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Résumé

Notre travail consiste a étudier la production de méthanol dans un réacteur PFR
(multitubulaire) en utilisant la simulation par Aspen Plus. Ce processus a été realisé avec
la version 11 du logiciel de simulation Aspen Plus en utilisant le modéle
thermodynamique SRK. Nous avons étudié 1’effet du nombre de tubes et de la longueur

du réacteur sur la performance du processus.
Mots-clés : Aspen Plus, Simulation, Méthanol, Modele Thermodynamique, Réacteur

PFR.

Abstract

Our work consists of studying methanol production in a PFR reactor using simulation
by Aspen Plus, and this process was carried out using Aspen Plus software version 11
with the SRK thermodynamic model. We studied the effect of the number of tubes and

reactor length on process performance.

Keywords: Aspen Plus, simulation, methanol, thermodynamics, PFR reactor.
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Introduction générale

L’ingénierie chimique est un domaine essentiel de 1’ingénierie qui se concentre
sur la conception, le développement et I’optimisation des procédes de transformation de
la maticre et de 1’énergie. En combinant les principes de la chimie, de la physique, de la
thermodynamique et des mathématiques, elle permet de convertir des matieres
premiéres en produits industriels utiles, tout en prenant en compte les aspects
économiques, la sécurité et les impacts environnementaux [1].

Dans ce cadre, la fabrication de substances chimiques comme le méthanol revét
une importance stratégique. Le méthanol est une matiere chimique fondamentale qui
sert a produire divers dérivés tels que le formaldéhyde, 1’acide acétique, les carburants,
...etc. et contribue également a la transition énergétique en tant que porteur d’énergie

propre [2].

Le procédé de production du méthanol repose sur la conversion du gaz de
synthése ; mélange de CO, CO, et H, dans un réacteur catalytique, souvent a haute
pression et température. Le rendement du procédé est directement influencé par la
performance de ce réacteur [3]. Il est crucial de bien comprendre et modéliser son

comportement thermodynamique et cinétique.

Au ceeur de ce procédé se trouve le réacteur chimique, dont la conception et
I'optimisation déterminent directement les performances globales. Parmi les différentes
configurations existantes, les réacteurs multitubulaires (ou « multitubes ») présentent un
intérét particulier pour la synthése du méthanol. Leur architecture permet en effet un
contréle optimal des transferts thermiques et des contraintes thermodynamiques, ce qui
s'avere crucial pour cette réaction exothermique et réversible nécessitant une gestion
fine de la température.

La simulation de tels réacteurs a 1’aide de logiciels de génie chimique comme
Aspen PLUS ou Aspen HYSYS permet de modeliser avec précision le comportement
thermodynamique et cinétique du systéme afin d’améliorer leurs performances
industrielles. Elle permet également de reduire les colts expérimentaux et de minimiser

les risques associés aux essais physiques [4]. Le but principal de ce travail est d’étudier
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I’effet du nombre de tubes et de la longueur du réacteur sur la performance du processus

de production de méthanol.
Le travail que nous avons réalisé comporte cing chapitres :

» Le chapitre un est consacré a la production de méthanol ;

» Nous avons consacreé le deuxieme chapitre aux modeéles thermodynamiques ;

> Le troisieme chapitre traite des notions générales relatives aux réacteurs
chimiques ;

» Le quatrieme chapitre traite la simulation et simulateur ;

» Le cinquieme chapitre présente les résultats obtenus, ainsi que leurs discussions
et Enfin, une conclusion générale englobe les résultats obtenus est présentée a la

fin de ce mémoire
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Chapitre I : Production de méthanol

I.1. Introduction

Avec une consommation annuelle de 70 millions de tonnes, le méthanol figure
parmi les produits les plus prisés a I'échelle mondiale [5]. Ses applications principales
incluent [l'utilisation comme combustible, additif ou réactif dans la chimie fine.
Néanmoins, d’autres utilisations émergentes, telles que le transport de 1'hydrogene pour

les piles a combustible ou I'agent de dénitrification dans le traitement des eaux usées.

1.2. Définition de méthanol

Le méthanol, egalement connu sous les noms d'alcool méthylique, de carburol,
d'alcool de bois, de naphte de bois ou d'esprit de bois, est un composé chimique dont la
formule est CH3OH et qui est souvent abrégée en MeOH. C'est l'alcool le plus
élémentaire qui se manifeste comme un fluide Iéger, volatil, transparent, inflammable et
toxique, avec une senteur un peu repoussante, plus douce et sucrée que celle de I'éthanol.
On l'utilise principalement pour la production du formaldéhyde, HCHO, et de I'éther
tert-butyle méthylique, (CH3)3C-O-CHs, qui est lI'un des principaux composants

organiques utilisés a I'échelle industrielle [6].

Methanol

HE
W
N

Figure 1.1 : Structure moléculaire de méthanol

1.3. Industrie du méthanol dans le monde

Le gaz naturel est la principale source de matiere premiére pour la production de
méthanol, qui est largement utilise en chimie, notamment dans la fabrication de I'éther
méthyl tétra butylique. Aux Etats-Unis, on dénombre 18 installations de production de
méthanol, et trois au Canada. Ensemble, ces usines affichent une capacité de production
dépassant les 10 millions de tonnes annuellement. Si elles fonctionnaient a plein régime,

ces installations utiliseraient approximativement 280 milliards de pieds cubes de gaz

4
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naturel chaque année. Néanmoins, certaines ont suspendu leurs opérations pour une
durée non précisée, alors que d'autres ont mis fin a leurs activités durant au moins une
portion de 2001. On ne sait pas précisément la Fabrication de méthanol. Ni est une
consommation de gare a cet égard. Cependant, selon les estimations, en 2001, la
fermeture de la capacité américaine de production de méthanol aurait été réalisée (source
: Banque fédérale de Dallas). Ainsi, la demande en gaz a connu une baisse significative

dans ce secteur en 2001 [7].

I.4. Etapes de production de méthanol

La fabrication du méthanol s'effectue dans un premier temps par le reformage
catalytique du gaz naturel en présence de la vapeur d'eau pour la production d'un
mélange gazeux constitué principalement du monoxyde de carbone CO. Le dioxyde de
carbone CO:2 et I'nydrogéne H> connus sous le nom de gaz de synthese. Ensuite ce
dernier est suivi d'une synthese en présence d'un catalyseur et sous pression dans un

réacteur de synthese du méthanol.

Le processus de production de méthanol peut étre divisé en quatre étapes
principales qui sont : prétraitement de la charge, production du gaz de synthese, synthese

du méthanol et sa purification [8].

Ces étapes sont présentées sur le schéma synoptique a figure 1.2 suivant :

Gaz Gaz reformé
—¥ Prétraitement Reformage 4 la Reformage €0,,C0;
du gaz vapeur secondaire

Recyclage d'H,

Recyclage

Produit

Distillation

- Synthése du
méthanol

Compression

Figure 1.2: Schéma synoptique de processus de production de méthanol
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I. 4.1. Prétraitement de la charge

Les deux principales matiéres de base, le gaz naturel et I'eau, exigent la
purification avant leurs emplois. Le prétraitement de la charge permet d'éliminer les
traces de composés soufrés ou d'autres impuretés nuisibles au catalyseur de synthése

telles que le chlore.

Le taux de soufre doit étre inférieur a 0.1 ppm. Donc la charge doit subir une
désulfuration. L'opération consiste a hydrogéner le soufre organique et le transformé en
H>S qui sera ensuite adsorbé sur de lI'oxyde de Zinc, le catalyseur utilisé est a base de
Cobalt-Molybdene ou Nickel-Molybdéne.

Avant la conversion d'eau en vapeur pour étre utilisée dans le proces, les
impuretés existantes dans l'eau sont réduites a des quantités indétectables (partie par
milliard) Ces impuretés peuvent conduire a mie réduction de I'efficacité de la chaleur et

des endommages significatifs de la majorité des piéces des égquipements.

1.4.2. Production gaz de synthése

Le reformage a la vapeur est le processus qui transforme le méthane CHs et la
vapeur d'eau en réactifs intermédiaires qui sont I'nydrogéne, anhydride carbonique CO-
et lI'oxyde de carbone CO. Ce mélange est appelé également gaz de synthese. Ce
processus est réalisé dans un four de reformage ou le méthane et la vapeur d'eau circulent

a l'intérieur de tubes garnis d'un catalyseur au nickel.

