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RESUME

Dans ce travail, on se propose de développer une nouvelle approche pour la synthése des
procédés. Elle est formulée et appliquée pour la conception d'un procédé de fabrication
de benzéne. La nouvelle approche proposée procéde par réduction d’une superstructure

en utilisant 'analyse exergétique basée sur la méthode de redistribution des charges.

Une superstructure est un schéma d’écoulement regroupant plusieurs procédés unitaires
redondant en compétition pour réaliser la méme opération. Ainsi la superstructure
contient plusieurs structures topologiques résultant de toutes les combinaisons possibles

entre les procédés unitaires qu’elle contient.

Dans ce travail on utilise une superstructure dans laquelle on dénombre 12 structures
topologiques concurrentes pour réaliser la synthése du benzéne. En un premier temps, on
a déterminé les paramétres de fonctionnement des procédés unitaires en utilisant des
méthodes heuristiques et en effectuant des simulations partielles. Ensuite afin de
comparer les 12 structures topologiques sur la base du rendement exergétique et de
comprendre aussi les causes de dégradation énergétique au niveau des différents procédés
unitaires, on a développé une nouvelle superstructure dite a «procédés concurrents» qui

est une transformation expansive de la superstructure initiale.

La superstructure a «procédés concurrents» permet de regrouper les 12 structures
topologiques concurrentes sur un méme schéma d’écoulement, elle permet ainsi de les
étudier et de les comparer simultanément. Le passage de la superstructure initiale a la
superstructure a «procédés concurrents» est effectué sur la base des trois principes
suivants :

1) ajustement des débits de matiéres premiéres pour avoir des sorties identiques au

niveau des alternatives équivalentes,
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2) permettre le mélange des courants devant les procédés unitaires dont le rendement
exergétique et les consommations d’exergie primaire et d’exergie transformée sont
constants quelque soit la structure considérée, et

3) restitution des compositions chimiques 2 la sortie des procédés décrits dans (2) par

des séparateurs fictifs.

Par la suite, on effectue une simulation de la superstructure i «procédés concurrents» a
I'aide du logiciel ASPEN PLUS. on obtient ainsi les variables d’écoulements, chimiques et
thermomécaniques. Ces variables permetient de calculer les parameétres thermodyna-
miques des procédés unitaires, ainsi chaque procédé est caractérisé par sa surface nette
qui exprime son impact sur le rendement exergétique global de la structure topologique

dans laquelle il est compris.

Afin de choisir la meilleure structure topologique parmi les 12, la superstructure i

«procédés concurrents» est réduite successivement. La réduction est effectuée en

construisant des blocs a I'intérieur desquels on élimine les procédés unitaires qui ont les

plus faibles surfaces nettes. Un bloc est défini comme une surface de contrdle englobant

des procédés unitaires en compétition ayant les mémes paramétres chimiques et

thermomécaniques a I'entrée et i la sortie. Egalement i chaque étape de la réduction, on

a déterminé les causes de contre performance thermodynamiques des différents procédés

unitaires. La réduction de la superstructure 3 «procédés concurrents» a nécessité les trois

étapes suivantes :

1) pour la premiére réduction, les blocs sont constitués d’alternatives de procédés
unitaires qui sont localement en compétition,

2) pour la deuxiéme réduction, les blocs sont constitués de procédés unitaires consé-
quents qui constituent des ensembles localement en compétition,

3) enfin pour la derniére réduction, les blocs sont constitués par des procédés unitaires

conséquents appartenant a des groupes de sous procédés indépendants.
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La réduction de la superstructure a «procédés concurrents» a permis d’accéder a la
topologie optimale du point de vue du rendement exergétique. On accéde ainsi & une
structure incluant une membrane et un absorbeur. Par analyse des charges exergétiques
au cours des réductions successives, on a pu améliorer le rendement exergétique de la
structure optimale en redistribuant les charges exergétiques de 1a membrane sur I'absor-

beur. La redistribution des charges s’est traduite par une relocalisation de I'absorbeur.

Le probléme de la synthése du benzéne a également été résolu par «Douglas, 1985» et
«Kocis et Grossman, 1988» en utilisant respectivement I'approche hiérarchique et
I'approche mathématique. Le schéma d’écoulement obtenu par I’approche qu’on a pro-
posée conduit & une réduction de la consommation de matiére premiére et donne

¢galement le meilleur rendement exergétique.

La méthode de synthése des procédés qu'on a développée dans ce travail permet :
a) la considération de plusieurs possibilités tout en ayant le contrdle du design, et
b) la génération de nouvelles alternatives topologiques qui n’étaient pas incluses dans la

superstructure de base.

Cependant dans 1'approche proposée, on ne tient pas compte du coiit du capital lié aux
ditférents procédés unitaires, ainsi il est nécessaire de vérifier le potentiel économique une

fois le design terminé.
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ABSTRACT

The purpose of this work is to propose a new approach for process synthesis. It is
formulated and tested for the design of a chemical plant producing benzene. In general,
this new approach uses thermodynamic concepts in particular exergy analysis based on

the method of load redistribution.

Initially, we use a superstructure found in the literature including many structures com-
posed of unitary processes for which a number of different pieces of equipment may be
chosen. The functional parameters for each of them are determined using heuristic
methods and partial simulations. Next three principles which allow the initial super-
structure to be transformed into a new one are developed. This new structure called
“concurrent processes” superstructure allows to study simultaneously all concurrent
structures. The principles used for this transformation are :
1) adjustment of raw material flows in order to mix exit flows of concurrent equivalent
unitary processes;
2) mixing the flows at the entry of the unitary processes which have constant efficiency
and exergy consumption;

3) correct the flow separation at the exits for all processes involved in principle (2).

Using the software ASPEN PLUS, the “concurrent processes” superstructure can be
simulated. Various flow variables, i.e, chemical, thermomechanical and thermodynamic

can then be accessed and analyzed.

Using the results of the simulation and exergy method loads redistribution, a structural
optimization can be carried out. The objective is to analyze the exergy loads of each
unitary process and determine the best structure which has the highest exergy efficiency.



Each process is characterized by the expression of its net exergy efficiency surface that
includes its efficiency, primary and transformed fraction of exergy consumed. For each
process, the interaction with other processes and their effect in the global efficiency may
be quantified. The net exergy efficiency surface allows the unitary processes or

regrouped processes having the smallest net surface to be eliminated.

The superstructure is then reduced by using blocs. A bloc is composed by concurrent

unitary processes characterized by the same chemical and thermomechanical conditions at

the entry and also at the exit. We need three reduction steps, in each step blocs are

defined, and inside each of them we eliminate unitary processes which have the lowest

net exergy efficiency surface. The three steps are listed below

1) for the first reduction, blocs are composed by unitary processes which are locally in
competition;

2) for the second step, blocs are composed by consequent unitary processes. They form
groups which are locally in competition.

3) at the last step, blocs are composed by unitary processes which belong to independent

groups of sub processes.

The optimal structure obtained by reduction contains an absorber and a membrane. By
analyzing their exergy loads, the exergy efficiency of the optimal structure is subsequently

improved by relocating the absorber.

Finally the target heat loads for the hot and cold utilities for the heat exchanger network

are determined.

We compare our results with those obtained for the same synthesis using mathematical
and hierarchical approaches, our approach yields to the best exergy efficiency and the

lowest raw material consumption.



The method proposed allows the integration of engineering decisions of the functional
design parameters of a chemical plant to be carried out. It is also possible to detect the

reason of the poor performance for those structures which has been eliminated.

One of the highlight of this method is the possibility of relocating a unitary process. This

allows to generate new structures which were not includes in the initial superstructure.
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INTRODUCTION

La synthése des procédés a pour objet de réaliser la production industrielle d’une
substance initialement synthétisée au laboratoire. Pour se faire, trois étapes interactives
sont nécessaires : le choix des procédés unitaires, la détermination des paramétres de

fonctionnement et I'élaboration du schéma d’écoulement.

La synthése des procédés est l'objet de recherches approfondies impliquant plusieurs
disciplines, I'objectif le plus courant est de satisfaire une demande de production donnée
tout en minimisant les codits ou maximiser les profits. Cependant si 'objectif d'une unité
de fabrication est de faire des profits, il reste que certaines contraintes sous-jacentes ne
peuvent étre occultées, il s'agit notamment de la minimisation de la consommation

¢nergétique globale, du respect des normes environnementales, de sécurité, etc.

Pour réaliser son design, l'ingénieur dispose de plusieurs solutions pour le choix des
procédés unitaires, cependant il reste souvent i déterminer une structure optimale de
méme que des parametres de fonctionnement adéquats. L'évolution de l'informatique
apporte un outil nouveau, en effet il est possible de tester les éventuelles solutions
retenues A l'aide d'un simulateur. Mais cet apport certes trés efficace ne résout pas le
probléme en entier, il est nécessaire de le combiner avec d'autres méthodes. Plusieurs
approches ont été proposées pour la synthése des procédés, parmi lesquelles I'approche
hiérarchique et mathématique, il existe également des approches basées sur la thermody-

namique.

«Douglas, 1985,1988» propose une approche hiérarchique menant i I’élaboration d'une
structure irréductible. Dans cette approche, les parameétres de fonctionnement des

différents procédés unitaires ainsi que leurs choix sont fixés A l'aide de méthodes



heuristiques. Les méthodes heuristiques sont des solutions ou des techniques déja
éprouvées sur des cas réels. A chaque étape du design, le concepteur évalue le potentiel

économique qui selon le cas détermine la pertinence de lintroduction d'un procédé

unitaire.

La puissance de calcul des ordinateurs a permis de mettre au point une nouvelle méthode
basée sur la modélisation mathématique «Edgard et Himelblau, 1988; Papoulias, et
Grossmann, 1983» pour ne citer que ceux-ci. Dans cette approche la conception est
transcrite dans un modele de programmation mathématique avec comme fonction
objective la maximisation des profits ou la minimisation des cofits. Les différentes équa-
tions du modele représentent les équations des procédés unitaires, les contraintes de
fonctionnement et de production. La résolution fait souvent appelle 3 la technique
M.LN.L.P (Mixed Integer Non Linear Programing), qui comporte des variables discrétes

et continues liées par des équations linéaires ou non linéaires «Duran et Gossmann, 1986»

La thermodynamique est souvent utilisée pour déterminer les limites de performance des
procédés, elle sert aussi & déterminer les causes de contre performance. Son utilisation
pour la synthése des procédés est limitée par le fait quelle n'integre pas de varables
économiques, cependant une approche basée sur la thermodynamique est souvent proche
de l'optimum économique «Grossman, 1985». Ce fait s'explique parce qu'elle permet la
minimisation de la dégradation de l'énergie et des matiéres premiéres qui constituent des
tacteurs de production importants. Les méthodes thermodynamiques actuelles semblent
étre limitées par le fait qu'elles n'intégrent pas souvent le procédé dans sa globalité, mais

cherchent plutot & améliorer localement les procédés unitaires.

Dans ce travail, on se propose de développer une nouvelle approche de synthése basée
sur la thermodynamique utilisant Ia méthode d'analyse exergétique dans sa formulation

proposée par «Brodyansky et al.. 1994» qui utilise la notion de redistribution des charges



exergétiques. Ainsi en partant d'une superstructure, tirée de la littérature, incluant
plusieurs procédés redondants en compétition, on a développé trois principes permettant
sa transformation en une superstructure dite & «procédés concurrents» qui tient compte
des spécificités de chacune des structures topologiques qui y sont incluses. La
superstructure i «procédés concurrents» permet de faire I'étude simultanée de toutes les
structures en compétition. Le choix entre les procédés unitaires concurrents est basé sur
la valeur de la surface nette qui permet d'évaluer I'efficacité de chaque procédé unitaire,

son influence sur les autres procédés unitaires et son impact sur le rendement global du

systéme.

On utilise pour ce travail le logiciel ASPEN PLUS qui permet d'effectuer une simulation
compléte de la superstructure i «procédés concurrents» et ainsi d'accéder aux paramétres

d'écoulement, chimique, thermomécanique et thermodynamique.

Le travail est présenté en sept chapitres comme suit : le premier décrit les spécifications
du procédé de fabrication du benzéne; quelque approches utilisées en synthése des
procédés sont présentées dans le chapitre deux; l'approche exergétique basée sur la
méthode de redistribution des charges est expliquée en détail dans le chapitre 3. Le
chapitre quatre présente la superstructure de base obtenue de la littérature, on y traite
dgalement de la détermination des parameétres de fonctionnement des procédés unitaires
ainsi que des débits de matieéres premiéres. Les chapitres cinq et six constituent ['os-
sature du travail, en effet on y développe les concepts de transformation de la
superstructure et l'évaluation des procédés en compétition ainsi que la solution finale
déterminée, enfin on y détermine les cibles en utilitds chaude et froide du réseau
d'échangeurs de chaleur. Pour finir, dans le chapitre sept on effectue une évaluation et
une comparaison de l'approche testée par rapport & la méthode mathématique et i

l'approche hiérarchique.



CHAPITRE 1

DESCRIPTION ET SPECIFICATIONS DU PROCEDE
DE FABRICATION DE BENZENE

Pour notre étude la formulation du probléme est tirée du travail de «Douglas, 1988».
Le benzéne est produit par réaction du toluéne sur de I'hydrogéne, une partie du benzéne

produit se transforme en diphényl par une réaction d'équilibre; le diphényl constitue un

sous produit.

1.1 Caractéristiques des réactions

On a deux réactions en série décrites ci-contre :
CH,-CH,+H, »>CH,+CH, (1.1)
2-CH, & CL,H,+H, (1.2)

C(,Hs-CH3 = toluene

H, = hydrogéne
CiHe = benzéne
CH, = méthane

C]zH[o = dlphényl

La réaction primaire est une hydrodésalkylation du toluéne en benzene, le groupe
méthyle est rompu et il est remplacé par un atome dhydrogeéne, on obtient ainsi du
benzéne. Le second atome d'hydrogéne se¢ lie au méthyle libre pour former du

méthane. La réaction est exothermique et on n‘utilise pas de catalyseur.



La seconde réaction est une réaction d'équilibre. Le benzéne par déshydrogénation se
transforme en diphényl, ce dernier peut se combiner avec I'hydrogéne pour reformer du

benzéne.

1.2 Spécification du design

1.2.1 Matiéres premiéres

Les matiéres premiéres sont constituées de toluéne en phase liquide et d'un mélange
gazeux composé d'hydrogéne et de méthane. Le méthane est considéré comme une

impureté et il est inerte dans le réacteur. Le tableau 3.1 indique les compositions ainsi que

les pressions et températures des courants de matiéres premiéres.

Tableau 1.1 : Spécification des matiéres premiéres

Matiéres Composition Température Pression

premiéres molaire ) ( bar)

Toluéne 100 % 25 1,013

Meélange |H, : 95% 38 38
de gaz CH; : 5%

1.2.2 Paramétres de la réaction primaire

La température a I'entrée du réacteur est fixée 4 621,11 °C, la pression est de 34,47 bars.
La sélectivité (S) est définie dans ce contexte comme le rapport entre le nombre de moles
de benzéne formées sur le nombre de moles de toluéne qui ont réagi. Elle est obtenue de

fagon expérimentale «Douglas, 1988», elle est exprimée par la corrélation suivante :



00036
(1-x)"™*

pour X <097 . (1.3)

On désigne par X le taux de conversion, qui est défini comme le rapport entre le nombre
de moles de toluéne qui ont réagi sur le nombre de moles de toluéne disponibles a 'entrée

du réacteur.
1.2.3 Spécification de la production de benzéne
La production de benzéne désirée est de 265 kmol/ hr avec une pureté de 99,97 %.

1.2.4 Contraintes de fonctionnement
Les contraintes suivantes doivent €tre respectées :

a) Le rapport du nombre de moles d’hydrogéne sur la somme des quantités molaires des
aromatiques (benzeéne, diphényl, toluéne) i I'entrée du réacteur doit €tre supérieur ou
égal & 5 pour éviter la cokéfaction, et

b) la température 3 la sortie du réacteur doit étre ramenée 4 704°C pour éviter des

réactions d 'hydrocraquage.

Le probléme ainsi formulé doit étre résolu par la détermination d'un schéma d'écoulement
incluant différents procédés unitaires (réacteurs, séparateurs, mélangeurs, équipements
auxiliaires) qui doivent également €tre choisis. Pour chacun des ces procédés unitaires, on

doit déterminer les parametres de fonctionnement.



CHAPITRE 2

APPROCHES UTILISEES POUR LA SYNTHESE DES PROCEDES,
DESCRIPTION DE L'APPROCHE PROPOSEE

2.1 Probléemes a résoudre pour la synthése des procédés

L'analyse des problémes & résoudre pour la synthése des procédés, ainsi que les
différentes approches suggérées pour leur résolution ont été proposées par «Smith,

1995».

La synthése des procédés nécessite les trois étapes suivantes : le choix des procédés
unitaires, la détermination de leurs parametres de fonctionnement et la détermination des
interconnexions entre les procédés unitaires et les circuits des courants de matiére qui
conduit au schéma d'écoulement. A ce niveau deux questions fondamentales sont
soulevées :

[) peut - on trouver toutes les structures possibles 7, et

2) peut - on comparer toutes les structures trouvées sur une base commune?.

Une fois qu’un procédé de base est déterminé, il est alors possible de I'améliorer en
ajoutant, en éliminant des alternatives ou en modifiant les paramétres opératoires. On
effectue ainsi une optimisation structurale ou paramétrique ou la combinaison des deux.
Chaque solution trouvée peut étre évaluée selon un des critéres décrits ci-aprés ou en les
combinant :

a) performance économique,

b) efficacité énergétique,

¢) minimisation des rejets,



d) sécurité, et
e) flexibilité.

2.2 Approches pour la synthése des procédés

Pour résoudre les problémes souleves, plusicurs approches ont €té proposées, on rappelle

ici les plus utilisées pour la synthése des procédés de génie chimique.

2.2.1 Modele de I'oignon

Le modele de l'oignon est un concept de design qui proceéde par séquence hiérarchique.
Le réacteur chimique est choisi en premier, suivi du systéme de séparation, 2 la troisiéme
couche on détermine le réseau d'échangeurs de chaleur, 3 la derniére couche on effectue
ke design des équipements de production des utilités (vapeur, électricité, etc.). La figure

2.1 montre les différentes couches du modele de I'oignon.

|

Figure 2.1: Couches du modele de l'oignon (d'aprés Smith, 1995)



2.2.2 Approche hiérarchique pour l'obtention d'une structure irréductible

Cette approche a été introduite par «Douglas, 1985,1988»; elle est essenticllement basée

sur le modéle de l'oignon.

Principe :

A chaque niveau de décision, des méthodes heuristiques sont utilisées pour choisir un

procédé unitaire et la structure convenable entre le nouveau procédé introduit et le

systtme existant. En I'absence de méthodes heuristiques, plusieurs alternatives sont

générées, le choix final est validé par une analyse financiére en évaluant le potentiel

économique. A chaque étape on obtient ainsi une structure irréductible, d'aprés le travail

de «Douglas, 1985» il a identifié 5 niveaux de décisions hiérarchiques :
1) choix du type de procédé (continu ou discontinu),
2) structure des entrées et sorties,
3) structure des courants de recyclage et choix des réacteurs,
4) systeme de séparation,
4-1) systeme de séparation de la phase vapeur,
4-2) systeme de séparation de la phase liquide,
5) conception du réseau d’échangeurs de chaleur et des procédés de production

des utilités.

Avantages de 'approche hiérarchique :
Les avantages de cette approche sont :
a) le concepteur peut contrdler les décisions essentielles a chaque étape, il peut ainsi
y inclure les données intangibles, et

b) il permet Fobtention rapide d’un design réaliste.
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Inconvénients de I'approche hiérarchique

Les inconvénients de cette approche sont :

a) elle ne permet pas de faire une analyse globale de tout le procédé par évaluation des
interactions entre les différentes composantes, et

b) les choix étant basés sur des méthodes heuristiques, ils peuvent étre imprécis dans

certains cas.

2.2.3 Création et optimisation d'une superstructure réductible :

approche mathématique

Principe :
Une étape initiale précéde l'optimisation, elle consiste en une étude qualitative de la
morphologie du procédé afin de trouver toute les structures logiques possibles. On
obtient ainsi une superstructure regroupant un nombre fini de procédés unitaires
redondants parmi lesquels sera choisi le procédé optimal. La seconde étape consiste en
une transcription du design en formulation mathématique a l'aide de deux types de
variables :

1) des variables continues qui définissent les paramétres de fonctionnement dans les
modéles mathématiques des procédés unitaires et les variables de design (débits,
composition, température, pression, taille des équipements, cofits et profits), et

2) des variables entiéres qui définissent la topologie de la superstructure. Ces variables
sont en général binaires et peuvent alors prendre seulement deux valeurs O et |
définissant l'existence (1) ou la non existence (0) du procédé unitaire ou d’une

connexion.

L’optimisation de la structure et des paramétres du procédé impliquent ainsi la
résolution d’un probléme de programmation non linéaire en variables mixtes
(M.LLN.L.P), «Papoulias et Grossmann, 1983 ; Kocis et Grossmann, 1988; Kocis et

Grossmann, 1989».



Avantages de I'approche mathématique :

a) l'approche est globale, ce qui est une condition nécessaire pour obtenir une

conception optimale

11

b) I’analyse produit une superstructure logique et assure que toutes les alternatives sont

considérées,
¢) ce type d'analyse permet de tenir compte des données économiques, et

d) il est possible d'obtenir une solution automatisée.

Inconvénients de I'approche mathématique :

a) on ne peut accéder i la structure topologique optimale si elle n’est pas incluse dans
la superstructure initiale,

b) le «savoir-faire» de I'ingénieur n’est pas utilisé pour I’optimisation,

¢) les intangibles (sécurité, environnement , etc.) sont difficiles i inclure dans la
formulation mathématique, et

d) les difficultés liées i la formulation et  la résolution du probléme mathématique,

ce qui nécessite de puissants outils de calcul.

2.3 Utilisation de la thermodynamique pour la synthése des procédés

«Grossmann, 1985» fait une analyse des approches utilisées pour la synthése des
procédés. Une syntheése basée sur la thermodynamique conduit A un design ayant un bon

rendement exergétique, elle permet ainsi de minimiser la dégradation énergétique, des

matiéres premiéres ainsi que la réduction des rejets.

Les applications les plus courantes de I'approche thermodynamique sont :

la détermination des cibles, l'optimisation paramétrique et I'évaluation individuelle

d’alternatives en compétition.



2.3.1 Détermination des cibles

La détermination des cibles est surtout utilisée pour la conception des réseaux
d'échangeurs de chaleur, la méthode d'analyse du pincement en est l'application la plus
développée. Elle permet entre autre de prédire les quantités de chaleur et de puissance
frigorifique minimales, la surface d'échange globale ainsi que le nombre d'échangeurs de

chaleur. Cette approche sera discutée au chapitre 6.

2.3.2 Optimisation paramétrique

Cette approche suppose la connaissance d'un procédé de base qui nécessite 'optimisation
des parameétres de fonctionnement. Elle est basée sur I'évaluation de I’efficacité ou des
pertes exergétiques de chaque procéd€ unitaire, I'évaluation permet la localisation des
zones les plus dégradantes et va ainsi définir un ordre de priorité pour les études 2 mener.

On cherche par cetie méthode i réduire les pertes exergétiques les plus élevées.

2.3.3 Evaluation individuelle des procédés unitaires

Une approche a été proposée par «Szargut, Morris et Steward, 1988» basée sur la
détermination d'un coefficient nommé CE C (cumulative exergy consumption) défini
comme égal A la somme des exergies des ressources naturelles consommées dans le
procédé global. Ce coefficient donne une estimation quantitative de la consommation
d'exergie de chaque alternative de procédés possibles pour une méme production, il

permet alors de faire une classification objective en se basant sur les CE:C.



2.3.4 Avantages

Les approches par l'optimisation paramétrique et par évaluation individuelle des procédés
unitaires présentent les avantages suivants :
a) ces approches permettent de faire une comparaison sur une base objective de
plusieurs alternatives qu'l faudra cependant étudier individuellement,
b) elles permettent de déterminer des stratégies de réduction de la consommation en
matiére premiére et en combustible, et finalement
¢) dans le cadre de ces approches, le savoir faire de I'ingénieur est prise en compte

dans le choix des procédés unitaires ainsi ue des paramétres opératoires.
2.3.5 Inconvénients

Les approches par I'optimisation paramétrique et par évaluation individuelle des procédés

unitaires présentent les inconvénients suivants :

a) elles ne permettent pas d’étudier les interactions entre les différentes parties d’un

procédé,

b) la réduction des pertes sur une partie du procédé ne garantit pas nécessairement
I’amélioration du rendement global,

¢) il est difficile d'étudier toutes les possibilités, et

d) elles ne permettent pas de tenir compte du colt du capital dans I'évaluation des
alternatives, cependant elles conduisent souvent i un design proche de I’optimum

économique, « Grossmann, 1985 ».
2.4 Description de I'approche proposée

Dans ce travail, on propose une nouvelle approche basée sur I'analyse exergétique. Les

différents aspects ciblés sont la considération de plusieurs alternatives simultanément,
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I'évaluation de I'impact de chaque procédé unitaire sur le systéme en entier, et la prise en

compte du savoir faire du concepteur.

On effectue une optimisation structurelle en se basant sur une superstructure incluant
plusieurs procédés en compétition. Les différentes alternatives sont comparées en utilisant
lanalyse exergétique basée sur la méthode de redistribution des charges, le procédé choisi
est celui qui donne le meilleur rendement exergétique. Les paramétres opératoires sont
constants, ils sont fixés en se basant sur des méthodes heuristiques et en effectuant des
simulations partielles pour déterminer des conditions opératoires satisfaisantes. Pour

effectuer une partie de ce travail, le simulateur ASPEN PLUS a été utilisé.

