue est toutefois
la deshydrogénation catalytique de 1’ethylbenzéne

C, H. -CH (Cat) ~ -
6 5 2 - CH3 6 H5 CH = CH2 + H? + Dh

Dh % = 20 K cal/mol.
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90,1 % de la totalité du styréne est produit A partir de 1l’ethylbenzéne.

De nombreuses firmes ont mis au point des procédes de deshydrogénation
de 1l’ethylbenzéne et aussi 1’owydeshydrogénation, c’est A dire avec
apport simultané d’onygéne en quantité telle que la réaction se déroule
de fagon rigouresement isotherme,

Distillers (5) par exemple a mis au point pour 1’omydeshydrogénation
de 1’ethylbenzéne un catalyseur a brase d’omyde de vanodium, de
magnesium et d’aluminium; ceci permatrait d’atteindre une sélectivité
de 95%., Les procédés d’'omydeshydrogénation de 1’ethylbenzéne ne sont
pas encore exploités sur le plan industriel;

Un developpement récent en provenance de 1'U,R,$.5, Consist2 en une
combinaison de la deshydrog®nation endotherminus de 1’ethylbenzdn-= et
de 1’hydroaénation fortement exothermicue du nitrobenzéne en 2nilin-,
en une seule nhase onAratoire, Ia rAaction rAsultante faihlement
exotherminue, donne du stvréne et de 1’aniline d=ans Te rannort nondéral
de 2,2 /1 avec une sélectivité glob2le sunfrieure de 99% »our les 2
nroduits.

T ’2npnlication inductrielle de cette midthode n’a fait 1’obiet Fusnu’a
nrésent d’aucune mublication,

Parmis les procAdés de fahrication du styr®ne une plece particuliere
revient 21 nrocAdA stex de torav qui repose sur 1’extraction du
styréne 4 partir d’essence de pvrolyse, celle-ci contenant environ 6
& 8% Ae styréne, lea canacitds sont lides de ce fait 3 celle des

uni t2s de craquage qui 1a produisent.

3 - Diffdrents tynes de réacteurs utilisés dans la deshydrogénation
de 1’ethylbenzéne en stvréne.

1es deux tynes de rdacteurs utilisds dans ce dom=ine sont le radacteur
isotherminue et le raacteur adiabatirue 3 une seule couche de
catalvyseur.

2-1 Raacteur icothermirae (tubulairel

UIn tel r3=cteur est un Achangeur tubul=ire de “orme ramassb®e, c’est

& dire comnortant un nombre relativement @levA de tubes assez Atroits.
L= m=2<se catalyti~ue se nrAsente sous forme de gramulés cylindriques
ou enhérinues dont les dimensgions sont de 1’orgro de 4-10mm. Le
catarlvseur est le nlus souvent disnos® dans les tubes et chauffagaux
g2z brulés circulant dans les espaces intertubulaires (fiaf)(7,11) avec
ce cenre d’appareils on afsurface d’échanqe as<ez grande et une faible
rétrooradation.

I1 yv » 12 possibilité d’équilibrer les pertes de charge donc de
repartir le flux gazeux .

Mais ce type de réacteurs pose beaucoups de problémes dont les plus
importants sont :

A/ Isolement thermique du réacteur : S5i 1’isolemenlest mal réalise,
les tubes extérieurs travailleront dans des conditions bien diffdrentes
des tubes intérieurs.
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B/ Uniformitd des distributions de débits de charge :

La perte de charge dans les tubes étant relativement importante, elle
a un rdle prépondérant en ce qui concerne 1l’equilibrage des débits
entre tubes. Il y’aura donc lieu de faire trés attention au moment du
chargement de la masse catalytique pour que les tubes aient une perte
de charge aussi constante que possible.

C/ Veillissement de la masse :
Dans ce type d’appareil on constate que la masse catalytique subit
une perte d’activité avec le temps : colmatage des tubes.

D/ Enfin, la construction d’un tel réacteur est laborieuse et trés
colteuse.

3-2 Réacteur adiabatique

La masse catalytique, généralement gramulée, est disposée sous forme
d’un ou plusieurs lits homogénes supportes soit par des espaces vides,
soit par une matiére inerte dans certains cas, le satalyseur remplit
le réacteur en totalité (figl)(11).

Les réactions effectuées dans ce genre de rdacteurs sont des réactions
qui soulévent des difficultés quant a 1l’apport de la chaleur au 1it
catalytinue, et ouant 3 1a realisation technicue des réactions se
nroduissant A une tempdrature sundrieure A S0QeC nour les~uels la
frénuence des défaillances des rfactsurs commort=nt un arand nombre

de tubes est 2levé.

Un r#acteur adiabaticrue est simnle 3 construire et par cons®ruent
meilleur mgrché, qu’un réacteur tubulaire. Les inconvenients d’un
tel apprreil <ont :

- Tine chute de temnérature élevée le long d’une couche, ce cui
entraine un #baissement de 12 sélectivité et du taux de conversion.
Afin de diminuer cette chute de température on ajoute de la vapeur
d’eau.

- En opérant avec une couche horizontale de catalyseur ogﬁbbligé
d’utiliser des réacteurs de diamétre élevé pour éviter de fortes
pertes de charge. Dans ce cas le risque d’échouer en uniformité de
distribution de charge s’accroit.

A présent on fait des recherches en vue d’ameliorer la construction
des réacteurs adiabatique, en partivulier il est proposé de sectionner
les réacteurs par division du volume total de catalyseur en nlusieurs
couches (2 ou 3) horizontales. Il est évident que méme dans ce cas on
ne peut pas reduire sensiblement la perte de charge. A cet effet on
utilise des réacteurs A couches radiales,

A - Caracteristiques générales de 1la réaction 4-1 données thermody-
namiques :

La deshydrogénation de 1l’ethylbenzéne en styréne est une réaction
endothermique réversible, avec augmentation de volume,

C. H. = C2 H -——=—>» C_ H_ -~ CH = CH, + H

6 5 5 6 5 2 2
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En outre, seclon les conditions opératoires, il se produit des r2actions
secondaires :

~fi—ﬂa-cé HS - CE—I3 + C”4 Toluene
C6 H5 = CQ HS + ”2 C6 H6 * CH3 - CH3 Benz”~ne
L_, 7C 4+ CH, +3 H,

Les principaux facteurs cui influent sur la réaction sont la tempéra-
ture et la pression. La température de réaction est un paramétre fonda-
mental, on en déduit que le déplacement de 1’équilibre vers la formation
du styréne sera favorisé par une élévation de la température.

La température maximale admisible est le plus souvent limitée par la
sélectivite du procédé, qui est généralem=nt primordiale du point de
vue economique. En effet pour des températures é levées certaines
reactions secondaires indésirables, telles que : décomposition, hydro-
génolyse, polymerisation, craquage etc.., font leur apparition.

l.a reaction de déshydrogénation de 1l’ethylbenzén=s a lieu en phase
gazeuse, elle est retardée par 1’augmentation de la pression. Trchni-
quement, il est trés difficile de travailler sous vide. Dans 1’industrie
en vue de diminuer la pression partielle, on injecte de la vapeur

d’eau.

La variation de 1’energie libre standard est donnée par la relation

(9).

DG ® 20720 -~ 31,1 T al/mole

2

Eneraie oui nrend des valeurs négatives pour des temnératures superieures
A 956 2 K soit : 683 oC,

4 - 2 Données cinetiaues.

Dans le cas d’une réaction réversible en général, la température influe
sur la cineti~ue de la réaction endothermique, a comgosition constante.
La cindtique de cette réaction a été étudiée dans (308}, la vitesse est

donnée par

1,3 B X2)
R = KP ¥ = — B
E K Po (1-X 7

?

(1+ bst X)L

En 1’abdence de catalyseur, dans ces conditions purement thermiques,

la réaction de deshydrogénation est trés lewute et rétrogradée par les
réactions secondaires. Avec des catalyseurs appropriés la vitesse de

réaction convenable est atteinte A des temmératures raisonnables.
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Le crtalyseur permet & la réaction de se dérouler A une temn*rature infer-
jeuree 3 crlle de 12 réaction non catalytique, ce ~ui nermet d’exclure
corisines riactions secondaires indé€sirable. (11D

Nans 1’industrie on utilise diff*rentes formes de catalyseurs. Le catalyseur
forme un 1it sur Jeruel s’écoule le mélange reactionnel ; dans ce cas le
catalyseur se nrésente sous forme de grains, de perles ou de particules de
fornes irréculieres.

Pour satisfaire aux exigences d’exploitation, il faut parfois associer
plusieurs composants @

& Un compos-nt catalytiquement actif, en général finiment dispersé de fagon
gue la surface spécificue soit la plus drande possible ;

- Un suppont catalytiquement inerte.

La déshydrocénation est catalysée par des métaux ou des semi-conducteurs ;
ces metaux catalytiques sont essentiellement les métaux de transition et
ceux gqui, dans la classification periodique, leur sont immediatement conse-
cutifs, ic fe=, le cobalt, le nikel, le platine, le palladium, le cuivre et
l’argent. Parmis les semi-conducteurs catalytiques, on rencontre des ouydes
et des swifures comme : Gr2 03 , V2 05, Zn ©, "Is2)

N : 3 1o c2 (11,3)

Le catalvsenr incdustriel fait partie intéarante du rdacteur. C’est noursuoi
ca concenticn doit &tre adaptée a un réacteur, en narticulier.

- - -
Activitd du catalvssur : T1 s’agit da Ja canarit® A accelérer une r®action

ost <onhaitable Au~ son activit? <soit 12 nlus arande mossibl~, car il en
te une avementation de puissance, du rAactour.

- SAlectivit® : Une s?®lectivit®d Alevife constitus une des nronriftes les plus
imnortantes ¢u catalys~ur, ~lle ost bhien nlus immortant~ encore ~uc sont
activit® catalytinue,

Sachant gque, dans 1a production chimigue, le coft de 12 matidre premidre
rentésente de 60 3 €07 des dénences, une faible sélectivité se traduira par
une Al4wvation du colt de 1a nroduction.

Les nronriftes des catalyseurs se dégradent au cours de leur utilisation,
ceci pent avoir plusieurs causes :

[\3)

- Poisons catalysinues : Ce sont des substances qui se lient trés fortement
A la surface du catalyseur, en s’adsorbant om en formant avec la composante
active des composés actifs.

- L’encrassement de la surface : £ors des réactions faisant intervenir des
substances organiques, on assiste toujours a la décomposition des substances
en carbhcnne ou en d’autres produits de masse moléculaire plus élevée.

Les produits de décomposition reccuvrent la surface des grains, emp&chant
ainci 1’accés au catalyseur,

D~
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-Recristallisation et frittage des catalyseurs

Les catalyseurs contiennent des produits actifs sous forme micro--cristaliine.
Aux températures élevées, on assiste A la jonction des cristaux, a la modifi-
cation de la structure cristalline, etc... IL en résulte une diminution de

la surface du produit actif et le veillissement du catalyseur (119,

Le premier catalyseur de déshydrogénation utilisé dans la production du
styréne (1931) reposait sur des systémes ternaires, a base de ”7n O, A120s
03 et ca O (1). En 1957 furent indroduits des catalyseurs A l'omyde de fex
qui sont encore aujourdfhui les nlus utilisés de maniére générale. Ils
renferment des promoteurs, le plus souvent Cr 2 03 (4).

€ 2 durée de vie de ces catalyseurs est 4levée ardce 3 la nrésence de sels
de potassium aqui facilitent 1’&limination, par la vameur du carbonne et des
résidus depos?s.

»
Composition et merformances de divers catalyseurs de 17industrie des mrroduc-
tion du styr#ne (1).

e e |
Nure de Selectivité !