Le bilan des transformations est résumé par les deux équilibres suivants :

e CH4t+ HO = CO + 3H> (1.1)
e CO+ H2O wmmp CO2 + H2 (1.2)

1.4.3. Synthése de méthanol
Le gaz reformé est comprimé a une pression appropriée pour la synthese du
méthanol. Puis introduit dans un réacteur de synthése. La température de déroulement

du procéde ainsi que la pression dépendent du type du catalyseur utilisé.
Les reactions qui ont lieu sont :

e CO+2H, =% CH;OH (1.3)
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e CO2+ 3H; == CH3OH + H.0 (1.4)

1.4.4. Réactions secondaires

Les réactions secondaires les plus importantes qui accompagnent la réaction principale

sont:
e CO,+ 3H, =% CH:OH + H.0 (1.5)
e CO,+HCOmmy H20 (1.6)

1.5. Procédé de synthése de méthanol
Dans l'industrie, il existe deux procédés de fabrication du méthanol.

e Procédé a haute pression

e Procédeé a basse pression

Ils différent par le type de catalyseur utilisé et les conditions de déroulement du

procédes.

1.5.1. Procedeé a haute pression

Jusqu'a 1965 on n'utilisait que le procédé a haute pression avec des catalyseurs
constitués principalement d'un mélange homogene d'oxyde de Chrome et de Zinc
ZnO/Cr20s3, il a éte ensuite remplacé par un catalyseur a base de Cuivre CuO. La raison
essentielle de ce changement est liée a sa faible activité relative qui nécessite d'opérer
avec des températures entre 350 - 400 °C et une pression de 300 - 350 bars pour atteindre
un taux de conversion raisonnable Parmi les firmes qui ont industrialisé cette
technologie sont : BASF. ICI, Kellog. Power Gas, STONE & WEBSTER.

1.5.2. Procédé a base pression

La synthése du méthanol a subie plusieurs changements depuis la fin des années
60, par l'introduction d'un catalyseur a base de Cuivre. Au moment ou on ignore sa haute
activité pour la synthése du méthanol. Ce type de catalyseur a été décrit par Natta. En
effet, les catalyseurs a base de cuivre étaient employeés industriellement au Japon depuis
les aimées 40 pour leurs performances dans la synthése du méthanol. Cependant, ces

catalyseurs sont tres sensibles a certains poisons, particulierement aux dérives soufrés
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et halogénés. Ceci a empéche leurs industrialisations jusqu'a I'amélioration de leur

résistance ainsi la production d'un gaz de syntheése exempte d’impuretés.

Le procedé a basse pression se déroule avec des températures de 240-270°C. Sous
seulement 50 - 100 bars et une durée de vie supérieure a 03 ans et dans des réacteurs
verticaux dont la conception varie selon la société. Cette amélioration décisive s'est
réalisée depuis 1970 par l'initiative d’ICI. Ce procédé est tres répandu, de plus il assure
plus que la moitié de la capacité de production mondiale du méthanol. Actuellement
80% de la production mondiale du méthanol est obtenue sur des installations
fonctionnant a basses pressions. Plus de la moitié du méthanol est actuellement
synthétisé par le procédé ICI a partir du gaz naturel. Un second procédé, représentant
plus de 20 % du marché, le procédé LURGI repose sur les mémes réactions chimiques.
Les concessionnaires des principales technologies industrielles sont : ICI, Lurgi,

Ammonia-casale, Topsoe et Mitsubishi ... etc.

1.6. Source d’obtention du gaz de synthése
La composition du gaz de synthese dépend de la matiére premiere et du procédé utilisé

dans sa préparation. Le gaz de synthése peut étre obtenu a partir :

- Du charbon par gazéification.

- Des produits pétroliers par le reformage a la vapeur.

- Du gaz naturel par une oxydation partielle.

- Du gaz naturel par le reformage a la vapeur.

- Le gaz naturel est préféré aux hydrocarbures pour des raisons économiques.

1.7. Propriétés physique, chimique et thermodynamique de méthanol
Deux ensembles de valeurs, I’'une en systéme international SI et 1’autre en des unités

optionnels, sont donnés pour la commodité de 1’utilisateur [9].
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Tableau 1.1 : Propriétés physiques, chimiques et thermodynamique de méthanol.

Poids moléculaire 32,042 kg/k mol 32,042 g/mol
Densité de liquide (25°C, 1atm) 786,4 kg/m?® 0,7864 g/ml
Densité solide (110°C) 980 kg/m3 0,980 g/ml

Poids de fusion (MP) 175,47 k 97,68 °C
Chaleur de fusion a MP 3.205 Kkj/mol 23,91 cal/g
Température du point triple 175,6 K 97,6 °C

Pression de point Triple 0,108 Pa 8,08 x10* torr
Point d'ébullition (BP, 1atm) 337,85 K 64,70°C

Chaleur de vaporisation 25°C 37.43 kj/mol 0,2792 kcallg
Température critique 512,6 K 239,4 °C
Pression critique 8,10 MPa 79,9 atm
Volume critique 0,118 m?/kmol 118 ml/mol
Densité critique 272 kg/m3 0,272 g/ml
Enthalpie de formation (25°C, 1atm) vapeur 201.1kJ/mol 48,06 kcal/mol
Enthalpie de formation (25°C, 1atm) liquide 239,0 kJ/mol 57.13 kcal/mol
Energie libre de formation (25°C, latm) 162.4 kJ/mol 38,82 kcal/mol
vapeur

Energie libre de formation (25°C, latm) 166,8 kJ/mol 39,87 kcal/mol
liquide

L'entropie (25°C, 1atm) Vapeur 239,7 j/mol/k 57,29 cal/mol/k
L'entropie (25°C, latm) Liquide 127.2j/mol/k 30.41 cal/mol/k
Capacité de chauffage vapeur (25°C, 1latm) 43.89 j/mol/k 10,49 cal/mol/°C
Capacité de chauffage liquide (25°C, 1atm) 81,17 j/mol/k 19,40 cal/mol/°C
Capacité de chauffage solide (97,6°C, 49.25 j/mol/k 11.77 cal/mol/°C
0,0011torr)

Pression de vapeur (25°C) 16.94 kPa 127,0 torrs

La tension de surface a l'air (25°C) 0.0223 N/m 22,3 dyn/cm
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Indice de réfraction (25°C) 1,3265 e

Susceptibilité magnétique (3°C)  —meemeee- 0.63x106cgsm

La conductivité électrique (25°C) 1,5x107(chm-m)  1,5x1091(ohm-cm)

La diffusivité thermique de liquide (25°C)  1,05x107m2/s 1,05 x 103 cmz/s

Coefficient de dilatation thermique (25°C)  0.001196 °c 0,001196°C

Viscosité (25°C) vapeur 0,00961mPa.s 0,00961CP

Viscosité (25°C) liquide 0,549mPa.s 0.549Cp

La conductivité thermique (25°C) vapeur 0,0157 w/m/k 0.0000375 cal
/slcm

La conductivité thermique (25°C) liquide 0,203 w/m/k 0,000484 cal/s/cm

Taux d'évaporation (acétate de n-butyle-1) 21 e

La chaleur de combustion (25°C, latm) 764.1kj/mol 5,699kcal/g

vapeur

1.8. Utilisation du méthanol
Le méthanol est un composé chimique organique largement utilisé dans de

nombreux domaines industriels. Ses principales utilisations sont :

1.8.1. Matiere premiere dans I'industrie chimique
Le méthanol est un intermédiaire essentiel pour la fabrication de nombreux
produits chimiques, notamment [10]
e Le formaldéhyde (Formaldéhyde) : Utilisé pour produire :

Des résines (urée-formaldéhyde, phénol-formaldéhyde) entrant dans la fabrication de
panneaux de bois (MDF, contreplaqué).
Des colles et des revétements.

e L’acide acétique (Acide acétique) : Employé dans la production de :
Solvants, textiles synthétiques, plastiques et additifs alimentaires.

e Le MTBE (Méthyl Tert-Butyl Ether): Additif ajouté a 1’essence pour améliorer

I’indice d’octane et réduire les émissions polluantes.

| .8.2. Carburant et source d’énergie :

Gréace a ses bonnes propriétés de combustion, le méthanol est utilisé comme :

10
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e Carburant direct ou additif : dans les moteurs a combustion interne.

e Source de biocarburant : car il peut étre produit a partir de biomasse
renouvelable.

e Combustible pour les piles a combustible au méthanol direct (DMFC)
: notamment dans les petits appareils électroniques et les véhicules.

e Transporteur d’hydrogéne : grace a sa facilité de conversion en hydrogene utilisé

pour les piles a combustible.

1.8.3. Dans ’industrie pétroliere et gaziere

Le méthanol joue un réle crucial en tant que :

e Agent antigel, empéchant la formation d’hydrates de gaz et le gel de I’eau dans
les pipelines de transport de gaz naturel.

e Inhibiteur de corrosion dans certaines applications industrielles.

1.8.4. Solvant industriel

Le méthanol est un excellent solvant pour :

e Les peintures et vernis.
e [L’extraction et la purification de certains produits chimiques.

e La production pharmaceutique et cosmétique.

1.8.5. Autres utilisations
e Fabrication de produits pharmaceutiques.
e Production d’antigel pour véhicules.

e Utilisé dans le nettoyage industriel et la désinfection.