2.4.1 Description du simulateur ASPEN PLUS

Toutes les simulations sont effectuées en utilisant le logiciel <ASPEN PLUS». C’est un
simulateur modulaire séquentiel qui contient des modeles de procédés unitaires ainsi
gu'une base de données trés étendue incluant les propriétés physiques et chimiques des
matieres. Il permet en outre d’accéder aux variables d’écoulement et thermodynamiques
avec lesquelles on détermine I'exergic des courants de matigre ainsi que les
consommations d’exergie et les rendements des différents procédés. Les différentes

expressions utilisées pour les calculs exergétiques sont exposées au chapitre 3.
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CHAPITRE 3

ANALYSE EXERGETIQUE PAR LA METHODE
DE REDISTRIBUTION DES CHARGES

3.1 Notion d'exergie

Une explication détaillée du concept de l'exergie est disponible dans la littérature :

(Brodyansky er al. 1994; Kotas, 1995; Szargut, Morris et Steward; 1988 ).

3.1.1 Classification des formes d'énergie :

L'énergie se manifeste sous plusieurs formes, chacune avec ses caractéristiques et ses
qualités. La qualité est qualitativement synonyme de la capacité d provoquer des change-
ments. Les différentes formes d'énergie pcuvent étre classées en deux catégories : les

formes d'énergie dites ordonnées et les formes d'énergie dite désordonnées.

Les formes d'énergie ordonnées :

Elles sont de deux types, l'énergie potenticlle et I'énergie cinétique. Ces formes d'énergie
possédent les caractéristiques suivantes :

a) il est possible de passer d'un type a l'autre avec une conversion totale en opérant de
fagon réversible, et

b} le transfert d'énergie ordonnée entre deux systémes s'effectue uniquement par échange
d'énergie travail,

¢) le transfert d'énergie ordonnée entre deux syst¢mes n'entraine pas de variation d'en-
tropie, de tels procédés peuvent alors Etre analysés uniquement 2 l'aide du premier

principe de la thermodynamique, et
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d) les parameétres de l'environnement ne sont pas considérés lors du transfert d'énergie

ordonnée entre deux systémes.

Les formes d'énergie désordonnées :

[1 s'agit de toute forme d'énergie autre que les formes d'énergie cinétique et potentielle.
Parmi les formes d'¢énergie désordonnées on peut citer, I'énergie interne de la matiére,
Iénergie thermique, 1'énergie chimique et I'énergie associée au mouvement de turbulence
des fluides. Les formes d'énergie désordonnées possédent les caractéristiques suivantes :
a) pour avoir un maximum de conversion d'une forme d'énergie désordonnée en une
forme ordonnée, il est nécessaire d'avoir un procédé enti¢rement réversible,

b) la limite maximale d'une telle conversion dépend des paramétres thermodynamiques du
procédé mais aussi de l'environnement,

d) la conversion entraine en général une variation d'entropie, et

¢) l'analyse des formes d'énergie désordonnées nécessite la considération de la deuxiéme

loi de la thermodynamique.

3.1.2 Sens physique de l'exergie

Pour caractériser quantitativement la qualit¢ des différentes formes d'énergie
désordonnées, un standard universel de qualité doit étre définie. Le travail maximal
obtenu a partir d'une forme d'énergie en prenant comme référence les paramétres

environnementaux est choisi comme standard et il est désigné sous le nom d'exergie.

3.2 Définition de I'exergie :

On définit l'exergie comme le travail maximal réversible que I'on peut tirer d'un courant de
matiére ou d'énergie lorsque celui-ci est porté & l'équilibre avec l'environnement pris

comme état de référence.



17

L'état de référence :

Un principe de base pour la méthode d'analyse a travers le concept d'exergie est le fait
que tous les calculs adoptent un état commun de référence par rapport auquel la
substance du systéme perd sa capacité de produire encore du travail. Cet état de

référence est généralement l'environnement. l'exergie de I'environnement est nulle.

L'environnement est caractéris€ par le fait que ses parameétres restent constants durant les
interactions avec le procédé analysé. Une seconde condition est que les composantes de
lenvironnement doivent €tre en équilibre thermodynamique. Pour plusieurs cas d'études,
il est suffisant de caractériser l'environnement par trois paramétres que sont la

température, la pression et la composition chimique.

Pour notre €tude, 'atmosphére caractérise l'environnement, la température de référence

est de 25 °C, la pression est égale i 1,013 bar.

3.3 Composantes de l'exergie

Pour un courant de matiére on distingue plusieurs composantes de l'exergie, les plus
significatives dans notre étude sont les composantes chimique, thermique et thermo-

mécanique.

L'exergie chimique :

L'exergie chimique est caractérisée pour un courant de matiére se trouvant dans les
conditions de pression et de température de l'environnement (P, et T,). Elle est définie
comme étant €gale au travail maximal qu'on peut obtenir quand la substance en
considération est amenée de I'état auquel se trouve I'environnement jusqu'd I'état actuel
par des procédés supposant un transfert de chaleur et de matitre seulement avec

I'environnement.
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Mathématiquement I’exergie chimique est exprimée par les équations ci dessous, respec-
tivement pour une substance dans un mélange et pour l'exergie chimique totale d'un

mélange de gaz parfaits ou d'une solution idéale:

E.i = ni(e. + RToinx;) (3.3)
Eun = 2 ni(eqi + RTslnx:) (3.4)

Pour une mélange de gaz réel, on a I'expression de 1'équation ci-apres,
Em= 2 nie.i+RTolnyx:) (3.9

¢. = exergie chimique molaire standard de la substance i,
m = mélange,

n; = nombre de moles de la substance i,

R = constante des gaz parfaits,

T,

température ambiante,
x; = fraction molaire de la substance i,

¥ = coefficient d’activité de la substance i 4 la pression et 2 la température de l'ambiance.

On trouve les valeurs des exergie chimiques standards molaires dans plusieurs ouvrages,

pour notre étude les valeurs sont tirées de «Kotas, 995», elles sont indiquées 3 I'annexe 1.

L'exergie thermique :

L'exergie thermique exprime la quantité de travail maximale réversible que l'on peut
soutirer d’'une source de chaleur se trouvant i une température 7 qui est ramenée 2 la
température 7, de I'ambiance, elle est exprimée par :

Eo= Q(I-T/T.) (3.6)

&
n

exergie thermique,

h.!
I

température de la source de chaleur,

T, = température ambiante.
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L'exergie thermomécanique ou exergie physique :
L'exergie thermomécanique est égale d la quantité de travail maximale réversible obtenue
en faisant évoluer un courant de matiére de son état initial  I'état de I'environnement par
un procédé physique faisant intervenir seulement des interactions thermiques avec
l'ambiance. Au cours de I'€volution, la composition chimique est constante. L'exergie
thermomécanique est exprimée par :
Ewn=m * [(h-h,) -To(s-5.)] 3.7

m = débit massique,

h, s = enthalpie et entropie massique du courant i Pet T,

h,, s, = enthalpie et entropie massique du courant A P, et T,,

P, T =température et pression du courant,

P., T, = température et pression de l'environnement.

3.4 Utilisation du concept d'exergie

En utilisant le concept d'exergie, la thermodynamique est capable d'aboutir :

a) a mettre en évidence le manque d'efficacité de certains procédés, les pertes dans les
équipements ou dans les installations, et

b) 4 établir des rendements qui tiennent compte des deux lois de la thermodynamique.

Les méthodes d'analyse utilisées sont : le bilan exergétique, la détermination des

rendements et la méthode de redistribution des charges.

3.4.1 Bilan d'exergie

La comptabilité exergétique effectuée a l'aide du bilan permet de faire une évaluation

quantitative de la dégradation énergétique, c'est 2 dire de calculer les conséquences des



uréversibilités thermodynamiques. Le bilan d'exergie autour d'un syst®me en régime

permanent est illustré par la figure suivante :

S

s/

m

m

Systeme

Figure 3.1 : Bilan d'exergie autour d'un systéme.

L'équation du bilan est exprimée par :

D=E +E,-W-E, (3.1)

T
E,=Q(-== 2
o = T) (3.2)

D = perte d’exergie due aux irréversibilités dans le systéme,
E. = exergie du courant de matiére i I'entrée du systéme,

E; = exergie du courant de matiére 3 la sortie du systéme,
E, = exergie de la quantité de chaleur fournie au systéme,

Q = quantité de chaleur fournie au systéme,

T =température i laquelle la quantité de chaleur est fournie,
T. =température ambiante,

W = travail produit par le systéme.
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3.4.2 Nouvelle formulation du rendement exergétique

La nouvelle formulation du rendement exergétique proposée par «Kostenko, 1983», puis
par la suite développée par «Brodyansky ef al.,1994» et «Sorin et al., 1994» permet de
lier 'efficacité exergétique a ['utilisation pratique d’un procédé. En effet le rendement
classique défini par I’équation ci-dessous reste incomplet pour certains cas.

7, = e (3:8)

Ein
Eou: = exergie a la sortie,
E;» = exergie a l'entrée,

7. =rendement exergétique

Considérons un réacteur chimique avec un taux de conversion du réactif de base nul,
Pexergie a I’entrée est alors égale a I’exergie a la sortie. En utilisant I’équation (3.8), le
rendement exergétique est alors égale a 1, certes les pertes d’exergie sont nulles, mais le

réacteur ne produit rien!.

Pour résoudre ce probléme la notion d’exergie en transit a été introduite. L’exergie en
transit est définie comme une partie de !’exergie qui traverse le systéme sans étre
transformée ni transférée. Une méthode de calcul systématique a été développée par
«Brodyansky et al., 1994», pour évaluer l'exergie en transit pour toutes les formes

d’exergie.

Exergie chimique en transit :
Elle est exprimée par I’équation suivante :

Exv = Zniv : min(e,_,,e,,) (39)

E.” = exergie chimique en transit du courant,
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eis = exergie chimique molaire de la substance i dans le mélange a la sortie du procédé,

ni" = min (ni., ni), débit molaire du composant i en transit.

Exergie thermomeécanique en transit :

Elle est exprimée par I'équation ci dessous,

E”rr = ri-minfe, (P, T™ )ie,(P,, T™ )ie,(P., T™ )¢, (F,, T™)] (3.10)
E” pr = exergie thermomécanique en transit,
€e = exergie thermomécanique massique i I’entrée du systéme,
s = exergie thermomécanique massique 2 la sortie du systéme,
m = masse en transit, la quantité de matiére du courant qui transit entre I'entrée
et la sortie,
P. = pression 2 I’entrée et A la sortie du systéme,
P, = pression 2 la sortie du systéme,

T™ =température minimale entre I’entrée et la sortie.

En utilisant la notion d’exergie en transit, 'expression du rendement devient alors :

E,-E"
== 3.11
r'f E'—E” ( )

Le numérateur indique I'effet utile net produit et le dénominateur la dépense nette. En
recalculant le rendement exergétique du réacteur avec un taux de conversion du réactif de

base tres faible, le rendement exergétique est également proche de zéro.

3.4.3 Analyse exergétique par la méthode de redistribution des charges

La méthode de redistribution des charges a été proposée par «Sorin et Brodyansky,
1992», la nature de I’exergie consommée dans un procédé est classée en 2 catégories
1) consommation d’exergie primaire, et

2) consommation d’exergie transformée.



23

L'exergie primaire est associée i I'exergie qui entre dans le systéme global, alors que

I'exergie transformée est associée aux flux intermédiaires entre les procédés unitaires.

Ainsi pour chaque procédé unitaire on peut définir une charge exergétique qui est égale
au rapport entre 'exergie consommée par le procédé en question sur I'exergie totale
consommée par le systéme en entier. Cette charge est divisée en charge primaire et
transformée, tenant ainsi compte des consommations d’exergie primaire et transformée.
Avec ces notions une expression du rendement global a été proposée «Sorin et

Brodyansky, 1992», clle est exprimée par I’équation suivante.

n.=Y[MA, -0-n,4,] (3.12)

!

N

ou
n.N.: =rendement exergétique global du systéme et du procédé unitaire i,

Ap.: . A = charges primaire et transformée du procédé i.

De cette expression découle les deux principes de la redistribution des charges

nécessaires pour augmenter le rendement exergétique, ils sont formulés comme suit :

a) augmenter les charges primaires sur les procédés ayant un rendement exergétique
élevé, et

b) réduire les charges transformées sur les procédés ayant un rendement exergétique

faible.

L'expression 71,A,; —=(1-n,;)A,; caractérise la contribution nette du procédé i sur le

rendement global, I'augmentation du ler terme (positif) entraine un accroissement du
rendement global croissant avec la valeur du rendement 17.;. La diminution du 2eme
terme (négatif), entraine également un accroissement du rendement global décroissant
avec la valeur du rendement. Une représentation graphique du rendement global est

proposée comme tlustrée par la figure suivante :



Figure 3.2 : Diagrammes des charges, redistribution des charges de 2 ans 1.

Dans ce systéme d’axes, les surfaces de droite expriment la relation n,4,,, et les
surfaces de gauche la relation (I—-1n,;)A,;, le rendement global est alors la différence

entre les totaux des deux groupes de surfaces.

On introduit ici la notion de surface nette d’un procédé i, qui exprime son impact sur le
rendement global :

(Snette)i = NA,;-(1-1,;)A,; (3.13)

Le rendement global est la somme des surfaces nettes des différents procédés unitaires.



CHAPITRE 4

PRESENTATION DE LA SUPERSTRUCTURE DE BASE,
DETERMINATION DES DEBITS DE MATIERES PREMIERES
ET DES PARAMETRES DE FONCTIONNEMENT
DES PROCEDES UNITAIRES

Comme énoncé dans le paragraphe 2.4, I'approche qu’on propose est basée sur une
superstructure. On rappelle €galement que I'optimisation est structurale, ceci suppose
alors des paramétres opératoires fixes. Dans ce chapitre, on définit la superstructure
considérée, €galement on détermine les débits de matiéres premiéres ainsi que les

parameétres opératoires de chaque procédé unitaire inclus dans la superstructure.

4.1 Superstructure de base

Par définition la superstructure regroupe un nombre fini de structures de procédés, cela
suppose qu’il y a une redondance des équipements pour réaliser les opérations unitaires.
La présente superstructure est tirée du travail effectué par «Smith, 1995», qui a été
proposée initialement par «Kocis et Grossman, 1988». On a modifié la superstructure
proposée dans la littérature en éliminant une membrane utilisée pour éliminer les

impuretés a l'entrée du systéme(méthane) et un réacteur isotherme comme alternatives.

Description des groupes de sous procédés :
Les différentes opérations a réaliser pour la synthése du benzéne peuvent étre divisées en

5 groupes de sous procédés, comme suit :
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ﬂl

Gro{pe 4 f

Recyclage du gaz et purge

Grogpe 1 Groupe 2 Groupe 3
A
_— HZ'qH‘ —’J Alimentation ——E Flash
Toluéne

Grogpe 5 T
H,.CH,

]

séparation du liquide et recyclage
Diphényl- Beniene
Toiuéne

Figure 4.1 : Principales opérations a réaliser pour la synthése du benzéne.

a) groupe 1 : 'alimentation en produits frais est composée de gaz (hydrogéne, méthane)
et de toluéne en phase liquide, le méthane est une impureté,

b) groupe 2 : préchauffage et réaction,

¢) groupe 3 : séparation des phases i la sortie du réacteur. La phase vapeur est
principalement composée d hydrogene et de méthane. La phase liquide est
constituée principalement de benzéne, toluéne et diphényl,

d) groupe 4 : purge et recyclage du gaz. Une partie du gaz est purgée pour éviter I'accu-

mulation de méthane, le restant du gaz est recyclé vers le réacteur,



e) groupe 5 : séparation du liquide et recyclage du toluéne. La séparation commence par
une stabilisation pour éliminer les gaz dissous (H;,CH,) dans le liquide,
ensuite on sépare le benzéne, et enfin le diphényl est séparé du toluéne, ce

dernier est recyclé dans le réacteur.

Identification des alternatives dans les groupes de sous procédés :

Pour chaque groupe ainsi défini, i y a plusieurs procédés unitaires en compétition pour

réaliser la méme opération, comme ilustré par la figure ci-dessous.

Groups 4

purge et recyclage du gaz

i 1 I 1
absorbeur adbsorbeur

putge membranse ot ot
purge membrane

L l l il

|-vapour

groupe 1! Groupe 2 Groupe 3
—H./CH /Toluene =
T Alimentanon Reaction Flash de
separation Groupe 5
des phases

X séparatton du hquide
!E et recyciage du toluene
>

£ T
cotanne cotonne asi
cotonne colonne colonne
colonne llash flagh

Figure 4.2 : Alternatives des procédés unitaires incluses dans la superstructure

a) groupe 1: ’alimentation en produit frais présente une seule alternative, les produits
sont acheminés directement vers le systéme de réaction,

b) groupe 2 : ici également on note une seule alternative, & savoir le préchauffage des



réactifs par un four et I'utilisation d’un réacteur adiabatique,

¢) groupe 3 : la séparation des phases est effectuée par flash,
d) groupe 4 : le groupe purge et recyclage du gaz présente 4 alternatives.

d-1) on effectue une purge simple, une partie du gaz est rejetée, le restant
est recyclé dans le réacteur,

d-2) utilisation d'une membrane qui est placée a la purge pour récupérer
I'hydrogene. L'hydrogéne récupéré est recyclé vers le réacteur,

d-3) une partie du gaz est purgée, le restant passe par un absorbeur dans
lequel on récupeére le benzéne emporté dans la phase vapeur lors de la
séparation par flash,

d-4) la derniére alternative dans ce groupe combine ['utilisation d'une
membrane placée i la purge pour récupérer 'hydrogeéne et l'utilisation
d'un absorbeur pour récupérer le benzéne.

¢) groupe 5 : 4 alternatives sont retenues pour le groupe séparation du liquide et
recyclage du toluéne.

e-1) I'élimination des gaz dissous est effectuée a I'aide d'une colonne de
stabilisation, la séparation du benzéne est effectuée par une colonne et
enfin le toluéne est séparé du diphényl a I'aide d'une colonne,

e-2) la deuxieme alternative utilise une colonne comme stabilisateur, une
colonne est également utilisée pour la séparation du benzéne, la
séparation du toluéne est dans ce cas effectuée a l'aide d'un flash,

e-3) la stabilisation est effectuée par flash, le benzéne est séparé a l'aide d'une
colonne et enfin une colonne est utilisée pour séparer le toluéne,

e-4) enfin la quatriéme alternative utilise un flash pour la stabilisation, une
colonne pour la séparation et un flash pour séparer le toluéne du
diphényl.

Le schéma d’écoulement incluant toutes les alternatives décrites ci-haut est présenté a

I'annexe 2.



4.2 Détermination des débits de matiéres premiéres

On détermine dans cette partie, les quantités d’hydrogene et de toluéne nécessaires pour
produire la quantité de benzéne spécifiée. En un premier temps, on détermine ces valeurs
en utilisant des hypothéses simplificatrices, les valeurs obtenues seront utilisées pour
initialiser la simulation du bilan de matiére. En effectuant une simulation sur ASPEN dans
laquelle on impose les contraintes et spécifications indiquées dans le paragraphe 1.2, on

acceéde aux valeurs exactes des débits de matiéres premiéres.

4.2.1 Hypothéses du bilan de matiére initial

Le bilan de matiere initial est basé sur les hypothéses suivantes :

1) la réaction du diphényl sur 'hydrogéne pour donner le benzéne est négligée dans la
deuxieme réaction d'équilibre,

2) il n'ya pas de perte de matiére, tout le toluéne qui n'a pas réagi est recyclé, et

3) les procédés de séparation sont parfaits.

L'hypotheése (1) est justifi€ée par le fait que nous ne disposons pas des données cinétiques,
en outre la vitesse de réaction inverse dans la réaction secondaire (équation 1.2) soit la
transformation du diphényl en benzéne est trés faible «Douglas, 1988 ; Smith, 1995»,
cette réaction sera alors considérée comme irréversible. On considére alors seulement la
transformation du benzéne en diphényl et en hydrogeéne. Les hypothéses (2) et (3) sont
des simplifications qui permettent d'avoir des valeurs trés proches des débits molaires de

matiere premiere pour initialiser la simulation du bilan de matiére.
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4.2.2 Equation de bilan de matiére

En considérant un procédé continu en régime permanent, le bilan de matiére sur une

espéce chimique j donnée est exprimé par I'équation suivante « Fogler, 1992 » :

v dN,

Dz."D:‘*J"j'dV= T .1
\ 4
[r,-dv =G, 4.2)

Dj, = débit molaire de la substance j i l'entrée du réacteur,

D; = débit molaire de la substance j i la sortie du réacteur,

r; = vitesse de formation ou de disparition molaire par unité de volume de la substance j,
V = volume du systéme considéré,

t =temps,

N; = nombre de moles de la substance j i l'instant ¢,

G;= la génération ou la consommation de la substance .

La quantité dN;/ dr représente la vitesse d'accumulation de l'espéce j, cette valeur est
nulle en régime permanent. L'équation de bilan de matiére devient alors :

D, +G; =D, 4.3).
En utilisant les définitions de la conversion, de la sélectivité (voir l'équation 1.3 et la
section 1.2.2) et les relations steechiométriques, nous pouvons déterminer les différents

termes de l'équation du bilan de matiére pour chaque composant.

Réactifs de base :
On réécrit les deux équations en série en tenant compte de 'hypothése présentée dans la

section 4.2.1.
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Réaction primaire : C,H.CH,+H, - C;H, +CH,
Réaction secondaire :  2-C(H, — C,H |, + H,
Le toluéne est le réactif de base dans la réaction primaire, la conversion et la sélectivité

sont données par :
_ DT -DT

X 4.4)
DT,
DB
= 4.5

S X DT, 4.5)
X = conversion du toluéne,
S = sélectivité du toluéne,
DT.= débit de toluéne frais,
DT = débit de toluéne 3 la sortie du réacteur,
DB = débit de benzéne désiré.
Les équations (4.4) et (4.5) donnent la consommation de toluéne :

DB
Tt.:—'S—=X-D7; (4.6)

T. : toluéne consommé.

Le benzeéne est le réactif de base dans la réaction secondaire. La quantité de benzéne
transformée est la différence entre la quantité formée dans la réaction primaire et la
quantité nette. En utilisant les équations (4.5) et (4.6), on peut exprimer la quantité de

benzéne transforme€ :

B,=DTB—DB=(1—-S)-X-D7; 4.7

B, : débit de benzéne transformé.



Tables stechiométriques simplifiées :

Dans les tables stawchiométriques, on indique seulement les quantités de matiere

produites ou consommées.

Tableau 4.1 : Table stcechiométrique simplifiée de la réaction principale.

Espéces chimiques Consommation

Ou Production

Toluéne (CsHsCH3) - DB/S =-X.DT,
Hydrogéne (H,) -DB/S
Benzéne  (Ce¢Hs) +DB/S
Méthane  (CHL,) +DB /S

Tableau 4.2 : Table steechiométrique simplifiée de la réaction secondaire.

Espéces chimiques Consommation

QOu Production

Benzéne (CeHe) - X. DT, (1-S)
Hydrogéne (Ha) +X DT, (1-S)/2
diphényl  (Ci2H,0) +X DT, (1-S)/2

4.2.3 Calcul des débits

Le bilan de matiére sur I'hydrogéne est donné par :

YH, DG, - %- (l—g‘i) = YPH, - DGP

YH, =composition molaire en hydrogéne du gaz frais,
DG, =débit molaire du gaz a l'entrée du procédé,
YPH; = composition molaire en hydrogéne du gaz de purge,

DGP = débit molaire du gaz de purge.

(4.8)
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Le bilan de matiere sur le méthane est donné par :

(1—YH1)-DGO+%=(1—YPH2)-DGP (4.9)
Avec les équations (4.7) et (4.8) on obtient les débits de gaz frais et a la purge :
DB‘[l—(l-YPHZ)-?]
DG, = (4.10)
S-(YH,-YPH,)
PB 1-S
DGP=DG0+(T-T) 4.11)

Les deux équations contiennent deux inconnues YH: et YPH,, en déterminant les valeurs
de la conversion et de la teneur en hydrogéne dans le gaz de purge, on peut accéder aux
quantités de toluéne et de gaz 3 l'entrée du procédé en utilisant la table steechiométrique

de la réaction primaire (équation 1.1) et | ‘équation (4.10).

4.2.4 Détermination de la conversion du toluéne et de la teneur en hydrogene a la
purge

Avec les valeurs des débits et I’équation d’énergie, on peut calculer la température 3 la

sortie du réacteur adiabatique. On considére dans cette équation la valeur moyenne des

chaleurs spécifiques 3 pression constante.

Equation d’énergie :

O0-W+D,-30,-(H,-H,)-DT, - X-AH(T) =0 4.12)
J
P 4.13)
/7 DT, (4.

Hj, = enthalpie & l'entrée du réacteur,

H; =enthalpie 3 la sortie du réacteur,
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é = puissance thermique dégagée ou absorbée dans le réacteur,
W o= puissance mécanique du mélangeur,

T =température a la sortie du réacteur,

T. =température a I'entrée du réacteur,

Tz = température de référence,

AHpg = chaleur de réaction & la température 7.

Pour un réacteur adiabatique la valeur de Q est nulle, et en négligeant le travail
mécanique ou pour un réacteur tubulaire, on obtient :

D, 2O, (H,~H;)=DT,- X.AHy(T) =0 (4.14)

La détermination de la température a2 la sortie du réacteur a été résolue par «Douglas,
1988» . Pour respecter la contrainte de température maximale 3 la sortie du réacteur
(704 °C), les valeurs limites de la conversion et de la teneur en hydrogéne 3 la purge
sont: X=0,75 et YPH; = 60 % . Avec ces valeurs on détermine les débits de matiéres

premié¢res, ces débits sont regroupés sur le tableau 4.3

Tableau 4.3 : Débits de matiéres premiéres déterminés i I’aide du bilan initial.