2 5

| ] [ i

Societe I Catalyseur Comno<ition I tis I Conversion | o !
Bireame o e = v 2 e s e R e Al i . . b el
! ! 1 ! ! !
' I.5 Farben | ZnO (77,4) C> O § 4,7) T 123, 35 % 40 o0 !
; | M2 05 (7,60 Ma 0 (1,7) i ; 1
! ! [ ! 1 !
. i 2 - H ] .
! K2 %9y 8) ! 1 ! !
! Standard ! ! ! i !

> ) o

E 0il 1707 i Fe, O3 (18,4) Cu O (4,64 3 1 an E 37 E Q0 i
; i K, O (4,6) Mg O (72,4) i | R i I
1 ! ! ! Ll !
y Shell 105 |, Fe, C4 (87) Cr, O5 (6) ; Performances superigures |
! ' KOH (11) ! ! ! !
! ! ! ! ! !
b s ! . ! ! ! !
| Distillers , V, O. (3 a 10) Al, Mg O | au precedent | ©5 |
! ! ! ! !
! ! ! !
! ! !

!
! !
! !

!
!

Dans notre projet nous avons opéré au catalyseur A base de Zn et dont la
composition est analogue A celle du catalyseur mis au point par I.5 Farben.

La cinétique de cette réaction a ét% étudide (®) et on est arrivé i 1'ecu-
pression de vitesse donnée plus haut.



ZZ? PARTIE CALculLS



_Ad.

1 - &Bpecfg5&héfﬁéﬁ§n§ﬁﬁqﬁbféf‘Einéfi&hé‘&e’ig fgﬁligaéigiTiﬁ&aéfffélie

. e

“de 1a réaction.
-1/ Calcul thermodynamiocue

T1 consiste X trewer 12 relation Aonnant le t=2u¥ dr conversion

2 ]’éﬁui1ihro ~»t VOLY SeS variations en fonction Adu rapport molaire.

4 20 vaneur / sthylhenz?ne, »t de 12 trmmAirature, et d- choisir le

mpi'l T

ur intervalle d~ ces deuy paramétras.

. A / - .
on determinera 1~ taux d~ conversion - 1’acquilibre de

1’~thylbonzéne ~n ctyripn~. Pour c~12 on dres<e 1o tableau de bilan
f‘t"bh)— De ~~ tahl-=u on neut +ir~r 12 constante A?’ecuilibre Kn.

Kkn = Pst Ph2 Ph2 O

9] “ . : - :
g e” (h + 1'% »e)P2 _ e2(h+1+'ie) P
Pab Ph2 O

(n +1+‘f%2%(1-iafv (l—%xﬂ(h+1+§{efJ

< 2 ;
diod (B + 1) %o” + n¥% - (b 1y =0
Kp
d’autre part : Kp ost donné par :
o
Kp = exp (- gét)
Rt

ng ¢ = 20720 - 31,1 T cal/mol.
T est donné en 2K

Tableauli: BILAN DS 1A REACTION.

m— ' ' ! T |
! Etat : Ei y Ei t . . :
1 — ! _ : o : Pi 1
Corps - , t =8 , equilibr= 1 {
i o i e o o A et i s e g bl
: ! ! j § o - P
Ethylbenzen= : 1 | L e 1 o
. . !
1 ! | n + 1+ e |:
! ! I 1
P 1
! = i T 1 h '
Vaneur _ ' \ B 1
n+ 1 + 11'
!
? ‘ " ¥
! H 2 ' O ' e ' = P iy
1 - i I ; . | e G - - e !
l: i | 1 h#®31%* = "
‘ ! | ! Y o =3 !‘
I Styrfne * Q . e R — |
1 :  + 1 + = '
1 ' ! ! !
1 ! ! ! !
(R RS
! !
! !
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Tab5 Tableau donnant e en fonction d= hl Xn et T

= ! T e e

ec : E ? Mol | qK“ ek ':: ot e e ¢ ey & i S

! Cal/ Mol | Atm ' h = O,h=72 ,h=5 n-=< 10, h = 15, !

O == =L, /S S wrdiie e s = - £ U N U - - — e

1 1 | : ! ' ! ! !

520 , 5058 |, 0,00 ,0,162!0,287 ! 0,286'0,122 ! 0,188 | 0,525

g = ! ] | 1 1 &

570 1 4436 ! 0,064 !0,203, 0,38 | 0,'0t,0,47 0,550 , 0,605 !

| 1 1 4 ! 1 '

560 , 281 4 | 0,099 K 0,250!0,45 ! 0,175!0,573 10,633 ! 0,500 |
- - M 1 l F -I l

s8o ! 3192 ! 0,152 ! 0,303 ,0,78% , 0,518 0,616 0,706 | 0,747 !

| ] | ; * £ : !

600 , 2560 | 0,227 ,0,262!10,557 ! 0,618!0,713 ! 0,768 ! 0,207 |
G : : I ! ! ! !

620 ! 1948 ! 0,334 ! 0,427, 0,623 , 0,685,0,772 0,820 , 0,851 !

1 1 1 - - " 2 z 1

610 , 1325 | 0,182 [ 0,%93!0,687 ! 0,744! 0,822 ! 0,863 {0,388 |,

: . . ! 1 ! ! ! .

650 ! 1015 ! 0,575 !0,525,0,716 , 0,771,0,843 0,880 , G,5C3 !

! ! ! : : , : | !

! ! ! : X ; : ; !

! ! | ; ! ; 1 ; 1

! ! ! z i i i i !

Enfin nous pouvons determiner les valeurs du tau: de
- Y - - - - L] -
conversion a l’equilibre Ye en faisant varier le rapport mol=zire I
de O & 20 pour différentes température;

Les resultats sont données par le tableauHet 1a fiqu:ﬁh,ﬁ

Exemple de calcul.

pour T = 540 2C = 813 @ K ¥n = 0,067 P = 1,5 Atm

%)

(_1, + 1)\”99 +h e - (b + 1) = 0O

1
0,067

Xe = h + (/o2 #4224, “A(AH+ 1)

2 x 24, A

0O e = 0,206
2 qe = 0,348
15 e = 0,55
= 2042 = 0,605

1}

> 2 g o
1]
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Les result=ts nous nermettent d’arriver =uw conclusions
suivantes :

- L» dechydroa®n2tion de 1'’ethylbenzéne en styrsne est
favoric®e par une ~2uament>tion de 12 temnArature ot un abaiscement
de 1= nres~ion d’oY 1l’utilis~tion de 12 wvopeur d’eaun..

- Pour d~s wvaleurs de h supérisurs A 10 on a une certaine

st~bilit® dans 1’allure de e, de plus ces valeurs sont nettement
supérieures a celles correspondant A M inferiesure a 10.

% Priori nous prendrons une température supériecure & 8732 K
et un rapport molaire supérizur ou &gal a 10 que nous compl&ierons par
un calcul cinetique.

A-2 - Etude cinétique.

La vitesse de réaction est donnée par la relation (Ulkelson)

1,3 P 2
R = _Kpe (1-X - "Kp e’,{;

(1+BstX) 2

Pe = 1 P
A+ 1

»

bst st une constante cui ~ 4t% cajculbe empiricuement n-our
certaines valeurs de T (fia%)et d’o® on meut tirer 1’-auation

E 5 =2
st = 6,6110 ex n ( - 1,510 T)

. ’ - ~ - L-" 1 ‘%\ \:3 8
K ret ~ucsei donn® aranhi~uem-nt 3 nartir de {it o= 4 (==)
1’eraation ~st de 12 form- :

K =15 ex» ( - _ 21000 )
RT

En nous basant sur l’equation de la vitesse, et en prenant une valeur
arbitraire de ¥.= 0,1, nous determinerons 1l’allure de R. en fonction ce
la température
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& Table=u donnant 1l~s valaurs de R.en fonction

de T =t n mour = 0,1
T W Mm/r}'"éé_é%"_”"“"""_ !
T oc ! KD : o
, mol/h At m - fm [ Bst | mm— o syt SNSRI R
, Ka C-t | ;  h=0 | h = 3 | n = 5 i = 101ﬁ = 15,5 =20,
e et | [ ' I s skl sl e
; : i ! ! ! ! ~ !
_ 5% | 68,03 | 0,06 , 64,0, 0,19 , 0,07 ,0,05 , 0,03 ,0,02 ; 0, i,
560 ! 134,20 | 0,10 196,0 ! 1,26 ! 0,38 10,26 ! 0,14 !C,i0 ! O,C2
1 ! ! ! ! ! ! !
. 580 | 244,60 | 0,15 | 65,0 | 5,04 ; 1,42 ;0,96 ; 0,53 0,36 ; O,
600 | 445,86 | 0,23 156,5 ! 12,31 ! 3,32 10,23 ! 1,23 10,00 ! 0C,u
! ! ! ! ! ! ! oo, !
620 | 837,15 ;| 0,33 | 53,0 ,26,63 ; 7,00 [ 4,60 | 2,57 | 1,77 .
640 ! 1408,11 ! 0,48 ! 51,5 ! 48,00 ! 12,42 18,31 ! 4,55 !3,12 ! 2,32
!'\ (=] (o] ! 1 1 ! ! ! romiin ! . : !
650 | 2835,53 | 0,58 | 50,5 , 101,65 26,38 | 17,49 | 9,57 | 6,53 f
! ! ! ! ! ! ! ! 1 )
! ! ! ! : ! ! ! ! i
] ! ! ! ! [ '
' Pe 3 -~ N ON A Dy
:( atm)% 1,500 3 0,375 E 0,25 5 0,135 f 0,004 ! 2,07
TableauF: Calcul du réacteur isotherme
g ] * | | | i T T
O 0,05 0,10 ; 0,15 , 0,20 ! 0,25 |, 0,30 ! 0,40
4 ! 2 S s i) ST, ER—— —
- 1 1 1 | 1 i
R ;45,05 ! 0,03 | 0,83, 0,38 , 0,21 ! 0,12 ; 0,08 ! 0,07
! : o v | s s 1, 2 o e e sl s s e =
! | ! ! 1 . .
1/R , 0,02 | 0,70 | 1,20 y 2,61 , A,85 | 8,10 12,34 !5 i
S e i, S« Frd 5 g . el m e et e B i i SR
R, ( Mol/h Kg C~t )
" 1/r (H Kg Cat /Mol )
. et du rammort molaire : tableau § =t fiqures 6,4
exemsle de calcul
Pour T = 540 eC = 313 2oC K = 66 mol/h atm Kg Cat,
Bst = 164 et Kp = 0,064 atm.
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n =0 Pe = 1,5 atm

n = 10 Pe = (,136 atm

n =20 R = 0,107 moil/h ka Cal
n = 10 R = 0,077 mol/h ka c21,

Conclusion :

On remarmue ~une les donnfes cin’tiruee ot thermodynami~uss csont on con v -
diction, ce ~ui evicte réellomsnt nour des rdactions rfversibles endother-
micues,

En effot 17e arsnhes ® - r = (TY et r = (n)Y montrent ~ue nour des valeurs
de n croisecantee 12 vitecee Adiminue d~» facon notable eptre n = 0 et n = 20,

L4 - P - g - A Lo
elJe est tr°s orande nour n infArieur 31 10, »2r contre varieé dans le méme

sens cue la temperature.

Mais dans 1la oratinue, aquand on diminue n jusau’A 3 le rendement, de nin~
que pour des températures trés grandes, il y a possibilité de réactions
secondaires telles que le craquage.

Donc on prendra une température moyenne de 6302C et un rapport molaire <721
a 10 d’on les parameétres.

n = 10

T = 630 °C

X varie de O a 0,1

Rendement $ =0,9

Remarque : Pour des valeurs de x supérieurs a 0,4, on a une diminution
notable dans le rendement (UKELSON) (¥).

2 - Description du schéma de la section de deshydrogénation catalyiicue :

La charge constituée d’ethyvlbenzéne melanas a dAe 1a vamenr dl'ean »—4chani @A

a

A 210 9C passe par un échanarur A tubulaire a une nasse cdte calanre. ot
2

/
passe alors dans un four tubul=2ire pour #tr~ chauffd dnsmu’a 630 oC
température d’entrde au rdacteur.