1.9. Transport et distribution

A chaque étape de son transport et de sa distribution, le méthanol doit étre stocké
de maniere slre et manipulé de facon responsable afin de minimiser les risques pour les
personnes et I’environnement et lui conservé ses qualités. Les modes de transport en
vrac les plus communs du méthanol dans le monde sont : le transport par bateau, par

barge, par chemin de fer, par camion et par pipeline.

11



Chapitre I : Production de méthanol

1.10. Stockage et manutention
Des procédures et des systemes complets de manutention du produit doivent

avoir été mis en place a tous les points d’entreposage et de transfert.

12
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I1.1. Introduction
Dans tout processus de conversion de matiére ou d’énergie, la thermodynamique
occupe une place centrale. Le modéle thermodynamique décrit le comportement d’un

systéme en évolution et constitue la fondation pour le calcul de I’équipement.

11.2. Modéle ideal
Le modele idéal est le modele le plus simple. Il consiste a supposer qu’il n’y a
aucun écart au comportement du gaz idéal (— gaz parfait), ou a 1’idéalité en solution.

Cela se traduit pour tout composé 1 en phase a par :

vi=1 ()
=1 (I
Ce modele abouti a la loi de Raoult simple, ou a la loi de Henry simple, pour les

équilibres liquide-vapeur, respectivement :

x{P = xk P$™ (110)

xyP = xk H® (IV)

Dans cette loi, le modéle idéal est appliqué a la fois a la phase liquide et a la
phase gaz. Il est possible de le choisir pour une seule phase. L’intérét de ce choix est de
ne pas utiliser un modele complexe pour modéliser une phase lorsque son comportement
est proche de 1’idéalité, ou lorsqu’une phase montre un écart a 1’idéalité beaucoup plus
important que 1’autre. [11]

Par exemple :
o Idéalité de la phase gaz pour des faibles pressions (< 2bar) et haute température.
o [déalit¢ liquide pour les molécules présentant des interactions “faibles”

(hydrocarbures simples de méme nombre d’atomes de carbone...).

o Idealité liquide pour des molécules qui présentent des interactions similaires, ou
qui s’annulent les unes avec les autres (exemple : mélange eau/acétone).

e |déalité pour une phase gaz relativement simple, par rapport a une phase liquide
complexe.

e |déalité des phases solides.

13
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11.3. Equations d’états
I1.3.1. Equations d’état de Redlich et Kwong

La forme la plus classique de 1’équation Redlich-Kwong est de la forme P = f(T, Vm):

p— kT Yros
T Vp=b  Vp(Vim+b)

V)

Ou a et b sont uniquement fonction des composés chimiques, et de la composition,

ainsi :
a4 = a* RZTCZ'S
Pc
R2T2.5
b — b*_c
P,

Aveca =~ 0.42748023 b * = 0.08664035

L’équation de Redlich-Kwong est trés pratique pour le calcul de propriétés
thermodynamiques de phases vapeur. Elle s’applique a des systémes a basses pressions
(<10 ATM) pour des systemes faiblement non idéaux. Il existe plusieurs modifications,

ou évolutions, de 1’équation de RedlichKwong :

e Soave-Redlich-Kwong.

e Peng-Robinson Redlich-Kwong Aspen.

¢ Redlich-Kwong-Soave-Mathias Redlich-Kwong-Soave-Sandler.
¢ Redlich-Kwong-Soave-MHV2.

e Probablement des centaines d’autres...

11.3.2. Equation Soave-Redlich-Kwong (SRK)

L’équation de Soave-Redlich-Kwong (généralement appelée SRK) est de la forme

suivante :
P = RT aca (T) (V|)
Vin—>b Vin Vim+b)
Avec
2m2
a(T) _ a*R TZa(T)

P

14
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R2?T,
Pc

b =b*

Oua a*= 0.427480b x = 0.086640
a(T) = (1 +m(1-/T,))?
avecm= MO0+ Mlo + M2o
Mo : Constante de base.
Maw : Contribution linéaire du facteur d’acentricité.

Maw : Contribution quadratique pour un ajustement plus fin.

SRK est trés utile et recommandée pour les applications dans les procédés
pétrochimiques, modélisation des hydrocarbures. Avec Peng-Robinson (voici apres),
cette équation est essentielle et relativement irremplacable pour les calculs d’équilibres

liquide-vapeur sous pression.

11.3.3. Equation de Peng-Robinson

L’équation de Peng-Robinson (généralement appelée PR) est de la forme suivante :

RT a (T)

P= Vin—b  Vip?+2bVy+b¢ (Vi1)
Avec
R2T?a(T
a(T) = ac—()
F
R2T?a(T
p = p B TeaD
P

Ouaa *= 0.45724 b *~ 0.07780
Avec m = My+ Mlo +M3,.
La regle de mélange pour le parametre a est géneralement écrite en fonction des

coefficients purs (ai) et d’un paramétre d’interactions ki; :

a= szl xj(aiai)l/z (1 = kij)
i J
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L’équation de Peng-Robinson est recommandée pour les calculs d’équilibres
liquide-vapeur des hydrocarbures sous pression (application en pétrochimie, au
gaz naturel). Ses résultats sont comparables a 1’équation SRK. Avec cette derniére,
I’équation de Peng-Robinson est essentielle et relativement irremplagable pour les

calculs d’équilibres liquide-vapeur sous pression.
11.4. Modéle a coefficient d’activité

11.4.1. Equation de VVan Laar

Le mode¢le de Van Laar a été développé sur la base de I’équation de Van der Waals
pour des solutions régulieres. Elle a la particularit¢ d’étre un modele simple, avec peu
de paramétres, permettant un ajustement acceptable pour les applications d’ingénierie.
De plus, il peut étre considéré comme un modele pionnier dans ce domaine et la base pour

plus tard la recherche dans le domaine .Le mod¢ele d’un systéme binaire est présentée ci-

dessous :

Ge* A12 A2

X1 X2 RT - A12 X1 +A21 X2

(VI

Sur la base de ce qui précede, les expressions pour les coefficients d’activité

peuvent étre déduites comme suit :

A1p x4
l =A4,, (1+
ny: 12 ( Ay x1)
Azq Xy
Iny, =4, (1 + )
2 21 AL, X,

Cependant, les parametres de ce modele ne dépendent pas de la température, quelque
chose corrigé dans les modeles suivants. Dans la formulation, la présence de deux-

liquide Les phases peuvent étre incluses. [12]

11.4.2. Modéle de Wilson
L'équation de Wilson est tres efficace pour les compositions diluées ou les effets
d'entropie dominent sur les effets d'enthalpie. Elle est facilement étendue aux mélanges

multi composants en négligeant les interactions et en supposant un mélange pseudo-
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binaire [9]. L'équation de Wilson a plusieurs composants n'implique que constantes

d'interaction binaire :

G

l ]

k

J J

11.4.3. Modele de NRTL
Le modéle NRTL a été développé par Renon et Prausnitz en 1968. C’est une
extension du concept de composition locale qui tient compte de la non-aléatorialité des

interactions. L’expression correspondante pour 1’exces d’énergie de Gibbs libre est :

Gex

G T21G21  T12612
RT - xle(x1+x2G21 .X'Z+.X'1G12) (X)

Les termes tijjreprésentent les différences entre les énergies d’interaction,
Tji = gij — 9ii/RT.

Les paramétres de G;; permettent la nn-randomisation, avec I’aide de le paramétre o,

sous la forme suivante :
Gij = exp(—aty)
Les équations qui permettent le calcul des coefficients d’activité sont suivantes :

T21 6221 n T12 6122 )
+ X 621)2 (xz + X3 G12)2

lnyl = x%((x
1

( T1zG122 T21 6221
(xz + X G12)2 (x1 + X, 621)2

Iny, = x?

De cette fagon, le modéle NRTL nécessite trois parametres pour un systéme binaire [12].

11.4.4. Modéle d’UNIQUAC
L'équation UNIQUAC (Universal Quasi-chemical Activity Coefficient) a été

proposee par Abrams et Prausnitz (1975). L'expression de I'enthalpie libre d'exces fait
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intervenir deux termes un terme combinatoire qui prend en compte des différences de
taille entre molécules. 1l fait intervenir deux paramétres de corps purs. Un terme résiduel, qui

prend en compte les interactions entre molécules, et qui a la forme d'un terme de compositions

locales [13]:
G, Pi T 6
L An(E + = In(—=
RT = QLK) + 3G
l
GE
R_n; == Z qi ln(z 0;7ij)
l l
X
(pl Zi erJ
0, = qiXi
2 4

11.4.5. Modéle d’UNIFAC
Comme UNIQUAC, I'expression de I'enthalpie libre d'exces d'UNIFAC présente deux

termes: combinatoire et résiduel [14].

riZU,‘; Ry,
q; = Z v Qk

K
InYR =Y, vl (Inl;, — In;))  (XI)

I1.5. Modéles thermodynamiques dans ’industrie

Selon la composition du mélange et les conditions de température et de pression,
I'utilisateur a la possibilité de sélectionner un modele spécifique, comme une équation
d'état (PR, SRK, Lee Kesler...), ou un modele d'activite (NRTL, UNIQUAC, Van Laar,
Wilson...). C'est pourquoi, dans cette section, nous avons examiné les divers modeles

thermodynamiques régulierement employés par les ingénieurs de procédé.