Désignation Valeurs
Conversion du tolugne 75 %
Conversion du benzéne 3,1 %

Composition du gaz de purge 60 %
en hydrogeéne
Débits molaires de toluéne a I'entrée 273,36 kmol/Hr
du procédé
Débits molaires de gaz a | entrée 776,26 kmol/ Hr
du procédé
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4.2.5 Simulation du bilan de matiére pour I’obtention des débits de matiéres

premieres exacts

En effectuant le calcul simplifié des débits de matiéres premieres, on a supposé une purge
du gaz et le recyclage du benzéne dans le réacteur. Cependant les alternatives identifiées
dans le paragraphe 4.1 montrent que ces conditions peuvent varier, ainsi on effectue la

correction des débits de mati€res premiéres en tenant compte de ces variations.

En analysant le procéd€, on peut déterminer les paramétres qui peuvent influencer les
débits de matieéres premiéres. Il s'agit de la composition du gaz recyclé suivant qu'il
contient du benzéne ou pas, ainsi que de la quantité d'hydrogéne qu’il contient, selon
qu'on le récupére par une membrane ou pas. Pour ce qui du liquide recyclé, la composi-
tion est constante, étant constitué uniquement par du toluéne. Ainsi il existe 4 cas de

base pour le bilan de matiére :

a) purge et recyclage du benzeéne,

b) récupération de I'hydrogéne et recyclage du benzéne,

¢} purge et récupération du benzéne, et

d) récupération de I'hydrogéne et du benzéne.

Pour chaque cas de base, on effectue une simulation individuelle pour déterminer les

valeurs des débits de matiéres premiéres.

Schémas d’écoulement :

Le schéma d’écoulement du cas de base avec une purge et recyclage du benzéne est
ilustré par la figure 4.3. Les autres variantes du bilan de matiére sont illustrées dans
I'annexe 3. Les colonnes i distiller et les flashs sont modélisés par des séparateurs dans
lesquelles on spécifie les fractions des composants i la sortie. Le tableau 4.4 résume les

résultats des 4 simulations sur ASPEN.



Bt

B8

Bé

B10

Figure 4.3 : Schéma d'écoulement pour la simulation du bilan de matiére,

cas de base : purge et recyclage du benzéne.
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Tableau 4.4 : Résultats des bilans de matiére.
Débits molaires Bilan | : Bilan 2 : Bilan 3 : Bilan 4 :
en kmol/hr Purge récupération de purge Récupération
et recyclage H, et du H, et
du benzeéne et recyclage récupération | récupération
du benzéne du benzéne du benzene.
Gaz frais H, CH, H, CH, H, CHy | H: CH,
7489 394 | 285 IS | 766,5 | 40,3 | 2759 | 14,5
Toluéne frais 279,496 279,524 279,37 279,043
Benzéne produit 264,999 264,98 265,013 264,99
Gaz recyclé 1810,746 2275,46 1838,84 2232,68
Tolueéne recyclé 91,23 91,23 91,02 91,03
Rapport 5,081 4,92 5,094 4,99
H,/Aromatiques
a I'entrée
du réacteur

4.3 Parameétres de fonctionnement des procédés unitaires

Pour chaque procédé unitaire inclus dans la superstructure, on détermine ses paramétres
opératoires en se basant sur des méthodes heuristiques et en effectuant également des

simulations.
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4.3.1 Membrane

La membrane est placée A la purge et a pour fonction d’isoler I'hydrogéne des autres
composants (méthane, benzéne, toluéne et des traces de diphényl). La figure 4.4 est un

schéma simplifié d'une membrane tirée de «Baker, ez al., 1991».

Feed sgeam —— r < — #= Non permeate
(A&B) |\ [ : U stream (B)
UL L Memvnne 22777 2 22722 772777723
‘-_) “ ” - ‘s

Permeate sgeam
(A)

Figure 4.4 : Principe de la séparation par membrane, tiré de (Baker,et al, 1991)

L'alimentation est constituée de gaz 3 haute pression, qui est soufflé a la surface de la
membrane. La surface est constituée d'un matériau qui a une perméabilité sélective par
rapport 3 un des constituants. Le passage du gaz sur la surface engendre une perte de
charge élevée, elle est évaluée A prés de 40 bars «Smith, 1995», il est nécessaire de
placer des compresseurs i lentrée et ou 3 la sortie de la membrane. Pour isoler
I'hydrogeéne, on utilise souvent une membrane au palladium qui a une sélectivité infinie en
théorie pour lhydrogéne «King, 1981». Le tableau 4.5 résume les paramétres de

fonctionnement de la membrane.

Tableau 4.5 : Paramétres de la membrane placée A la purge.

Type Palladiﬁm
Perte de charge 40 Bars
Entrée H; , CH; . C¢Hs, CeHs-CHs, CioHi2
Perméat H; (99%)
Retentat CH.,
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4.3.2 Flash F1 (séparation des phases)

[l est utilisé pour séparer les composants i la sortie du réacteur en deux phases, vapeur
(principalement hydrogéne et méthane) et liquide (principalement benzéne, diphényl et
toluéne). Pour une séparation en une seule étape, comportant un courant d'alimentation et
deux courants de sorties, un des groupes de parameétres suivants doit étre spécifié
«Henley et Seader, 1981» :

a) la pression (P), et le rapport V/A ou L/A,

b) la pression (P), et la température : si le procédé est isotherme, et

¢) la pression (P) : sile procédé est adiabatique.

Avec :

A = débit molaire a I'alimentation,

V= débit molaire de vapeur,

L = débit molaire du liquide.

La superstructure suppose un flash adiabatique, on doit alors spécifier la pression, on
devra également déterminer la valeur de la température i Ia sortie du condenseur. Elle est
déterminée en se basant sur des méthodes heuristiques «Douglas, 1988», dans le cas ou la
sortie du réacteur est constitué de gaz, il est suggéré de le condenser jusqu'a 37,7 °c (100
“F). En fait, cette méthode heuristique suppose un refroidissement avec de I'eau comme
caloporteur. La pression est fixée a 32,06 bar (465 psia) d'aprés «Douglas, 1988»: avec

cette valeur de la pression, une partie du benzéne se retrouve dans la phase vapeur.

On peut montrer qu'une augmentation de la pression entraine une réduction de la
constante d'équilibre qui est définit comme le rapport entre la fraction molaire dans la
phase vapeur sur celle dans la phase liquide pour un composant donné. Cela entraine une
diminution de la perte de benzeéne dans la phase vapeur. Cependant la pression est limitée
d 34,47 Bar (500 psia) qui correspond a celle du réacteur. Le tableau 4.6 résume les

parameétres de fonctionnement du flash FI.



Tableau 4.6 : Paramétres de fonctionnement du flash Fl

Type Adiabatique
Température au condenseur 37,7°C
Pression 32,06 Bar

4.3.3 Colonne de stabilisation

Elle est utilisée pour séparer les gaz dissous (hydrogéne et méthane) provenant du flash
Fl. On doit définir les paramétres suivants : la répartition des composants chimiques, la
pression d'opération, le taux de reflux (ou le nombre de plateaux). Le méthane est défini
comme étant le composant léger, en imposant une récupération presque totale du
méthane au distillat, 'hydrogene qui est plus volatil est également évacué. Le benzéne est
défini comme le composant lourd, ceci permet une récupération compléte du toluéne et
du diphényl qui sont plus lourds. On trouve dans «Henley et Seader, 1981» une
discussion et un algorithme pour le choix de la pression des colonnes pour un design
préliminaire. La pression de la colonne doit étre choisie si possible inférieure ou égale i
28,6 bar (415 psia) avec une température au condenseur supérieure ou égale & 49 °C
(120 °F), afin de permettre l'utilisation de I'eau comme caloporteur, ces critéres sont basés
sur des considération économiques. En effet le coiit de la colonne est surtout influencé
par la pression d’opération et la nature du réfrigérant utilisé au condenseur. La présence
d'hydrogéne et de méthane impose I'utilisation d’'un condenseur partiel, dans ce cas la
pression suggérée est comprise entre 14,82 bar (215 psia) et 25,16 bar (365 psia). Pour
avorir un reflux suffisant, on doit laisser assez de benzéne aller au condenseur. En fixant
la composition au condenseur, nous pouvons déterminer la pression qui correspond i une
température de condensation de 49 °C, cependant la quantité de benzéne au condenseur
n’est pas connue. Ainsi on fixe la pression & 17,23 bar (250 psia ) avec une perte de

charge de 0,34 bar (5 psia) entre le haut et le bas de la colonne. Par simulation partielle
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de la colonne, en utilisant les débits calculés avec le bilan de matiére, nous pourrons

calculer la valeur de la fraction de benzéne nécessaire au condenseur.

Le taux de reflux est déterminé a partir du reflux minimum (R,;) par une régle du pouce,
cette regle est suggérée par «Douglas, 1988». En effet le taux de reflux, le nombre de
plateaux et les puissances au rebouilleur et au condenseur sont li€s. Un faible reflux
entraine [’utilisation d’un grand nombre de plateaux et une diminution de la puissance au
condenseur et au rebouilleur. La valeur optimale est souvent comprise entre les limites
suivantes : 1,03 <R/R.<1,3, en pratique on choisit un taux de reflux égal 2 1,2 Rn. La
valeur du reflux minimum ne dépend que de I'état de I'alimentation & la colonne et des
spécifications de la séparation. Elle est déterminée 3 I'aide d'une simulation qui utilise
également la méme formule, les résultats sont indiqués dans l'annexe 4. Le tableau 4.7

résume les parameétres de fonctionnement de la colonne de stabilisation.

Tableau 4.7 : Parameétres du stabilisateur

Parametres Valeurs
Pression au sommet 17,23 bar
Pression en bas de colonne 17,57 bar
Reflux minimum 5,45
(Débit molaire au distillat / débit molaire de 0,999

méthane A I'alimentation de la colonne)uemane

(Débit molaire au distillat / débit molaire de 0,0012

méthane 3 I’alimentation de la colonne)penzine




4.3.4 Colonne de séparation du benzéne

Elle est utilisée pour séparer le benzéne du toluéne et du diphényl. Le benzéne est défini
comme étant le composant léger, le toluéne est défini comme le composant lourd. En
tenant compte des spécifications, on doit avoir du benzéne a 99,97 % au distillat. Ainsi, la
fraction de benzéne au distillat par rapport i I'alimentation sera trés voisine de | et celle
du toluéne sera prise presque nulle. La pression de condensation du benzéne a 49 °C est
de 0,4 bar (5,8 psia) «Perry, er al. 1984 ». En se basant sur I'algorithme décrit plus haut,
dans le cas ol la pression est inférieure a 2,07 bar (30 psia), on la prend égale i cette
valeur. On obtient la valeur du reflux minimum par simulation comme pour Ia colonne de
stabilisation, les résultats sont indiqués dans l'annexe 4. Le tableau 4.8 résume les

paramétres de fonctionnement de la colonne de benzéne.

Tableau 4.8 : Paramétres de la colonne de benzéne.

Paramétres Valeurs
Pression au sommet 2,07 bar
Pression en bas de colonne 2,41 bar
Reflux minimum 1,3
(Débit molaire au distillat / débit 0,999

molaire i I'alimentation de la
colonne) benzenc

(Débit molaire au distillat / débit 0,00001

molaire i I'alimentation de la

colo nnc) Toluéne
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4.3.5 Colonne de toluéne

Elle a pour fonction de séparer le toluéne du diphényl. Le toluéne est défini comme étant
le composant léger avec un taux de récupération au distillat voisin de 1. Le diphényl
est défini comme le composant lourd avec un taux voisin de 0. La pression de
condensation du benzéne & 52 °C estde 0,13 bar (1,93 psia) «Perry, et al, 1984 ».

La pression d’opération doit étre ramenée A 2,07 bar (30 psia) comme spécifié dans
l'algorithme cité plus haut. Cependant, le toluéne recyclé est mélangé avec le toluéne frais
qui est a la pression atmosphérique. On fixe la pression de la colonne 2 1,013 bar. On
obtient la valeur du reflux minimum par simulation en procédant comme pour la colonne
de stabilisation, les résultats sont indiqués dans l'annexe 4. Le tableau 4.9 résume les

parametres de fonctionnement de la colonne de toluéne.

Tableau 4.9 : Parameétres de la colonne de toluéne.

Paramétres Valeurs
Pression au sommet 1,013 bar
Pression en bas de colonne 1,35 bar
Reflux minimum 0,0325
(Débit molaire au distillat / débit 0,999

molaire 3 ['alimentation de la
colonne) toluene

(Débit molaire au distillat / débit 0,00001

molaire 3 ’alimentation de la

colonne) gipheayt




4.3.6 Flash de stabilisation (F2)

[l remplit la méme fonction que la colonne de stabilisation. Le procédé est adiabatique, il
reste & définir la pression d’opération du ballon flash. La pression est égale a celle de la

colonne de séparation de benzeéne, soit 2,07 bar comme indiqué dans la superstructure.

4.3.7 Flash de séparation du toluéne (F3)

Il est utilisé pour séparer le toluéne du diphényl. L’alimentation est en phase liquide, au
préalable, il faudra la réchauffer sous pression pour la vaporiser partiellement. En opérant
le ballon flash & une pression de 1,013 bar, on entraine beaucoup de toluéne avec la phase
liquide (74,5%). Pour une récupération totale du toluéne, i faudrait une pression de 0,01
bar et dans ces conditions la température serait de -128, 3 °C.  Ainsi pour avoir une
bonne séparation on doit diminuer la pression tout en contrdlant la température. Pour
déterminer les parameétres de fonctionnement on effectue une simulation partielle du flash
F3 en combinant plusieurs valeurs de la pression avec la quantité de chaleur a ajouter
dans le ballon flash (voir annexe 5). La chaleur fournie permettra de revaporiser une
partiec du toluéne entrainée dans la phase liquide mais aussi d'obtenir une température
suffisamment élevée. Avec une pression de 0,12 bar et une quantité de chaleur de 488
kW, on peut récupérer 97.35 % du toluéne avec un faible recyclage du diphényl (0,69

kmol/ hr). Avec ces paramétres la température de sortie est de 75 °C.

4.3.8 Colonne d’absorption.

Elle est utilisée pour récupérer le benzéne contenu dans la vapeur sortant des flashs F1
et F2; le solvant est du toluéne frais. On doit spécifier la température, la pression et le
débit du solvant. Une pression élevée et une faible température améliore l'efficacité de

I'absorption, ainsi la pression est prise €gale A la plus grande des pressions des courants
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acheminés vers I’absorbeur , soit 32,06 bar (sortie du flash F1). Pour chaque composant ,

on définit le facteur d’absorption A4,.

A =—"2- (4.16)

A, = facteur d’absorption,
L,V = débit du solvant liquide et de vapeur,

K, = constante d’équilibre.

Pour accroitre le facteur d’absorption du benzéne par le toluéne, on peut accroitre le
débit du liquide ou augmenter le nombre de plateaux dans la colonne. La premiére
solution entraine des codts de fonctionnement plus élevées alors que la seconde nécessite
un investissement plus grand. La valeur optimale suggérée est comprise entre 1,2 et 2, la
valeur utilisée en pratique est de 1,4 «Smith, 1995». Le débit de vapeur déterminé a
partir du bilan de matiére est de 1810,75 kmol/hr. La valeur de K, dépend des conditions

de températures et de pression, elle est de 8,83x107.

Tableau 4.10 : Parameétres de fonctionnement de I’absorbeur.

Parametres Valeurs
Pression 32,06 bar
Débit du solvant | 22,38 kmol/hr

4.3.9 Equipements auxiliaires

Les pressions de sortie des compresseurs et les températures de sortie des échangeurs de

chaleur seront fixées pour satisfaire les spécifications des courants de matiére concernés.
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CHAPITRE 5

CONSTRUCTION ET SIMULATION
DE LA SUPERSTRUCTURE A « PROCEDES CONCURRENTS »

La superstructure présentée dans le chapitre 4 contient plusieurs structures de procédés
en compétition. Dans ce chapitre, on détermine d’abord le nombre total de structures
(schémas d’écoulement) inclus dans la superstructure de base, chacune d’entre elles étant
une topologie possible pour la synthése du benzéne. Par la suite, on transforme
progressivement la superstructure de base & I'aide de trois principes pour obtenir la
superstructure i «procédés concurrents». Le schéma d’écoulement de la superstructure a
«procédés concurrents» est d’abord présenté schématiquement a I'aide d’un graphe. Ce
dernier est ensuite transcrit A I'aide des modeles de procédés unitaires disponibles dans

ASPEN pour en faire la simulation.
5.1 Graphes des alternatives des différents groupe de sous procédés
On rappelle les 4 alternatives du groupe purge et recyclage du gaz et les 4 alternatives

du groupe séparation du liquide et recyclage du toluéne. Elles sont illustrées par les

graphes en arbre des figures 5.1 et 5.2.



recyclage du benzéne

récupération du benzéne

Entrée du par l'absorbeur

groupe 4
recyclage du benzéne

récupération de
I'hydrogéne par une
membrane

récupération du benzane
par I'absorbeur

Figure 5.1 : 4 alternatives du groupe 4 (purge et recyclage du gaz)

séparation du toluéne
par colonne

colonne
de benzéne

stabilisation
par colonne

saparation du toluéne

Entrée du
par flash

groupe 5

seéparation du teluéne
par colonne

stabilisation
par flash

colonne
de benzéne

séparation du toluéne
par flash

Figure 5.2 : 4 alternatives du groupe 5 (séparation du liquide et recyclage du toluéne)
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5.2 Identification des structures topologiques incluses dans la superstructure

Chacune des 4 alternatives retenues pour la purge et le recyclage du gaz peut étre
combinée avec une des 4 alternatives du systéme de séparation du liquide, ce qui donne
alors 16 structures possibles pour la synthése du benzéne. Cependant il y a une restriction

pour ['utilisation d’un flash comme stabilisateur, elle est définic comme suit :

1) le flash est utilisé comme stabilisateur si seulement 'absorbeur est utilisé, et

2) Iutilisation de I’absorbeur est possible sans Ia présence du flash comme stabilisateur.

Ces liens sont définis A partir de la superstructure de base, en effet le benzéne perdu avec
la stabilisation par flash (moins parfaite que la colonne) doit étre récupéré dans
I'absorbeur. Ces deux relations impliquent I'élimination des structures combinant les 2
alternatives du groupe purge et recyclage du gaz incluant un recyclage du benzéne (sans
la présence de l'absorbeur) avec les 2 alternatives du groupe séparation du liquide
utilisant un flash comme stabilisateur. Ceci enléve alors 4 structures topologiques parmi

les 16 identifiées auparavant. Le graphe de la figure 5.3 illustre les 12 structures restantes

rescens

calonns
de sablisation

cokanne e

Nash rabuisation

colonne ds benzene colonne de benzane

Nash

colonne de toluene Nun colonne Jo WwiNene flaeh calonne de Wluine favh

I | | | [ | I

4 siruemres 2 strectmres 2 structures 4 vuuctares

Figure 5.3 : 12 structures topologiques incluses dans la superstructure
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5.3 Construction de la superstructure a «procédés concurrents»

On dispose de 12 structures topologiques en compétition pour réaliser la synthése du
benzeéne, les objectifs restent 3 déterminer celle qui a le rendement exergétique le plus
élevé, mais aussi I'identification des causes de contre performance des différents procédés

unitaires. Pour se faire deux stratégies sont possibles :

1) il est possible de calculer les rendements exergétiques de chacune des 12 alternatives
concurrentes et les charges exergétiques de chacun des 14 procédés unitaires. Cette
approche nécessite alors 12 simulations et 148 cas d’études.

2) Comme deuxiéme stratégie, sur la base de trois principes, on développe une nouvelle
superstructure dite a4 «procédés concurrents» qui contient les [2 structures concurrentes
regroup€es dans un méme schéma d’écoulement. Ceci permet alors de faire I'étude

simultanée des 12 topologies concurrentes et des différents procédés unitaires.

5.3.1 Principes de construction de la superstructure 2 «procédés concurrents»

Les trois principes permettent de passer progressivement des 12 schémas d'écoulement
indépendants en un seul schéma d'écoulement contenant toutes les 12 structures

topologiques. Les principes sont décrits ci dessous :

PB1) ajustement des débits de matiéres premiéres pour avoir des sorties identiques au

niveau des alternatives équivalentes,

PB2) permettre le mélange des courants devant les procédés unitaires dont le rendement
exergétique et les consommations d’exergie primaire et d’exergie transformée
sont constants quelque soit la structure considérée, et

PB3) restitution des compositions chimiques 2 la sortie des procédés décrits dans (PB 2)

par des séparateurs fictifs.
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5.3.1.1 Principe de base (PB 1)

Pour un groupe donné, s’il existe des alternatives dont la sortie est composée des mémes

composants chimiques avec des débits variables, il est possible de les rendre identiques en
ajustant les débits de matieres premicres 4 I'entrée de chaque alternative. Ceci est
uniquement possible si les composants chimiques qui ont des débits de sortie différents

sont des produits frais présents a I'entrée du procédé.

Premiére application du principe de base PB 1 :

On rappelle les 4 alternatives identifiées du groupe purge du gaz et recyclage :
1) purge et recyclage du benzeéne,

2) récupération de I'hydrogeéne a 'aide d'une membrane et recyclage du benzéne,
3) purge et récupération du benzéne par I'absorbeur, et

4) récupération de 'hydrogene par la membrane et récupération du benzéne par

I'absorbeur.

Les sorties des alternatives (1) et (2) différent par la quantité d'hydrogeéne, ['utilisation de
la membrane permet de récupérer l'hydrogéne, la sortie de cette alternative contient alors
plus d’hydrogéne. Cependant I'hydrogéne est présent dans le courant d'alimentation, on
peut égaliser les débits de sortie entre les deux options en ajustant les quantités d’hy-
drogéne frais. Un appoint en hydrogéne plus important sera nécessaire dans le cas ol on

effectue une purge.

On obtient ainsi des sorties identiques en ce qui concerne les compositions chimiques
pour deux alternatives distinctes. Les paramétres thermomécaniques sont ajustés pour

avoir des conditions de température et de pression similaires A I'aide des différents
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équipements thermomécaniques internes a chaque alternative (compresseurs, pompes,

échangeurs de chaleurs, etc.). La figure 5.4.a illustre le regroupement de courants décrit.

Alterpative |

Alimentation en H,

1

2

‘Entrée
> H, recyclé
Regroupement
des sorties
-
Recyclage
Alternative 2 vers le réactear
H, E

© Eatrée
. 1

j H, recyclé  Alimeatationes H,

................................................

Figure 5.4.a : Regroupement des alternatives (1) et (2) du groupe purge et recyclage du

gaz.

La méme analyse s‘applique pour les alternatives (3) et (4), les sorties de ces derniéres

. sont également regroupées. La figure 5.4.b illustre le regroupement de courants décrit.
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Alimantaticn en H 2

.Entrée Ej E>
; Asorbeur H, recyclé

I

Benidne récupsre
Regroupement
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Recyclage
Alternative 4 vers ie réacteur
. W, :
© Entrée 1

g—_ H, recyclé  Alimentation en H
Absorbeur

Benzenae récupérd

................................................

Figure 5.4.b : Regroupement des alternatives (3) et (4) du groupe purge et recyclage du

gaz.

On note que les deux regroupements effectués différent par la présence de benzéne dans
les alternatives (1) et (2), et son absence dans les alternatives (3) et (4). Il n'est alors pas
possible de les mélanger par ajustement, le benzéne n’étant pas présent i I'entrée du

systeme.
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Ces regroupements permettent de réduire le nombre de branches en aval, on passe ainsi

de 4 branches distinctes pour le systéme de réaction i 2 branches.

Deuxieme application du principe de base PB 1:
On rappelle les 2 alternatives identifiées pour la séparation du toluéne et du diphényl :
1) séparation par flash, et

2) séparation par colonne.

Seul le toluéne est recyclé, la composition chimique est alors toujours la méme,
cependant les débits sont différents. Par ajustement des débits de toluéne frais on obtient

des sorties identiques comme illustrée par la figure 5.5.

Alternative 3

Alimentation en H,

................................................

Regroupement
des sorties

Racyclagse
vers le réacteur

Alternative 4

: Entrée

Alimentation en H,

Figure 5.5 : Regroupement des alternatives (1) et (2) du groupe séparation du liquide

et recyclage du toluéne.
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Topologie de la superstructure découlant de I’application du principe de base

PB1 :

En tenant compte des regroupements décrits précédemment, on constante que le
recyclage du gaz présente deux branches distinctes selon que le benzéne est recyclé ou
récupéré dans I'absorbeur.

A ce niveau, on peut regrouper d'autre courants en montrant que la sortie liquide du
flash F1 est constante pour les alternatives déja regroupées. On considére encore les 4
alternatives du groupe purge et recyclage du gaz décrites plus haut. Pour les alternatives
(1) et (2) seule la sortie du flash est acheminée vers le syst¢éme de séparation du liquide.
Pour quantifier les différences i la sortie, nous utilisions les résultats des bilans de matiére
établis dans le paragraphe 4.2. Le tableau 5.1 résume les compositions molaires des

différents composants chimiques.

Tableau 5.1 : compositions molaires A la sortie de la phase liquide du flash

avec les alternatives (1) et (2) du groupe purge et recyclage du gaz.

Compositions molaires

Alternatives H, CH., |Benzéne | Tolué¢ne | Diphényl

Récupération de
I'hydrogéneet | 0,005 | 0,026 | 0,711 0,245 0,012

recyclage direct

Purge du gaz et
recyclage direct { 0,0049 | 0,027 | 0,71 0,244 0,012
Ecarts relatifs 2 |-384| 014 | 04l 0

en %

Pour ces deux alternatives la variation de la composition molaire des courants de matiére
acheminés vers le systéme de séparation du liquide est faible. On regroupe alors ces deux

sorties en une seule.
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Pour les alternatives (3) et (4), deux courants sont acheminés vers le systeme de
séparation du liquide, la sortie du flash et le benzéne récupéré et mélangé au toluéne
utilisé comme absorbant. Le tableau 5.2 résume les bilans de matiére spécifiques a ces

deux alternatives, il indique les variations de la composition molaire pour chaque cas.

Tableau 5.2 : Compositions molaires a la sortie de la phase liquide du flash F1.