A-1a sortie de 1a nremidre couchm catalytirue 12 tempArature du mAlanae
diminue jusou’a 500 oC, mour 1'374ver, on fait masenr 1’efflueont dans uan
deuxisme four tubulaire de mémes dimensions ~u~ 1e nremier, 3 1a sortie dn
four 1» tomnfr=ture A m3T-nee ~et de 623 oC,

Enfin 1’efflurnt du r’2ctenr ~ui cort 2 500 eC est ref~ vdis dans 174Acl nwrpe--

de chaleur nrécedement cite, jusru’a 470 °C et nasse par les cdifférentec
colonnes de fractionnement pour aboutir au monomére pur (figure 2 ).
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3~ Calcul des rbéacteure catalyti~ues.

Le c2lcul consiste 3 trouver Ja dismosition, ontimale des couches d~ cata-
lyseur, c’est i dirc minimiser T~ wolume dr catalyecur.

De nlus il f=ut trouver 1> dienosition, 12 nlus 4conominue des couches de
cat2lyseur dans e réscteur adiabaticue, et ceci mar un calcul de merte de
chara~,

- Determination du volume de catalyseur

Il est donné par la relation.
x
£ L
Ykt = Fpo | &
) r
(o)
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Le principe de calcul repose sur : le tracé de 1/f.en fonction de
% dans un premier temps et la determination de 1l’aire sous la
‘Courbe par la methode de simpson.

-~ Réacteur isotherme.

Pour une températude égale a 600 °C et un rapport molaire~4agal A 10
on obtient les resultats tableaufet fiaAO d’o" 1a valeur de
1’intearale.

~— = 2,10 h Ka Cat / VMol,

- Rfactenr a2adi=latirue 3 d-uv couches dans ce cas on consid®re une

o §

temAr>tur d’entrfe 3 T1a nremi®re couche fivie A A30 °C et celle dno
1= ceportie de T2 deuvi 'me ronche 3 500 9(‘:, on determinera 12 temmé.
rotnre de enriie de 12 mremifre chucher AAei ~rue le tauwx ds
ronve~sion cor-~<nondant, et 12 tem*rature d’entrfe de la deuxi
couche , 1 temn’rature de sortie de 12 mremi®re couche est prise dan
1’intervaias 320 - 600 °C ces maram?tres sont calculés 3 partir <deo

1a raciion suivante (Ukelson)i8]

T = To - ﬂ =
Coeb + ™ Coy
q &tant la chalecur de reaction : 20891 Cal/mol

Cpeb = 70,58 Cal/Mol °C

Cpv = 0,46 Cal/mol ¢C
Tabga Tableau de valeur du calcul du réacteur adialatique :
ler Cas

lere Couche

! ! ! 1

! : ' ! !

i O 10,100 + 0,150 10,200 ! 0,250 ! 0,260 ' 0,270 ! 0,275 |
1 .| 1 | ! ! I !
! ! ! I ! ! ! ! P I
; 131,35 71,79 | 0,60 , ©2% 10,12 6,08 L 0,07 0,06
I - 1 R T "_I‘- T R =Rt * 2 e | m -
10,0n7 10,56 1 1,66 14,17 12, 61 ' 12,42 114,94 ' 16,76 |
3 ! ! .

! i
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C2Jcul de
o2 =, 1

H.=9,4

T = 590

Ayant les
en foncti
différent

On obtien
chaque ca

Ag _

To?2
= 0,275
To2 = T2 =(0,4 - 0,275)
Cpeb + n Cpv
- (o]
T02 613 ¢oC
paramétre d’entrée et de sortie de chaque couche on tracera 1/R.

on de X et on calculera l’integrale pour chaque couche pour
es températuresde soties de la premiére couche,

t les sesultats donnés sous forme de tableaux et figures pour
S.

lere Cas TabS: Fig.44
T s "}= -
o1 630 eC o’ 0,275
= o
T, 580 °C
T ,= 613 oC
T2 = 500 e«c 0,275
H 2
e _;ﬁj;__ = 0,85 h XKa Cat / Mol
o o
0,4
2eme Couche
d % _
C;j 275 ~F — = 1,55 h Ka Cat / Mol.
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F\gni\i —I\nS\uenctz{ du taux'de converaion sur lvavevrse de
\a vitesse.



90:29,66

1
|

e

o

i

15,28

1,27

1

= 0,275

Covi)

1) (Cpeb +

20 -~

~me couche,

»

)

&

lere Couche

CAas

AmB

T~ 2

Tab

v T A _ m _ | m
) _ i ! _ _ _ _ m
! ; _ e Qf @, ¥
R U O A AT
Kol | E S T o\ T B A ' o~ y
TJ_ w | = | o | © | v C G
- g} ~ | [ ¢
O @) x| S W e
o i .
cC { < U ' q\
o) o C c
SIS LU - g S o | L, J_ -
(O | C© O
1 [aN
] =¥ <X t~ e _
SO = B At R s
ol le | & ol i ol «
' P M C < ] o
~ [Ta) k) ~
o C n
N U SR S R
TR
] i
w o &
n ™M o O o o . 0: ™
18 (%1% SIS
o o | - o | o
—— —_— .lF — - — -4 — —
SPPPY TR e, o & ol o
(aa o o~
o} B
O 1
i o O T I
~ ~ Uy = =i - -
®) . ~ |
e o o) To
(o) i c
=i s S s o (B, ) Ty
r~
0 ¥}
1N ~ o . ‘.
. 219 e o' w
o n O
A N P S il = e
—
T} s o
e G o o) léy
42 <5 5 -
[ S~
3 R D SN
o @ |
» C_
(=] 'y -
pe M/_ & S = = g
r
g {7 a3 ~
O O 0 W | S, NN SR SR K

-
.

Evernle de ~,2T~]

T

1T, -~ T

j%



-2

2%ime C=s,

1lere Couche

To1 = 630 oC ,
X4= 0,25
Tl = 58~ oC
0,25
Ojr_ilf__ﬂ = 0,53 h Kg Cat / mol.
Y
Deuxiéme couche.
Toz = 617 oC Xo2 = 0,25
T = 500 oc X =0,4
0,4
_ dx -
j ._F"_._ = 1,67 h Kq cat/:Mol.
0,25 -
Troisisme Cas,
Premidre couche.
To1 = 630 ocC
X =027
Ty - %00 2 ¢ 4 ’
0,99
dx’
vf = B 0,22 h ¥a cat / mole.
2%me Courhe,
T - °
02 = 623 oC 02 = 0,22
T2 = 500 oc X2 = 0,4

' ax _
J —~—— = 1,74 mol” ! n Kq Cat.



(N

ey
2™ Cag

Emo\"‘ W ,‘:{%mk]

#
neme
peme ("ouche

s
ere " i
4%47¢ Couche

30 -
20

A0

7”//
. / /
.-——r-'?:’"_//J'/ /z{ P
o 0.8 0:3
F{<3;42. Evolubion de Linverse de l\a vitesse de yreackion
En j’.ohcﬁx:m Aw taux ae Conversion-

“iy




o2

Calcul du réacteur adialatique

Couche

lére

e e

500

(\’17

Couche,

2 me

!
!

! !
, ©,30 10,34

0,28

; 0,36

0,03

0,05 ;

!
!

!
I

]
10,09 | 0,07

!

0,23

; 0,17

!

) 5,91 11,27 ;15,27 | 20,90 | 29,66

!
!

!
!

I

1

4,35

|
!

3,05
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NQuatriéme Cas

Premiére Couche.

. X1 = 0,10
1 = 595 eC
0,10
J d¥ =0,17 h ¥g Cat / mole.
o ¥
Deuvi’me couche.
Too = 628 oC '
o? = F o
_ Xo2 = 0,10
5> = =10 oC X2 =o0,4
0,4
] -%:1- = 1,78 h Kg Cat / mole
0,19
Cinquiéme Cas .
Premiére couche .
T .
= o = 630 °C
X4 =0,17
Ty = 600 ¢
0,17
Jodx 0,06 h Kg Cat /Mole.
o PR
Deuxi’sme Couche.
T
= 2 0 i
0?2 632 °C ko’i = 0,17
T :
3 2 = 500 °C X»o =o0,2

01¥ T 7 = 1,80 h Kg Cat / mole,
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Tab :1 Calcul du réacteur adiabatique

4éme Cas,

ere couche,
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Calcul du r?acteur adiabati~ue.

Tﬂh]eauﬂi:

S'me C=2s

Couche

»

1ere
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Anrés 2voir crlculer les diffArentes valenrs des intégrales nous passons au
calcul du volume de crtalyseur pour les réacteurs isotherme, et le réacteur
adiabaticue avec ses différentes cas nris en vue de minimiser le volume de

catalyseur.

La valeur du volume de catalyseur est multipliée par un facteur de réserve :
1,2 df aux imperfections de l'equation cinétique;

3~ Réacteur isotherme :
3

. Vkt = Fao ( dx, 1,2 = 34,8 x 8,1 x 1,2 = 84,6 m3

o R

Réacteur adiabatique :

Volume de catalyseur en m3

! ! ! ! !
| ler Cas 1t 2& Cas 1 3ém~ Cas | 4éme Cas | 54me Cas
l s | ! |
, ! ! ! ! I
lere Couche A5:5 2 1,0 SI : 6,0 2D
; ! ! ! ]
- T i D T T
2Ame Couche ! 6,9 ! 60,1 | 72,4 1 74,1 1 74,8 !
- SR T —— it SRSV SN S - g ———]
I ! |
| TOTAL.... : 100, 2 . 91,2 1 Aa1,s i a1q L 77,3
! ! ] ! ! 1.

— - — — v it e e e i —————— e ——— =

Comme nous 1'=2vons dé3j\ wvua nour chague cas il v’a une temnArature de sortie
de 1» pnremibdre couche, un tauv de conversion, =t une temnArature d'entrée

Y

3 1z deuxi®me couche,
Les résultats montrent que 1c volume minimal~ de catalyseur correspond au
cinquifme cas.

Mais ¥ le taux de conversion de 1la premiére couche est le plus faible,
alors nous allons prendre les conditions de travail du cas moyen, a savoir
le troixiéme :

lere Couche :

Température d’entrée oC 630
Température de sortie ¢oC 590
Taux de conversion 0,22

-

2eme Couche :

Températurc d’entrée (9oC) 623
Température de sortiz oC 590

- Disposition du réacteur :

Comme cela a éte déja wvu, le réactour adiabatiaues présente beaucoup d'avan-
tages par rapport au réacteur isotherme, s=2ulement mour les couches adiaba-
tiques horizontales on a une grande perte de chafg¢ chose nue 1’on verifiera
par le calcul, ce aui va nous amener a remnlacer 1a deuxi®me couche o% 1a
perte de charae est 1a nlus imnortante..........
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Par les couches radiales superposés les unes sur les autres, disposition
qui presente par rapport a celle des couches radialss dans un méme plan
les avantages suivants :

1- On doit disposer de plusieurs grilles de faible resistance au lieu d’une
seule a trés grande resistance.

2- Une diminution de 1la merte de charage, il en resulte une diminution de 12
vitesse =2t une auamentation de 1a surface filtrante.

3~ Tlne nos<ibilit® de diminution des dimensions des arains d=» c~t2lyseur
« ce Aui conduit 3 une mrilleur efficacite du catalyseur.