Tableau I1.2 : Modele thermodynamique dans I’industrie
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NRTL-RK Modele NRTL pour la phase liquide et modéle de
Redlich—Kwong pour la phase vapeur
NRTL-HOC Modele NRTL pour la phase liquide et modéle de
Hayden—O’Connell pour la phase vapeur
UNIQ-RK Modele UNIQUAC pour la phase liquide et
modele de Redlich—-Kwong pour la phase vapeur
UNIQ-HOC Modele UNIQUAC pour la phase liquide et

modeéle de Hayden—O’Connell pour la phase

vapeur

11.6. Sélection de propriété modéle
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@ Polarirty @ Electolytes

Wilson, NRTL, UNIQUAC
or UNIFAC with special
EOS for hexamers

Hexamers

Real or
Pseudocomponents

7N
’
(\ P?\/ Pressure
N\ /
R

"\

A _} o
\LL/_/> Liquid/Liquid

-
©

No

Dimers

Wilson, NRTL, UNIQUAC,
UNIFAC with Hayden
O’Connell or Nothnagel EOS

Wilson, NRTL, UNIQUAC,

or UNIFAC* with Ideal
Gas or RKEOS

/" Parameters Available

Vapor Phase Association

///\
<\ ij ?\) Interaction
P NRTL, UNIQUAC

Yes
and their Variances
Yes
No . WILSON, NRTL, UNIQUAC

P <10 bar and their Variances
Degrees of Polymerization (See also
Figure 3) Yes  UNIFACLLE

Electolyte

Non - Electolyte

Polar

Non-electrolytes UNIFAC and its

Extensions

Schwartentruber-Renon
PR or RKS with WS,
PR or RKS with MHV2

Electolyte Ejoctolyte NRTL

or Pitzer

Peng-Robinson,
Redlich-Kwong-Soave,
Lee-Kesler-Plocker

No PSRK,

PR or RKS with MHV2

Chao-Seader
Grayson-Streed or
Braun K-10

acumm

Braun K-10 or ideal

11.7. Equation de phases

11.7.1. Equilibre liquide-vapeur

Les équilibres entre phases liquide et vapeur sont fréguemment rencontrés en Génie
des Procédés, indépendamment de la nature de l'opération (conversion de matiere,
d'énergie). On les trouve principalement dans tous les processus comprenant des

opérations :

e De condensation (échange de chaleur, pompe a chaleur).
e D'¢ébullition (échange de chaleur, réfrigeration).
e De détente de gaz (turbines).

e De distillation (séparation de constituants...).
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e Drabsorption (lavage de gaz, purification...).

A l'instar de tout équilibre, I'équilibre entre liquide et vapeur est décrit par I'égalité des
potentiels des produits chimiques (ou de fugacités) :[u} = p?][f! = £*]
11.7.2. Equilibre liquide-liquide

Les équilibres entre deux phases liquides sont également trés fréquents dans le
domaine du Génie des Procédés. Ils sont surtout présents dans les opérations de
séparation :

e Extraction (extraction de solvant, de soluté).

e Distillation (distillation hétéro azéotropique...).

A l'instar de tout équilibre, I'équilibre liquide-liquide entre une phase a et une

phase 3 d'un composé 1 est déterminé par 1'égalité des potentiels chimiques (ou
fugacités) dans chaque phase :[uf = u”][f* = £*]
11.7.3. Equilibre vapeur-liquide-liquide
Les équilibres entre les phases vapeur, liquide et liquide (VLLE) fusionnent les

deux scénarios antérieurs. Pour chaque état (liquide a, liquide 8, vapeur) et pour chaque

composé i, il existe une égalité entre les fugacités/potentiels chimiques :

[uf = ul] = wrlre = fFl=1
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Chapitre 111: Généralité sur les réacteurs chimiques

I11.1. Introduction

Le réacteur chimique, ou se déroulent les réactions chimiques, occupe une
position centrale et essentielle au sein de l'industrie chimique. Le choix du type de
réacteur a sélectionner est dicté par les caractéristiques des réactifs et des produits sains

que la réaction chimique prévue [15].

111.2. Définition

Le réacteur est un dispositif concu pour effectuer une réaction chimique,
autrement dit, la conversion de produits possédant des caractéristiques spécifiques en
d'autres produits aux caractéristiques et propriétés distinctes. Il abrite a la fois des
phénomeénes chimiques et physiques. Ces derniers se subdivisent en deux groupes : les
phénomeénes physiques dominés par I'hydrodynamique (comme les écoulements
monophasiques ou multiphasiques, la création et I'élimination d'interfaces entre phases,
etc.) et les phénomenes physiques dominés par la cinétique qui relévent de la science
des transferts, que ce soit a l'intérieur d'une phase (homogénéisation des concentrations
et températures), ou entre les phases (par exemple, la dissolution d'un gaz dans un
liquide) [15].

Enfin, il importe de rappeler que le réacteur peut étre le siege d’une réaction chimique
(réacteur chimique), biochimique ou biologique (bioréacteur), eélectrochimique

(électrolyseur), nucléaire (réacteur nucléaire) et méme photochimique (photo réacteur).

111.3. Modeéle de réacteur
111.3.1. Réacteurs idéaux

111.3.1.1. Réacteur continu (CSTR)

Les hypotheses liees au modéle du réacteur continu sont les suivantes :
- Mélange homogéne au niveau moléculaire ;

- Température homogeéne du milieu ;

- Volume et densiteé stables (débit d'entrée = débit de sortie) ;

- Les concentrations et la température du flux sortant sont identiques a celles présentes
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Dans le réacteur. Voir la Figurelll.4

-y

N g
Figure 111.4: Réacteur CSTR

Il satisfait au bilan suivant :
ENTREE + SOURCE + PUITS = SORTIE

Un tel bilan est dit stationnaire c'est-a-dire que la température ainsi que les

concentrations des composants du milieu ne changent pas avec le temps [16].
% Bilan matiere :

Ri. V + (Cientre¢ — Cisortie). V
+ Bilan d’énergie :

p. Cp.V. (Tentre¢ — Tsortie) + U. A. (Tmanteau — tréacteur) + R. — ArH. V

% Avantage

e Peu de variation dans la qualité d'un produit sur une longue période de temps.

e Haute performance.

e Bon pour des études cinétiques.

e Travaille a des faibles concentrations de reactifs (meilleure sécurité, meilleure

conversion
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e pour des ordres de réactions inférieurs a 1 ou en cas d'inhibition par le substrat)
[16].

% Désavantage

e Moins bonne conversion pour des ordres de réactions supérieurs a 1 ou en cas
d'inhibition par le produit.

e Nécessite un excellent contrdle des flux (entrée et sortie).

e Moins bonne conversion pour des ordres de réactions supérieurs a 1 ou en cas
d'inhibition par le produit.

e Nécessite un excellent contrdle des flux (entrée et sortie).

e Ne permet pas des réactions necessitant des variations des conditions opératoires
[16].

111.3.1.2. Réacteur discontinu (BATCH) :
Les hypotheses liées au modéle du réacteur discontinu sont les suivantes :

Mélange homogéne au niveau moléculaire ;
-Température homogéne du milieu ;

- Volume constant (débit d'entrée = débit de sortie = 0). Voir la Figure 111.5

Figure 111.5 : Réacteur (BATCH)
Il satisfait au bilan suivant :
SOURCE + PUITS = ACCUMULATION.

Un tel bilan est dit transitoire, c'est-a-dire que les concentrations des composants du
milieu changent avec le «mps. La température peut rester constante (réacteur isotherme)

ou non. Mathématiquement cela donne :
% Bilan de matiere :V.% = Ri.V
¢+ Bilan d'énergie (trois possibilités)

24



Chapitre 111: Généralité sur les réacteurs chimiques

1. MOde pOIy '[I’Oplque . m. Cp % U A (Tmanteau - Tréacteur) + R. _ArH
2. MOde ISOtherme U A (Tmanteau - Tréacteur) + R _ArH V:0
3. Mode adiabatique : m. CP% = R-A/H. V

% Avantage

e Installation simple et offrant une trés grande polyvalence.

e Permet des réactions necessitant des variations des conditions operatoires
(notamment changement de la température) [16].

e Adapté aux solides, liquides et gaz

e Souplesse d’utilisation.

e Multifonctionnalité.