Composition molaires

Alternatives | H» CH, |Benzene {Toluéne | Diphényl

Récupération

de 0,0049 | 0,028 | 0,702 0,25 0,012
I'hydrogéne et
du benzéne

Purge et
récupération | 0,005 | 0,027 | 0,703 0,25 0,012
du benzeéne
Ecarts relatifs | -2,04 | 3,57 | -0,14 0 0

en %

Egalement pour ces deux alternatives, les écarts entre les compositions molaires sont

faibles, elles peuvent alors étre regroupées.

Les regroupements de courants de matiére résultant des applications du principe de base
PB1 permettent de passer de 12 structures topologiques A deux schémas d'écoulement qui

sont représentés par les graphes des figures 5.6.a et 5.6.b.
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Figure 5.6.a : Topologie de la superstructure i procédés concurrents apres I'application
de PB1 et regroupement des courants a la sortie du flash F1 : branche sans

recyclage de benzéne.

Description de la branche sans recyclage de benzéne (figure 5.6.a) :
Le point (a) représente I’entrée du réacteur. Aux points (b) et (c) chaque alternative est

alimentée en hydrogéne puis les sorties sont regroupées comme spécifié par 1’application
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du principe de base 1, la sortie commune (d) est recyclée vers le réacteur au point (a).
Les sorties en phase liquide du flash sont d’abord mélangées aux sorties des absorbeurs
correspondantes et sont regroupées. La sortie commune (e) est alors acheminée vers le
groupe séparation du liquide et recyclage du toluéne. On retrouve les alternatives décrites
plus haut, aux points (f) et (g), (h) et (i), (j) et (k) et enfin (i) et (m). Les points (n),
(0).(p),(q) représentent les alimentations en toluéne au niveau de chacune des alternatives
dont les sorties sont regroupées en appliquant le principe de base PB 1. Les sorties

communes (s} et (t) sont recyclées vers le réacteur au point (a).

Description de la branche avec recyclage de benzéne (figure 5.6.b) :

Elle est similaire 3 la branche précédente, cependant les courants liquides a la sortie des
flashs sont acheminés directement vers le groupe séparation du liquide et recyclage du
toluéne, du fait de I'absence de I'absorbeur. Ceci occasionne également I'élimination
d’une branche 3 savoir I'utilisation d’un flash comme stabilisateur, comme décrit dans le

paragraphe 5.2
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Figure 5.6.h : Topologie de la superstructure a procédés concurrents aprés I’application

de PB 1 et regroupement des courants a la sortie du flash F1 : branche

avec recyclage de benzéne.
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5.3.1.2 Principe de base (PB 2)

Le choix de la structure est basée sur I'évaluation de la charge exergétique des
alternatives des différents procédés unitaires. Si pour une alternative donnée le ren-
dement exergétique et les consommations d’exergie sont constants quelque soit la
structure dans laquelle elle est combinée alors il est pas nécessaire de le considérer
spécifiquement pour chaque cas de structure. A Ientrée d’un tel procédé on peut

mélanger les courants venant des différentes alternatives.

Application du principe de base PB 2 :

La séparation des phases 2 la sortie du réacteur par le flash F1 ne présente qu'une seule
alternative. On fait l'analyse de sensibilité du rendement exergétique du flash F1 pour
déterminer sa plage de variation ainsi que les variations de la consommation d’exergie en
fonction des différentes structures possibles. La simplification effectuée i I'aide du
principe de base PB | conduit & examiner seulement deux cas selon que le benzéne est

récupéré ou recyclé dans le réacteur.

En utilisant les simulations du bilan de matiére (paragraphe 4.2), nous pouvons accéder a
la composition molaire ainsi qu’aux paramétres thermodynamiques a l'entrée et A la sortie
du flash F1 pour chaque cas. Les tableaux 5.3.a et 5.3.b résument les valeurs des
composantes du rendement exergétique qui est évalué a I'aide de 1'équation 3.11, dans le
cas d’un recyclage du benzéne et dans le cas de la récupération du benzéne par

I'absorbeur.



60

Tableau 5.3.a : Parametres du rendement exergétique du flash F1 : recyclage du

benzene.
Entrée Sortie Transit
Exergie 2,247 2,246 0,89
thermomécanique
(kJ/hr)x 107
Exergie chimique 2,48 2,48 2,48
(kJ/hr)x 107

Tableau 5.3.b : Parameétres du rendement exergétique du flash F1 : récupération du

benzene.
Entrée Sortie Transit
Exergie 2,23 2,22 0,9
thermomécanique
(k3/hr)x 107
Exergie chimique 2,36 2,36 2,36
(kJ/hr)x 107

Le rendement exergétique est constant dans les deux cas, et est prés de 99,8 % .
La consommation d’exergic au niveau du flash peut étre classée en deux niveaux :
I) consommation d’exergie thermomécanique par la chute de pression, et

2) consommation d’exergie chimique par dilution.

Pour rendre compte de I'effet de la perte de pression (1), nous allons la lier au systéme
de réaction qui va englober la vanne i I'entrée du flash. Le flash F1 concentre les
composants suivant deux phases, (liquide et vapeur). La consommation d’exergie
chimique est due a l'entrainement de composants volatils (hydrogéne et méthane) dans la

phase liquide et l'entrainement de condensables (benzéne, toluéne et diphényl) dans la
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phase vapeur. Dans les deux cas, les produits en question vont se retrouver dilués par
rapport a leur état 2 la sortie du réacteur. En utilisant les 4 simulations du bilan de matiére

(section 4.2.5) nous pouvons évaluer les consommations d’exergie chimique.

Consommation d’exergie chimique primaire :
Les indices des courants correspondent au schéma d’écoulement de la figure 4.3. La
consommation d'exergie chimique primaire du toluéne est calculée par :

CxPp = n," *(ex,"" - ex,™) G.D
Consommation d’exergie chimique primaire de I'hydrogeéne :

CxP, =n,"” *(ex,,"' —ex_.,‘g') (5.2

CxPj = consommation d'exergie chimique primaire en composant j,

ex; =exergie chimique molaire dans le mélange du composant j (équation 3.3),
H = hydrogéne,

i = courant numéro i,

n; = nombre de moles de la substance j,

T =toluéne.

Consommation d'exergie chimique transformée :

consommation d’exergie chimique transformée du benzéne :

CxTyy =gy *(exp,™ —ex,™) - (5.3)

consommation d’exergie chimique transformée du méthane :
CxT,, =nM‘°’*(exum -exu'g') : (5.9

Bz = benzéne,

CxT; = consommation d’exergie chimique transformée relative au composant j,

M = méthane.

Le tableau 5.4 résume les différentes valeurs des expressions des consommations
d’exergie transformée en fonction des alternatives et aussi le produit de la surface nette

par la consommation totale d’exergie primaire (CTP) qui est exprimée par :



BP.’ *nri _Bti *(l"'n,.') .

Bp; = consommation d'exergie primaire totale du procédé i,

Br; = consommation d'exergie transformée totale du procédé i,

N~ = rendement exergétique du procédé i.

Tableau 5.4 :

La variation maximale de I'expression surface nette*CTP est de 2,1%. La constance de la
surface nette dépend de la valeur de CTP, cependant la consommation d’exergie primaire
est due 2 la transformation du toluéne dans le réacteur. Le bilan de matiére montre (voir

tableau 4.2 ) que la quantité de toluéne qui réagit varie légérement en fonction des

alternatives.

Consommation d’exergie au niveau du flash en fonction des alternatives

(5.5)

Alternatives CXp CXr; (kJ/hr) Surface
(kJ/hr) nette*CTP
(kJ/hr)
Purge et 38997,64 181639,2 38556,37
recyclage
du benzene
Purge et 38408,27 176700,7 37978,052
récupération
du benzeéne
Récupération de | 38781,46 174186,9 38355.52
I'hydrogéne et
recyclage du
benzéne
Récupération de | 38153,97 169488.,6 37738,68

I'hydrogéne et
du benzéne.
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La faible variation des paramétres thermodynamiques (rendement et consommation
d’exergie) au niveau du flash Fl permet de mélanger les flux de matitres devant. On
remarque que les conditions de température et de pression i la sortie des flashs sont
identiques, en effet A la sortie du réacteur le flux de matiéres est condensé avant d'étre

acheminé vers le flash. Le regroupement décrit est illustré sur la figure suivante :

Sortie réacteur <
— sans recyclage = St
de benzéne:S| =
Apdpli;::;:on Mélangeur
(L—:”‘J> devant le
flash
Sortie réacteur = S2
—avec recyclage st

de benzene:S2.

Figure 5.7 : Mélange des courants devant le flash F1

5.3.1.3 Principe de base (PB 3) :

Le regroupement des courants 3 I'entrée du flash Fl entraine une modification des
compositions molaires des courants de sortie allant vers chacune des structures par
rapport au cas ol elles opérent avec des flashs distincts. Ainsi 2 la sortie du flash, il
faudra restituer les compositions molaires a I'entrée des blocs en aval, en répartissant les
composants chimiques selon leurs teneurs dans chaque structure a I'aide de séparateurs

fictifs. Le modéle SEP 2 inclus dans le simulateur ASPEN PLUS en permet la réalisation,
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en effet on peut spécifier A la sortie de ce module la fraction molaire de chaque com-

posant chimique.

Application du principe de base PB 3 :

Les deux branches de sortie aussi bien pour la phase vapeur que pour la phase liquide
doivent étre corrigées en restituant les compositions correspondantes. La répartition des
compositions est basée sur les 4 bilans de matiére, on détermine les fractions relatives de
chaque composant en tenant compte des différentes alternatives de structure en aval du
flash comme indiqué dans I'annexe 6. Ces fractions sont utilisées comme données dans
les diviseurs principaux (SEP 2) allant vers les groupes et les diviseurs secondaires

(SEP 2) a l'intérieur des groupes pour les différentes alternatives, les différentes valeurs

sont indiquées a I'annexe 6.

Topologie de la superstructure découlant de I’application des principes de base

PB2etPB3:

La topologie représentée par la figure ci dessous intégre le regroupement des courants
devant le flash Fl et l'utilisation des séparateurs SEP 2 pour la restitution des com-

positions molaires.
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Topologie de la superstructure a « procédés concurrents »

Le graphe topologique de la superstructure & «procédés concurrents» (figure 5.8) permet

de construire le schéma d’écoulement indiqué i I'annexe 7 pour effectuer la simulation

sur ASPEN. 1I reste & déterminer les modéles de procédés unitaires et les débits de

matiéres premieres alimentant chaque groupe.
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5.4.1 Choix des modeles des procédés unitaires

Tous les modeles décrits ci-dessous sont disponibles dans le logiciel ASPEN PLUS.

Réacteur : on a choisit le modele RSTOIC, ce modele utilise la table stoechiométrique et
les taux de conversion des réactifs pour calculer les valeurs des débits de sortie en
fonction des débits i l'entrée. Ce modele est utilis€ dans le cas ot on ne dispose pas des

données cinétiques des réactions.

Flash : le modéle FLASH 2 permet de simuler une séparation flash ayant une entrée et
deux sorties en deux phases (vapeur et liquide), on peut également spécifier I'ajout d'une

quantité de chaleur si nécessaire.

Membrane : On utilise le modéle SEP 2 couplé i une vanne pour modéliser la
membrane. Le modele permet de spécifier les compositions i chacune des deux sorties,

la vanne permet de spécifier la perte de charge sur le courant perméat (hydrogéne).

Absorbeur : Avec le modele RADFRAC qui suppose une séparation rigoureuse, il est

possible de spécifier qu'il s'agit d'un absorbeur dans l'option advance.

Colonne a distiller : On utilise le modele DSTWU qui effectue un calcul du taux de
reflux minimum, des quantités de chaleur au condenseur et au rebouilleur. Ce modeéle est
suffisant pour déterminer les caractéristiques thermodynamiques de la colonne pour le

design préliminaire.

Réchauffeur, refroidisseur, vanne : Le modele AEATER permet de modéliser un
échangeur de chaleur et une vanne. Dans le cas d'une vanne, on indique la valeur de la

perte de charge et on spécifie que la quantité de chaleur échangée est nulle.
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5.4.2 Débits de matieres premiéres

Les différentes structures incluses dans la superstructure ne sont pas alimentées par les
mémes débits de matieres premiéres. On se base également sur les 4 bilans de matiere
(section 4.2.5) qui indiquent les quantités correspondantes a chaque structure. Les débits

seront également divisés en autant d’alternatives comprises dans un groupe donné.

On remarque que pour les alternatives combinant I’utilisation de la colonne d’absorption,
une partie du débit de toluene frais est pourvue au niveau de I'absorbeur. On tient compte
aussi de la perte de toluéne frais dans le cas de I'utilisation d’un flash comme séparateur,
avec la simulation partielle du flash on détermine qu’elle s’établit 3 prés de 3% comme
indiqué sur les graphiques de l'annexe 5. Ainsi I’alimentation en toluéne de cette
alternative sera augmentée de cette valeur par rapport A celle qui utilise une colonne

comme séparateur.

Les valeurs des débits de matiéres premiéres sont corrigées toutes dans les mémes pro-
portions lors de la simulation pour respecter la spécification de la production de benzéne.

Les différents débits sont indiqués sur les tableaux 5.545.7 :

Tableau 5.5 : Débits d’hydrogeéne frais alimentant les 4 alternatives de recyclage du gaz.

Débits d’hydrogéne

Alternatives (kmol / hr)
Purge et recyclage du benzéne 195
Récupération de I’hydrogéne 68,72
et recyclage du benzéne
Purge et récupération du benzéne 194,617
Récupération de I’hydrogeéne 69,014
et du benzéne




Tableau 5.6 : Débits de toluéne frais alimentant les alternatives combinant I’absorbeur

Débits Débits de tolueéne
Alternatives a alimentant les
I’absorbeur alternatives
(kmol/ hr) (kmol / hr)

Stabilisation par colonne

et 5.6 31,58

séparation du toluéne
par une colonne

Stabilisation par colonne

et 5,6 32,53

séparation du toluéne
par flash

Stabilisation par flash et
séparation du toluéne 5,6 31,9
par une colonne

Stabilisation par flash et
Séparation du toluéne 5.6 32,8
par flash

Tableau 5.7 : Débits de toluéne frais alimentant les alternatives

ne combinant pas I'absorbeur.

Alternatives Débits de toluéne
(kmol /hr)
Stabilisation par colonne et 68,96

séparation du toluéne

par une colonne

Stabilisation par colonne et 71,04
séparation du toluéne

par flash
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CHAPITRE 6
REDUCTION DE LA SUPERSTRUCTURE
PAR LA METHODE DE REDISTRIBUTION DES CHARGES,
DETERMINATION DES UTILITES CHAUDE ET FROIDE
POUR LE RESEAU D’ECHANGEURS DE CHALEUR.

La simulation de la superstructure (chapitre 5) permet d’accéder aux paramétres
permettant de calculer les rendements et les consommations exergétiques des différents
procédés unitaires de la superstructure. Les structures en compétition sont alors
comparées en évaluant les charges exergétiques a travers les surfaces nettes (équation
3.13) des différents procédés unitaires les constituant. La réduction de la superstructure
est effectuée en 3 étapes, a chaque étape on a divisé le schéma d'écoulement en blocs a
I'intérieur desquels on élimine les altermatives de procédés unitaires les moins

performantes.

Définition des blocs de procédés unitaires :
Un bloc est une surface de contrdle englobant des procédés unitaires caractérisés par des

parameétres chimiques et thermomécaniques identiques a 'entrée et 2 la sortie.

Description des 3 étapes de la réduction :

1) pour la premiére réduction, les blocs sont construits au niveau des groupes de sous
procédés définis au paragraphe 4.1. Les blocs sont constitués d’alternatives de procédés
unitaires qui sont localement en compétition dans les groupes respectifs,

2) pour la deuxieme réduction, les blocs sont également construits au niveau des groupes
de sous procéde€s, cependant les alternatives conséquentes sont regroupées, et

3) enfin pour la 3 troisitme réduction, les blocs sont constitués d’alternatives consé-

quentes appartenant & des groupes différents.



6.1 Premiere réduction : 12 structures topologiques en compétition, 5 blocs

Pour la premiére réduction, le schéma d'écoulement est divisé en 5 blocs :

8loc 1 Bloc 2 A
. Absorbeur
. Purge +Membrane
* 4
| . Absorbeur
: <« +Purge

‘_——-———_‘ Réacteur

Flash

T~
Rasctos /
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Cotonne — |

Colonne
benzens

..................

lash
toluene

tolyene

colonne
sab

Colonne
benzéne

Colaane
feludne

Colonne
benzene

flash
toluens

'y

Figure 6.1 : 5 blocs de la lere réduction
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6.1.1 Alternatives de procédés unitaires en compétition au niveau de chaque

bloc pour la premiére réduction

Bloc1:
Le bloc 1 contient deux procédés unitaires concurrents appartenant au groupe purge et
recyclage du gaz:
BIl- a) purge et recyclage du benzéne, et
B1-b) récupération de I'hydrogeéne et recyclage du benzéne.
Bloc2:
Le bloc 2 contient deux procédés unitaires concurrents appartenant au groupe purge et
recyclage du gaz :
B2-a) purge et récupération du benzéne par l'absorbeur, et
B2-b) récupération de I'hydrogene par la membrane et du benzéne par
'absorbeur.
Bloc 3 :
Le bloc 3 contient deux procédés unitaires concurrents appartenant au groupe séparation
du liquide que sont :
B3-a) séparation du toluéne par une colonne, et
B3-b) séparation du toluéne par flash.
Bloc 4 :
Le bloc 4 contient deux procédés unitaires concurrents appartenant au groupe séparation
du liquide :
B4-a) séparation du toluéne par une colonne, et
B4-b) séparation du tolu¢ne par flash.
Bloc S :
Le bloc 5 contient deux procédés unitaires concurrents appartenant au groupe séparation
du liquide :

B5-a) séparation du toluéne par une colonne, et



B5-b) séparation du toluéne par flash.

Les blocs 4, 5 et 6 sont constitués des mémes procédés unitaires en compétition,
cependant les conditions des flux de matiéres a I'entrée de chaque bloc sont différentes.
Les différences sont fonction de I'absence de I'absorbeur et de I'utilisation d’une colonne
de stabilisation comme étapes précédentes au niveau du bloc 3. Les blocs 4 et 5 sont
alimentés en partie par un flux de matieéres provenant de I’absorbeur, la différence entre
les deux se situe au niveau de la stabilisation. En effet les procédés unitaires du bloc 4
sont précédés par une colonne de stabilisation alors que pour le bloc 5, ils sont précédés

par un flash comme stabilisateur.

La constance des sorties des alternatives de procédés unitaires concurrents au niveau de
chaque bloc permet de les isoler sans affecter les procédés en aval. Au niveau de chaque
bloc, la surface nette (équation 3.13) de chaque procédé unitaire est évaluée, les procédés

unitaires ayant les plus faibles surfaces nettes sont alors éliminés.

La séparation équitable ou corrigée (module SEP 2) des débits a |'entrée des blocs entre
alternatives concurrentes permet de faire une redistribution directe des charges en se
basant uniquement sur les surfaces nettes. En effet une redistribution des charges peut
entrainer une variation des consommations d’exergie primaire ou transformée modifiant
ainsi I'influence du procédé unitaire sur le rendement global. Cependant, les conditions 2
lentrée des procédés concurrents étant dans les mémes conditions, le rapport des
surfaces nettes entre deux blocs reste constant dans le cas d’une redistribution sur I'un ou

sur 'autre.
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6.1.2 Calcul des rendements exergétiques et des consommations d'exergie

des procédés unitaires pour la premiére réduction

Calcul des rendements exergétiques :

L’annexe 7 montre la superstructure avec les numéros des courants. Les spécifications
des courants d’entrée et de sortie des différents blocs ainsi que les parcours d’exergie en
transit sont indiqués dans I'annexe 8. Les rendements exergétiques sont évalués i ['aide

de I'équation 3.11, les valeurs numériques sont indiquées sur le tableau 6.1 .

Tableau 6.1 : Valeurs numériques du rendement exergétique des différents

procédés unitaires en compétition pour la lere réduction.

Procédés Rendement

unitatres Exergétique en %
Bl-a 1,38
Bl-b 4,32
B2-a 3,61
B2-b 5,65
B3-a 61,7
B3-b 57,6
B4-a 64,6
B4-b 57,38
BS-a 64
B5-b 57.3

Calcul des consommations d'exergie :
Le paragraphe 3.4 détaille les notions de consommation d'exergie primaire et trans-

formée. Les expressions algébriques des consommations d'exergie pour chacun des
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procédés unitaires sont indiquées dans 'annexe 9. Les valeurs numériques des consom-
mations d’exergie primaire (Bp) et transformée (Bt), les fractions d’exergie primaire (Ap)
et transformée (Az) sont indiquées sur le tableau 6.2.a, les surfaces positives, négatives et

nettes sont indiquées sur le tableau 6.2.b.

Tableau 6.2.a : Spécification des parameétres exergétiques des procédés unitaires

concurrents: consommations et fractions d’exergie primaire et

transformée.

Procédés | Bpx10™® | Bxx10® | .. Ap A

unitaires (kJ /hr) | (ki/hr)
Bl-a 1,98 102 |0,0138 | 1,6210° | 0,0831
Bi-b 2,41 66,1 |0,0234| 19710° | 0,054!
B2-a 1,94 100 |0,0361 | 1,5810° [ 0,082
B2-b 2,05 66,1 ]0,0565| 1,6810° | 0,054
B3-a 0 0,079 | 0,617 0 6,46'10°
B3-b 0,019 | 0,196 | 0,576 | 1,6110° | 1,610
B4-a 0 0,046 | 0,646 0 3,75107
B4-b 0.0099 | 0,116 | 0,574 | 8,0210° | 9.510°
BS-a 0 0,046 | 0,64 0 3,7510°
B5-b 0,0096 | 0,116 | 0,57 |7,82°10°| 9,4710°
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Tableau 6.2.b : Spécification des paramétres exergétiques des procédés

unitaires concurrents : surfaces positive, négative et nette.

Blocs Surface Surface Surface
positive négative nette
(M, - Ap) (1-m.)-4,
Bl-a 2,23x10” -0,082 -0,082
Bl-b 4,62x10” -0,053 -0,053
B2-a 5,72x10” -0,079 -0,079
B2-b 9,48x10” -0,051 -0,051
B3-a 0 -2,5x10° | -2,5x10”
B3-b 9,24x10° -6,8x107 -5,9x07
B4-a 0 -1,3x10° | -1,3x107
B4-b 4,610° -4,1x10° | -3,6x107
B5-a 0 -1,4x107° | -1,4x107
B5-b 4,48x10° -4x107 -3,6x10”

6.1.3 Analyse des charges exergétiques et élimination de procédés unitaires pour la

premiére réduction

Bloc 1 : le rendement exergétique du procédé Bl-a (purge et recyclage du benzéne) est
plus faible que celui du procédé Bl-b, ceci est dii aux pertes par rejets. Ces pertes
occasionnent une grande consommation d'exergie iransformée, 4 cause du fait que les
produits sont concentrés au niveau du flash et rejetés a la purge. Au niveau du procédé

B-1a, la réduction des pertes par la récupération de 'hydrogéne est réalisée i l'aide de la
membrane qui consomme de l'exergie primaire au niveau du compresseur, mais également
de l'exergie transformée di a la perte de pression a travers la membrane. Globalement, le

procédé Bl-a consomme moins d'exergie primaire et plus d'exergie transformée avec un
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rendement plus faible. Son impact sur le rendement global déterminé a l'aide de la surface
nette est plus négatif que celui du procédé B1-b. Ainsi les charges seront redistribuées du

procédé B1-a vers le procédé Bl-b comme illustré par Ia figure 6.2.a.

A ™

T~ 1

Y

1-ne
/'a B1-b

/
: ~_ .

v

Figure 6.2.a : diagramme des charges des alternatives Bl-a (purge et recyclage du
benzene) et B1-b (récupération de 'hydrogéne et recyclage du benzéne)

Bloc 2 : le scénario est le méme que pour les deux alternatives de procédés unitaires du
bloc 1, avec une réduction des pertes dans les deux alternatives Bl-a et B1-b par la
récupération du benzéne i l'aide de l'absorbeur. La figure 6.2.b montre les diagrammes
des charges des alternatives B2-a et B2-b ainsi que la direction de la redistribution des

charges.
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Figure 6.2.b : diagramme des charges des alternatives B2-a (purge et récupération du

benzene) et B2-b (récupération de 'hydrogeéne et récupération benzéne)

Bloc 3 : on note une faible consommation d'exergie chimique au niveau des alternatives
du bloc 3, ceci par le fait que les produits sont séparés et concentrés. Par contre les
variations de pressions entre les différentes colonnes occasionnent des consommations en
exergie thermomécanique. L’alternative B3-a (séparation du toluéne par une colonne)
occasionne uniquement une consommation d'exergie transformée, mais plus faible que
pour D'alternative B3-b (séparation du toluéne par flash). L'accroissement de Ia
consommation d'exergie transformée est due a la faible pression (sous vide) au niveau du
flash de séparation du toluéne. Ce vide entraine également une consommation d'exergie

thermomécanique par compression, on trouve également dans cette consommation les
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raisons de la réduction du rendement exergétique de cette alternative. Globalement

limpact de I’alternative B3-b est plus négatif .
Bloc 4 : les alternatives au niveau de ce bloc présente le méme scénario que pour celles
du bloc 3.

Bloc 5 : ici également, on note la méme situation que pour le bloc 3.

Les figures 6.3.a, 6.3.b, et 6.3.c indiquent les diagrammes des charges des alternatives

B3-a et B3-b; B4-a et B4-b; B5-a et B5-b.

/_\ 1

v

Figure 6.3.a : diagramme des charges des alternatives B3-a (colonne de toluéne )
et B3-b ( flash de toluéne), sans utilisation de l'absorbeur et stabilisation

par colonne.