- Dimensionn~ment ~t mnerte de charae :

* ?1/=Réactrur 2d4ab=ti~u~ 3 couches horizont=7~<,

1#re Coucher :

P = ‘[,'5 =~ tm
€ = 0,570 Xa/m3
U = 2,57 10-5 Xa/m
G = 18803 m3/h
0= 3m
Hauteur de 1la couche
H1 = Vkt
—_ = 01
S — = 28
. Ty 1 1e=0 W
Vitegse d’ecoulement du gaz :
-Ww = G 18893
= = 0,74
S 7,1 x 3600 74 W
Reynolds :

Re = Dp8 W = 127
L1~ ¢ )
C’est un régime laminaire d’aprés (11) on a
AP = 2150 W-h=(1-£)° U
. actz £33
AP =821 Pa = 8,37 mm H2 O,

25me Couchr
Nonn *e s
3

G

3 m

19901 m3/h

S = 0,510 Ko /m3

@] 2,82 10-5 Kao /m <
Tkt = 72,4 m3

S = 7,1 m?2

il
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28 _-

Hauteur de 1a cnurhe

H= '+ _ 72 43

— -

g 70

2

= 10,25 m
Vitesee A'#Arpulement Au o=2.

iy i 1 o
- "5 188 21 = 0,7 m/s

7,1.3600

Re = 12 6

Regime laminaire,.

P = 6580 Pa = 67,2 mm H2 o

3-2 / Réacteur isotherme :

Données.,
= 0,4
De = 510 =3 m
= 0,526 Kg / m3

U =90,710-5 Kg /m s
7 =0,13 m

Vkt = 85 m3

51 =0,013 m3

h = 8,34 m

Nombre de tubes n :

BEE L = BEL o mm Pubes
A% 0,11

Vitrsce d’econl~ment dn agaz,

W= @G G
—_— = 1826 —_—— = O';‘ 5 m/s
n : Si

781. 0,013. 3600

Reynolds
- Re = de W 37

a6
Pour un regime laminaire ((11) donne.

AP = 150 Wh ( 1-£ ) 2 U
de 2 e 3

= 81

= 3800 Pa

38,8

mm H

o



3- 3/ Dicnosition de la deuxiéme couche en couches radiales : fiaAB

Les données sont les mémes que pour la deuxiéme couche.
Par des reprises de calcul on aboutit aux dimensions suivantes :

0i = 0,6 m
Oe = 2,6 m

Si = (de - ?1) 2 5,1 m2
Vi = Vkt _ 72,1 _
e = ; = 18,11 m3
Hauteur d’une couche.
Hi = Vi —
=7 % 2811 = 36 m
5,02
Diamétre moyen :
dm = di + de - di = 1,6 m
]
Burfacr movenn~ l=2terale STm

SIm = Wdm h = 18,1 m2

VHitesse du qgaz.

0 = & 1 Q
= 6 8801 . B9 m e

S1m 18,1 x 2600

Revnolds : Re = 44
Regime l=2minaire.

{*Pi =094 Pa = 10,15 mm H2 o

D’od Bpt pour les 4 couches.

Dpt 4 x 9941 = 3976 Pa
Dpt = 40,6 mm H2 O
On remarque que la perte de charge diminue de 2 fois lorsque 1’on passe de

la couche horizontale aux couches radiales ce qui a un impact sur 1l’energie
g - - - - -
a fournir au compresseur et par suite une economie en argent verifions le :

La puissance du compresseur est donnée par :

N=_6GRP oiim est le rendement du compresseur, il est compris
1000/qv entre 0,5 et 0,8

mb= 0,6
Couche Horizontalz,
Nh = 18801 x 6580
3600 ¥ 0,6, 1000

- 57, 54 Kw h
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Couches radi=lee

Nv = __ 18891 ¥ 3976 _
2600. 0,6. 1000

~—— = 34,77 Kw h

Si 12 prix du KWH est de 0,30 DA

.On fera une economie de,

E = BN. 0,30 = 6,83 DA/H

Donc E = BN. 0,3 x 24 x 330 = 54119 pa #F a
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fquBi19ns de matiere et de chaleur du r?acteur adialatique.

. Une fois #tablis les param?tres technoloques de base, et avoir
qchoisi les apbpareils dans lesquels vont avoir lieu les réactions, on

»

doit calculer les bilans de matiére et de chaleur afin d’2tablir les
dimenssions de 1l'apnareillaage considéré,

Dans 1’industrie, des réactions secondaires se forment au
dépend des impziretes contenues. dans la matiere premiere et on ne
peut connaitre rigoureusement toutes les réactions,qui se produisent
au @éours des processus industriels et les produits secondaires formés;
on ne tient compte géneralement que de la réaction essentielle et des
produits, qui ont une certaine valeur pour 1l’industrie, autrement dit
les bilans de matiére et de chaleur n’ont qu’une valeur approchée.

1 - Rilan de matiere
données de base
Production annuelle de 1’intallation :
1000 tornnes /An soit : 1263 Kg /H de styr®ne pur a 100%
Pression dans le r*acteur : 1,5 ATM

pourcentade en pertes : 17 de toltu®ne, 0,5 % de benz®ne et
0,57 de résidu lourd,

- Rapnort molaire vapeur A’e~u - othylbenz®ne n = 10
- Temn*rature et taux d= conversion :

1%re Couche,

Fntr’e T = 6720 °C sortie T = 520 @eC

tauv de conversion 0,220
2%me Couche :

entr 5e T = 623 ¢C Sortie T = 590 ¢©C
taux de conversion (0,4 - 0,2%:) = 0,18"

taux d’extraction du styréne X 0,97

CALCUL :

W que le taux d’extraction du styréne lors de la

distillation est de 97% il faut donc qu’il y ait a la sortie du
réacteur @

mst = ms’t - 1263
-4 0,07

130 2 Kg / an.
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- Nu=antit® d’'ethvlbenz®ne rentr=2nt dans le réacteur.

j’x st 104, 0,9 0,4
et comme n = 10 , il va y avoir :
my = meb. M __ . 15 = 6250 Kg /h

Meb

Sortie de 1la 15re Couche.

- Nuantité de styréne

_ ' _ ou Mst = 104 G/mle
Mst = _ Mst. X1 j% Meb = Meb = 106 G /mole
Meb X = 0,22
. ¥y =0,
Mst = 104. 0,226.0,9. 3686 Mab = 3586 Ka:/h
101
1
Mst = 896 Ka / h
- Nu=antit® d’hvdroa‘ne
Mh2 = 20/ mole
st _ :
e TE =t WM s WAx I g, g |

™1antit” d’ethvibenz®ne non tronsform’

meb = met. Mab (1K)
pﬂe+ ijg

- Dusntit® en tol'u’ne, benz’ne et residu

mlt = __ﬁ%t. P 1

100

2765 Ka: / b

P1=1%

=
t
]

9 Kg / h

nlf = mly = mst. P2 0
100 =

Mb = mR = 4,5 Kg ¥ h

Total 4 1a Sortie de la couche :

¥Fmi = 3638 Kg / h

Sortie de 1la deuxiéme couche.

s"achant qu’a 1’entr®e on A tous ce qui est sortie de la
premiére couche.

mleb = 2765 Kg / h



- NQuantité de styfrene mst 2

Mst 2 = nlst + mdb, Mst (x 2 - xl)J(D

2 Meyw
Mst = 807 + 306 = 1203 Kg /h
- Quantité d’hydrogéne
mHg = m8t  wy = 03 ka s

g st 2

- Nuantitd d’ethylbenz?ne non transform?
2
Meh = _ 206. 106 ( 1

Y— = 2 126 Ka/h
101, 0,186. 0,0

———

N0t 1o Total e A 2 = 23681 Ka /h
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TabA}, Tableau recapitulatif du bilan de chaleur des deux couches.

! !
ENTREGE ! SORTTIE !
1 : !
! 1 1
NATTRE ! K CAL/H , NATURE ' KCAL/H ;
: ' i ;
5 ; ! . 1 1
Ethylbenzéne ! 1560505 iy Ethylbenzéne ) 1073128 |
I * .
Vapeur | 2086019 ' vapeur ! 1701013 !
! | 1
! y Stvréne : 3NN 5A M
' _
. I Hydroa®ne ! I16R5 !
! ] I
! i Toluen » : IR |
I
! ' Ren=zine 1 1721 !
| !
| 7 Y : 115010
]
: ' Chaleur de Teaction 222078 '
i 1 1 |
. ! 1 !
. ' ! !
i - = -— -~ - ————t —_— T e e e e - ——— o~ 1 - :',
TOTAL., . f 3616524 ' TOTAL.... ! 3616524 !
! : ! '
e El Il - T ] |
P ! L , ! !
Ethylbenzéne i 1166197 1 Ethylbenzéne " 938716 |
Vapeur ! 2078357 ! vVapeur ! 1791013 !
p ! ! . I !
Styréne ; 311271 i1 Styréne . 114525 '
Hydrogéne ! 35279 ! Hydrogéne ! 16217 !
! 1 I
Toluen =2 i 3033 j Toluen e : 1446 ;
Benzéne ! 1450 ! Benzéne ! 2204 !
I ! ! !
i 1 Pertes y 301571 |
f : Chaleur de reaction 96775 !
! 1 !
! ! ; !
[ [ n i
TOBAE ;- I 3508587 I TOTATI ... ! 3508587 !
! ! ! |




G

2 Bil=>n thermiAue du réacteur adiabatique}!la deshydrogénation
catalytique de l’ethylbenzéne et la vapeur d’eau utilisés sont
sont préalablement chauffés dans un four.

Nottons par Q i, 1la quantité de chaleur du constituant ..

Pour calculer cette quantité, on se basera sur la relation : Qi
= mi Cpi Ti

Données de base :

2-1/lere couche :

Température d’entrée T = 630 °C
Température de sortie T = 590 ¢C
Taux de conversion X =0.22"

Les masses sont prises a partir du bilan de matiére, et les chaleurs
spécifiques sont données en annexe.

- A 1’entrde de l1la premi?®re couche

- Ouantit® de chaleur entent 2vec 1’esthylbenz#ne.

Neh
Neb

meh Copeb Teh
3686. 0,672 : 630 = 1560505 ¥ cal /h

- Ouantit® de ch2leur entr=nt =vec 12 vaneur
Ov = Mv Cnv *Tv

Qv = 6250 . 0,520.630 = 2086019 K Cal /h

Sortie de la premiére couche

- Ethylbenzéne
2 [
Oeb™ = Meb Cheb 1 ’feb §
Qebl = 2765 . 0,658 . 500 = 1073428 K cal /h

- Vapeur :
Q,1 -M,1 Cpv 1T 1.

Q1 = 6250, 0,485. 500 = 1791013 K cal /h

- Styréne :
Utl = mst' 1. Cpstl t

nst' = 896. 0,585. 500 = 309254 K cal /h

1
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- Hydrogéne :

onz’ = mn2?! Cpag 1 ¥

onzl = 18. 3,266. 590 = 34685 xcal / n
- Toluence

Atl = o, 0,628. 500 = 3335 ¥ cal /h
Qtl =m 1 Cnt L % b 1

- Benzéne'E i

7! & mbl cob T 1

obl = 4,5, 0,678, 500 = 1721 K cal /h

Chaleur de réaction

Sachant gque la réaction considérée s’accompagne d’une consommation
d’energie de 298000 cal: mol et que le degré de conversion pour la
premiére couche est de 0,226, la quantité de chaleur correspondante
sera

Qﬂ} = 298000. 0,22D . 3686

s = 288078 K cal /h

2.2 / 2eme Couche :
Données de base,.