% Désavantage

e Travaille a des concentrations de reactifs élevées au début de la réaction
(probléeme de sécurité, moins bonne conversion en cas d'inhibition par le
substrat).

e Nécessite un temps mort entre chaque opération (remplissage, vidange,
nettoyage) qui nuit a performance [16].

e Rendement global faible

e Codt de fonctionnement élevé

Qualité finale pouvant varier

Surveillance accrue.

111.3.1.3. Réacteur a écoulement piston (PFR) :

Il se compose d'un tuyau cylindrique avec des ouvertures a chaque extrémité pour
permettre aux reactifs et aux produits de s'écouler. Généralement dans I'état stationnaire,
les réactifs sont continuellement consommés lorsqu'ils s’écoulent a travers la longueur
du réacteur. Les réacteurs a écoulement piston peuvent étre comme un tube long ou un

certain nombre de tubes plus courts [17].

C'est un cylindre qui comporte des orifices a ses deux extrémites, facilitant I'entree

et la sortie des réactifs et des produits. Dans un état généralement stable, les réactifs sont
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constamment utilisés lorsqu'ils traversent la longueur du réacteur. Les réacteurs a flux

pistons peuvent se présenter sous la forme d'un tube allongé ou d'une série de tubes plus

petits.
o
[ ]
[ ]
o

Avantages

Mécaniquement simple

Les tubes sont faciles a nettoyer
Désavantage

Tempeérature du réacteur difficile a contrdler [17].

111.3.2. Réacteurs non idéaux

111.3.2.1. RStoic : Réacteurs steechiométrique

A utiliser lorsque la cinétique de réaction n’est pas connue mais que sa la steechiométrie

et I’étendue sont données.

111.3.2.2. RYield ;: Réacteur a rendement

A utiliser lorsque la cinétique de réaction et la stoechiométrie sont inconnue mais la

distribution des rendements est connue.

111.3.2.3. Equilibruim

Basé sur

R équilibre : A utiliser pour I’équilibre chimique monophasique et diphasique et
équilibre de phase simultane.
R gibbs : A utiliser pour 1’équilibre chimique ou la phase simultanée et équilibre

chimique.

111.3.2.4. Modéle cinétique

Basé sur ;

R CSTR : A utiliser pour un réacteur a cuve agitée a une, deux phases ou trois phases
avec réaction en phase vapeur ou liquide.

R Plug : A utiliser pour un réacteur a écoulement tampon a une, deux ou trois phases
avec réaction en phase vapeur ou liquide.

R Batch : Reaction discontinu et semi-discontinu a utiliser avec des réacteurs connus

cinétique de réaction.
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Chapitre 1V : Simulation et simulateur

IV.1. Introduction
La simulation est une méthode de modélisation fréquemment employée dans
I'évaluation des performances des systemes informatiques et des réseaux de
communication. L'objectif est de mettre en place un modéle simplifié du systeme a l'aide
d'un programme de simulation approprié. Ceci offre la possibilité de simuler des
situations extrémement complexes qui ne peuvent étre résolues de maniére analytique.
Par ailleurs, on peut évaluer le comportement transitoire des systéemes tandis que les
modeles analytiques sont couramment employés pour examiner le comportement stable
d'un systéme [18].
IV.2. Définition de la simulation

La simulation est un outil utilisé dans différents domaines de I’ingénierie et de la
recherche en général, permettant d’analyser le comportement d’un systéme avant de
I’implémenter et d’optimiser son fonctionnement en testant différentes solutions et
différentes conditions opératoires. Plusieurs simulateurs et code du calcul ont été
développés pour résoudre les problemes complexes dans le cas ou le calcul manuel

s’avere impossible. [19]

IVV.3. Principe de fonctionnement et réle des simulateurs

Les simulateurs de procédés sont souvent percus comme des modeles de
connaissance. Ils reposent sur la résolution des équations de conservation d'énergie et
de matiere, ainsi que des équations d'équilibre thermodynamique, et offrent des données
fondamentales pour la conception. Ils sont surtout employés pour la création de
nouveaux processus (analyse opérationnelle, dimensionnement du matériel sous
différentes conditions d'exploitation, optimisation), pour le perfectionnement des
processus existants et I'évaluation des modifications apportées aux conditions

d'exploitation.

Les simulateurs disposent tous d’une base de données thermodynamiques
contenant les propriétés des corps purs (masse molaire, température d’ébullition sous
conditions normales, parameétres de tension de vapeur, ...). Cette base de données est
enrichie d’un ensemble de mod¢eles thermodynamiques permettant d’estimer les

propriétés des mélanges.
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Tout simulateur industriel de procédés chimiques est organisé autour des modules

suivants :

v Une base de données des corps purs et un ensemble de méthodes pour estimer les
propriétés des mélanges appelés aussi modeles thermodynamiques.
v" Un schéma de procédé permettant de décrire les liaisons entre les opérations

unitaires utilisées constituant I’'unité (PFD ou « Process Flow Diagram »).

IVV.3.0bjectifs de la simulation
La simulation est en mesure de prendre en compte l'ensemble des flux de
I'entreprise puisqu'elle peut illustrer : les flux physiques, les flux d'information et les
flux décisionnels. [20], La simulation aide son utilisateur a :
v' Comprendre le fonctionnement du systéme en apportant des connaissances
additionnelles sur son comportement.
v Générer des solutions en fonction des paramétres ou de la structure du modele
étudié.
v Fournir des estimations réalistes (comportement attendu du systéme, variation
I’intérieur du systéme).
v Controler le systéme vers un état désiré.
IV.4. Domaine d’application
Les domaines d'application sont divers. Sont listés ci-dessous quelques classes

d’applications et quelques exemples de problémes typiques rattachés a ces classes [21]:
Systemes de flux de production

e Equilibrage de lignes d’assemblage.

e Conception de systéemes de transfert entre des postes.
e Dimensionnement des stocks d’un atelier.

e Comparaison de pilotage.

e Evaluation de la charge prévisionnelle.

e Etude de la synchronisation entre les réceptions des picces et I’assemblage.
Flux logistiques et systémes de transport

e Conception et dimensionnement d’entrepdts.
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e Dimensionnement d’une flotte de camions.
e Etude de procédures de contréle des flux de véhicules en circulation.
e Production des services -étude de transactions bancaires.

e Gestion de restaurants.
Systemes informatiques et télécommunications

e Etude de la file d’attente mémoire d’un serveur.
e Etude des comportements des utilisateurs.
e Configuration des réseaux.

Autres classes d’applications

e Domaine militaire (coordination des opérations, ...),
e Gestion d’hdpitaux (personnel, lits, service d’urgence, ...),

e Lamétéo, les jeux, ...

IV.5. type de simulation
On peut distinguer principalement deux types de simulation dans le cas des
procédes chimiques : la simulation statique (Stenay state) et la simulation dynamique

(transitent state).

IVV.5.1. La simulation statique

La simulation statique La caractéristique essentielle de la simulation statique est
qu'elle se consacre au calcul du bilan de matiere et d'enthalpie, ainsi qu'aux calculs
d'équilibres entre phases [22]. Les performances des dispositifs sont évaluées en se
basant sur les valeurs fournies par I'utilisateur, tout en tenant compte de I'évolution du

systéme en état stable.

IVV.5.2. La Simulation dynamique

L'émergence de la simulation dynamique permet désormais de décrire, prédire et
contréler en temps réel des processus réels avec precision. Cela englobe la description
du processus de démarrage et d'arrét d'une usine, les modifications de conditions au
cours d'une réaction, les variations thermiques et bien plus. Les simulations dynamiques
exigent un temps de calcul plus important et présentent une complexité mathématique

supérieure a celle d'une simulation d'état. Il peut étre considéré comme une simulation
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en régime permanent a répétitions multiples (basée sur un intervalle de temps fixe) avec
des parametres qui évoluent constamment.
IV.6. Utilisation de la simulation
Les différentes taches que le simulateur de processus doit effectuer sont :
Dans la conception (engineering) :
e Aborde la matiére et I'équilibre énergétique.
e Le dimensionnement des équipements.
e Evaluation économique du procéde.
e Optimisation du processus.

e Etablissement des bilans de matieres, et d’énergie d’un procédé industriel.

Dans le Suivi des processus :
e Réajuster les paramétres de fonctionnement lorsque des changements se
e Produisent Composition du régime.

e Mesure des performances des équipements.
IV.7. Méthode de simulation

IV.7.1. Simulation modulaire séquentielle

La simulation modulaire séquentielle, dépend principalement du dessin des unités
de traitement sous forme sérielle selon le diagramme de processus (process flow chart)
en utilisant: agitateur, séparateur, colonne de distillation ... etc. Ces unités standard sont
appelées "blocs”, " modules " ou "unités de simulation". Toutes les variables de gauche
a droite, unité apres unité, sont calculées par le programme informatique qui saisit les
données des bilans matieres et énergétiques et résoudre ces équations, et toutes les autres

relations standards concernant cette unité en particuliére [23].