79

Figure 6.3.b : diagramme des charges des alternatives B4-a (colonne de toluéne)
et B4-b (flash de toluéne ) avec utilisation de 'absorbeur et stabilisation

par colonne.

v
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/—\\ |

=

A

Figure 6.3.c : diagramme des charges des alternatives B5-a (colonne de toluéne)
et B5-b (flash de toluéne), avec utilisation de l'absorbeur et stabilisation

par flash.
6.2 Graphe des alternatives restantes apres la premiére réduction
L’élimination des procédés unitaires décrits plus haut, réduit le nombre de structures

topologiques. En effet les combinaisons incluant ces procédés en question sont exclues,

le nombre d’alternatives restant est alors de 3 comme illustré par la figure 6.4.
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Meribrane

Recyclage

Aby(
du benzéne
Fiash / colonre Vde stabilisation

colonne

de stabilisation
Colonne | ! Colonr?e Colonne
de benzéne de benzeéne de benzene
Colonne Colonne Colonne
de toluéne b de toiuéne v de toluéne

L |

2 structures 1 structure

Figure 6.4 : 3 structures topologiques restantes apres la lere réduction.

Les alternatives restantes sont :

1) récupération de l'hydrogeéne et recyclage direct du gaz, stabilisation par colonne.
séparation du benzéne par colonne, séparation du toluéne par colonne,

2) récupération de I'hydrogéne et récupération du benzéne par l'absorbeur, stabilisation
par une colonne, séparation du benzene par colonne, séparation du toluéne par colonne,
3) récupération de 'hydrogéne et récupération du benzéne par l'absorbeur, stabilisation

par un flash, séparation du benzéne par colonne, séparation du toluéne par colonne.

6.3 Deuxiéme réduction : 3 structures topologiques en compétition, 1 bloc

Le schéma d'écoulement des structures restantes est représenté par la figure 6.5, ony

indique aussi le bloc 6 défini pour la deuxi¢éme réduction.
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Figure 6.5 : | bloc pour la 2eme réduction

6.3.1 Alternatives de procédés unitaires en compétition au niveau du bloc pour la

deuxiéme réduction

Le bloc 6 identifi€ pour la deuxieéme réduction contient en plus de 1'absorbeur, les alterna-

tives suivantes divisées chacune en deux composantes.

B6-a) lere alternative ;

B6-al ) stabilisation par colonne et séparation du benzéne par une colonne, et

B6-a2) séparation du toluéne par colonne.
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B6-b) 2eme alternative :
B6-bl ) stabilisation par flash et séparation du benzéne par une colonne, et

B6-b2) séparation du toluéne par colonne.

Au niveau de chaque alternative, les procédés unitaires cités sont conséquents, la surface
nette de I'alternative est égale & la somme des surfaces nettes de ses constituants.

L alternative qui a la plus faible surface nette est éliminée.

6.3.2 Calcul des rendements exergétiques et des consommations d’exergie des
procédés unitaires pour la deuxiéme réduction et élimination des procédés

unitaires les moins performants

La procédure de calcul est la méme que celle utilisée lors de la premiére réduction
(paragraphe 6.1.2), les valeurs des rendements exergétiques sont indiquées sur le tableau
6.3, les valeurs des paramétres des consommations d’exergie primaire et transformée sont

indiquées sur les tableaux 6.4.a et 6.4.b.

Tableau 6.3 : valeurs numériques du rendement exergétique des différents procédés

unitaires pour la deuxiéme réduction

Procédés Rendement
unitaires Exergétique en %
B6-al 62
B6-a2 64,6
B6-bl 57,49
B6-b2 64




Tableau 6.4.a : Spécification des parameétres exergétiques des procédés unitaires

concurrents : consommations et fractions d’exergie primaire et

transformée pour la deuxieme réduction.

Procédés | Bpx10° | Bx10® | 1., Ap Ac
unitaires (kJ /hr) | (kJ/hr)
B6-al 0,115 3,14 | 062 [9,39x10° | 0,0026
B6-a2 0 0,046 | 0,646 0 3,75x10°
B6-bl 0,022 | 0025 | 0,575 | 1,81x107 | 2,02x10”
B6-b2 0 0,046 | 0,64 0 3,75x107

Tableau 6.4.b : Spécification des paramétres exergétiques des procédés

unitaires concurrents : surfaces positive, négative et nette pour la

deuxieéme réduction.

Procédés Surface Surface Surface
unitaires positive négative nette
M, - Ap) (1-n,)-4,
B6-al 5.82x10° | -0,00098 | -9,2x107
B6-a2 0 -1,3x10° | -1,3x10°
B6-bl 1,04x10” -8,6x10° | 1,82x10°
B6-b2 0 -1,4x10° | -1,4x10”°

On obtient alors Snerte (B6-a) = -93,3x10° et Snette (B6-b) = -1,218x10°%, I'alternative
B6-a (stabilisation par une colonne, séparation du benzéne par une colonne et séparation

du toluéne par une colonne) est éliminée puisqu’elle présente une plus faible surface

nette.
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6.3.3 Analyse des charges exergétiques pour la deuxiéme réduction

La surface nette de B6-b2 (-1,4x107°) est légérement plus négative que celle de B6-a2
(-1,3x107%), cependant 1'écart entre les surfaces nettes de B6-bl (18,2x10'5) et de B6-al
(-92x107) est trés significative. Le rendement exergétique de B6-al (62 %) est plus
élevé que celui de B6-bl (57,5 %) et il consomme plus d'exergie primaire di au rejet
d'hydrogéne. A ce niveau de l'analyse, I'alternative B6-al est nettement plus avantageux.
Mais la pénalité se situe au niveau de la consommation d'exergie transformée. La perte de
charge entre les colonnes de stabilisation et de benzéne entraine une importante
consommation d'exergie transformée, alors que pour l’alternative B6-al le flash et la
colonne de benzéne sont 3 la méme pression. De plus les rejets au stabilisateur ne sont
pas présents dans le cas du flash, ils sont transférés vers la colonne d'absorption, ce qui

contribue également a réduire la quantité d'exergie transformée consommée.
6. 4 Graphe des alternatives restantes apres la deuxiéme réduction

L élimination des alternatives B6-al et B6-a2 réduit le nombre de structures topologiques

4 2, les alternatives restantes sont indiquées sur la figure 6.6.

Membrane

Absorbeyr /\ Recycisge

du benzéene
colonne
Flash 4 de stabilisation
Colonne | 4 Colonne
de benzene de benzéne
Colonne Coatenne
de toluane | b de tolusns

1 structure 1 structure

Figure 6.6 : 2 structures topologiques restantes apres la 2eme réduction
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6.5 Troisieme réduction : 2 structures topologiques en compétition, 1 bloc

A ce stade, il reste deux alternatives topologiques constituées par des procédés unitaires
appartenant i différents groupes mais conséquents, ils sont regroupées dans un seul bloc

qui est illustré 3 la figure 6.7.

Bloc 7
___________________________ |
: A :
Absarbeur I
Membrane +Membrane |
! |
I |
I
L Réacteur !
! Flash I
' I
: Réacteur Flash
| |
i Colonne Calonne |
i stab stab ||
i I
‘ Catanne | |
| Colonne benzéne
i benzéne |
I
I
[
Colonne Colonne ||
| toluéne toluéne |
[
| Y I
i I
o |
1
< |
I

Figure 6.7 : 1 bloc pour la 3eme réduction
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6.5.1 Alternatives de procédés unitaires en compétition au niveau du bloc pour

la troisiéme réduction

Le bloc 7 identifi€ pour la troisi¢tme réduction contient les alternatives suivantes divisées
chacune en quatre composantes.
B7-a) lere alternative :
B7-al) réacteur avec du benzeéne recyclé a I'entrée,
B7-a2) recyclage direct du gaz avec récupération de l'hydrogéne par la membrane,
B7-a3) stabilisation par colonne, colonne de benzéne et colonne de toluéne.
B7-b) 2eme alternative :
B7-bl) réacteur sans recyclage de benzéne,
B7-b2) recyclage du gaz avec récupération de I’hydrogéne par la membrane et
récupération du benzéne par I’absorbeur,

B7-b3) stabilisation par flash, colonne de benzéne et colonne de toluéne.

La superstructure 3 «procédés concurrents» est maintenant réduite A la combinaison de

ces deux alternatives, elle est indiquée i I'annexe 11.

6.5.2 Simulation de la superstructure a «procédés concurrents » réduite apres la

premiére et la deuxiéme réduction

La réduction de la superstructure nécessite un réajustement des débits de matieres
premiéres pour respecter les spécifications de la production. Dans ce cas également, les
valeurs sont déterminées en considérant les bilans de matiére et en tenant compte de la
réduction du nombre de subdivisions. Les débits de matiéres premieres sont indiqués sur

les tableaux 6.5 et 6.6
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Tableau 6.5 : Débits d’hydrogene frais pour la simulation de la superstructure 2

«procédés concurrents» réduite apres la premiére et la deuxiéme réduction

Alternatives Débits molaires d’hydrogéne
(kmol /hr)
Récupération de I’hydrogeéne 142,5

Et recyclage du benzéne

Récupération de I’hydrogéne 137,97
Et du benzéne

Tableau 6.6 : Débits de toluéne frais pour la simulation de la superstructure a

«procédés concurrents» réduite apres la premiére et la deuxieéme réduction

Alternatives Débits molaires

de toluéne frais
(kmol/ hr )

Stabilisation par flash 131,07

11,66 (a I'absorbeur)

Stabilisation par colonne 142,27

6.5.3 Calcul des rendements exergétiques et des consornmations d’exergie des

procédés unitaires pour la troisieme réduction

On applique la méme procédure utilisée pour la premire réduction, pour calculer les
rendements et les charges exergétiques. Les valeurs des rendements exergétiques sont
indiquées sur le tableau 6.7, les valeurs des paramétres des consommations d’exergie

primaire et transformée sont indiquées sur les tableaux 6.8.a et 6.8.b.



unitaires pour la troisiéme réduction

Tableau 6.7 : valeurs numériques du rendement exergétique des différents procédés

Procédés Rendement

unitaires Exergétique en %
B7-al 0,962
B7-a2 0,034
B7-a3 0,62
B7-bl 0,963
B7-b2 0,083
B7-b3 0,565

transformée pour la troisieéme réduction.

Tableau 6.8.a : Spécification des paramétres exergétiques des procédés unitaires

concurrents : consommations et fractions d’exergie primaire et

Procédés | Bpx10® | Bmx10® Tex Ap A

unitaires | (kJ /hr) | (kJ/hr)
B7-al 630 156 | 0,962 | 0,4927 0,012
B7-a2 10,1 150 | 0,034 | 7.88x10° | 0,117
B7-a3 0,28 1,83 0,62 | 2,16x10* | 0,003
B7-bl 631 153 | 0,963 0,493 0,0119
B7-b2 7,95 73,9 | 0,083 | 6,62x10”° | 0,058
B7-b3 0,026 | 024 | 0,565 | 2,05x10° |1,39x10*

89



Tableau 6.8.b :

Spécification des parametres exergétiques des procédés

unitaires concurrents : surfaces positive, négative et nette pour la

troisiéme réduction.

Procédés Surface Surface Surface
unitaires positive négative nette
(M, 4p) (1-n,)-4,
B7-al 0,474 -4,6x10™ 0,4737
B7-a2 2,7x10% 0,113 -0,113
B7-a3 1,3x10* -5,44x10* | -4,1x10°
B7-bl 0,475 -4,48x10™ 0,4744
B7-b2 5,12x10™ -0,052 -0,052
B7-b3 1,16x10° | -6,07x10° | -4,91x10°

6.5.4 Choix de la topologie finale

Comme établi précédemment, le choix de la topologie est basée sur la valeur des surfaces
nettes, qui sont déterminées en faisant le cumul des surfaces des procédés unitaires
constituants les deux alternatives identifiées 2 la section 6.5.1.

Snette (B7-a) = 0,36, et

Snette (B7-b) = 0,422.

Snette (B7-a) > Snette (B7-b) on choisit alors comme structure celle combinant

I'absorbeur pour récupérer le benzéne et I'utilisation d’un flash comme stabilisateur.

6.5.5 Analyse des charges pour la troisieme réduction

Alternatives B7-al et B7-a2 : ['alternative B7-al (systéme de réaction avec recyclage

du benzéne ) a un effet positif légérement plus faible (0,4737) sur le rendement global que
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Falternative B7-a2 (syst@me de réaction sans recyclage du benzene) dont la surface nette
séleve a 0,474. L'écart s'explique par la dilution par le benzéne des matieres premiéres
fraiches et recyclées, qui se traduit par une consommation supplémentaire d'exergie

chimique.

Alternatives B7-a2 et B7-b2 : L’alternative B7-a2 (récupération de I'hydrogéne par la
membrane et recyclage du benzéne) consomme plus d'exergie primaire et transformée,
mais 3 un rendement plus faible que I’alternative B7-b2 (récupération de 'hydrogene par
la membrane et du benzéne par I’absorbeur). La pénalité sur I'alternative B7-a2 est situce
au niveau des pertes de benzéne par rejet. Pour récupérer le benzéne, on utilise un
absorbeur, ce qui occasionne une consommation supplémentaire d'exergie primaire au

niveau de la pompe de toluéne. Globalement I’alternative B7-a2 a un impact plus positif.

Alternatives B7-a3 et B7-b3 : l'alternative B7-a3 a un rendement plus élevé et
consomme plus d'exergie primaire, ceci l'avantage. Mais il consomme plus d'exergie
primaire d& A la chute de pression entre la colonne de stabilisation et la colonne de
benzéne, mais aussi aux pertes par rejets au niveau de l'absorbeur. Par contre au niveau
de I'alternative B7-b3, le flash et la colonne de benzéne sont i la méme pression, de plus
il y a pas de rejets, les produits étant acheminés vers l'absorbeur. Le transfert des rejets
vers P'absorbeur améliore l'impact du flash sur le rendement global. Bien que ces rejets
vont diminuer les performances de I'absorbeur l'impact global est positif pour le couple

flash - absorbeur.
6.6 Amélioration de la solution finale par relocalisation de I'absorbeur
L'un des avantages de la méthode proposée est de pouvoir déterminer les causes de

contre performance énergétique de chaque procédé unitaire au niveau des alternatives.

L’analyse des charges au cours des réductions successives permet de constater que les



procédés unitaires du groupe purge et recyclage du gaz possédent les surfaces les plus

négatives. La figure 6.8 montre la configuration des procédés unitaires de ce groupe.

t

Rejets

l

Membrane

—Vars le réacteur»

Vapeur
|
|
S
» Absorbeur
Flash |
Benzéne récupereé
i
Liquide

v

Figure 6.8 : Configuration de la membrane et de I’absorbeur dans la structure optimale.

Le tableau 6.9 résume les valeurs et les causes des consommations exergétiques au niveau

du groupe purge et recyclage du gaz.



Tableau 6.9 :

Sommaire des consommations d’exergie du groupe purge et recyclage du

gaz dans la structure optimale (récupération de I'hydrogéne par la

membrane et récupération du benzéne par l'absorbeur).

Description de la nature

de la consommation

exergie primaire

consommée x10 ~°

Exergie

transformée

(kmol /hr) consommée x10
(kmol /hr)
Rejet a la purge 0,543 68,41
Détente i travers la 0 2,349
membrane
Pompage et compression 7,35 0
Dilution 0,0513 3,512

Pour déterminer I'impact relatif de chaque équipement (membrane et absorbeur) sur

lefficacité thermodynamique global du bloc, on détermine les charges individuelles de Ia

membrane et de 'absorbeur. Le tableau 6.10 indique les valeurs numériques, le dia-

gramme des charges est représenté par la figure 6.9.

Tableau 6.10 : Rendements et consommations exergétiques

de l'absorbeur et de la membrane

Rendement | Exergie primaire Exergie
exergétique | consommée x 10° transformée
(kJmr) | Consommée x10°
(kJ/hr)
Absorbeur | 99,38 % 0,0123 0
Membrane | 2,36% 6,688 70,76




Absorbeur

o, \ Membrane

~

Figure 6.9 : Diagrammes des charges de la membrane et de I’absorbeur.

Le rendement exergétique de I’absorbeur est élevé et il ne consomme pas d’exergie trans-
formée, contrairement 4 la membrane qui a un rendement faible et consomme de l'exergie
transformée di surtout A la grande perte de pression (exergic thermomécanique) et aux
rejets (exergie chimique). En se basant sur le principe de la redistribution des charges
(section, 3.3.3) pour augmenter le rendement global, on redistribue les charges exer-

gétiques de la membrane sur I'absorbeur comme illustré sur la figure suivante :
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Membrane

Absorbeur

ST

Figure 6.10 : redistribution des charges de la membrane sur l'absorbeur.

La redistribution des charges de la membrane sur l'absorbeur permet alors :
1) la réduction de la quantité de benzéne rejetée a la membrane, et

2) 'augmentation du débit de gaz a I'absorbeur.

(1) entraine une réduction de la consommation d’exergie transformée par la membrane
qui on le rappelle 3 un rendement plus faible, ceci diminue alors I'effet négatif sur le
rendement global. (2) entraine une augmentation du débit de toluéne frais a I'absorbeur.
Ceci a pour conséquence d'accroitre la consommation d’exergie primaire au niveau de la
colonne d’absorption qui a un rendement plus élevé, entrainant ainsi un accroissement de

I'effet positif sur le rendement global.

Pour réaliser cette redistribution des charges, on déplace I’absorbeur 2 la sortie du flash
de séparation des phases. Ainsi tout le benzéne est récupéré, mais les quantités de
méthane, dhydrogéne et de toluéne acheminées vers la membrane reste constante. La

figure 6.11 montre la nouvelle position de la I'absorbeur.
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Figure 6.11 : Nouvelle position de I'absorbeur.

6.6.1 Analyse des effets de la relocalisation de I'absorbeur sur le systéme de

séparation

Le déplacement de I'absorbeur entraine un réajustement de la répartition de la quantité de
toluéne frais alimentant le systéme, on rappelle qu’une partie entre par 'absorbeur. Mais

la quantité totale pour produire les 265 kmol/hr de benzéne reste constante.

L’accroissement de la quantité de benzéne provenant de I’absorbeur entraine également
un réajustement au niveau de la quantité venant du flash F1, via le réacteur. Cependant le
débit de matiéres arrivant au systéme de séparation reste constant pour une méme
production de benzéne. Le rendement et les charges exergétiques du systéme de

séparation restent alors constants.
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6.7 Simulation de la solution finale

Les valeurs initiales des débits de matiéres premiéres sont celles obtenues par le bilan de

matiére basé sur l'alternative qui utilise une récupération du benzéne et de I'hydrogéne.

Contraintes : deux contraintes sont introduites pour respecter la quantité de benzéne a
produire et le rapport du débit molaire d'hydrogéne sur les aromatiques a I'entrée du
réacteur. Pour la premiére contrainte, la variable manipulée est le débit molaire de toluéne
frais & I'entrée du procédé. Pour la deuxiéme contrainte, la variable manipulée est la
quantité d'hydrogéne frais. Ces contraintes sont spécifié¢es a l'aide de la fonction

"DESIGN SPEC" définie dans ASPEN.

Schéma d'écoulement et résultats

Le schéma d'écoulement est indiqué sur la figure 6.12, le fichier de résultat est indiqué &

l'annexe 11. : .
] | 1 !

Figure 6.12 Schéma d’écoulement de la solution finale.



6.8 Rendement exergétique de la solution finale
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Le tableau 6.11 donne les valeurs numériques des composants du rendement exergétique.

Tableau 6.11 : Composant du rendement exergétique de la solution finale

Thermomécanique

Chimique

Total

Exergie a
I'entrée

(kj/hr)

9,53x10’

1,17x10°

1,26x10°

Exergied la

sortie

(k/y/hr)

7.57x10’

9,06x10®

9,82x10°

Exergie en
transit

(ky/hr)

7730,7

2,09x10°

2,17x10°

Le rendement exergétique de la solution finale est de 77,65 %

6.9 Détermination des cibles pour le réseau d'échangeurs de chaleur

La derniére étape de la synthése du procédé concerme la conception du réseau

d’échangeurs de chaleur. Dans ce travail on indique seulement les cibles concernant la

quantité minimale de puissance calorifique et

frigorifique. La méthode du pincement est utilisée, en effet elle est reconnue comme une

des plus performantes pour le conception des réseaux d’échangeurs de chaleur, par

intégration des procédés.

la quantité minimale de puissance
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C’est une méthode introduite par «Linnoff et al., 1982; Linnhoff et Hindmarsh, 1983:
Linnhoff et Ahmad, 1986».La détermination des cibles suppose une intégration au niveau
de la récupération de la chaleur entre les différents courants de matiéres du procédé. Les
courants chauds étant utilisés pour satisfaire la demande en chaleur des courants froids et
vis versa. L’excédent de chaleur est évacué par une source externe de froid (puissance
minimale frigorifique), de la méme fagon, le supplément des besoins en chaleur des
courants froids est satisfait par une source externe (puissance minimale calorifique). La
détermination des puissances minimales est initialement basée sur une méthode graphique
par une représentation sur un diagramme température versus enthalpie des courants du
procédé, les courbes obtenues sont appelées composites chaudes et froides, le point de
température minimale entre les deux courbes est dénommé point de pincement. Une
méthode dite «méthode des tables » est par la suite proposée «Linnoff et al., 1982; Smith,
1995» elle permet d’obtenir les mémes résultats avec l'intérét d’éviter la construction

graphique.

Les différents courants du procédé sont indiqués sur le tableau 6.12, on y indique la
nature des courants, les plages de températures, les variations totales d’enthalpie ainsi que
les chaleurs spécifiques totales d pression constante. On remarque que la variation de
température au niveau des rebouilleurs et condenseurs est fixée fictivement & 1°C comme
suggérée par «Douglas, 1988», ceci dans le but de pouvoir déterminer une valeur de [a

chaleur spécifique totale.



Tableau 6.12 : Caractéristiques thermiques des courants de matiéres

Courants Numéros Types Température | Température | Variation
initiale cible d’enthalpie

(O 9) MW

Entrée du 1 Froid 59 621,1 28,63

four de

préchauffage

Condenseur a 2 chaud 690,7 37.8 -32,27

Ia sortie du

réacteur

Condenseur 3 chaud 64,7 53,5 -5,43

de la colonne

de benzéne

Rebouilleur 4 froid 146,63 147,63 6,28

de la colonne

de benzéne

Refroidisseur 5 chaud 63,7 25 -3,73

du benzéne

Condenseur 6 chaud 113,3 112,3 - 1,047

de la colonne

de toluéne

Rebouilleur 7 froid 253 254 0,89

de la colonne

de toluéne

1 étage du 8 chaud 411,23 49 - 1,39

compresseur

2 ™ érage du 9 chaud 364,62 49 - 1,24

compresseur

Les puissances
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requises sont déterminées pour une valeur minimale de I'écart de

température (ATmin) entre les différents échangeurs de chaleur. La détermination de cette

valeur fait appelle a un calcul d’optimisation en considérant les coiits de I'énergie et de

I'investissement initial qui est fonction de la surface globale d’échange. En effet la surface

d’échange varie inversement par rapport 3 ATmin, alors que les quantités d'énergie

externes varient dans le méme sens. En disposant des fonctions économiques de

I'investissement en fonction de la surface et des cofts de I'énergie, on détermine la valeur

optimale de ATmin, cette procédure est bien décrite dans «Linnoff et Ahmad, 1986».
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Dans notre cas on prend la valeur standard suggérée de 10 °C qui est aussi la température

au pincement.

En utilisant [a méthode des tableaux décrits plus haut, on détermine les puissances
calorifiques et frigorifiques, QH et QC.

OH = 26,371 MW

gC= 0,15 MW
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CHAPITRE 7

EVALUATION DE L’APPROCHE PAR RAPPORT A L’APPROCHE
HIERARCHIQUE ET L’APPROCHE MATHEMATIQUE

L’approche qu’on a proposée pour la synthése du procédé de fabrication de benzéne est
basée sur une analyse thermodynamique, elle se distingue des méthodes thermody-
namiques connues en deux points :

1) I'analyse est basée sur une superstructure, et

2) les alternatives sont comparées simultanément en utilisant la méthode de redistribution
des charges et en évaluant I'impact de chaque sous procédé sur le rendement global ainsi

que leurs interactions entre eux.

L’utilisation de la superstructure assure que toutes les possibilités logiques ont été

examinées et comparées, ceci est une condition nécessaire pour atteindre I’optimum.

La méthode de redistribution des charges permet de comprendre les causes de
dégradation énergétique liées 4 chaque option. Elle permet également de déterminer
I'impact de chaque sous procédé sur le rendement global mais aussi I'interaction des sous
procédés entre eux. Ces aspects permettent au concepteur de faire des choix objectifs
tout en gardant le contrdle du design, en outre il dispose des solutions non optimales

mais réalistes.

Cependant, dans notre approche on ne tient pas compte du coit du capital, ainsi  la fin
du design le concepteur doit évaluer le potentiel économique pour s’assurer de la

rentabilité du projet.
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7.1 Evaluation de I’approche par rapport a I’approche hiérarchique

Dans I'approche hiérarchique, les paramétres de fonctionnement sont fixés en se basant

sur des méthodes heuristiques, on a la méme démarche.

Dans l'approche hiérarchique, le choix de la structure du procédé€ est séquentiel, ceci ne
permet pas d’étudier les interactions entre les différentes parties. Dans notre approche les
charges exergétiques et les surfaces nettes permettent d’évaluer les sous procédes et de

déterminer leurs impacts sur le rendement global.

Le procédé de fabrication de benzéne 2 été également synthétisé en utilisant I'approche
hiérarchique «Douglas, 1985; Douglas, 1988». La solution obtenue est illustrée par la
figure 7.1, elle se résume ainsi :

a) purge du gaz et recyclage direct,

b) utiisation d’une colonne pour la stabilisation,

c) utilisation d’une colonne pour la séparation du benzene, et

d) utilisation d’une colonne pour la séparation du toluéne.