-

Température a4 l’entrée de la couche T = 623 oC
Température & la sortie de la couche T = 500 @oC
Taux de conversion X = 0,186

NQuantités de chaleur A 1l’entrde de la couche
- Ethylbenzéne
Oeb = Meb Cpeb t

Oeh = 2765 . 0,677. 623 = 1166197 K cal £ h

- Veneur

Ny =M\ Covt
v

ﬂv = 6259, 0,523, 623 = 2078357 K cal / h



- Styr*ne

NSt = mst Cnst

1

Ost 896. 0,563, 623 = 314276 K cal /h

- Hydrogéne
QH, = my2 CpH2 T
QRn2

1]

18. 3,146, 623 = 35279 K cal /h
- Toluenee

0t = mt Cpt t
Nt 9. 0,541 ., 623 = 3033 K cal /h

- Benzéne
NB = mB CpB TH

08 = 4,5. 0,517, 623 1450 K cal /h

I

Nuantités de chaleur 3 1a sortie de J1a deuxidme couche.
- Ethvlben~-dne :
Qeb 2 =Weh 7, Cneh t2

Qeh 2 = 2418, 0,678, =00 = 0387 16 X ral /h

- Vaneur

Qv 2 = me = Cmyx 2 12

QV7 = 67257, 0,485, 520 = 1771012 X CA7 / h
- Styrfne

Nst 2 = Mst 2. Const t

Nst 2 = 1201. 0,585 . 500 = 11 4525 K cal /h
- Hydrogéne

2
NH2 =
Moy = M2y, CPyyp b
2
QH2 = 24, 3,266. 500 = 46217 K cal /h
- Toluencec

2
Qt 2 = mt 2 Cpt° t
0t 2 = 12. 0,628, 590

I

1116 K cal /h

- Benzéne

B2 =mB2 CpBF2 t :

Chaleur de réaction

Dy, 2 = _2765929800. 0,125 = 96775 Kcal /h
; 106
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A3 TABLEAU RECAPITULATIF DU BILAN DE MATIERE
DU REACTEUR POUR CHACUNE DES DEUX COUCHES :

! I B
! E N T R E E ; S O R T I E !
R 1 T !
! CONSTITUANT I KG /H | CONSTITUANT ! KG / H :
r t T
; | : ! ]
1 Ethylbenz#ne ! 3686 I Ethylbenzéne : 2765 i
| 1
4 Vapeur X 6250 i Vapeur 1 6259 1
1 ! { Styréne . 806 ]
| \ ; | 1
X i : Hydroasne ' 18 |
! ! i Toluen e ' o !
! |
E : : Renz*ne ' 455 |
i ' | Residu ' 4,5 ;
' : 1 1
! ]
! ! , ! 1
1 i i 1 |
- - - o P v e — | ——a— —— o Al ot e s i ntia]
| !
: TOTOAL : no 15 ! BOT A L. | 0956 |
- e - = srspe gl R : :
- : ! !
: Ethylbenz4ne | 2765 ! Ethylbenzéne ! 2461 |
! I ! ! ;
! Vaneur i 625 | Vapeur i 6259 !
" . o . 4 : !
; Styréne ! 896 E Styréne ! 1203 1
- ! " ” 1
! Hvdrogéne | 18 | Hydrogéne | 23 f
1 H
; Toluene ! 9 i Toluene ! 12 i
! ! : !
! Benzéne : 4,5 1 Benzéne | 6 f
1 ] . : :
. Residu ! 1,5 f Residu ! |
: 1 ! !
! ! ! ! ;
! I ! ! f
e ! ! ! J
! 1 ! ! :
] 1
i TOTAL : 9036 : TOTATL : aa3s5 %
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Calcul des fours de chauffage de la charge et de 1’effluent sortant de 1la
premiére couche de catalyseur,

e chauffarae de la charae (ethylhenz#ne + vaneur d’e»n) et de 1’~ffluent de
1~ premidre couche est acsur” mar deuy fourc tubulaire de forme paralleleni-
nAdi~ue (fia4®ﬂui sont laraement utilis®s dans 1’'industrie pAtrochimicue:

Ces fours comnortent une zone dite " ~one de radiation " cui esf%%%.les
tubes sont dirsc*ément exnosis 3 1a flamme et reocoivent 1a chaleur princina-
lJement n2r r>distion des nroduits de 7» combhustion. Cest en génédral, devant
lee narois de cette 7zone ~ue sont nlachés les tubes.

La »one de convection est instz2l1ée A la sortie des fumédes de la chambre de
combustinn.

sElle est constituée d’un faisceau de tubes placés en quinconce, perpendicu-
lairement ou parallélement A& la direction des fumées.
<1- Calcul du four de chauffage de la charge.

Nous avons fait appel A la méthode de lobo-Evans (14]. Cette méthode
consiste a supposer certaines dimensions du four et du nombre de tubes en
radiation et en convection, et par des reprises de calculs arriver aux
paramétres exactes.

1 - Données.

Fluide traité : melange vapeur -ethylbenzéne
Debit (Kg/h) oc4a

Température °C entrée 379 Sortie 630
Enthalpie (K cal/kg) entrée 730 sortie 824
Quantité de chaleur (824-730). 041 = Q34706

Absorsbée ( K cal/h)

NQuantité de chaleur

dégagée (Kcal/h) 034706 = 116883
0,8

Taux de transfert admissible

eb radiation (K cal /h m2) 30000

Rendment (%) 80
Excés d’air (7) 20
Air de combustion : temnérature °C 20

Humidits (%) 80

Combustible
Gaz de raffinerie _ _ _

H = 10, CH, = 50, C, H. = 35
Cémnosition (% Vol) 2 ? 4 s I
Pouvoir calorifiocue inferieur X C2l/ N m2 11050

Masse volumiocue Kg / N m3 0,033
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2- Caracteristique des tubes :

Diamétre exterieur (m) 0,168
Epaisseur ( mm) 7
Entr’axe (m) 0,305

3/ Dimensions du four et disposition des tubes.

Longueur de la chambre
- de combustion (m) 2
Nombre de tubes en radiation 12

. Nombre de tubes superieurs
Nombre de tubes sur murs inclinés 2 X2

Nombre de tubes sur murs verticaux 2 ¥ 3

La zone de convection aura des tubes de longueur.

U~ Etude de la combustion.

La zone de convection aura des tubes de méme Jonaueur aue c~ux de la zoro
de radiation. Lalargeur de la zone de convection est de 0,7 m.

4- Etude de 1a combustion (14).

1- Comnosition des fumdes (ba2se : 100 N m2 de gaz combustible)..
Tahleau 45

Vaneur d’e”u dans 1’air de combustion

Tension de vameur de 1’eau i 20 oC / 7;4 mm Ha
Humidité relative 80 %
Ouantité d’eau dans 1’air de combustion : 17,4 x 0,8 x 1442
760 - 17,4
= 27 N m2
Analyse des fumées séches
€0, 135 10,2 %
o 50,5 3,8 %
N
2 1139 86,0 %
1324,5 100,0 %
Masse volumique des fumées 1,24 Kg / N m3
Debit de fumées pour 1 N m3 de gaz 15,87 N m3
" " n " l '[(g de gaz 21,0 Kg
I. faut donc 20 kg d’air pour 1 kg de gaz.
2 - ~bBathalpie des fumées et tempédrature theoricue de combustion.

A/ Ouantité de chaleur dégagde par 1s combustion de 1 Ya de combus+tible:
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Tableau® Composition des fumées (Base 100 nm3 de gaz combustible).

f_'-i - - »
© Compo- !Vblume ! 0. pour la ! Composition des Fumées : :
! ! ! - } ! Composants!
-sants (%) combustion [ ! ! ’ ) 1
! ! ! ' co H, O o N ‘ :
| : " neutre ;o2 ! 2 ! o) ! 2 ) |
I 1 1 [ [ 3 ! ) ! !
| ; | ; 1 ! 1 ! } 1 |8 !
| 2 ;10 | | 5 ! L i | o 1
- - - 1 r
! ch 1 &g | F w00 ' s0 -y 100 | ! " cw !
! # ! ! ! 1 : . 1 1 A 1
! (:'j 1—{6 ! = ! I 199,55 70 . 105 : 1 | C? ”6 :
- ! ! ! N - : . ! :
! ! ! | ' C %9 : ! 1%y Hg
C. H 5 25 : ] 1
1 ! [ ' ! ! i
v 2 B ‘ ! , I 27 1 S0,5 ;1136 , Air \
! ! [ ' ! : ! ! ! '
! | 1 ! j_ E ! ! !
| | 1 t I R - 1 ! !
; TOTAL |, 100 ,252,5 , 135 ! 262 1 50,5 | 1139 | TOTAL... ,
! r - 5 1 .| T
. » - ! '
1 ©2 pans excés d’air 1 50,5 ! y ; ! ! % Volume !
1 1 ! I = ! ! ou !
] I "
1 . ; ] 1 * 1 ! pression !
: 0, dans air de Combust.!303,0 | 8,5 : 16,5 | 3,2 | 71,8 | partielle !
! N, dans air de Combust.; 1139 | : : ! ! !
! ! ! X x ! !
1 ; . ! ! . ] | Volumes !
: Air de combustion , 1442 ! i ! 1586,5 1des Fumées |

TABLEAU4E: Epaisseur %w utile de la couche de gaz.

1

Forme et dimensions du Four Epaisseur I !

]

]

Fours classicues 2 /3 e !
e |

X 1 v 3 1 x 2 p
: ' L 5 T pDlus netite dimensions '
1 v2 x 13 1w?2 v 4 !
1x1~vaid 1x1x-” 53 3 !
3 ' voJume !
!

1 v 2 x4
.-‘lv?}(l;?.-l‘,pvg
Foure cvlindri-~ues

1,3 fois 1A nlus petite dimensim

2/3 ¥ diamétre

1 foils Jle diametre

I

1

!

1

1

I

|

1

1

!

! Fours cabines
]

I

!

I

I D w D
| /

|

|

I

!
!
!
!
!
!
!
!
!
!
!
!
!
1
1
1
|
1
!
I
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Pouxvoir calorifi~ue inf#rieur _%l;;%_ = 11850 ¥cal

YGEE
Ch2leur sensible de T’air 3 2000C "0 x 20 x 0,2 4 = 06 ¥ cal
Ch=leur sensible du maz 1 ¥ ?°0 v 0,5 = 10 ¥ c¢c=]

11856 Kcal
B/ Ch=leur snécificue movenne des fum3es entre O et le calcul, d’apres la

commosition des fumées donne :

Cn = 7,16 + 0,124 t Kcal AKmole oC
100

Cp = 0,258 + 4,510 - 5 Kcal /ka °C

C/ Enthalpie des fumées pour 1 kg de combustible
DH =21 xCp x t Kcal

5- Débit de combustible et de fumées :

Débit de combustible 1168383
11956

Débit de fumées 98 x 21 = 2058 Kg /h = 1660 Nm3 /h

= 08 Kg /h = 105 Nm 3/h

6- Repartition des pertes et température des fumées & la sortie de la zone
de convection.

Nous admettrons que les 20¥ de pertes se répartissent comme suit :

Pertes par les marois en sone de radiation 1%
Pertes par les marois en zone de convection 0, 57
Pertes par les fumses 18, 5%
Température des fumdes 3 1a base de 12 cheminde 607 oC

7- Calcul de 12 zone de radi=ation

A/ surface Aouiv alente Aes tubes

Entr awe 1, 82 diamdtre
tubes 1e Tonm des mnrs €A=:O,92
tubes sunerieurs EA = 0,71

Fio & annexe

Surface du plan d’absorption Art.

Tubes latéraux 10x2 x 0,305 = 6,10 m2
Tubes superieurs 2 x 2 x0,305 = 1,22 m2

Surface équivalente des tubes Art = 7,32 m2
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E& Art =6,10 x 0,92 = 5,61 m2 ) ‘A = 0.89
+ 1,22 x 0,71 = 0,87 m2 ) 'moy‘ ’
A = 6,48 m2

B/ Epaisseur utile du rayonnement.

Dimensions du fours 1,4 x 1,7 x 2 soit 1 x 142 x 1,43

pour 1 four dans les dimensions de 1 x 2 x 1 3 1 x 2 x 41

le tableaud{dmmese) . donne T =2 3Vosqur="""_ 3 15
3

C/ Calcul du produit P 1 :

P = 0,0R5 + 0,165 = 0,250
P1=0,25%x3,y5= 0,77 atm - m
nl = 0,25 xA0,35 = 2,55 atm ft

N/ Temnérature de neau des tub.s

Elle est estimée 3 252C =1 descus de 1a temndrature du fluide A Ja sortie

655 oC G§5 °c.