I\VV.7.2 Simulation basée sur les équations du procedé

Cette méthode consiste a ajouter et a résoudre simultanément toutes les équations
de processus pour calculer des variables inconnues. Cette méthode est facile a visualiser
et a programmer sur un ordinateur. Lors du développement d'un logiciel de simulation
moderne, la méthode la plus efficace consiste a utiliser la simulation basée sur des
équations pour analyser chaque bloc individuellement en utilisant I'approche modulaire

seéquentielle. Par conséquence, on évite beaucoup de boucles de convergence,
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nécessaires pour les spécifications de conception. De maniére simple, tout module

spécifié correctement est calculé a partir des variables d'entrée ou sortie [23].
IV.8. Présentation du simulateur ASPEN Plus
IVV.8.1. Définition de ASPEN plus

Aspen Plus V11 est un logiciel de simulation utilisé en génie des procédés pour
modéliser, analyser et optimiser des procédés chimiques complexes. Il permet de créer
des schémas de procedés (flow sheets), de simuler des réactions chimiques, des
séparations, des échanges thermiques, et d’autres opérations unitaires, tout en prenant

en compte les équilibres thermodynamiques, les bilans de matiére et d’énergie.

nen Plus®

Figure IV.6 : Aspen plus

IVV.8.2. Utilisation Aspen plus :
1V.8.2.1. Démarrage d’ASPEN plus

Lorsque vous cliquez sur I’icone Aspen plus sur le bureau de votre ordinateur ou
bien en entrant par le menu Démarrer, I’écran de démarrage Aspen plus apparait comme
dans la figure 1V.7, apparaitra une fenétre indiquant le choix d’ouvrir un nouveau cas a

simuler ou un ancien cas.
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Figure 1V.7: Démarrage D’ASPEN PLUS V11

IV.8.2.2. Choix des composants
Pour ajouter une liste de composants, cliquez sur le bouton ajouté le composant.

La vue des propriétés de liste apparait. Cette vue de propriété vous permet d'ajouter les
composants purs, les électrolytiques et hypothétiques aux nouvelles listes des
composants Cette vue des propriétés comporte deux onglets, sélectionné et composant
par type.
Cet onglet vous permet d'ajouter, de supprimer, de trier et d'afficher des composants
dans une liste de composants. Cet onglet fournit également une méthode rapide pour
créer des groupes hypothétiques et composants hypothétiques.

A ce stade, l'utilisateur peut saisir le nom d’un composé ou sa formule chimique.
Si aucune des deux entrées n’est reconnue dans la base de données, 1'utilisateur peut
cliquer sur le bouton « Rechercher » et Aspen plus affichera un ensemble de noms ou
de formules qui incorporent I'entrée [24].
Lors de la sélection du composant d'intérét, en appuyant sur le bouton Ajouter les
composés sélectionnés composant dans les données associées a I'exécution actuelle

d'Aspen plus figure 1V.8, Figure 1V.9.
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Figure 1V.8: Entré des données du procédé
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Figure 1VV.9 : Entré des données du procéde

Si tout est correcte, I’icone « component List » s’affiche une couleur en vert

1VV.8.2.3.Sélection du modele thermodynamique
-Le simulateur RPLUG a été utilisé dans ce travail.

-Le modele thermodynamique SRK a été utilisé comme une méthode appropriée.
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Figure 1V.10: Modele thermodynamique SRK

1VV.8.2.4. Interface de simulation

Une fois le modéle thermodynamique et la composition sont choisies clique sur
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Chapitre V : Résultats et discussions

V.1. Aspen Plus simulation de PFR

Dans ce travail, nous allons réaliser une simulation du procédé de production de
méthanol en utilisant Aspen plus V11. Le procédé implique principalement les
composants suivants : le monoxyde de carbone (CO), I’hydrogéne (H; ), le dioxyde de
carbone (CO, ), I’eau (H20) et le méthanol (CH; OH). La simulation comprendra les
étapes de mélange des gaz, de réaction catalytique sous haute pression et tempeérature,

ainsi que la séparation du méthanol du mélange réactionnel.
Les données sont dans les tableaux ci- dissous et seront introduit dans le simulateur.

Tableau V.3. La fraction molaire des composants dans le simulateur

Monoxyde de carbone 0.11
L’hydrogene 0.78
Le dioxyde de carbone 0.11
Lreew  emmeeee
Méthanol e

V.2. Configuration de la simulation

Cliquez sur «démarrer» et sélectionnez le programme Aspen Plus V11. Ensuite
cliquer «new», puis « chemical processes» et choisissez «specialty chemicals with
metric units», apres avoir cliquez sur «create» une feuille de calcul vierge illustrée sur
les figuresV.12 et V.13.
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e Les composants chimiques qui seront utilisés dans la simulation sont
déterminés en cliguant sur Components, Specifications, et Find. La fenétre
illustrée sur la figure V.14 s'ouvre. Nous écrivons le nom du composant ou de
la formule et cliquons sur " Findnow ". Par exemple, si vous avez écrit «CO;
CO2; H20; Hz; CH30H ».
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FigureV.14 : Les composants chimiques

e On peut utiliser « Méthodes Assistant » pour choisir la meilleure méthode.

e Le package de propriétés physiques que nous avons choisi pour cette étude est le
modeéle « SRK », car il est considéré comme le meilleur pour fonctionner avec
I’acide carboxylique. Cliquez sur Methods et Specifications. Utilisez la fleche
déroulante dans Base méthode pour sélectionner « SRK» comme indiqueé sur la
Figure V.15.

37



Chapitre V : Résultats et discussions
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Figure V.15: Méthode de sélection des propriétés physiques. « SRK » choisie

e Nous avons maintenant terminé toutes les saisies nécessaires pour commencer

notre simulation.

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

opérations. cliquez sur l'onglet de la page "Reactor" pour afficher les types de

réacteurs alternatifs Figure V.16.
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Figure V.16: Types des réacteurs.
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e Cliquez sur la fleche a droite du type RPLUG, puis, définissez I'un des symboles
et déplacez le pointeur sur la feuille de flux vierge. Cliquez sur inserts du schéma
de flux RPLUG Figure V.17. De nombreux RPLUG peuvent étre installés en
continuant a cliquer sur le schéma de fonctionnement. Pour arréter d'ajouter des
unités, cliquez sur la fleche & gauche au bas de la fenétre, cela annule le mode

d'entrée.
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Figure V.17: Placer RPLUG sur le schéma.

e Pour installer des flux pour le matériau, les produits et les connexions
intermédiaires, cliquez sur la fleche de la zone Material Streams en bas a gauche
de la fenétre et sélectionnez Material. Déplacer le curseur sur le schéma produit
un certain nombre de fléches sur ’entrée et la sortie de bloc. Un flux est installé
en cliquant d'abord sur le schéma, puis en cliquant sur la fleche pointant vers le
réacteur. Le schéma final avec toutes les lignes installées et les flux renommés
est montré sur la figure ci-dessous. Ensuite, enregistrez le fichier dans un

répertoire approprié La figure V.18.

Figure V.18: Diagramme final
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e Cliquez sur «<NEXT »pour afficher les propriétés du flux d'entrée le Méthanol.La

figure V.19.
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Figure V.19: Propriétés de méthanol en termes de T, P et de débit de
composition.
e La figure V.20 montre les spécifications de « RPLUG», sélectionné 1’option

« Reactor with specified temperature » dans la section « Specifications » de

= N E 4= Simulation 8000T.apwz - Aspen Plus V11 - aspenOME — 3
Home  Economics  Batch  Dynamics  PlantData  EquationOriented  View  Customize  Resources Search Exchange BEle @ =2
METSPEC - Y D =] |4 17 Control Panel G Model Summary  [] Input  “*Stream Anslysic~ &% Heat Exchanger JaPressure Relief = @
G2 Unit Sets = Reconcile [21] stream Summary ~ ] History | [ Sensitivity |1 Azeotrope Search % PRD Rating Lg -
Mext Run Step Stop Reset _, - Datasheets T e | 2| Add
i, Paste £ Settings [1] utility Costs [Z] Report | | Data Fit i, Distillation Synthesis | () Flare System Custom emperature | 2| ¢ e
Clipboard Units Run Summary Analysis Safety Analysis Plot
Simulation < I Capital: USD Utilities: USD/Year a» " Energy Savings: MW (%) (P || Exchangers- Unknown: 0 OK: 0 Risk: 0 Ql 2 = ‘
Al ltems T 5-1-Results Summary - Plot - | RBLUG (RPlug) | §-1 RBLUG (RPlug) - Profiles Process Stream - Plot | Main Flowsheet ~ | R-2 (LHHW) - Input = | Control Panel ' RBLUG (RPlug) - Setup = |+ ¥
i @ Setup £
Specificati ]| e ; -
) 5 Property Sets @ Specifications | @ Configuration | Streams | @ Reactions | Pressure | Holdup | @Catalyst | Diameter | PSD | Comments
(3 Analysis Reactortype Reactor with specified temperature -
4 [ Flowsheet !
4 [5g Section 3 - Operating condition
[@]GLOBAL ") Constant at inlet temperature
[ Custom Tables *) Constant at specified reactor temperature C
2% st
4 EgSueams © Temperature profile
» g FEED
I £ PRODUCT Locstion  Temperature
4 [ Blocks c -
4 [RELUG o 150
%?“p 05 220
@] Convergence P 270
[@]Report
[@] User Subroutine
[@] Dynamic
[@]Block Optiens