Purge
K
—r
]
W, 31K 'J
b
feed WIK o K
Toluene 295 K 4
feed
QB
recycle
66 K
/¢
Diphenyl

Figure 7.1 : Schéma d’écoulement obtenu avee I"approche hiérarchique
(tiré de Douglas, 1988)
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La différence avec la solution trouvée par notre approche se situe au niveau du recyclage
du gaz et de la stabilisation. On utilise un flash pour la stabilisation, bien que qu’il a un
rendement exergétique plus faible qu'une colonne, mais il consomme moins d’exergie
transformée. Le couple flash-absorbeur est plus performant que le couple colonne-
absorbeur (voir section 6.3.3). Dans I'approche hiérarchique il n'est pas possible d’étudier
I'interaction entre les systemes de recyclage du gaz (absorbeur) et de séparation du liqui-
de (flash ou colonne), d’ou I'élimination des alternatives dont les performances sont

fonction de l'interaction entre les deux systémes.

7.2 Evaluation de ’approche par rapport i I’approche mathématique

Dans I’approche mathématique le concepteur n’interagit pas avec le design une fois que
le probléme est modélisé. Il obtient également une solution optimale unique choisie sur
une base économique, le concepteur ne dispose pas d’information sur les défauts des

alternatives éliminées.

La synthése du procédé a été également effectuée par I'approche mathématique «Kocis et
Grossmann, 1989», la figure 7.2 illustre la solution optimale qui se résume ainsi :

a) utilisation d’une membrane i la purge pour récupérer I’hydrogéne,

b) utilisation d’une colonne pour la stabilisation,

¢) utilisation d’une colonne pour la séparation du benzéne, et

d) utilisation d’une colonne pour la séparation du toluéne.
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Figure 7.2 : Schéma d’écoulement obtenu par I’approche mathématique
(tiré de Smith, 1995)

La différence majeure avec notre solution est I'utilisation de I’absorbeur couplée avec un
flash comme stabilisateur dans notre cas. La solution trouvée par notre approche suppose
également une relocalisation de I'absorbeur par rapport A sa position initiale dans la
superstructure. Avec I’approche mathématique la superstructure est certes réductible
mais la position des procédés unitaires reste figée. En utilisant la méthode de
redistribution de charges, on a pu déterminer la position optimale de I’absorbeur d'un
point de vue du rendement exergétique, en effet on dispose de I'information sur les
performances thermodynamiques de I’absorbeur, qui dans ce cas sont excellentes (voir

paragraphe 6.4).

Avec I'approche mathématique, les parameétres opératoires des procédés unitaires sont

optimisés sur une base financiére, dans notre cas, elles sont fixées au début du design en
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se basant sur des méthodes heuristiques. Les méthodes heuristiques sont déterminées sur
une base expérimentale proposant des parameétres opératoires proches de I'optimum

économique.

Dans notre approche, le réscau d'échangeurs de chaleur est congu une fois que la
structure topologique du procédé est déterminée. Avec I'approche mathématique, le

réseau d’échangeurs de chaleur peut étre considéré dans la modélisation.

7.3 Comparaison des résultats de la synthese du benzéne par les approches

hiérarchique, mathématique et ’approche proposée

Les résultats comparés concernent les consommations de matiéres premiéres, les débits
de rejets, les consommations énergétique et enfin les rendements exergétiques. Egalement

on discute des profits annuels sur la base des données disponibles.

Pour déterminer les différents paramétres de comparaison on effectue une simulation de
chacune des solutions en imposant les mémes contraintes A savoir la quantité de benzéne
produite et un méme rapport hydrogéne sur aromatique a l'entrée du procédé qui est
égale 3 5. Cependant pour la solution obtenue par l'approche mathématique on ne dispose
pas des valeurs des paramétres opératoires, par conséquent on les prend égaux a ceux

obtenus par l'approche qu’on a proposée.

7.3.1 Comparaison des consommations de matiéres premiéres et des débits

de rejets

Le tableau 7.1 illustre les valeurs des débits de matiéres premiéres et des débits de rejets.
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débits de matiéres premiéres et de rejets pour les différentes solutions

Débit molaire Débits molaire de | Débits de
d'hydrogéne frais toluéne frais rejets
(kmol/ hr) (kmol/ hr) (kmol /hr)
Solution par 748,98 279,49 482,29
I'approche
hiérarchique
Solution par 277,714 280,08 558,39
l'approche
mathématique
Solution par 269.,6 276,25 293,89
'approche
proposée

L'approche qu'on a proposée entraine moins de consommation en matiéres premiéres,

cela est di a l'utilisation de I'absorbeur pour récupérer le benzéne. La récupération du

benzéne permet de réduire la quantité de toluéne qui réagit, mais également de diminuer

la quantité d’hydrogeéne tout en gardant un rapport de S entre le débit d'hydrogéne sur les

aromatiques comme spécifié.

L'approche proposée produit moins de rejets, cela est dii 2 la récupération de I'hydrogéne

A la membrane, du benzéne a I'absorbeur mais également 2 la récupération des produits

au niveau de la stabilisation par flash qui sont acheminés vers 1’absorbeur.

7.3.2 Comparaison des consommations énergétiques et des rendement exergétiques

Les consommations énergétiques sont décomposées en trois constituant que sont :

a) la consommation d’énergie électrique au niveau des compresseurs, pompes etc,
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b) la consommation d’énergie thermique au niveau du four, des réchauffeurs et

des rebouilleurs, et

c) la consommation d’énergie frigorifique au niveau des condenseurs, entre les étages de

compression et des refroidisseurs.

Le tableau 7.2 illustre les valeurs des consommations énergétiques et des rendements

exergétiques.

Tableau 7.2 :

les différentes solutions

Consommations énergétiques et rendements exergétiques pour

Puissance { Puissance Puissance | Rendement
€lectrique | thermique | Frigorifique |exergétique
MW MW MW %
Solution par 3,13 33,80 40,63 69,81
I'approche
hiérarchique
Solution par 3,46 38,96 44,88 76,61
l'approche
mathématique
Solution par 3,4 35,81 41,4 77.38
I'approche
proposée

La solution obtenue par I'approche hiérarchique consomme moins d’énergie électrique et
frigorifique mais nécessite plus d’énergie thermique. Cela est dii au fait qu’elle n’utilise

pas de membrane pour récupérer I'hydrogéne, par contre elle utilise une colonne de plus
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pour la stabilisation ce qui est la cause de I'augmentation de la demande en puissance

thermique pour le rebouilleur.

La solution obtenue par I'approche mathématique consomme plus d’énergie électrique,
thermique et frigorifique. Le passage du benzéne qui n’est par récupéré par I'absorbeur a
travers la membrane augmente la puissance du compresseur multiple a la sortie de la
membrane. Egalement la solution par I'approche mathématique utilise une colonne com-
me stabilisateur, ce qui est la raison de I’augmentation de la puissance thermique au

niveau du rebouilleur et de la puissance frigorifique au niveau du condenseur.

Le rendement exergétique de la solution obtenue est supérieure & ceux obtenus par les
approches hiérarchique et mathématique comme prévu, notre approche étant basée sur
I'optimisation du rendement exergétique. Le rendement exergétique exprime le degrés de
perfection thermodynamique de chaque solution a travers les consommations de matiéres

premiéres, d’énergie et de production de rejets.

7.3.3 Comparaison des profits annuels

Une évaluation économique a été effectuée par «Kocis et Grossmann, 1989» pour leur
solution obtenue par l'approche mathématique. Les profits sont basés sur la vente du
benzéne, du diphényl, et des produits de la purge. Les coiits incluent les matiéres
premiéres, les utilités (électricité, vapeur, eau de refroidissement), également les colits de
lIinvestissement sur la membrane, le réacteur, les colonnes de distillation, les compres-
seurs et pompes. Dans leur évaluation, ils ont utilisés des modeles linéaires pour tous les
deux types de coiits énoncés. En résolvant le modéle mathématique, ils obtiennent un
profit annuel de 5887x10° US $ / an. La solution obtenue par 'approche mathématique

n'inclut pas le réseau d'échangeurs de chaleur dans sa formulation bien que ceci soit
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possible, on suppose alors que les besoins thermiques ou frigorifiques sont satisfaits de

facon individuel sans intégration.

Dans leur étude, ils ont également déterminé le profit annuel de la solution obtenue par

lapproche hiérarchique qui s'éleve 3 4814 x10° US § /an .

La variation des coilts par rapport a notre approche en outre des paramétres opératoires
(valeurs non disponibles) qui conditionnent les coiits des procédés unitaires, se situe au
niveau de l'utilisation de l'absorbeur et d'un flash comme stabilisateur mais aussi au niveau
de la consommation d'hydrogéne et de toluéne. On rappelle cependant que la solution
trouvée par l'approche proposée n'est pas incluse dans la superstructure de base, ainsi elle
est pas nécessairement inférieure d'un point de vue économique a celle obtenue par

l'optimisation mathématique.
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CONCLUSION

Ce travail a permis d’élaborer une nouvelle approche pour la synthése des procédés. La
nouvelle approche procéde par la réduction d’une superstructure en utilisant 1’analyse
exergétique basée sur la méthode de redistribution des charges. Les paramétres de
fonctionnement sont fixés et on effectue une optimisation structurale avec comme critére

la maximisation du rendement exergétique.

L’utilisation d’une superstructure permet au concepteur de considérer plusieurs solutions
possibles et d’en faire I'étude simultanément. L’approche proposée permet a I'ingénieur
de choisir les procédés unitaires ainsi que leurs paramétres opératoires en utilisant des
méthodes heuristiques. Ceci lui permet alors de mettre a contribution ses connaissances

et son expérience.

D’autre part la méthode de redistribution des charges permet de déterminer les causes de
dégradation énergétique et de pertes de mati€re premiéres, ce qui donne la possibilité au
concepteur d’avoir le controle du procédé. Les informations accumulées lors de la
réduction de la superstructure sur les causes de dégradation énergétique et de matiéres
premiéres peuvent étre mises a profit pour accroitre le rendement exergétique de la
structure optimale découlant de la réduction de la superstructure. L’amélioration du
rendement exergétique peut se traduire par une relocalisation des procédés unitaires, ce
qui permet ainsi de générer de nouvelles alternatives de structures qui n’étaient pas

comprises dans la superstructure initiale.

Dans I'approche qu’on a proposée on ne tient pas compte du colit du capital investi sur
les équipements, cet aspect est une caractéristique commune 2 toutes les approches de
synthése des procédés basées sur la thermodynamique. Ainsi & la fin du design, le
concepteur doit vérifier le potentiel économique pour s’assurer de la rentabilité du

projet.



L’ approche qu’on a proposé peut étre améliorée en liant les variables thermodynamiques
avec des variables économiques, ceci pourrait permettre alors de tenir compte du coiit du

capital investi.

Il serait également profitable d’intégrer le réseau d’échangeur de chaleur dans la
superstructure 3 «procédés concurrents», ceci permettrait alors de quantifier les besoins
en utilités chaude et froide des différentes structures en compétition. En effet
I'interaction du réseau d’échangeur de chaleur avec le reste du procédé peut conduire a

une autre topologie optimale.
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ANNEXE 1

EXERGIES CHIMIQUES STANDARDS

Exergie chimique standard

Composants
Kj/Kmol
Benzéne 3305350
Diphényli 6461330
Hydrogeéne 238490
Méthane 836510
3952550

Toluéne

116



117

ANNEXE 2

SCHEMA D’ECOULEMENT DE LA SUPERSTRUCTURE DE BASE'

Groupe 4
Groupe 1 - -
fﬂ" Ll
_: e -
Groupe 2 ave
: ]
7\

wfle --F : 4 [-- 0§ l
Groupe 5 -

. ! Un schéma avec une échelle plus grande est disponible 2 ia fin du document
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ANNEXE 3
VARIANTES DES SCHEMAS D’ECOULEMENT
DE LA SIMULATION DU BILAN DE MATIERE
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Schéma d’écoulement pour le bilan de matiére, cas de base :

récupération de ’hydrogéne par une membrane et recyclage du benzéne.




Schéma d’écoulement pour le bilan de matiére, cas de base :

récupération du benzéne par I’absorbeur.

at

818

.12

120



Schéma d’écoulement pour le bilan de matiere, cas de base :

récupération de ’hydrogéne par une membrane et du benzéne par I’absorbeur.
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ANNEXE 4

RESULTATS DES SIMULATIONS PARTIELLES
DES COLONNES DE DISTILLATION

2
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Résultats de la simulation partielle de la colonne de stabilisation :

3™

Data file created by ASPEN PLUS Rel. 9.2-1 on 16:30:02 Wed Dec 3, 1997
Run ID: STAB Item: RUN-STATUS Screen: Run-Status.Main
C C C C C

-~
4 %8 W

Vel
Ad

ASPEN PLUS Version: 9.2-1

Title:
Date and Time: AUGUST 18, 1997 4:05:14 P.M.
Username: diallo

Host Computer: lynx
Machine Type: IBM-RISC
Site ID: ECOLEAIX

Calculations were completed normally

Use >> and << to browse results
(e} 1993 Aspen Technology, Inc.



Data file created by ASPEN PLUS Rel. 3.2-1 on
Run ID: STAB [tem: STAB Screen:
c -C C

Dstwu.Results

16:29:19 Wed Dec 3, 1997

-~

c

Descripticn:

Convergence Status: B
Property Status: 0l

Minisum Reflux Ratio
Actual Reflux Ratio
Minimum Stages

Actual Equilibrium Stages
Number of Actual Stages Above Feed 31.30
Reboiler Heating Required
Condenser Cocling Required
Feed Stage Llocaticn
Distillate Temperature
Bottom Temperature
Distillace Vs Feed

tc) 1995 Aspen Tachmology, Inc.

-
C C

lock Completed Normally
K

5.448202
6.540000
4.07
8.32

1.15401E+S WATT
7.89597E+5 WATT

4.30

$1.10294
222.7717
.0318168

c
c

Units:

Data file created by ASPEN PLUS Rel. 9.2-1 o

Run ID: STAB Item: S
c c

TREAM-SUM Screen:

n 16:29:21 wed Oac 3, 1997

Stream-Sum.Matn

Display STREAMS 3 1
Units: From STAB
Format: GEN_E To STAB

Phas MIXED LIQUID
Temperature (C} 248.2 222.8
Pressuce [BAR) 36.02 17.57
Vapor Frac 0.0J1 0.000
Mole Flow (KMOL/HR] 372.257 3160.4113

Mass Flow [KG/HR] 29957.996 29775.221
Volume Flow [CUM/HR] 61.32% 47.047
Enthalpy (MMBTU/HR 27.174 25.519
Mole Flow [KMOL/HR}
H2 1.923 trace
CH4 9.604 0.001
BENZENE 265.000 264.682
TOLUENE 91.230 91.230
DIPHENYL 4.500 4.500
Kole Frac
Display STREAMS ] 1
Units: From STAR
Format: GEN_E To STAB
Phas MIXED LIQUID
B2 0.00 J pPB
cHe 0.026 J PPM
BENZENE 0.712 0.734
TOLUENE 0.245 0.253
DIPHENYL 0.012 0.012

1S1 1993 Aspen Techaology, Inc.

c

2
STAB

VAPOR

-~
C

C
C

124
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Résultats de la simulation partielle de la colonne de benzéne :

Oaca flle created by ASPEN PLUS Rel. 9.2-1 on 16:27:10 wed ODec 3. 1337
Run ID: COL-BZ Item: RUN-STATUS Screen: Run-Stacus.Main

c-- c - -

-C - Pl
Qe o]

ASPEN PLUS Version: 9.2-1

Ticle:
Date and Time: AUGUST 18, 1997 3:50:34 P.M.
Username: diallo

Host Computer: lynx
Machine Type: IBM-RISC
Site ID: ECOLEAIX

Calculations wers complaeted normally

Use >> and << to browse results
1€) 1995 Aspen Technology., [nc.



Data file created by ASPEN PLUS Rel. 9.2-1 on

Rua ID: COL-8Z ltem: COL-BENZ Screen: Ostwu.Results
c c o c

16:27:29 Wed Dec 1, 1997

- c

<

c
Descripticn:

C

<

Units:

Convergence Status: Block Completed Normally

Property Status: oK

Minimum Reflux Ratio
Actual Refliux Ratio
Minimum Stages

Actual Equilibrium Stages

1.300969
1.560000
22.17
46.2

Number of Actual Stages Above Feed 28.8
3.60874E+6 WATT

5.60383E+6 WATT

Reboiler Heating Required
Condenser Cooling Required
Feed Stage Locaticn
Distillace Temperatuce
Bottom Temperature
Daiscillate Vs Feed

HETP

tct 1993 Aspen Techaotoqy, Inc.

29.8

105.7494
147.9911
-73368833

(4
c

Data flle created by ASPEN PLUS Rel. 9.2-1 on 16:26:46 Wed Dec 1,

1997

c
C

Run ID: COL-BZ Item: STREAM-SUM Screen: Stream-Sum.Malin
< < C <

[ -c C
Otsplay STREAMS 1 BENZENE TOL-DIPH
Units: Frea COL-BENZ COL~-BENZ
Format: GEN_EB To COL-BENZ

fhas LIQUID LIQUID LIQUID

Temparature (C) 222.8 10S.? 148.0
Pressure (BAR} 17.57 2.07 2.4
Vapor Frac 0.000 ¢.000 0.000
Mols Flow  [(KMCL/HR] 360.730 264.736 95.994
Mass Flow  (KG/HR] 29800.045 20679.498 9120.547
Volume Flow (CUM/HR] 47.086 26.264 12.100
Enthalpy [MMBTU/HR 25.54) 15.180 3.555
Mole Flow {}MOL/HR]

H2

CH¢

BENZENE 265.000 264.728 0.265

TOLUENE 91.230 9.001 91.229

DIPHENYL 4.500 4.500
Wole Frac
Display STREAMS 1 BENZENE TOL-DIPH
Units: from COL-BENZ COL-BENZ
Format: GEN_E To COL~8ENZ

N Phas LIQUID LIQUID LIQUID

H

CH4

BENZENE 0.735 1.000 0.003

TOLUENE 0.251 3 PPM 0.950

OIPHENYL 0.012 0.047

tc) 1995 Aspen Technology, Iac.
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Résultats de la simulation partielle de la colonne de Toluéne :

()

TOLUENE

- T}——coL-ToL

\I/

111
Z|
2

{OIPH

Dats file crested by ASPEN PLUS Rel. 9.2-1 on 16:32:29 Wed Dec 3, 1997
Run [D: COL-TQL Item: RUN-STATUS Screen: Run-Status.Matin
c C C <

C

& e
< <

ASPEN PLUS Version: 9.2-1

Title:
Date and Time: AUGUST 18, 1997 3:45:07 P.M.
Username: diallo

Host Computer: lynx
Machine Iype: IBM-RISC
Site ID: ECOLEAIX

Calculations were completed nocmally

Use >> and << TO browse results
tc) 1993 Aspen Technology, tnc.
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Daca file created by ASPEN PLUS Rel. 9.2-1 on 16:32:55 Wed Dec 13, 1997
Run ID: COL-TOL Item: COL-TOL Screen: Dstwu.Results
C C c -C -C

- Vol
< C

Description: Units:
Convergence Status: Block Completed Normally
Property Status: oK

t
Hinimum Reflux Ratio 0324730
Actual Reflux Ratio .0400000
Hinioum Stages 5.39
Actual Equilibrium Stages 68.2
Number of Actual Stages Above Feed 41.3
Rebotler Heating Required 7.68600E+S WATT
Condenser Cooling Required 8.98387E+S WATT
Feed Scage Location -
Distillace Temperatuce 112.4364 <
Bottom Tempecature 256.6122 c
Distillate Vs Feed .952039%8
HETP

tc) 1993 Aspen Techaology, Inc.

Data file created by ASPEN FPLUS Rel. 9.2-1 on 16:33:11 Wed Dec 3, 1397
Run ID: COL-TOL Item: STREAM~SUM Screen: Stream-Sum.Main
(< < < C C

C <
Display STREAMS 1 TOLUENE OIPHENYL
Units: From coL-TOL COL-T0L
Format: GEN_E To COoL-TOL
Phas LIQUID LIQUID LIQUID

Tempecature (C] 148.1 122.4 256.6
Pressuce (BAR] 2.41 1.01 1.3%
Vapor Frac 0.000 0.000 0.000
Mole Flow  (XMOL/HR] 95.7130 91.139 4.591
Mass Flow [KG/HR] 9099.931 8397.574 102,357
Volume Flow [CUM/HR} 12.075 10.812 0.835%
Enthalpy (MMBTU/HR 3.s541 2.300 0.738
Male Flow {XKMOL/HR}

"2

CH4

BENZENE

TOLUENE 91.230 91.139 0.091

OIPHENYL 4.500 trace 4.500
Mole Frac
Display STREAMS 1 TOLUENE DIPHENYL
Units: From coL-ToL COL-TOL
Format: GEN_E To CoL~-TQL

Phas LIQUID LIQUID LIQUID

H2

CHa

BENZENE

TOLUENE 0.953 1.000 0.020

DIPHENYL 0.047 49 pp8 ¢.9a¢

1€3 1994 Aupan Technaloav. Inc.
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ANNEXE 5

RESULTATS DE LA SIMULATION PARTIELLE
DU FLASH DE SEPARATION DU TOLUENE

Sensilivity S-1: Sensilivity Results

—
[
—

o8 Bl —
a———

] ,
NN
N ;L,. -
w ™\ t LT T |

g §§\j:$‘r~3‘*-—-'~. b
: -.._'___‘4 o

32 N[ 41T T
FHEENGN '
Qw N

2

f4-
7
i

TR

0.1 92 03 04 0SS 06 07 08 09 1
VARY 1 BT PARAM PRES BAR

Q

Note : chaque courbe représente une valeur de la quantité de chaleur ajoutée
dans le flash

DTV : débit de toluéne récupéré dans la phase vapeur en kmol/ hr

PRES : pression en bar
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ANNEXE 6

REPARTITION DES COMPOSANTS CHIMIQUES
DANS LES MODULES SEP 2

Réglage du diviseur principal a Pentrée du groupe purge et recyclage du gaz :

Composants Recyclage Récupération
du benzéne du benzéne
H; 0,51 0,492
CH, 0,5 0,499
Benzéne 0,507 0,49
Toluéne 0,49 0,503
Diphényl 0 0

Réglage du diviseur principal & Pentrée du groupe séparation du liquide :

Composants Purge et recyclage Récupération de
Du benzeéne I’hydrogéne et recyclage
du benzéne

H, 0,51 0,48
CH, 0,504 0,49
Benzéne 0,511 0,488
Toluéne 0,5 0,499
Diphényl 0,51 0,489
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ANNEXE 7

SCHEMA D’ECOULEMENT DE LA SUPERSTRUCTURE
A « PROCEDES CONCURRENTS»?

. 2 Un schéma avec une échelle plus grande est disponible 2 la fin du document



ANNEXE 8

SPECIFICATIONS DES COURANTS D’ENTREE, DE SORTIE
ET DES PARCOURS DE TRANSIT
POUR LE CALCUL DES RENDMENTS EXERGETIQUES

Alternatives Courants d’entrée Couraants de sortie | Parcours de transit
Bl-a 24 29 26— 29
28 28— 29
compresseur
Bl-b 6 30 18— 30
23 23— 30
compresseur 18— 30
B2-a 51 53 51— 53
48 59 48— 53
44 45— 59
133 133— 59
pompe 1335 53
compresseur
B2-b 32 52 37> 60
164 60 37 - 52
43 43 52
39 39 - 60
pompe 134 — 60
compresseurs 134 — 40
B3-a 121 127 121 - 127
130 131 121 — 131
rebouilleur condenseur 130 — 131
B3-b 122 126 122— 132
125 132 122 -126
pompe refroidissement a la 125 —132
compresseur sortie du flash
chaleur dans le flash
B4-a 81 87 81 — 87
91 99 81 =99
rebouilleur condenseur 91 — 99
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Alternatives Courants d’entrée Courants de sortie | Parcours de transit

B4-b 82 88 82 —» 102
94 102 82 — 88
pompe refroidissement 94 — 102

compresseur sortie flash

chaleur dans le flash

B5-a 85 89 97 -»100
97 100 85 —100
rebouilleur condenseur 85 —589
B5-b 86 90 86 — 90
96 103 86 — 103
pompe refroidissement 96 — 103

compresseur sortie flash

chaleur dans le flash




ANNEXE 9

EXPRESSIONS ALGEBRIQUES
DES CONSOMMATIONS D’EXERGIE

Note : pour les numéros des courants, se référer sur la schéma d’écoulement de la

superstructure i «procédés concurrents» de I'annexe 7.