E/ Temnarature des qa~r

Elle estimée 2 Tg = 1050 oC

F/ Facteur d’émission de la flamme = annexe fig : ¥
' Ef = 0345

5/ Facteur global d’échange

surface totale de la zone de radiation :

pignons :
B i
2 (1,4 + 1,2). ( 1A+ O07) o o e m
(——)
Murs nurs 2 (1,2 + 0,6), 2 = 7,2 m2
Sole  Sole 1,4 x 2 = 2,8 m2
TOTAL... = 15,16 m2
Surface équivalente de tubes situés.
devant les refractaires - 5,61 m?
Surface des refractaires AR 0,85 m?
AR R PP, .
—_— —— £ T i
A 60 ! et la fig. 8 (annexe) donne ¥ = 0,65
La formule ¥ = 1
1+ A ( 1. 1 donne 1232 méme valeur
By A+ AR 'R g

F.A = 0,65, 64 = 4,21 m2
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2 = _ 4Me3ts = 2775026 ¥cal/h m2

4,21

H/ Temnarature de nisetdo-flamme :

chaleur snécificue moyenne de O A 1060 : Cn»n = 0,305
Tpf = _ 11956 o« 3T oa
0,305 x 21

I/ Température résiduelle des gaz : Tg = 1060

Fig9% de 1’annexe

Nous avons admis 1050 °oC, Notre estimation est donc correcte.

8/ Quantité de chaleur absorbée en radiation et taux de trarsert :

Enthalpie des fumées a 1060 2oC

21 x 1060 x 0,305 = 6790 Kcal
= - (e
R 11956 = 6790 _ (435
11956
R0 = 504 840 Kcal /h

Surface exterieure des tubes
. 1 tube = 3,11 x 0,168 x 2 = 1,055 m2
12 Tubes = 1 2 ¥ 1,055 = 1 2,66 m?

Taux de transfert en radiation
Q= 504840
12, 66

= 30877 Xcal /h m?

9/ Calcul de 1a zone de ronvection
a/ temnérature des fumfes A 1l’entrée de la ~one de convection :
Nous avons admis 1% pour les pertes en zone de radiation. Les fumées a
l’entrée de la zone dc convection contiennent donc :
( 100 - 43,2 - 1) = 55,8% de la chaleur disponible

t = 1048 oC

b4 Chaleur A transmettre en convection :

Q = 934706 - 504840 = 39877 Kcal



C/ Clacul du coefficient de transmission

Coefficient de convection pure :

Section de 1la zone de convection 0,7 x 2 = 1,4 m2
Surface occupée par les tubes 2 x 0,168 x 22 = 0,67 m2
2,07 m2
Débit massique des fumées : 2058 = 9¢4 Kg/h m2
2,07
Température moyenne 1048 + 697

- > = 873 °C = 1146 K

Chaleur spécifique réelle & 873 oC
0,258 + 0,5.4510 -5 t = 0,278 Kcal/ka °C
0,018 Cp (G max.) 2/3 T o,3

h

C
D 1/3
3
B, = 1,81C -2 x 0,278 _(904) 2/3 (1146)%’" = 7 47 xcal
(0,1691 1 /3 m P07

Coafficient de radi=tion des aaz
Bra = (2,710 -2 T) =8 = (2,210 = 2 ¥ 1 143) -8
Wra = 17,15 XKeal /h m2 oC
bra + Hc = 24,62 XKc»1 /h m2 ec

L ]
Effot des murs

youn ~dmettrons un frisceau de convection de 24 tubes
surface des tubes 24 x 1,055 = 25,32 m2

surface des murs 2 (2 x 0,7) 3,5 = 18,0 m2
Les 24 tubes seront disposés en 12 rangées de 2 tubes avec un pas equila-
teral :
Entr’axe de 2 rangées 0,264 m
hauteur de la zone de convection 3,5 m
Température des parois estimées A Tm = 655 oC

Bm = 0,195 8 (Tm) 3 -\, Tm en 2 K
100
Hm = 0,195 x 0,95 (9,28) 3

o

148 Kcal /h m 27K

Effet la radiation des murs :
E (% ) =100 hm-.-Am
( Bct W rg + hm) At

E = 100 118 e 18,0
(148 + 24,62) 25,32

= 61 @




- kG
Coefficient global de transmission
Ho = 100 *E (Bc + Brg) = 1,64. 24,62 = 40 Kcal /h m2 °C
100
Température du fluide sortie convection

AH = 30877

5644 = 13 Kcal /ka

H = 773 Xcal /kg d'o®* T = 4041 oC

Différence movenne de temmArature
1042 oC fumbes 697 °C

AQA 2rut 370 oC DTm = A23 °oC
- 548 oC 3798
S = 220866 »
“qon T Apg T Bl me

Soit 25,15

11,9 rangées de 2 tubes
1,055 x 2

Notre estimation dz 12 rangées est donc correcte.

2~ Calcul du four de chauffage de 1l’effluent de la premiére couche du
réacteur

1- Données.

Fluide traité : rnélange ethylbenzéne, vapeur d’eau,styréne
- hydrigéne

Débit (Kg/h) 0818

Température (2C) entrée 500 Sortie 623

ENthalpie (Kcal /kg) entrée 204 sortie 216

Quantité de chaleur

Absorbée (Kcal/h) (216 - 204 ) 9818 = 117816

Quantité de chaleur

degagée (Kcal/h) 117816 = 147270

. 0,8

Le reste des données est identique que pour le premier four calculd.

5- Débit de combustible et de fumées
Débit de combustible 147270 = 12 Kg Xa/h = 13 Nm3

T11056 h
Débits des fumées : 1 2 ¥ 21 = 252 ¥Xa/h = 203 Nm3 /h

6- Température des fumées 3 la base de 12 cheminéde (°C) 738
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7/ A~ Calcul pour la zone de réaction nous avons procéde de la méme fagon
que pour le premier four et on a les mémes résultats.

B/ Epaisseur utile du rayonnement :

Dimensions du four 1,4 x 1,7 x 2 soit 1 x 1
dimensions 1 x 2 x 1 4 1 x 2 x 4 donne 1T =

2 x 1,13 pour 1 four dans les
2

W 10

Vvolume = 1,57 m soit
5,15 ft
C/ Calcul du nroduit »n.1
P = 0,085 + 0,165 = 0,250
Pl = 0,25, 1,57 0,32 atm m
ol = 0,25 x 5,15 = 1,20 »tm ft

D/ température de neau des tubes

Elle est estimée A 25 2C au dessus de la temnérature du fluide A la sortie
TA = 623 + 25 = 648 °oC

E/ Température des gaz :

Elle est estimée a4 : Tg = 750 ©oC

F/ Facteur d’emission de la flamme : figJ annexa
Ef = 0,35

G/ Facteur global d’echange.
surface totale de la zone de radiation méme calcul que précedent

AR = 1,52 et la fig :8 (annexe)donne F = 0,56
A
FA = ' 147270 F.A =0,56 x 6,48 = 3,63 m2
=2_ = 147270
FA —=—Z2— = 40570 Kcal /h m2
3,63

H/ Température de psebdo-flamme.
Chaleur spAfifique moyenne de O 4 750 eC Cp = 0,202 Kcal Xg °C

Tpf = __11 ©56 = 1950 oC
0,782 x 21

i/ Température residuell~ des gaz : Ta = 770 oC fioB8 de 1’annexe.
Nous 2vons admis 750 °C. Notre estimation est donc correste.
82/ Quantité de chaleur absorbe en radiation et taux de transfert :
Enthalpie des fumées A 770 oC

21 x 0,291 x 770 = 4705 Kcal

R = 0,607

R O = 89383 Kcal/h
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Burface cizterieure des tubes,
1 Tubes = 3,44 % 0,168 x 2 = 1,055 n2

"2 tubes =AL ¥ A, 655 = 12,66 2

i

Teux de *ransfert en radiation :

Q= _89% . 7C61 Yorl /hn w2
12,66

9/ Calcul de la zone de convection :

a: température des fumées A l’entrée de la zone de convection
(100 - 60,7 - 1 ) = 38,0 %
T = 747 oC

B/ Chaleur A transmettre en convection 0 = 57877 ¥cal/h
C/ Crlcul @& coefficient de transmission :

Coefficient c¢e convection nure :

section d= 1a zonne de convection 0,7 x2 = 1,4 m2
Surface occun®e des tubes 2 x 0,16 x 2 = 0,67 m2
Surface de nassaae 2,07 m2
D#bit maesicue des fumées ;5%_ = 122 Keal /h m2
gl .
Temp#rature moyenne 747 4 738

= 743 oC = 101 6 K
Chalcur spécificue réelle A 743 oC
Cp = 0,275 Kcal /kg °C
He = 0,018 x 0,275 (122) 2/3 (1016328
( 0,168) 1/3

= 1,76 Kcal /h m2

Coefficient cde radiation des c¢az
-2
hrg = (8,215 «B4C) — 3 = 44,22 cal/h =2 ox

bioa + h_ 216,14 ®coo1l /mom2 K

Effet dzs muis @

"hus adm2ttrons un faiscchu de convection de 14 tubes surface ¢sos tul-s

14 2 1,055 = 14,77 m2 surface des murs 2(2 + 0,7 ) 2 = 10,8 m2

et 14 todns gent @isresie on 7 rengle~ dz2 2 4ubss avec un pas ectiileni-s 1,
Entr’axe 0,264

de 2 ranc®es
Hautcur cde la zone de conv~c“ion : 2 m
température des parois estimdec A : Tm

hm = 0,195 x 0,95 (941) " = 145 Xc=21/h m? =2

1]
o
N
be)
10
@
1
o
N
—
2
=
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Effet de 1la radiation des murs :

E (%) = 100 " 145 x 10,8
= %
(1457 + 16,1 1)x 1 4,77 o8 &
Coefficient global de transmission
ho = 100 * E (Brg + hc) = 27 Keal /h m2 oC
100
-Température du fluide sortie convection .
Au = 578717 .
0818
H = 210 Kcal /kg T = 607 oC

Différence moyenne de température

748 fumées 738 AT m = 145 oC
= 145 ©

607 brut 590
141 148
S = _57877 = 15 m2
1145 x 27
" soit : 15

=7 soit 7 ranades de 2 tubes

1,055 x 2

Notre estimatinn de 7 ranades de 2 tubes etait donc correcte,
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“/ CALCUL D’ECHANGEUR A LA SORTTIE DU REACTEUR

ervées aux 2ppareils
afert ecire fluids haud et Froic wrespond A une récupérati

(‘s,_ﬁt les

a1taﬂt

domine tont
résioiancs

plus I

' ¥y
‘AnGe o prévoir,

PIoOwVCdue une aUlee'_zta'-' ion Je 1z peric €7 chargeati condnil

ne Touna O pression de refoilement swres ieure, dinc
pluv d’énorgie, de sorte gue 3"n a gac® eur 1a surfzca e 17 9Uﬂﬂ1°13
]

est contr= balancd vary 1’erceraisencnt dea c~3rul
de tout =omAareil comiortera agnc tougours

tranerfert de chalocur ef nerte de chrren,

A/ TRATNISERART i CHALEUR

de 10'"' con vuctior
d’'un2 part

de transmic

iacoreomns o 1137 a Tomand] X P,
lagerens notre chaud a savoir

3 hordrogéne °1F“Deh zéne non transiormé,
produits dc 7d‘4HﬂM€et vapeur diean), & 17interieuvr du tube

fluide froid (lz. charge ethylbenzine + vapefr).

ce cette (charceur est constitud de
Yooudant mpx spéeoificatiuvns d

qui forment une classe
en anneve,

Le di amétre nominal corrx
pour legquel les tnliirzences sont sévéres, 1
normalisées selon les calibzes B.W.CG. { Birmi rh m Wiz
utilise ici les tuhes de calibre 14 B.W.G W‘“”'““Sdﬁ)

s

mn

e = 25 A0 mm
d4i = 21,12 mm

...T')-t"\':'l-’ e

- M= dkk‘oaztlon »n Das c3rr2 n = 31,75 mm

- Do gectic NE = q,!A_:;%T: 10-2 mm?
- Nombre d- ‘tubtzs nt = GGl

~ Surface exterianr» . an = 0,07°8 m2/n

= Surfrce ai = 00,0665 m?/m
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COTE CALANDRE.:

Diamétre interieur Dc = 99 cn.
Espacement entr= deux chicanes B = 30,5 cmn.