. Properties

ID{SS""“"""'—‘ Model Palette —
Solids UserModels  Batch Mode < »

Mixers/Splitters  Separators  Exchangers  Columns  Reactors  Pressure Changers  Manipulators Solids Separators
) safety Analysis

&9 Energy Analysis —F | D - < - Eﬁj -

= || MATERIAL Mixer Fsplit S5plit

Results Available | Check Status L) @®

40



Chapitre V : Résultats et discussions

I’unité RPlug. Saisi les données disponibles dans le champ « Temperature

Profile », afin de définir I’évolution de la température tout au long du réacteur.

Figure V.20: Spécifications du réacteur «<RPLUG»

e Accédé al’onglet « Configuration » afin de définir les dimensions
géométriques du réacteur. Sélectionné 1’option « reactor multitubulaire », puis
le nombre de tubes (8000), la longueur et le diametre des tubes et dans la

section « Valid Phases », choisi 1I’option Vapor Only Figure V.21.
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Figure V.21 : definir les dimensions géométriques du réacteur

29/05/2025 E|

Accédé a I’onglet « Catalyst » afin de définir les propriétés catalytiques du
réacteur.Coché ’option « Catalyst Present in Reactor » Figure V.22 pour indiquer la

présence d’un catalyseur et renseigné les parametres nécessaires :

La densité des particules du catalyseur, fixée a 2000 kg/m?3et le vide de lit ‘bed

voidage’0,5.
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Figure V.22 : Les propriétés catalytiques

V.3. Spécification des réactions
Les équations ci-apres ont été choisies pour analyser les résultats de simulation

et expliciter les relations utilisées dans le cadre de cette étude
R1: CO2 + H2 wm CH3OH + H20 (V.7)
R2: CO2 + H, = CO +H20 (v.8)

Pour traiter une cinétique réactionnelle complexe, nous avons utilisé le modéle LHHW

(Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson) pour calculer la vitesse de réaction.

L’expression générale du taux de réaction est donnée par :

kinetic factor X driving expression

Rate = -
adsorption term

ke IW1IX] % Ky [Y]Z]

Rate = -
adsorption term

Et pour la premiére réaction désirable.

CO, + Hy ™HCH3;0H + H20
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Ona Tcy3oH =
4413.76 —2645.966

=270 =" P P
1.07 x10™18xe™ T  XPcop XPyy —4.182 x107xe T  x—CH30HZTH20
Ph>
P 2068.44 14928.915 3
14345338 x-H2241.578 X1073xe T XPj3+6.62 Xx10~16xe™ T ><PH20>

T : température

Pco2 : Pression de dioxyde de carbone
PH2 : Pression d’hydrogene

PH2o : Pression d’eau

Les résultats obtenus, suite aux calculs et a la mise en correspondance, sont illustrés
dans les tableaux V.4, V.5et V.6 :

Tableau V.4 : Expression de la force motrice R1

COz H20 CH3OH
1 -20.866  4413.76 1 3 0 0
2 17.548 -2645.966 -1 -2 1 1

Tableau V5 : Terme adsorption R1

1 -34.915 14928.915
2 -6.451 2068.44
3 -8.147 0
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Tableau V.6 : Terme d’adsorption exposants de concentration R1

CO: 1 -1 0.5 0
H> 0 1 0 1
H.O 0 0 0 0
CH3OH 0 0 0 0
Et pour la deuxiéme réaction indésirable
CO; + H, = CO +H20
Ona Tcpsoy =
—11398.24 —6624.98 P <P
122xe” T  XPcpp —1.1412xe” T  x-CO— H20
PH>
P 2068.44 14928.915 1
<1+3453.38 x—12041.578 x1073xe™ T xP3+6.62 X107 16xe™ T ><PH20>

Et les résultats obtenus, suite aux calculs et a la mise en correspondance, sont présentes
dans les tableaux V.7, V.8 et V.9 :

Tableau V.7:Expression de la force motrice R2

CO2 H2 H20 CcO
1 4.804 -11398.2 1 0 0 0
2 0.13208 -6624.98 0 -1 1 1
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Tableau V.8:Terme adsorption

1 -34.915 14928.915
2 -6.451 2068.44
3 -8.147 0

Tableau V.9:Terme d’adsorption exposants de concentration

CO2
Ho>

H.O
CO 0 0 0 0

o o o
1
=
o
o

0
0
1

e Cliguez sur « Reactions » dans la colonne a gauche de la fenétre du « Data
Browser », puis cliqguez a nouveau sur « Reactions », la figure V.23, Pour

configurer une nouvelle réaction, cliquez sur « New ».
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Figure V.23: Configuration des reactions.
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I gtre | : I ' I Il m d
e La petite fenétre illustrée sur la figure V.24 s'ouvre sur laquelle un nom de
7 - JORT IV / - / - /
réaction R- 1 est specifié et le type de réaction est sélectionné « LHHW »
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Figure V.24: Taux de réaction selon la loi de puissance.

A - 7 \ - f SRV N . -
e La fenétre illustrée a la figureV.25 s'ouvre accedé a la fenétre «Stoichiometry»
r e , . . * . \ 7 . - .
afin de spécifier les données stoechiométriques relatives a la réaction chimique
. T s - N 7 -
qui définit une réaction ou une mole de CO, réagit avec une mole de H, pour
former une mole de CO et une mole de H, O.
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Figure V.25: Steechiométriques relatives a la réaction chimique
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e Accédé a I'onglet «Kinetic » spécifier ces parameétres, nous avons d’abord
sélectionneé la phase réactive « Vapor » figure V.26, correspondant a la nature
gazeuse de notre procédé.

Cette étape permet de garantir que les équations cinétiques sont correctement

appliquées a la phase concernée dans le réacteur.
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Figure V.26: Spécification des parametres cinétiques pour la réaction.
¢ Afin de définir I’expression de la force motrice « Driving force » les valuers sont
introduit dans le terme 01 (figureV.27), apres les valeurs obtenus sont introduits
dans le terme 02 (figureV.28).
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Figure V.27: Expression de la force motrice terme 1
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Figure V.28: Expression de la force motrice terme 2
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e Des résultats obtenus precédemment on  définit les  termes

d’adsorption « Adsorption term » associés au modele LHHW.
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Figure V.29: Expression d’adsorption R1

De la méme maniére, la méme approche a été appliquée pour la 2 ™ réaction

considérées dans cette étude.
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Figure V.30: Expression de la force motrice terme 1
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Figure V.31 : Expression de la force motrice terme 2
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Figure V.32: Expression d’adsorption R2

50



Chapitre V : Résultats et discussions

V.4 Résultats:

V.4.1. Conditions opératoires adoptées

Dans le cadre de cette étude, 1’analyse des simulations réalisées sous Aspen Plus
vll a permis d’identifier que les meilleures performances, notamment en termes de
sélectivité du méthanol, sont atteintes a une température de 325 °C et une pression de
197,38atm. Ces conditions ont donc été adoptées et maintenues constantes pour

I’ensemble des scénarios examinés.

Ce choix est motivé par le comportement thermodynamique de la réaction de

synthése du méthanol.

En tant que réaction exothermique, la formation du méthanol est favorisée par
des temperatures plus basses, ce qui justifie une sélectivité élevée dans ces conditions.
On observe une baisse graduelle de la sélectivité a mesure que la température monte, ce

qui est di a la décomposition du méthanol et a I'émergence de réactions secondaires.

Tableau V.10 : Conditions opératoires adoptees

300 187,515421 6,378167
300 197,384653 6,566490
325 49,346163 1,286726
325 69,084629 2,223524
325 88,823094 3,169363
325 108,561559 4,046605
325 128,300025 4,841709
325 148,03849 5,568977
325 167,776955 6,242592
325 187,515421 6,866337
325 197,384653 7,170393
350 49,346163 1,259016
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La courbe suivante présente données du tableau cidessus :
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Figure V. 33: profile de sélectivité du méthanol

V.4.2. Effet du nombre de tubes sur la sélectivité

Nous avons analysé I'impact du nombre de tubes dans le réacteur RPlug sur la
sélectivité de la synthése du méthanol. L'idée est d'identifier I'impact de la fluctuation
de ce parametre géométrique sur la production de méthanol, en gardant les autres
parameétres opératoires inchangés (température a 325 °C et pression a 197,38 atm). Avec
Aspen Plus v11, une série de simulations a été effectuée en modifiant le nombre de tubes
entre 8000 et 100. Pour chaque configuration, le calcul de la sélectivité du méthanol a

été réalisé dans le but d'examiner la progression de I'efficacité du procéde.