Bl-a:

Consommation d’exergie thermomécanique
Bp = Erp ¥’ — Erp*®+mag(ers™-erp®)

Bt = m25€'1‘p24

Consommation d’exergie chimique

Bp = nrPexr? +nr 2 (extX-exr?)+n B (exuyB-exuy®®)

24 6 6 2 9 5 4
Bt = nBzzsexaz +nM2 (exM2 -€XM 9)+n3226(exB12°-eszz )+n;.u2 exuzz )+anscxM2“

Bl-b:
Consommation d’exergie thermomécanique
Bp = E'I'P65'E']'PI7+ETP22’ETPZO+ETP2I'ETP[8+mZ3(eTP23'eTP3O)

65 20 65 22 34
Bt=mjserp ~+myo(eTp” -e1p )+mz2(eTp-C1P )
Consommation d’exergie chimique

q

BP=n1-'9't:xT65 +nH223(exH223 -exp20)

65 6 2 30
Bl=npexy +NpeXp, +Np2 2(€Xpz-€ Xz 0)

B2-a:
Consommation d’exergie thermomécanique
Bp=ET'P46‘E1'P48+ETPSO'ETP49+m5 . (eTPs 1 "CTPSS)

Bt=m47e'rp44

134



Consommation d’exergie chimique
6 .y 59 5 s1 53
Bp=n1-47ex1-“+n-r4°(ex1-4 -CXT )-H]Hz I(CXHZ ~-CXH2 )

47 44 4 49
Bt=n;" exp* +ng," exp P +nn’ exu P +nm* (exn-exn)

B2-b:
Consommation d’exergie thermomécanique

Bp = ETP36'ETP33+ETP69’ETP35+ETP38'ETP39+ETP42‘E'I?4l

36 36 _ 35
Bt= myerp” +mas(ere” -€1p )

Consommation d’exergie chimique
Bp=nr"ext *+nr 3 (exr t-exr* )0yt (eXu2  -exng )

69 4 4 4 4 5
Bt=nyexn b +ng,  exp, t 02t (exp2®-e X D +np O(exn e xp* )+ (e xp e Xp > 2)

B3-a:
Consommation d’exergie thermomécanique

128 . 129 129 131 128 121
Bi=my(etp “-erp “)+myzg(err “-erp - )-Erp “+Etp

Consommation d’exergie chimique

127 127
)

Bt=nt (exrlzs-exr

B3-b:

Consommation d’exergie thermomécanique
Bp=ETPl46'ETP123+ETP126'ETPI47

Bt=Erp' 2-Epp"* 4Ep *S-Erp' S +mya5(erp -e1p

102)

Consommation d’exergie chimique

126 126)

Bt=nt (ele‘“-exT

B4-a:

Consommation d’exergie thermomécanique

87 _ 108
Bp = mgs(etp -1 )
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Bt = mgz(etp' B-erp 2 )+mgz(erp -etp )-Evp' C+Erp"

Consommation d’exergie chimique

7 87
Bt=n7® (exr ®-ext)

B4-b :

Consommation d’exergie thermomécanique

Bp = Erp! “-Erp +Epp®-Ep'
Bt:ETPsz‘ETPIO‘)+ETPl 14'E'I'P”6+m[36(CTPDG‘CTP!02)
Consommation d’exergie chimique

Bt:nT“(eme-exT“)

BS5-a:

Consommation d’exergie thermomécanique
B[=m98(CTPl IO‘CTP98)+m93(eTP98‘CTP1 10)+E_I_P85_ETP1 10
Consommation d’exergie chimique

Bt = nng(eTP[ IO_eTPS‘))

B5-b:

Consommation d’exergie thermomécanique
Bp —Ep' B-ErpP 5 +Epp™-Epp'®*

Bt= ETP86'ETP“+ETPl l3_ETPl37+ml37(eTPl37_eTPIO3)

Consommation d’exergie chimique

Bt = np%(ext H-exr?)

B6-al :

Consommation d’exergie thermomécanique

107 76
)

Bt = Erp'-Ep' " +mysere' " +Erp *-Erp *+mys(ere *-e1p
Consommation d’exergie chimique

Bp=nrexr’®+nr 8 (exr t-exr®0)+ni* (exi-exnz>?)



6 69 69 41 40 41
Bt=nyptexn 0 +np.  exp, 0+ 0™ (exu2®-exua )+ 0 (exa e xp* )+ 0 e xm - xm

B6-bl :
Consommation d’exergie thermomécanique
Bp = ETPIOI'ETP78

Bt = Eqp’-Eqp'®

Flash F1 :
Consommation d’exergie chimique

12 11 12 13 11 13
Bp = nt “(ext "-exr “)+huz “(€Xm2 -€Xu2 )

52)
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ANNEXE 10

SCHEMA D’ECOULEMENT DE LA SUPERSTRUCTURE
APRES LA PREMIERE ET LA DEUXIEME REDUCTION?

o] s
0 "
0 [ |-aEows [ o EHE-ED

. 7 Un schéma avec une échelle plus grande est disponible 2 la fin du document
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ANNEXE 11

FICHIER DE RESULTATS DE LA SOLUTION FINALE*

. * Un schéma avec une échelle plus grande est disponible 2 la fin du document



Daca file created by ASPEN PLUS Rel. 9.2-1 on 20:06:06 Mon Oct 20, 1997
Run ID: SOLUTION Item: STREAM-SUM Screen: Stream-Sum.Main

Display 2 4 6 8
B2 B4 FOUR2 REACT2
Format: B4 FOUR2 REACT2 B42
LIQUID KIXED VAPOR VAPOR
Temparaturs C 62.100000 59.000000 621.100000 690.900000
Pressure BAR 37.920000 37.920000 33.470000 34.470000
Vapor Frac 0.000000 0.873000 1.000000 1.000000
Hole FPlow KMOL/HR 159.842000 2856.006000 2855.944000 2855.944000
Hass Plow KG/HR 33152.320000 48157.129000 48157.102000 48157.102000
Volume Flow CUM/HR 40.065000 1889.264000 6237.002000 6719.138000
Enthalpy MMBTU/HR §.197000 -38.4780040 $8.921000 58.921000
Hole Flow KMOL/HR
H2 0.000000 1817.163000 1817.094000 1547.594000
CHe 0.000000 673.002000 673.009000 946.766000
BENZENE 0.265000 0.823000 0.833000 266.077000
TOLUENE 359.577000 365.008000 365.008000 91.252000
DIPHEMYL 0.000000 0.000000 ¢.000000 4.256000
Mole Frac
H2 0.000000 0.636000 0.636000 0.542000
CHY ¢.000000 Q.236000 0.236000 0.332000
BENZENE 7.37000GE-9d 2.920G3GE-G4 2.92G00GE-Gd 0.9930030
TOLURNE 0.999000 0.128000 0.128000 0.032000
DI PHENYL 1.18C000E-07 1.500000E-08 1.500000E-08 0.001000
AVAILMX KI/KG 1244.58%000 5§59.537000 1538.648000 1445.378000
*T=225.00000"
*p=1.013000°
AVAILMX KI/XG 1236.025000 84.040000 91.297000 -173.181000
11 12 13 33 b2
coND2 FLASHFL FLASHFL B27 MEMB2
PLASHF1 ABS2 882 B46
HIXED VAPOR LIQUID VAPOR VAPOR
37.800000 37.800000 37.800000 41.800000 70.800000
32.060000 32.060000 32.060000 32.060000 41.010000
0.876000 1.000000 0.000000 1.000000 1.000000
2855.944000 2500.520000 355.425000 758.211000 289.144000
48157.102000 19557.873000 28599.230000 $779.343000 4833.767000
2071.219000 2037.521000 33.699000 626.313000 194.152000
-5G.915000 -64.050000 13.135000 -19.770000 -19.789000
1547.594000 1545.818000 1.775000 469.066000 0.000000
946.766000 936.971000 9.794000 286.535000 286.535000
266.077000 15.942000 250.135000 0.247000 0.247000
91.252000 1.788000 89.464000 2.362000 2.362000
4.256000 0.000000 4.256000 0.000000 0.000000
0.542000 0.618000 0.005000 0.619000 0.000000
0.332000 ¢.375000 0.028000 0.378000 0.991000
3.0935G0 0.006000 0.7343000 3.260000E-~Gd 8.540GQ00E-4
0.032000 7.150000E-04 0.252000 G.003000 0.008000
0.001000 8.500000E-08 Q0.012000 0.000000 0.000000
283.354000 ~1425.980000 1452.299000 ~1542.220000 -2388.901000
-165.485000 -2524.699000 1447.887000 -2670.664000 -2934.958000
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15 36 37 38 39
B103 B46 B27 B48

MCOMP2 MEMB2 832 ABS2 BdS

VAPOR VAPOR VAPOR LIQUID LIQUID

72.6000400
1.010000
1.000000

469.066000
945.581000

70.800000
41.010000
1.000000
758.211000
5779 .349000¢

41.800000
32.060000
1.000000
1743.309000
13288.116000

38.500000
32.060000
0.000000
22.400000
2063.948000

38.000000
1.010000
0.000000

22.400000

2063 .948000

2.427000
0.297000

2.429000
0.305000

1440.044000
-45.455000

537.571000
-19.089000

13319.999000
0.613000

0.000000
0.000000
0.000000
22.4900000
0.000000

0.000000
0.000000
0.000000
22.400000
0.000000

1078.496000
658.813000
0.568000
5$.431000
0.000000

469.066000
286.535000
0.247000
2.362000
0.000000

469.066000
0.000000
0.000G00
0.000000
0.000000

0.000000
0.000000
0.G360u0

0.000000
0.000000

0.613000
0.378000

0.619000
0.378000

1.000Q00
0.000000

G.0G0030
¢.000000
0.000000
49.919000

Q0.441000

3.2600GOE-Gd
0.003000
0.000000
-1449.263000

-2670.664000

3.2600GOE-G
0.003000
0.000000
-1542.220000

-2670.664000

G.39000G¢
1.000000
0.000000
1240.583000

1235.965000

1.000000
¢.000000
1236.422000

1235.965000

40

ABS2

B27

VAPOR

41 .800000
32.060000
1.000000
2501.520000
19067.465000
2066.356000
-65.225000

1547.563000
945.348000
¢.815000
7.794000
9.000000

0.619000
0.378000
3.2600GGE-d
0.003000
C.000000
-1542.220000

-2670.664000

41

832

Bl3

VAPOR
42.900000
32.060000
1.000000
2212.375000
14233.697000
1839.516000
-45.129000

1547.563000
658.813000
0.568000
$.431000
0.000000

0.700000
0.298000
2.57GG00E-04
0.002000
0.000000
-1188.2360G0

-2526.905000

42

B33

B34

VAPOR
62.900000
37.920000
1.000000
2212.375000
14233.697000
1659.506000
-431.786000

1547.563000
658.813000
0.568000
5.431000
0.000000

0.700000
0.298000
2.5700G0E-Gd
©.002000
0.000000
-1114.008000

=2526.905000

4

834

VAPOR
38.000000
37.920000
1.000000
283.789000
771.112000
197.902000
-0.890000

269.600000
14.189000
0.000000
0.000000
0.000000

0.950000
0.050000

0.000000
2218.235000

~1109.826000

sS4

B34

B4

VAPOR
60.200000
37.920000
1.000000
2496.164000
15004.810000
1858.673000
-44.676000

1817.163000
673.002000
0.568000
5.431000
4.000000

0.728¢00
0.270000
2.27G00GE-04
0.002000
0.000000
=-951.640000

-2462.712000
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870

B2

LIQUID
61.300000
1.010000
0.0000a0
359.842000
33152.320000
40.029000
6.050000

0.000000
0.000000
0.265000
3159.577000
@.000000

0.000000
9.000000
7.37GGGGE-Od
0.999000
1.180000E-Q7
1239.556000

1236.025000

78

60

ABS2

B82

LIQUID
39.500000
32.060000
0.000000
13.697000
2794.602000
3.325000
0.948000

0.176000
0.900000
16.105000
16.515000
0.0600000

0.005000
0.027000
0.4780G0
0.490000
7.00000CE~06
1359.961000

1355.339000

79

62

B82

B76

MIXED
37.900000
32.060000
0.000000

389.122000

31393.832000
37.025000
14.083000

1.951000
10.695000
266.241000
105.979000
4.256000

0.005000
0.027000
d.684000
0.272000
0.011000
1443.742000

1439.312000

80

64

B42

[oce 11073

VAPOR
691.000000
32.060000
1.000000
2855.944000
48157.102000
7218.780000
58.921000

1547.594000
946.766000
266.077000

91.252000
4.256000

0.542000
0.332000
G.G930G0
©¢.032000
¢.001000
1434.602000 L}

-173.181000

83 8

FLASHF2

B10O§

VAPOR
38.500000
2.070000
1.000000
12.297000
240.246000
153.293000
-0.567000

1.920000
9.278000
4.978000
0.121000
0.000000

0.156000
0.754000
©.080000
0.010000
8.340000E-07
-1365.068000

~1456.029000

FLASHF2

CoLBZ]

LIQUID
38.500000
2.070000
0.000000
376.826000
31153.604000
36.304000
14.650000

0.031000
1.418000
265.262000
105.858000
4.256000

8.200000E-05
0.004000
9.70409G0
0.281000
0.011000
1460.193000

1459.575000

COLBZ)

B64

MIXED
63.600000
2.070000
0.003000
266.457000
20723.668000
35.531000
13.564000

0.031000
1.418000
264.997000
0.011000
0.000000

1.16000Q0B-04
0.005000
3.995030
4.000000E-05
0.000000
1591.678000¢

1587.567000

B64

MIXED
25.000000
1.010000
0.004000
266.457000
20723 .668000
47.122000
12.294000

0.031000
1.418000
264.997000
0.011000
0.000000

1.1600C0E-04
0.005000
0.995000
4.000000E-05
¢.000000
1587.552000

1587.552000

69

HOOMP2

832

VAPOR
49.000000
32.060000
1.000000
469.066000
945.581000
398.953000
0.326000

469.066000
0.000000
0.000000
0.000000
0.000000

1.000000
0.000000
G.00G030
0.000000
Q.q0caq0
284.719000

0.441000

4

coLaz3

1]

LIQUID

147.600000
2.410000
0.000000

110.369000

10429.936000
13.882000
3.976000

Q.000000Q
0.000000
¢.265000
105.848000
4.256000

0.000000
0.000000
0.002000
0.959000
0.033000
1297.604000

1258.532000

142



89
COLTOL3

LIQUID

254.000000
1.350000
0.000000
4.362000

666.098000
0.790000
0.752000

0.000000
0.000000
0.000000
0.106000
4.256000

0.000000
0.000000
2.GGUUGCE-G6
0.024000
0.976000
1762.3780G0

1647.231000

97

B70

LIQUID
318.000000
1.010000
0.000000
253.835000
23188.482000
27.508000
3.368000

0.000000
0.000000
0.000000
253.835000
0.000000

0.000000
0.000000
G.0G0009
1.000000
0.000000
1236.422000

1235.965000

98

COLTOL3

B70

LIQUID
112.300000
1.010000
Q0.000000
106.007000
9763.817000
12.570000
2.682000

0.000000
0.000000
0.265000
105.742000
0.000000

0.000000
0.000000
9.003000
0.997000
4.010000E-07
1256.335000

1236.253000

106

876

FLASHF2

KIXED
38.500000
2.070000
0.032000
389.122000
31391.832000
189.586000
14.083000

1.951000
10.695000
266.241000
105.979000
4.256000

Q.005000
0.027000
G.684Gu0
0.272000
Q.011000
1438.574000

1437.265000

110

B8O

COLTOL3

MIXED
124.500000
1.350000
0.138000
110.3169000
10429.936000
369.847000
3.976000

0.000000
0.000000
0.265000
105.848000
4.256000

0.000000
0.000000
0.002000
0.959000
0.039000
1296.444000

1270.583000

134

B106

ABS2

VAPOR
120.000000
32.060000
1.000000
12.297000
240.246000
12.287000
-0.531000

1.920000
9.278000
0.978000
0.121000
0.000000

0.156000
0.754000
3.0800G0
0.010000
8.340000E-07
-997.496000

-1456.029000

139

MEMB2

B103

VAPOR
70.800000
41.010000
1.0a0000
469.066000
945.581000
334.183000
0.613000

469.066000
0.000000
0.000000
0.000000
0.000000

1.000000
0.000000
9.0U0U0d
0.000000
0.000000
4827.076000

0.441000

143
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FICHIERS DE DONNEES DES SIMULATIONS
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Fichier de données de la simulation de la superstructure

a «procédés concurrentes» :

;:Input Summary created by ASPEN PLUS Rel. 9.3-1 at 08:57:11 Wed Oct 29, 1997;
Directory SYSSSYSDEVICE:[USER.DIALLO] Filename inputss.inp;

TITLE 'SIMULATION DE LA SUPERSTRUCTURE'
IN-UNITS SI MASS-FLOW="KG/HR' MOLE-FLOW=KMOL/HR' &
VOLUME-FLOW='CUM/HR' PRESSURE=BAR TEMPERATURE=C DELTA-T=C
&PDROP-PER-HT=MBAR/M' PDROP=BAR
DEF-STREAMS CONVEN ALL
DATABANKS PURECOMP / AQUEOUS /SOLIDS /INORGANIC / &
NOASPENPCD
PROP-SOURCES PURECOMP / AQUEOUS / SOLIDS /INORGANIC
COMPONENTS

H2 H2 H2/

CH4 CH4 CH4/

BENZENE C6H6 BENZENE /

TOLUENE C7H8 TOLUENE/

DIPHENYL C12H10 DIPHENYL
FLOWSHEET

BLOCK Bl IN=57 OUT=1

BLOCK B2 IN=58 OUT=2

BLOCK B3 IN=1 31 OUT=3

BLOCK B4 IN=2 54 OUT=4

BLOCK FOUR! IN=3 OUT=5

BLOCK FOUR2 IN=4 OUT=6

BLOCK REACT! IN=5 OUT=7

BLOCK REACT2 IN=6 OUT=8§

BLOCK CONDI IN=63 OUT=9

BLOCK COND2 IN=64 OUT=10

BLOCK B12 IN=9 10 OUT=l11

BLOCK F1 IN=110UT=12 13

BLOCK B14 IN=12 OUT=15 14

BLOCK B15 IN=13 OUT=55 56

BLOCK B16 IN=14 OUT=24 16

BLOCK B17 IN=15 OUT=44 32

BLOCK B18 IN=16 OUT=17 18

BLOCK MEMBS! IN=65 OUT=19 140

BLOCK B20 IN=18 OUT=21

BLOCK B22 IN=22 21 23 OUT=30



BLOCK B23 IN=24 OUT=25 26
BLOCK B24 IN=26 OUT=27

BLOCK B25 IN=27 28 OUT=29
BLOCK B26 IN=29 30 OUT=31
BLOCK B27 IN=32 OUT=33 37
BLOCK MEMB2 IN=36 OUT=34 139
BLOCK ABS2 IN=37 38 134 OUT=40 60
BLOCK B32 IN=40 69 OUT=41
BLOCK B33 IN=4] OUT=42

BLOCK B34 IN=42 43 OUT=52
BLOCK B35 IN=44 OUT=45 47
BLOCK ABS1 IN=45 46 133 OUT=49 59
BLOCK B38 IN=49 OUT=50

BLOCK B39 IN=50 51 OUT=53
BLOCK B40 IN=52 53 OUT=54
BLOCK B42 IN=8 OUT=64

BLOCK B43 IN=7 OUT=63

BLOCK B45 IN=17 OUT=65

BLOCK B46 IN=33 OUT=36

BLOCK B47 IN=48 OUT=46

BLOCK B48 IN=39 OUT=38

BLOCK MCOMPI1 IN=20 OUT=22
BLOCK MCOMP2 IN=35 OUT=69
BLOCK B5! IN=62 OUT=7071
BLOCK STAB2 IN=107 OUT=73 72
BLOCK F2 IN=106 OUT=78 79
BLOCK COLBZ2 IN=74 OUT=76 75
BLOCK COLBZ3 IN=79 OUT=80 84
BLOCK B56 IN=75 OUT=81 82
BLOCK COLTOL2 IN=108 OUT=92 87
BLOCK F3-2 IN=109 OUT=93 143
BLOCK B62 IN=72 OUT=74

BLOCK B63 IN=76 OUT=77

BLOCK B64 IN=80 OUT=83

BLOCK B65 IN=84 OUT=85 86
BLOCK COLTOL3 IN=110 OUT=98 89
BLOCK F3-3 IN=111 OUT=95 145
BLOCK B68 IN=91 92 OUT=99
BLOCK B69 IN=94 136 OUT=102
BLOCK B70 IN=97 98 OUT=100
BLOCK B71 IN=96 137 OUT=103
BLOCK B72 IN=99 102 OUT=104
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BLOCK B74 IN=103 100 OUT=105
BLOCK B75 IN=104 105 OUT=58

BLOCK B76 IN=71 OUT=106
BLOCK B77 IN=70 OUT=107
BLOCK B78 IN=81 OUT=108
BLOCK B79 IN=82 OUT=109
BLOCK B80 IN=85 OUT=110
BLOCK B81 IN=86 OUT=111

BLOCK B82 IN=56 59 60 OUT=62
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BLOCK STAB! IN=138 OUT=117 115
BLOCK COLBZI! IN=116 OUT=118 120

BLOCK B85 IN=118 OUT=119
BLOCK B86 IN=115 OUT=116

BLOCK B87 IN=120 OUT=121 122

BLOCK COLTOLI1 IN=128 OUT=129 127

BLOCK F3-1 IN=141 OUT=123 147
BLOCK B94 IN=125 135 OUT=132

BLOCK B95 IN=121 OUT=128

BLOCK B96 IN=129 130 OUT=131
BLOCK B97 IN=131 132 OUT=57
BLOCK B98 IN=101 OUT=133 134

BLOCK B102 IN=55 OUT=138
BLOCK B103 IN=139 OUT=35
BLOCK B104 IN=140 OUT=20
BLOCK B106 IN=78 OUT=101
BLOCK B108 IN=114 OUT=136
BLOCK B109 IN=143 OUT=88
BLOCK B111 IN=113 OUT=137
BLOCK B112 IN=145 OUT=90
BLOCK B114 IN=146 OUT=135
BLOCK B115 IN=147 OUT=126
BLOCK BS5 IN=123 OUT=146
BLOCK Bl11 IN=122 OUT=141
BLOCK B13 IN=93 OUT=114
BLOCK B19 IN=95 OUT=113
PROPERTIES RK-SOAVE
PROP-DATA RKSKIJ-1

IN-UNITS SI MASS-FLOW="KG/HR' MOLE-FLOW=KMOL/HR' &

VOLUME-FLOW="CUM/HR’
DELTA-T=C &

PRESSURE=BAR TEMPERATURE=C

PDROP-PER-HT=MBAR/M' PDROP=BAR
PROP-LIST RKSK1J BPVAL H2 CH4 -.0222000000
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BPVAL H2 TOLUENE .3900000000
BPVAL CH4 TOLUENE .0978000000
BPVAL CH4 H2 -.0222000000
BPVAL CH4 BENZENE .0209000000
BPVAL BENZENE CH4 .0209000000
BPVAL TOLUENE CH4 .0978000000
BPVAL TOLUENE H2 .3900000000
PROP-SET PS-1 AVAILMX UNITS='KJ/KG' SUBSTREAM=MIXED
PROP-SET PS-2 AVAILMX UNITS='KJ/KG' SUBSTREAM=MIXED TEMP=25 &
PRES=1.013

STREAM 23
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=37.92
MOLE-FLOW H2 68.72 / CH4 3.62/ BENZENE 0/ TOLUENE 0 &
/ DIPHENYL 0
STREAM 28
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=37.92
MOLE-FLOW H2 195/ CH4 10.26 / BENZENE 0/ TOLUENE 0 &
/ DIPHENYL 0 STREAM 39
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=1.013
MOLE-FLOW H2 0/CH4 0/ BENZENE 0/ TOLUENE 5.6/ &
DIPHENYL O
STREAM 43
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=37.92
MOLE-FLOW H2 69.014 / CH4 3.63 / TOLUENE 0

STREAM 48
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=1.013
MOLE-FLOW H2 0/CH4 0/ BENZENE 0/ TOLUENE 5.6/ &
DIPHENYL O
STREAM 51
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=37.92
MOLE-FLOW H2 194.617 / CH4 10.085/BENZENE 0/ &
TOLUENE 0/ DIPHENYL 0
STREAM 57
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=1.013
MOLE-FLOW H2 0/ CH4 (}/ BENZENE 0/ TOLUENE 279.6/ &
DIPHENYL O
STREAM 58
SUBSTREAM MIXED TEMP=38.8 PRES=1.013
MOLE-FLOW H2 0/CH4 0/ BENZENE 0/ TOLUENE 281/ &
DIPHENYL O
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STREAM 91
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=1.013
MOLE-FLOW H2 0/ CH4 0/ BENZENE 0/ TOLUENE 31.58 / &
DIPHENYL 0 STREAM 94
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=1.013
MOLE-FLOW H2 0/CH4 0/ BENZENE 0/ TOLUENE 32.53/ &
DIPHENYL 0
STREAM 96 SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=1.013
MOLE-FLOW H2 0/ CH4 (0/ BENZENE 0/ TOLUENE 32.8/ &
DIPHENYL 0
STREAM 97 SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=1.013
MOLE-FLOW H2 0/ CH4 0 / BENZENE 0/ TOLUENE 319/ &
DIPHENYL 0
STREAM 125
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=1.013
MOLE-FLOW H2 0/ CH4 )/ TOLUENE 71.04 / DIPHENYL 0
STREAM 130
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=1.013
MOLE-FLOW H2 0/ CH4 (0 / BENZENE 0/ TOLUENE 68.96/ &
DIPHENYL 0
BLOCK B3 MIXER
BLOCK B4 MIXER
BLOCK B12 MIXER
BLOCK B22 MIXER
BLOCK B25 MIXER
BLOCK B26 MIXER
BLOCK B32 MIXER
BLOCK B34 MIXER
BLOCK B39 MIXER
BLOCK B40 MIXER
BLOCK B68 MIXER
BLOCK B69 MIXER
BLOCK B70 MIXER
BLOCK B71 MIXER
BLOCK B72 MIXER
BLOCK B74 MIXER
BLOCK B75 MIXER
BLOCK B82 MIXER
BLOCK B%4 MIXER
BLOCK B96 MIXER
BLOCK B97 MIXER
BLOCK B18 FSPLIT
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FRAC 17 0.3031
BLOCK B23 FSPLIT
FRAC 25 0.3031
BLOCK B27 FSPLIT
FRAC 33 0.3031
BLOCK B35 FSPLIT
FRAC 47 0.3031
BLOCK BS! FSPLIT
FRAC 70 0.5
BLOCK B56 FSPLIT
FRAC 81 0.5
BLOCK B65 FSPLIT
FRAC 85 0.5
BLOCK B87 FSPLIT
FRAC 121 0.5
BLOCK B98 FSPLIT
FRAC 133 0.5
BLOCK B14 SEP2
DESCRIPTION "SEPARATEUR SORTIE F1 VAP : ENTRE +BZ ET - BZ"
FRAC STREAM=14 SUBSTREAM=MIXED COMPS=H2 CH4 BENZENE &
TOLUENE DIPHENYL FRACS=0.507 0.5005 0.507 0.496 0
BLOCK B15 SEP2
DESCRIPTION "SEPARTEUR SORTIE Fl ENTRE +BZ ET - BZ"
FRAC STREAM=55 SUBSTREAM=MIXED COMPS=H2 CH4 BENZENE &
TOLUENE DIPHENYL FRACS=0.51 0.504 0.511 0.50.511
BLOCK B16 SEP2
DESCRIPTION "GROUPE +H-BZ / -H -BZ"
FRAC STREAM=16 SUBSTREAM=MIXED COMPS=H2 CH4 BENZENE &
TOLUENE DIPHENYL FRACS=0.4966 0.477 0.487 0.486 0
BLOCK B17 SEP2
DESCRIPTION "GROUPE RECYCLAGE +H+BZ / -H+BZ"
FRAC STREAM=32 SUBSTREAM=MIXED COMPS=H2 CH4 BENZENE &
TOLUENE DIPHENYL FRACS=0.494 0.478 0.486 0.485 0
BLOCK MEMB2 SEP2
PARAM PRES=0
FRAC STREAM=34 SUBSTREAM=MIXED COMPS=CH4 BENZENE
TOLUENE &
DIPHENYL FRACS=111 1
FRAC STREAM=139 SUBSTREAM=MIXED COMPS=H2 FRACS=1
BLOCK MEMBSI1 SEP2
DESCRIPTION "MEMBRANE © PARAM PRES=0 FRAC STREAM=19