Lz faisceau d=s tubes porte d=2s chicanns transversal=s cui ont pour but
d’allonger le chemin du fluide circulant Aans l=s c»1l-ndres et d’an*liorer
- ainsi 12 transfort 3 1l’exteri=ur du tub» par accroissement de 12 surface,

2 - BTILAN THERMINUE

NuelAu~ sort 1le tvn~ d’anpar~il utilis®, si T’on n=
pr»nd en consid®r=tion ~u~ 1~s conditions A’~ntr®e et A= sorti~ des deux
fluid~s, il est nossible 4’ tablir 1a bilan thermiou~ alobal 4~ 1’appareil
en “crivant ~u~ 15 ~u=2ntit® 4~ ch-~leur A nerAu~ par le fluide choud =st
Aaale 3 cette prise nar 1o fluide froid, si 1’on nealxaes 1as nert-s
therminucs :

0= A tn;;f =M G (T4 - T2) =M G (t2 - t1)

A/ diffirence de tempirature moyenne.

La determination de 1la difffirence de température
noyenne erntre les deux fluides A 2t& 2tudiée par underwood et présentd

,sous sa forme difinitive par nagle, Bowman et mullex (Whuitier).

En sc reportant a l’ouvrage de kern, on a l’ewpression
.suivante :

QO =U. A &FTn =U. AF (DTLM)

Ol DTLM est 1la diffirence cde temp?rature logarithimique
moyenne

DTIM = D 11 -f T2 avec Atl =T, - %2
In A t1 ;
L 1 2 =%2 - t1
A2 b2
F est le facteur -le correction :
—_—  loq. _1_:_2___
r= (/R2#x1 °0 T =3 .
(R-1) loq. 2-8 (R + 1 - V7% T Lt
T 2 -ER+ 1+ VEIi I
avyec N = T4 - T2 E= * &t
Fo T -1
GAZ CHATID
M= Ml = Q76N Yo h - 1

n/ conorit® calorifiru Adece co “tituants ¥ T

i
[§;]
w
]
i0
0
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Constituant Ethyl B Vapaur Styrine ! Hydrogéne
- 12, -1 _
Cp (Kcal. Kg ® )1 0,067 0, 500 0,061 3,510

T AR p—
D e Ty
e Ty S —
8t e o ot e e e e e ot

La chaleur spicifique moyenne du gaz et :
4 ' - y
Cp = Cp eb_ Geb + CDV Gv + Cpst G5t + Cohg SH,
Geb + GV + Gst + GH,

on Geb = 985 m3 h "1
G = 16414 m3 h -1
i
Glst = 573 m3 h -1
G'H, = 657 m3 h
-1 -1

d’ot Cp = ¢,570 K cal Kg "¢ C

Quantit? de chaleur c2%e
Q =MCp (T2 - T,) = 9760. 0,570 . (500 - 470)
N = 667533 Kcal h-1

Gaz froid

M.2b = 3686, Kq H -1

My = 6258 Xg h -1

Ry = 0044 Xq h-1

C/ C=2pacit? cmrlorifimue Ades constitusants 3 T = 3200 C

Constituant Fthyl =

]
I
|
[ —— e e - — - v--{--—-—— ——
!
'
!
1
1]
]
d

Vaneur

Cn (¥c=1 ¥n °C -1 00,0527 0,477

Ia ¢cAan~cit? c~lotifir~u~ movenne du a2z sera

Cp = Cn =h G ~b + Cn v. Gv

Ge=b + Gv

on Geb = 1718 m3 h -1
G eau = 17175 m3 h -1
Cp = 0,482 Keal, Kg -12 C -1
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Bt
D/ calcul de t2 température de sortie du gaz froid
Q=M cp (T, - t2) =m cp (t2 - t,) = 667583 keal h - 1

t2 = 0 + t1 ' t, =240 ° C
m.CD »
t2 = 370 © ~

Tahleau rT2canitulstif Ades t~mn’ r~tures de 1’Achanaeur

l
i

i ! - i
3AZ CHAUD ! ' GA7 FPOID : n:rwaENCESE
t1 = 5002C ! Temmfr~turs sunerieure 1 t? = 3792 C 1 211 2 C i
L T T T L e —
t2 = 4709<:i Temn’*rature inf’rieure ; t1 = 2402 C E 230 2 C i

— .__...._.j. L s s e i i h e . o e ! o .{.
120 ¢ C ! ®jffirence E 130¢ ¢ ! 10 2 C |
! !

E/ Calcul de la différence de température logarithmique moyenne
(DT LM)

t1 - t2 = 211
t2 - t& = 230

10
@]

211 - 23
1n

DTLM

11
o

I
N
W
O
‘.3
o
0O

o]
0O
X8
=
i

\e]
(O8]
o

590 - 470
379 - 240

500 - 240

I

0,863

0,397

3. Partir du graphe G 1 A 1’annexe ou de 1l’expression ( on trouve
la valeur de F = 0,042,

tm = F, (DTIM) = 207,62C

3- Estimation du coeffigiont de transfert alobal

CAte tube ¢ G227 rh~ud
»/ C~1cul Au_corfficirnt de film ipteras <

S~ctinn du tube =2t = 3,523 10-4 .2
nombr~ A~ mme~ee nt = 2
nombre de tubes Wt = €6l &

. e Tpak = 2 m?2
sec+ion *ot=1e de tubes nalr magee A = - 0,113 m

t
nt

5w n e s
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Vitesse massicrue des constiti=ants dn oa-.,

vt =M = 0760 = 86067 ka H-L m™"
2 0,113
- Viseoﬁ'té des constitu=ants du gaz a t = 530 2 C
,M; = 0,028 Cpo
Mg, = 0,044 Cpo
%szzo,OBO Cpo
)4Hi = 0,015 Cpo
La viscofite moyenne du gaz a 530 ¢ C sera :
B’ eb Geb +}f ¥ o +}Jét +}ﬂ”zGﬁz
Geb + G’v + G’st + CH,
A= 0,029 Cpo = 0,104 Xg h-1 m-1
Nombre de reynolds Re = _ﬂ;;ﬂi_ = 1,75 10 4
Fonction de transfert : JH = h;’q5 ( E%EAL’) T

Od K’ est 1a conductivit? thermiane du anz A 12 temp*rature 520°C
K’eb = 0,006 Xcal h-1 n-1 oC -1

K’v = 0,058 ¥c~l h-1 m-1 °C -1

K’st = 0,006 Kcnl h-Im-12C-1

K’H = 0,300 7ca1 “-1 m-1 °C 1

La conductivit’ thermi-ue movenne du a=z > 530°eC

K’ = (0,006 _y 785) + 005R v 16414} = (0,096 ¥ 573)+0,30% » 657)
fe5 4+ 16114 + 573 + 657
K’ = 0,070 Kc~1 h-1 n-1 2 C -1

En multinli~nts JH n~r K’ (C’D}}L)I/B il vient :
ag. K’
bi = g4 k' (cp’U’) 1/3

- A gl
d']’_ i

D’aprés 1a figure (G.2) de l’annexe, la valeur de la fonction de
transfert pour Re = 1,75 10 4 est JH = 65 d’ol Bi = 203,12 Kcal
h-1 m-2 2 C - 1



= B

On convxent de cho1sir, en réference, la surface exterieure du tube
ce qui améne A& corriger le coeff1C1ents du film externe, en le
multipliant par le rapport di des diamétres interieurs et exterieurs
des tubes, <5¢

Le coefficient de film interne corrigé sera

hio = hi di = 203,12. 2,118 1072 - 160 4 Kcal h-1 m-22C
de 2,5410-2
hio = 169,4 Kcal h=1 m=2 2 C -1

Céte calandre : gaz froid
b:/ Calcul du coefficient de film externe ho.
Aire de passage transversale entre deux chicanes
@ct = Dc (P - de) B = 603,90 cm?
P
Vitesee maccsi~ue transversale

Ve = m - nQAA

= 164658 Ko h 5o m -2
act 603,0 10-7 '

- Viecosite d~s constitu=nts i 1» temn®rature movenne
/ueh = 0,100 Cno

/Av = 0,01 7 Cpo

(0,100. 1718)+ (0,017.17175)
1718 + 17175
1 -1

0,025 Cpo = 0,088 Kg h =~ ®m

- Viscofite moyenne Jx =

A

- Diamé&tre 2quivalent de pour une dispos’tion en pas carré,

_ a4 (P 2921 Y
T7 de —r de

de = 2,54 10 - 4 m
P =31,75 10 - 3 m
De 2,516 10 - 2 m
De 25,16 mm

1}

i

Calcul du mombre de re%yolds.

Res = Be Vs _ 2,516.10-3. 164658 = , 08 10l
M 0,088

. » 5
Fonction de transfert : J¥ = hot{___(( {2& 13
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a partir du graphe G.3 de 1l’annexe, on extrapole la waleur de JH
pour Res = 4,708 10 4

JH = 140

Conductivité thermique des constituants & 309,5%2c
Keb = 0,096 Kcal h-1 m-1 2 C -1
Kv = 0,038 Kcal h-1 m=1 2 C -1
d’ol la conductivité moyenne du gaz
M = 0,043 Keal h-1 m-1 °C -1
En multipliant J# par K_ (CpU)1/3, on obtient le coefficient de
K

film externe ho. =

bo = on K (Cp. ) 1/3

e i

= 238,1 8 Xc=al ‘.—.L_]_ m=2 °0C-1
K

C/ Resist=nres d’encrascemnnt,

Anrss un certain temncs d’utilisation, il se nroduit des dendts a
1’interieur et A 1’evterieur des tubes, et ces d*ndts constituent
dee resicstencecs Rsi et Rso - O transfert de chaleur, de sorte cue
le coeficient deo “ransfert clobal U» diminue. Dans ces conditions
1> surfar~ An d8Went tr#s ranidemsnt insuffisante pour ascsurer
1’2ch2nce Q. I1 est donc indismens-ble de calculer 1la surface de
1’2pnareil nour 12 valeur minimale admissible du coefficient de
transfert ouand 1’Achangeur est sale, Les valeurs des resistances
Rsi et Rso des films aprés un an de service ont 4t& &tablics
empiriquement (¥UéT&R gréce A l’expericence industrielle des

utilisateurs; pour notre cas 2n trouvc
Rs = Rsi + Rso = _1 hom2 e c Keal -1
370

Resistance de materiau

e

Be = > 21%19:2 = 5,1210-5 h m2 °C Kcal -1

D/ coefficient de transfert global:

U= 1 = 78 Kcal H-1 m-1 oC -1
I . 1

hio ho

+ Rs + Rc

E/ Estimation de 1a surface d’Achangs de 1’anpareil.
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6675 83 = 12 m?

e . e e—

B/ Pertes de charo~ (Ka h-2 m-1 ) dans 1’*ch=ana~ur
1/ A 1’interi~ur des tubes.

Ap = L{Vt

ap

ﬁ\: coefficient de friction, foncti-n du reynolds.
Vt : Vitesse massique (Kg h-1 m-2)

f * Masse volumicue (Kg m-3); mesurée a la température calorique,
L : Longueur totale des tubes Nt ¢
Nt: Nombre de tubeg
£ Longueur d’un sceul tube.