Le tableau suivant présente les données obtenues a partir de la simulation qui ont
servi & deduire I'évolution de la sélectivité du méthanol en fonction du nombre de tubes,
comme l'illustre le graphique ci-dessous. Elle offre une représentation nette de la

tendance mise en évidence entre ces deux variables.
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Tableau V.11 : Nombre de tubes vs Sélectivité

100 325 197,384653 0,06398399
200 325 197,384653 0,13134518
300 325 197,384653 0,20466522
400 325 197,384653 0,2817773
500 325 197,384653 0,36370513
600 325 197,384653 0,44995638
700 325 197,384653 0,53913385
800 325 197,384653 0,63328326
900 325 197,384653 0,73059111
1000 325 197,384653 0,83109803
2000 325 197,384653 1,96196226
3000 325 197,384653 3,13218703
4000 325 197,384653 4,19291446
5000 325 197,384653 5,12568587
6000 325 197,384653 5,91452092
7000 325 197,384653 6,59002476
8000 325 197,384653 7,17039332
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La courbe suivante représente données du nombre de tube sur la sélectivité du

méhanol.

8000

6000

4000 H

Nombre de tube

2000 H

Selectivité

Figure V. 34 : Profile de nombre de tube en fonction la sélectivité

Analyse et interprétation des résultats

Il est manifestement observable que :
-La sélectivité ne cesse de croitre en fonction du nombre de tubes.

-On observe une augmentation notable entre 1000 et 4000 tubes, ou la sélectivité grimpe

rapidement de 0,83 a 4,19.

L'augmentation de la sélectivité, en parallele de I'extension du nombre de tubes, peut

étre attribuée a :

- Un transfert thermique amélioré : Un plus grand nombre de tubes favorise un controle

plus uniforme de la tempeérature, ce qui dirige la réaction vers la production de méthanol.
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- Une répartition plus équilibrée du flux : Cela optimise le contact réactif et la
conversion du CO en CH; OH.

D’aprés ces observations :

— Un nombre de tubes compris entre 6000 et 7000 constitue le meilleur équilibre entre

performance et co(t.

V.4.3. Longueur
Les données indiquent une progression ascendante de la composition molaire du

méthanol selon la longueur du réacteur tableau V.6.

Tableau V.12 : Composition molaire et longueur

1,2 0

2,4 0,000573
3,6 0,001145
4,8 0,002200
6 0,004258
7,2 0,008682
8,4 0,017358
9,6 0,032498
10,8 0,0555761
12 0,0835176

La courbe suivante présente la variation de la composition molaire en fonction

de la longeur du réacteur.
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Figure V.35: Profile de composition molaire en fonction de longueur

Analyse et interprétation des résultats
Pour la composition molaire, on observe une augmentation progressive avec

I’allongement du réacteur. Par exemple :

- De 2,4 ma 6 m, la composition passe de 0,00057 a 0,00426, soit une augmentation
modérée. - Au-dela de 6 m, la croissance devient plus marquée : a 12 m, la composition
atteint 0,0835.

Les données indiquent une progression ascendante de la composition molaire du

méthanol et selon la longueur du réacteur tableau V.7.
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Tableau V.13 : longueur et sélectivité du méthanol

0,509378
1,188567
1,961962
2,750670
3,503097
4,192914
4,830933
5,400190
5,914520
6,3793449
6,806969
7,170393

O©| 0O N o O A W DN

[EEY
o

[
[

=
N

57



Chapitre V : Résultats et discussions

La courbe suivante présente I’effet de la longeur du réacteur sur la sélectivité du

méthanol .

Sélectivité

0 2 4 6 8 10 12
Longeur (m)

Figure V.36 : Profile de sélectivité en fonction de longueur
Par ailleurs, la sélectivité (SCH3; OH) montre une progression ascendante :
-Elle évolue de 0,51 a 1 m pour atteindre approximativement 4,19 a 6 m.
-Elle continue ensuite de croitre pour atteindre 7,17 a 12 m.

L'allongement du réacteur favorise une conversion plus poussée des réactifs, ce
qui optimise la production de méthanol et sa sélectivité. Ceci est d0 a une durée de
contact plus importante entre les gaz et le catalyseur, favorisant une approche plus

proche de I'état d'equilibre pour la réaction.
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V.5. Bilan matiére
Nous avons opté pour un nombre de 7000 tubes, en nous basant sur les résultats
de simulation qui ont montré qu’a ce niveau, la sélectivité du méthanol reste élevée, tout

en maintenant un bon équilibre entre performance et codt.

Tableau V.14 : Bilan matiere

Débit molaire kmol/h  Fraction molaire Débit molaire Kmol/h ~ Fraction molaire
37000,0000 30789,336832
CcO 4070,0000 0,11 1701,056291 0,055248
CO: 4070,0000 0,11 3333,612125 0,108272
H.O 0 0 736,3878752 0,023917
H> 28860 0,78 21912,948957 0,711706
CHsOH O 0 3105,331584 0,100857

Dans cette étude, I'équilibre des matiéres a été étudié dans le réacteur RPlug. Un
flux global de 37 000 kmol/h a été introduit, comprenant un mélange de CO (11 %), de
CO, (11 %) etd'H, (78 %). Les résultats ont indiqué une réduction des volumes de
CO et H, au sorite (1701,056291kmol/h et 21912,948957 kmol/h respectivement),
témoignant de leur utilisation durant la réaction. Simultanément, 3105,331584 kmol/h
de méthanol (CH5; OH) et 736,3878752kmol/h d'eau (H20) ont été générés, illustrant la
progression de la réaction vers la fabrication des composés désirés. Ces résultats
attestent de I'efficacité du réacteur pour transformer les matieres premieres en produit

fini.
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Chapitre V : Résultats et discussions

V.6. Bilan energétique

Tableau V.15 : Bilan énergétique

Flux d’enthalpie kcal/h -4,44591x108 -4,85394x108

Flux thermique kcal/h -40802990,5

En ce qui concerne le bilan énergétique, un dégagement de chaleur important a
accompagné la réaction. Flux d’enthalpie du réacteur a culminé est de
-40802990,5kcal/h, signalant que la réaction est de nature exothermique. Cela a des
consequences importantes sur le design du réacteur, il faut contréler la température pour
éviter ’inactivation du catalyseur et faire un refroidissement du réacteur pour le bon

fonctionnement de ce dernier.

Donc sur le plan thermodynamique, la réaction de synthése du méthanol est de nature

Exothermique (AH < 0).
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Conclusion géneérale

Ce projet est organisé en deux parties complémentaires : une partie théorique visant a

établir les bases scientifiques de la production de méthanol, et une partie pratique consacrée a
la simulation du processus via le logiciel Aspen Plus v11. Dans la premiere partie, nous avons
présenté un apercu de l'industrie du méthanol, en décrivant ses procédés de production, ses
propriétés physico-chimiques et ses applications majeures dans l'industrie. Nous avons
également étudié les différents modéles thermodynamiques utilisés en ingénierie chimique, tels
que les équations d'état (SRK, PR...) et les modeles de coefficients d'activité. Nous avons
souligné leur importance dans la simulation des equilibres de phases.
De plus, une attention spécifique a été portée sur les réacteurs chimiques, notamment le
réacteur tubulaire (RPlug). Nous avons fait la distinction entre réacteurs idéaux et réacteurs
réels pour mieux appréhender l'influence de la conception sur I'efficacité des réactions. Dans la
section de simulation, nous avons utilis¢é Aspen Plus v11 pour simuler la production de
méthanol dans un réacteur a tubes multiples. L'objectif était d'examiner I'impact de facteurs
géométriques comme le nombre de tubes et la longueur du réacteur sur la sélectivité du
méthanol, tout en conservant des conditions opératoires constantes (T = 325 °C, P = 197,38
atm). L'analyse a permis de déterminer une plage idéale d'opération (comprise entre 6000 et
7000 tubes, avec une longueur approximative de 10 m).
Ces conclusions ont été confirmées par I'analyse de bilan matiere, prouvant une conversion
efficace des réactifs, ainsi que par l'analyse de bilan énergétique qui a révélé la nature
endothermique du procédé. Au bout du compte, cette étude souligne l'importance d'une
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perspective globale qui combine la maitrise théorique des phénoménes

numérique dans le but d'améliorer les processus industriels.
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