= -
S A2 = 0,805 m

ae. Nt 7,98.10-2. 644

1
¥’a 530 e«c =M’ = 0,563 Kg m -3
- =i
Vt = 86067 Kga h-1m -2
Dans 12 cas d’un faiscesu d’échangeur, kern pronose auatre termes

v 2

( ; 2 PAr passe [KernMED
La pPerte de ch-rge totals
rencontr®e par le fluide Y J’interi~ur deec tuhes s’’crira Aonc :

1 ,
APt = _nt. _n«;_,&___\fﬁ — £t 1 +2) %g/@m % :
1,271 10'= ¥ di @t
ht = nombre Ade nagerg cA+? +yte = 2
nc = nombhre Ae nneces At c-landre = 1
Qtt= f-cteur de correetion Y 1~ temn?ratur- caloarimue
t 0t = {/l ) 0,14
M

tt = Yc hio

g "ho # hio T (Te - te )
Tc = t1 + fc (t2 - t1) 4 tch =7 - t2 = 211 oC
tc = t2 + F2 (7,-12) A tfr =12~ t1 = 230 ¢oC




2
et .+ 1,
"~ tch

Fec = fraction ecalariFne ~a’0n n-ut ev+rannler cr-nhi-~uemen+
-~ ~ w

conn~1i--~ant %e ~t 4 +fr

- teh

K¢ = constante calori~ur

Kc e<t donn® en fonction de % _%ig et d.

4 j>530
L = 0,563 Kg m-3

JP 250
P = 0,563 ( 273 + 530 )
273 + 250

Pour D = 0,86 , T = 250 °C et A tfr =1,0% 1e gravhe
A\ tch

(G.4) de 1’annexe donne Kc = 0,9 et Fc = 0,45

= 0,864 Kg m -3

Tc = 240 + 0,15 (379 - 240) = 302,5 °C
Tc = 470 + 0,45 (590 - 47C) = 524 °C
}
tt = 524 - 169 ,4 ( 524 - 302,5) = 432 ¢ C
238,2 + 160,41

' = 0,029 Cpo

M’ = 0,033 Cpo
U,

@&t = (/') 0,114 = 0,08

Sachant ~u~ Re = 1,7410 | e cr=nhe ({2 d= 1’annys “donpne © = 0,016
d’on A Bt = 5,425 10-5 K~ em -2
AP = 5,246 10 -5 atm,

22) nerte A chareoe cAt? cal>nidve,

4 pe = _ nc for Ve _(Ne + 1) Dc
1,271.1015 P de @c

Ne = nombre de chicanes transversales,
Dc = 0,99 m
Nc = 3

19

M3 = 0,0526 Kg M3 A T = 630
G

C
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De = 2,516 10 -2 m
J. = 0,0245 Cpo gt = 1,027

Jt = 0,020 2.
Vs = 164658 Kg h-1 m-2

Pour Res

fet

1,70810 1 le graphe (G.3) de 1’annzme donne
0,12

A Pct
A Pct

2,051 10 - 4 Kg / Cm 2
2,856 10 - 4 Atm

D’ol la perte de charge totale dans d’4%hangeur
. Pt = DPet + & PEf = 3,381 10 - 4 ~tm

Cette valeur de 12 perte de charce etAnt n®alege=ble devant Ja
valeur de 12 nrecsion P = 1,5 =2tm dans 1~ rdactour et » s» sortie
nous nouyons dire ~ue 12 nrescion 3 l’intericurs do 1’Achana»ur
est de 1,5 ~tm
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'jﬁTable?u du bil>n thermirue de 1’“changeur.

Céte calandre : Gaz froid

Température d’entrée (2C)

Température de 8ortie (2°C)

Difference t2 - t1 (2C)

densite du gaz

Debit massique M (Kg /h)

Capacité calorifique K cal / Kg °C
OQuantité de chaleur regue D (K Cal /h)

Céte tube : Gaz chaud
TempArature d’entrde (°oC)
TempArature de sortie (°C)
Niffirence (T, - TN e
NDensit?® du ca;

NDebit mAssimue (Ko /h)
C>nacit® calorifirue

' K cal /oC Ka )

Ou2ntit® de chaleur

cfdfe { K c21 / h )

139
0,864
9944
0,482

66.7583

500
270
120
0,563
0760
0,570

667583

ST G b e Gem S Gmm fem S fem fem e i fem et e e e e MR SR em Smm e gem S Gem s fmm bmm b b em b e pee
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It

<+ Tableau des valeurs de c2lcul de 1’#chanreur de chaleur.

1
i
]
!
!
!
!
i
!
!
1
i
1
1
1
1
|
t
[}
!
1
1
[
!
I
!
1
i
!
]
1
!
1
]
]
!
!
!
!
!
1
1
!
I
1
1

Choix des normes
Dimmétre exterieur du tube : de(pas carré
P enmn
B.W.G
tube

Epaisseur : calibre
Nombre de passes céte
Nbmbre de passes cdté calandre

B enm

Espacement entre deux chicans :

Diamétre interieur du calandre en m

Nombre de tubes : Nt

T1 - 2 (<90)

T2 - t1  ec

DTLM

Facteur de correction F
Tm (2oC)

C8t* calandre : G-» froid

Aire de nmarcage entre 2 chican® Act (m2)
Vitesce mascirue transversale : Vs (Ko /h m2)

Tm = ii e

T 1%€)
viecosite (Kg /m W)
Diamétre ecuivalent de en m

Nombre de reynolds

1

1
!
I
1
|
i
i
1
i

P

P amm G S gt G A P S i g b e S

fm e G g ety B S S s S

olig s g

|
1
!
!
!
!
!
!
!
!
!
!
1
!
!
!
!

©,0254
0,0317

14

0,305
0,99
6641
211
230
220, 4
0,912
208

603,9010"6

161658

309,5
0,088
0,025
1,710%

— e e e Sem g dem S few gt fmm b fem Jem g dwm Gem bes Gmm e e Sew tm tmm Ge bem b 4

|

P e e gem s e tm G tmm e G e = G - fwm e



Suite du tableau de calcul..

G G b - g G b g

1 S et e gem e bem e P e em Gem fee b smm e e e (me mm b e A e e G G G Gee fem e S s

Fonction de transfert JHm

Conductivité thermique R (K cal /h m2)
coefficient de film externe h o

Température calorique T, . (°C)

Facteur de correction 3 la température calorique
Constante-calorique Kc

Fraction caloricue Fc

Perte de charge (atm)

Céte tube ‘aaz chrud

section d’un tube : @t en m?

section total f nasse a ¥ Nt At en m?2
nt

Vitesce mrsesimue VYVt (K- /h m?2)

Tm = _116+;£3_ = (o)

Viscotite (Ka / h m )

coeffi€ient de conductivité thermique (X cal /h
m2 2C)

fonction de transfert Jh
diam#tre interieur du tube : Di (m)
Hic = hi de
di
Resistance d’encrassement :
Rs (h 2C m2 / K cal )

Coefficient d’échange global : U
K cal / h m2 °C

bt G de fem e A g e New tem Gem e Sem dem G Tem e G e e e e e e e mmm e b N S (T Nem B S Sm fem e fe

140

238,18
432
0,98
0,9
0,45

5,24616'5:. 5

3.5210 -2

3

0,113
86067
530
0, 104
0,070

65
0,0212

169

2,710 -3

78

P m e bem S e e mm e Gt b b fem b e Ve S e G G fem (e G o mm = mm e e dmr S b G Bt fos S G G e S g




Suite du tableau de calecul...

G . b

e cam tmm U fem e Y Gem bem e Sme fmm fme tam Gem pee e g S e Pt

Surface d’échange global en m2

Température calorique i; (eC,

Facteur de correction i la température

calorique'd t

Perte de charge D P

(atm )

G b b tem sem fmm fmm St B wm R S Sww Sem 9w e e Snid P fmm e S 0

42 m2

132 oC

1,027

2,867 4« &

"
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v - CONCILUSTON -

Ia concention Actu~lle des anmnareils est laraement influencde nar 1?2aucomen-
tation de canacit® des installations, 1a fiabilite et asnect ~conominue
conjuquée prAsentement av~c 1a crise de 1?’ene-aio.,

Ainsi Tes conditions omdra2toires ontinddrs ont ét& dnotermindes mar calculs
thermodynaminuo$)rinAtiHuD ~t d~ rdacteur, ur ca2lcul de nerte de charan
dans 12 couch~ horizontale ~t 1rs couch~s ra2diales montre ~ue 1a nerte de
charae ~st deux fois nlue f2ibhle nour 1- dernier-ca2s nar rammort 2u
nremier,

Cela a un interft trfs annrfcisble dans un~ installation, car la diminiition
de 1a nerte de ch=rae amédne un choix de deux avantages.

1- Soit on augmente le volume de gaz A traiter, si on veut tenir la méme
perte de charge que pour la couche horizontale.

2- 50it on economise 1'energie pour le transport de gaz, chose que nous
avons verifier par le calcul de puissance de compresseur, ce qui améne a
une economie d’environ 54000 DA /an.
Pour compléter cette étude nous avons fait des bilans de matiére et de
chaleur du réacteur ainsi que le calcul des installations auxiliaires, a
savoir : les four de prechauffage de la charge, et de 1l’effluent de 1la
premiére couche catalytique ainsi que 1’échangeur de chaleur tubulaire
simple situé a la sortie du réacteur.
VAL go: “\e

ActuellementlVne posséde pas d’unités de production de styréne. A cet effet
¢e travail pourrait fournir les données de depart pour le calcul d’un
grand projet de 1l’installation industrielle.

wa \IQV\‘(
La réalisation de ces installations pose un ensemble de probléme doit étre
résolus & 1'aide d’une collaboration étroite entre les exploitants, les
bureaux d’études, les constructeurs et en général par tous coux Aui parti-
cipent A la réalisation .

Avec plus de données ot de temps, ce travail aurait mu 8tr~ comnldtad nar
une Atude de la section distillation et purification ~ui elle aussi a s=2
part d’imnortance dans Ja nroduction du styréne,
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TABLEAU 1 : Valeur des constantes en fonction de la température

i ! ! : '
] . | ! I Cp Kca]/Kg !
! Composeé | T (eC) : U (Cp ) | oc !
: : : ! .
! , ! ! ! |
i Ethylbenzéne | | 0,100 ! 0;527 !
!
- vapeur H, O f 320 ! 0,01 7 : 0,477 ;
1 2 i ! ’ ! ’ !
1 Styréne ; | ! !
i . ! ! ! !
: Hydroaéne ! | | |
! ! 1 ! !
\ I S N 1 ! !
B ! ! 1 !
!
! Bthylbenzéne : ! 0,044 : 0,67 :
! : ! :
{ Vapeur H, O l 520 1 0,028 ! 0, 500 !
! Styréne ! : 0,030 ! 0,61 :
! ! ! ! !
i Hydrogéne 1 | 0,015 i 3,510 !
! ! ! ! !
! ! ! ! !
{ « ! ; ! !
E Ethylbenzéne 5 | ! 0,672 i
! ! 1 !
1 -Vapeur d4d’eau ! i 1 0,529 !
{ ! 630 , 1
! A 1 ° ! 1
. Styréne ; : 1 |
E Hydrogéne : | ! :
| ; ! | |
- K| : 1 il
i i
! » 1 . ! 1
: Eth : >
; ylbenzéne ; 590 1 ) 0,658 1
j Vapeur d’eau ! ! ! 0,525 !
. i ! 1 I
| Styréne : ! : 0,585 :
! : ! | :
| -Hydrogéne ! ] ; 3,266 !
L ; 1 !
I R - '
| Ethylbenz“ne ! | ! 0,677 ’
! : ! !
i Vapev.}r d’eau i : I 0,533 !
; Styrone 1 623 : ' 0,563 :
1 Hydrogéne 'I | ! 3,146 r
! 1T ! ! !
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