SUBSTREAM=MIXED COMPS=CH4 BENZENE TOLUENE &

FRACS=1111
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DIPHENYL

FRAC STREAM=140 SUBSTREAM=MIXED COMPS=H2 FRACS=1 BLOCK
Bll HEATER PARAM PRES=0.12 DUTY=0 BLOCK B42 HEATER PARAM

PRES=32.06 DUTY=0 BLOCK B43 HEATER

BLOCK B62 HEATER
BLOCK B63 HEATER
BLOCK B64 HEATER
BLOCK B76 HEATER
BLOCK B77 HEATER
BLOCK B78 HEATER
BLOCK B79 HEATER
BLOCK B80 HEATER
BLOCK B8] HEATER
BLOCK B85 HEATER
BLOCK B86 HEATER

BLOCK B95 HEATER

PARAM PRES=32.06 DUTY=0
PARAM PRES=2.07 DUTY=0
PARAM TEMP=25 PRES=1.013
PARAM TEMP=25 PRES=1.013
PARAM PRES=2.07 DUTY=0
PARAM PRES=17.57 DUTY=0
PARAM PRES=1.35 DUTY=0
PARAM PRES=0.12 DUTY=0
PARAM PRES=1.35 DUTY=0
PARAM PRES=0.12 DUTY=0
PARAM TEMP=25 PRES=1.013
PARAM PRES=2.41 DUTY=0
PARAM PRES=1.35 DUTY=0 BLOCK B102 HEATER

PARAM PRES=17.57 DUTY=0
BLOCK B103 HEATER PARAM PRES=-40 DUTY=0
BLOCK B104 HEATER PARAM PRES=-40 DUTY=0
BLOCK B108 HEATER PARAM PRES=1.013 VFRAC=0
BLOCK Bl1!1 HEATER PARAM PRES=1.013 VFRAC=0
BLOCK B114 HEATER PARAM PRES=1.013 VFRAC=(
BLOCK COND1 HEATER PARAM TEMP=37.77 PRES=32.06
BLOCK COND2 HEATER PARAM TEMP=37.77 PRES=32.06
BLOCK FOUR! HEATER DESCRIPTION "FOUR DE PRECHAUFFAGE
PARAM TEMP=621.1 PRES=34.47
BLOCK FOUR2 HEATER PARAM TEMP=621.1 PRES=34.47
BLOCK F1 FLASH2 DESCRIPTION "FLASH PRINCIPAL F1"PARAM PRES=32.06
DUTY=0
BLOCK F2 FLASH2 PARAM PRES=2.07 DUTY=0
BLOCK F3-1 FLASH2 PARAM PRES=(.12 DUTY=130000
BLOCK F3-2 FLASH2 PARAM PRES=(0.12 DUTY=80000
BLOCK F3-3 FLASH2 PARAM PRES=0.12 DUTY=80000
BLOCK COLBZI DSTWU PARAM LIGHTKEY=BENZENE RECOVL=0.999
HEAVYKEY=TOLUENE & RECOVH=0.0001 PTOP=2.07 PBOT=2.41 RR=1.56
BLOCK COLBZ2 DSTWU PARAM LIGHTKEY=BENZENE RECOVL=0.999
HEAVYKEY=TOLUENE &

RECOVH=0.000001 PTOP=2.07 PBOT=2.41 RDV=0 RR=1.69
BLOCK COLBZ3 DSTWU PARAM LIGHTKEY=BENZENE RECOVL=0.999
HEAVYKEY=TOLUENE &

RECOVH=0.0001 PTOP=2.07 PBOT=2.41 RDV=0.003 RR=1.29



BLOCK COLTOL! DSTWU PARAM LIGHTKEY=TOLUENE RECOVL=0.999
HEAVYKEY=DIPHENYL &
RECOVH=0.00001 PTOP=1.013 PBOT=1.35 RR=0.042
BLOCK COLTOL2 DSTWU PARAM LIGHTKEY=TOLUENE RECOVL=0.999
HEAVYKEY=DIPHENYL &
RECOVH=0.00001 PTOP=1.013 PBOT=1.35 RR=0.04
BLOCK COLTOL3 DSTWU PARAM LIGHTKEY=TOLUENE RECOVL=0.999
HEAVYKEY=DIPHENYL &
RECOVH=0.00001 PTOP=1.013 PBOT=1.35 RR=0.041
BLOCK STABI DSTWU DESCRIPTION "colonne de stabilisation sans recuperation
de bn" PARAM LIGHTKEY=CH4 RECOVL=0.999 HEAVYKEY=BENZENE &
RECOVH=0.001 PTOP=17.23 PBOT=17.57 RDV=] RR=0.0507
BLOCK STAB2 DSTWU PARAM LIGHTKEY=CH4 RECOVL=0.999
HEAVYKEY=BENZENE &
RECOVH=0.0011 PTOP=17.23 PBOT=17.57 RDV=1 RR=0.0344
BLOCK ABS1 RADFRAC  DESCRIPTION "ABSORBEUR AVEC -H" PARAM
NSTAGE=11 ABSORBER=YES FEEDS 45 11 ON-STAGE / 46 1 ON-STAGE /
13311 PRODUCTS49 1V /59 I1L P-SPEC 1 32.06  COL-SPECS QI1=0
QN=0 MOLE-RDV=I
BLOCK ABS2 RADFRAC
PARAM NSTAGE=[1 ABSORBER=YES
FEEDS 37 11 ON-STAGE /38 | ON-STAGE / 134 |1
PRODUCTS 401 V/60 11 L
P-SPEC 132.06 COL-SPECS Q1=0 QN=0 MOLE-RDV=1
BLOCK REACT1 RSTOIC
DESCRIPTION "REACTEUR SANS RECYCLAGE DE BENZENE"
PARAM PRES=34.47 DUTY=0 SERIES=YES
STOIC | MIXED TOLUENE -1/H2 -1/ BENZENE 1 /CH4 1
STOIC 2 MIXED BENZENE -1/ H2 0.5 / DIPHENYL 0.5
CONYV | MIXED TOLUENE 0.75
CONYV 2 MIXED BENZENE 0.031
BLOCK REACT2 RSTOIC
DESCRIPTION "REACTEUR AVEC RECYCLAGE DE TOLUENE "
PARAM PRES=34.47 DUTY=0 SERIES=YES
STOIC | MIXED TOLUENE -1/H2 -1/ BENZENE 1/ CH4 1
STOIC 2 MIXED BENZENE -1/ H2 0.5 / DIPHENYL 0.5
CONYV | MIXED TOLUENE 0.75
CONYV 2 MIXED BENZENE 0.031
BLOCK Bl PUMP PARAM PRES=37.92 EFF=0.95
BLOCK B2 PUMP PARAM PRES=37.92 EFF=0.95
BLOCK B47 PUMP PARAM PRES=32.06 EFF=0.95
BLOCK B48 PUMP PARAM PRES=32.06 EFF=0.95



BLOCK B109 PUMP PARAM PRES=1.013 EFF=0.95

BLOCK B112 PUMP PARAM PRES=1.013 EFF=0.95

BLOCK B115 PUMP PARAM PRES=1.013 EFF=0.95

BLOCK B5 COMPR PARAM TYPE=GPSA-POLYTROP PRES=1.013 PEFF=0.72
MEFF=0.7 PERFOR-PARAM GPSA-BASIS=SUCTION

BLOCK B13 COMPR PARAM TYPE=GPSA-POLYTROP PRES=1.013 MEFF=0.7
BLOCK B19 COMPR PARAM TYPE=GPSA-POLYTROP PRES=1.013 MEFF=0.7
BLOCK B20 COMPR PARAM TYPE=GPSA-POLYTROP PRES=37.92 MEFF=0.95
BLOCK B24 COMPR PARAM TYPE=GPSA-POLYTROP PRES=37.92 MEFF=0.95
BLOCK B33 COMPR PARAM TYPE=GPSA-POLYTROP PRES=37.92 MEFF=0.95
BLOCK B38 COMPR PARAM TYPE=GPSA-POLYTROP PRES=37.92 MEFF=0.95
BLOCK B45 COMPR PARAM TYPE=GPSA-POLYTROP PRES=41.013 MEFF=0.95
BLOCK B46 COMPR PARAM TYPE=GPSA-POLYTROP PRES=41.013 MEFF=0.95
BLOCK Bl106 MCOMPR PARAM NSTAGE=2 TYPE=GPSA-POLYTROPIC
PRES=32.06 FEEDS78 1 PRODUCTS i012 COMPR-SPECS | MEFF=0.95/
2 MEFF=0.95 COOLER-SPECS | TEMP=120/2 TEMP=120

BLOCK MCOMP1 MCOMPR  PARAM NSTAGE=2 TYPE=GPSA-POLYTROPIC
PRES=37.92 FEEDS201 PRODUCTS222 COMPR-SPECS 1 MEFF=0.95/2
MEFF=0.95 COOLER-SPECS | TEMP=49 / 2 TEMP=49

BLOCK MCOMP2 MCOMPR  PARAM NSTAGE=2 TYPE=GPSA-POLYTROPIC
PRES=32.06 FEEDS351 PRODUCTS692 COMPR-SPECS | MEFF=0.95/2
MEFF=0.95 COOLER-SPECS 1 TEMP=49 / 2 TEMP=49 STREAM-REPOR
MOLEFLOW MOLEFRAC PROPERTIES=PS-1 PS-2 ;;;;;



154

Fichier de données de la simulation de la superstructure

a «procédés concurrentes» réduite :

;:Input Summary created by ASPEN PLUS Rel. 9.3-1 at 09:02:28 Wed Oct 29, 1997,
Directory SYS$SYSDEVICE:{USER.DIALLO] Filename reduc.inp;

TITLE 'SIMULATION DE LA SUPERSTRUCTURE REDUITE'
IN-UNITS SI MASS-FLOW='KG/HR' MOLE-FLOW=KMOL/HR' &
VOLUME-FLOW='CUM/HR' PRESSURE=BAR TEMPERATURE=C
DELTA-T=C &
PDROP-PER-HT="MBAR/M' PDROP=BAR
DEF-STREAMS CONVEN ALL
DATABANKS PURECOMP / AQUEOUS / SOLIDS /INORGANIC / &
NOASPENPCD

PROP-SOURCES PURECOMP / AQUEOUS / SOLIDS /INORGANIC

COMPONENTS
H2 H2 H2/
CH4 CH4 CH4 /
BENZENE C6H6 BENZENE /
TOLUENE C7H8 TOLUENE /
DIPHENYL CI12H10 DIPHENYL

FLOWSHEET
BLOCK B1 IN=57 OUT=l
BLOCK B2 IN=58 OUT=2
BLOCK B3 IN=I 30 OUT=3
BLOCK B4 IN=2 52 OUT=4
BLOCK FOURI1 IN=3 OUT=5
BLOCK FOUR2 IN=4 OUT=6
BLOCK REACT! IN=5 OUT=7
BLOCK REACT?2 IN=6 OUT=8
BLOCK COND1! IN=63 OUT=9
BLOCK COND2 IN=64 OUT=10
BLOCK B12 IN=9 10 OUT=I1
BLOCK F1 IN=11 OUT=12 13
BLOCK B14 IN=12 OQUT=32 16
BLOCK B15 IN=13 OUT=55 56
BLOCK B18 IN=16 OUT=17 18
BLOCK MEMBSI IN=65 OUT=19 140



BLOCK B20 IN=18 OUT=21

BLOCK B22 IN=22 21 23 OUT=30
BLOCK B27 IN=32 OUT=33 37
BLOCK MEMB22 IN=36 OUT=34 139
BLOCK ABS2 IN=37 38 134 OUT=40 60
BLOCK B32 IN=40 69 OUT=41
BLOCK B33 IN=41 OUT=42

BLOCK B34 IN=42 43 OUT=52
BLOCK B42 IN=8 OUT=64

BLOCK B43 IN=7 OUT=63

BLOCK B45 IN=17 OUT=65

BLOCK B46 IN=33 OUT=36

BLOCK B48 IN=39 OUT=38

BLOCK MCOMPI1 IN=2() OUT=22
BLOCK MCOMP2 IN=35 OUT=69
BLOCK F2 IN=106 OUT=78 79
BLOCK COLBZ3 IN=79 OUT=80 85
BLOCK B64 IN=80 OUT=83

BLOCK COLTOL3 IN=1 10 OUT=98 89
BLOCK B70 IN=97 98 OUT=58
BLOCK B76 IN=71 OUT=106

BLOCK B80 IN=85 OUT=110

BLOCK B82 IN=56 60 OUT=71
BLOCK STABI IN=138 OUT=117 L 15
BLOCK COLBZI IN=116 OUT=118 121
BLOCK B85 IN=118 OUT=119
BLOCK B86 IN=115 OUT=116
BLOCK COLTOL1 IN=128 OUT=129 127
BLOCK B95 IN=121 OUT=128
BLOCK B96 IN=129 130 OUT=57
BLOCK B102 IN=55 OUT=138
BLOCK B103 IN=139 OUT=35
BLOCK B104 IN=140 OUT=20
BLOCK B106 IN=78 OUT=134

PROPERTIES RK-SOAVE

PROP-DATA RKSKIJ-1
IN-UNITS SI MASS-FLOW=KG/HR' MOLE-FLOW=KMOL/HR' &
VOLUME-FLOW='CUM/HR' PRESSURE=BAR TEMPERATURE=C
DELTA-T=C &
PDROP-PER-HT=MBAR/M' PDROP=BAR
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PROP-LIST RKSK1J

BPVAL H2 CH4 -.0222000000
BPVAL H2 TOLUENE .3900000000
BPVAL CH4 TOLUENE .0978000000
BPVAL CH4 H2 -.02220(X)000
BPVAL CH4 BENZENE .0209000000
BPVAL BENZENE CH4 .0209000000
BPVAL TOLUENE CH4 .0978000000
BPVAL TOLUENE H2 .3900000000

PROP-SET PS-1 AVAILMX UNITS='KJ/KG' SUBSTREAM=MIXED

PROP-SET PS-2 AVAILMX UNITS=KJ/KG' SUBSTREAM=MIXED TEMP=25 &
PRES=1.013

STREAM 23
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=37.92
MOLE-FLOW H2 142.5/CH4 7.5/ BENZENE 0/ TOLUENE 0 &

/ DIPHENYL O

STREAM 39
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=1.013
MOLE-FLOW H2 0/ CH4 0/ BENZENE 0/ TOLUENE 11.657/ &
DIPHENYL 0

STREAM 43
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=37.92
MOLE-FLOW H2 137.97 / CH4 7.26 / TOLUENE O

STREAM 57
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=1.013
MOLE-FLOW H2 0/ CH4 0/ BENZENE 0/ TOLUENE 279.6 / &
DIPHENYL 0

STREAM 58
SUBSTREAM MIXED TEMP=38.8 PRES=1.013
MOLE-FLOW H2 0/ CH4 0/ BENZENE 0/ TOLUENE 281/ &
DIPHENYL 0

STREAM 97
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=1.013
MOLE-FLOW H2 0/ CH4 0/ BENZENE 0/ TOLUENE 131.07/ &
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DIPHENYL 0

STREAM 130
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=1.013
MOLE-FLOW H2 0/ CH4 0/ BENZENE 0/ TOLUENE 14227/ &
DIPHENYL 0

BLOCK B3 MIXER
BLOCK B4 MIXER
BLOCK B12 MIXER
BLOCK B22 MIXER
BLOCK B32 MIXER
BLOCK B34 MIXER
BLOCK B70 MIXER
BLOCK B82 MIXER
BLOCK B96 MIXER
BLOCK B18 FSPLIT
FRAC 17 0.3031
BLOCK B27 FSPLIT
FRAC 33 0.3031
BLOCK B14 SEP2
DESCRIPTION "SEPARATEUR SORTIE F1 VAP : ENTRE +BZ ET - BZ"
FRAC STREAM=16 SUBSTREAM=MIXED COMPS=H2 CH4 BENZENE &
TOLUENE DIPHENYL FRACS=0.51 0.5 0.507 0.49 0

BLOCK B15 SEP2
DESCRIPTION "SEPARTEUR SORTIE F1 ENTRE +BZ ET - BZ"
FRAC STREAM=55 SUBSTREAM=MIXED COMPS=H2 CH4 BENZENE &
TOLUENE DIPHENYL FRACS=0.51 0.504 0.519 0.5 0.511

BLOCK MEMB?2 SEP2
PARAM PRES=0
FRAC STREAM=34 SUBSTREAM=MIXED COMPS=CH4 BENZENE
TOLUENE &
DIPHENYL FRACS=1111
FRAC STREAM=139 SUBSTREAM=MIXED COMPS=H2 FRACS=1

BLOCK MEMBS1 SEP2

DESCRIPTION "MEMBRANE "

PARAM PRES=0

FRAC STREAM=19 SUBSTREAM=MIXED COMPS=CH4 BENZENE
TOLUENE &



DIPHENYL FRACS=1 111

FRAC STREAM=140 SUBSTREAM=MIXED COMPS=H2 FRACS=1

BLOCK B42 HEATER
PARAM PRES=32.06 DUTY=0

BLOCK B43 HEATER
PARAM PRES=32.06 DUTY=0

BLOCK B64 HEATER
PARAM TEMP=25 PRES=1.013

BLOCK B76 HEATER
PARAM PRES=2.07 DUTY=0

BLOCK B80 HEATER
PARAM PRES=1.35 DUTY=0

BLOCK B85 HEATER
PARAM TEMP=25 PRES=1.013

BLOCK B86 HEATER
PARAM PRES=2.41 DUTY=0

BLOCK B95 HEATER
PARAM PRES=1.35 DUTY=0

BLOCK B102 HEATER
PARAM PRES=17.57 DUTY=0

BLOCK B103 HEATER
PARAM PRES=-40 DUTY=0

BLOCK B104 HEATER
PARAM PRES=-40 DUTY=0

BLOCK COND1! HEATER
PARAM TEMP=37.77 PRES=32.06

BLOCK COND2 HEATER
PARAM TEMP=37.77 PRES=32.06
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BLOCK FOURI HEATER
DESCRIPTION "FOUR DE PRECHAUFFAGE "

PARAM TEMP=621.1 PRES=34.47

BLOCK FOUR2 HEATER
PARAM TEMP=621.1 PRES=34.47

BLOCK F1 FLASH2
DESCRIPTION "FLASH PRINCIPAL F1*
PARAM PRES=32.06 DUTY=0

BLOCK F2 FLASH2
PARAM PRES=2.07 DUTY=0

BLOCK COLBZ1 DSTWU
PARAM LIGHTKEY=BENZENE RECOVL=0.999 HEAVYKEY=TOLUENE &
RECOVH=0.0001 PTOP=2.07 PBOT=2.41 RR=1.56

BLOCK COLBZ3 DSTWU
PARAM LIGHTKEY=BENZENE RECOVL=0.999 HEAVYKEY=TOLUENE &
RECOVH=0.0001 PTOP=2.07 PBOT=2.41 RDV=0.003 RR=1.29

BLOCK COLTOL! DSTWU
PARAM LIGHTKEY=TOLUENE RECOVL=0.999 HEAVYKEY=DIPHENYL &
RECOVH=0.00001 PTOP=1.013 PBOT=1.35 RR=0.042

BLOCK COLTOL3 DSTWU
PARAM LIGHTKEY=TOLUENE RECOVL=0.999 HEAVYKEY=DIPHENYL &
RECOVH=0.00001 PTOP=1.013 PBOT=1.35 RR=0.041

BLOCK STAB1 DSTWU
DESCRIPTION "“colonne de stabilisation sans recuperation de bn"
PARAM LIGHTKEY=CH4 RECOVL=0.999 HEAVYKEY=BENZENE &
RECOVH=0.001 PTOP=17.23 PBOT=17.57 RDV=1 RR=0.264

BLOCK ABS2 RADFRAC
PARAM NSTAGE=11 ABSORBER=YES FEEDS 37 11 ON-STAGE /38 1 ON-
STAGE/ 134 11 & ON-STAGE PRODUCTS401V/6011L P-SPECI1
32.06 COL-SPECS Q1=0 QN=0
MOLE-RDV=]

BLOCK REACT1 RSTOIC
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DESCRIPTION "REACTEUR SANS RECYCLAGE DE BENZENE"
PARAM PRES=34.47 DUTY=0 SERIES=YES STOIC ! MIXED TOLUENE -1
/H2 -1/BENZENE 1/
CH41 STOIC 2 MIXED BENZENE -1/H2 0.5/ DIPHENYL 0.5
CONV 1 MIXED TOLUENE
0.75 CONYV 2 MIXED BENZENE 0.031

BLOCK REACT2 RSTOIC
DESCRIPTION "REACTEUR AVEC RECYCLAGE DE TOLUENE "
PARAM PRES=34.47 DUTY=0 SERIES=YES STOIC | MIXED TOLUENE -1/
H2 -1/BENZENE 1/
CH4 1 STOIC 2 MIXED BENZENE -1/H20.5/DIPHENYL 0.5 CONV
| MIXED TOLUENE 0.75
CONYV 2 MIXED BENZENE 0.031

BLOCK B1 PUMP
PARAM PRES=37.92 EFF=0.95

BLOCK B2 PUMP
PARAM PRES=37.92 EFF=0.95

BLOCK B48 PUMP
PARAM PRES=32.06 EFF=0.95

BLOCK B20 COMPR
PARAM TYPE=GPSA-POLYTROP PRES=37.92 MEFF=0.95

BLOCK B33 COMPR
PARAM TYPE=GPSA-POLYTROP PRES=37.92 MEFF=0.95

BLOCK B45 COMPR
PARAM TYPE=GPSA-POLYTROP PRES=41.013 MEFF=0.95

BLOCK B46 COMPR
PARAM TYPE=GPSA-POLYTROP PRES=41.013 MEFF=0.95

BLOCK B106 MCOMPR
PARAM NSTAGE=2 TYPE=GPSA-POLYTROPIC PRES=32.06 FEEDS 78 |
PRODUCTS 134 2
COMPR-SPECS 1 MEFF=0.95/2 MEFF=0.95 COOLER-SPECS 1
TEMP=120/2 TEMP=120



161

BLOCK MCOMP1 MCOMPR
PARAM NSTAGE=2 TYPE=GPSA-POLYTROPIC PRES=37.92 FEEDS 20 I

PRODUCTS 22 2
COMPR-SPECS | MEFF=0.95/ 2 MEFF=0.95 COOLER-SPECS 1

TEMP=49 / 2 TEMP=49

BLOCK MCOMP2 MCOMPR
PARAM NSTAGE=2 TYPE=GPSA-POLYTROPIC PRES=32.06 FEEDS 351

PRODUCTS 69 2
COMPR-SPECS 1 MEFF=0.95/2 MEFF=0.95 COOLER-SPECS 1

TEMP=49 / 2 TEMP=49

STREAM-REPOR MOLEFLOW MOLEFRAC PROPERTIES=PS-1 PS-2 ;;;;;
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Fichier de données de la simulation de Ia solution finale

:Input Summary created by ASPEN PLUS Rel. 9.3-1 at 08:41:31 Wed Oct 29,

1997;Directory SYS$SYSDEVICE:[USER.DIALLO]

Filename inputsol.inp;

TITLE 'SIMULATION DE LA SLUTION FINALE'

IN-UNITS SI MASS-FLOW=KG/HR' MOLE-FLOW=KMOL/HR' &
VOLUME-FLOW="CUM/HR' PRESSURE=BAR TEMPERATURE=C DELTA-T=C

& PDROP-PER-HT=MBAR/M' PDROP=BAR DEF-STREAMS CONVEN ALL

DATABANKS PURECOMP / AQUEOUS / SOLIDS /INORGANIC / &
NOASPENPCDPROP-SOURCES PURECOMP / AQUEOUS / SOLIDS /
INORGANIC COMPONENTS H2H2H2/ CH4CH4CH4/ BENZENE C6H6
BENZENE/ TOLUENE C7H8 TOLUENE/ DIPHENYL Ci2H10 DIPHENYL

FLOWSHEET
BLOCK B2 IN=58 OUT=2
BLOCK B4 IN=2 54 OUT=4
BLOCK FOUR2 IN=4 OUT=6
BLOCK REACT?2 IN=6 OUT=8
BLOCK COND2 IN=64 OUT=11
BLOCK FLASHFI IN=11 OUT=12 13
BLOCK B27 IN=40 OUT=33 37
BLOCK MEMB2 IN=36 OUT=34 139
BLOCK ABS2 IN=38 134 12 OUT=40 60
BLOCK B32 IN=69 37 OUT=41
BLOCK B33 IN=4] OUT=42
BLOCK B34 IN=42 43 OUT=54
BLOCK B42 IN=8 OUT=64
BLOCK B46 IN=33 OUT=36
BLOCK B48 IN=39 OUT=38
BLOCK MCOMP2 IN=35 QUT=69
BLOCK FLASHF2 IN=106 OUT=78 79
BLOCK COLBZ3 IN=79 OUT=80 84
BLOCK B64 IN=80 OUT=83
BLOCK COLTOL3 IN=110 OUT=98 89
BLOCK B70 IN=97 98 OUT=58
BLOCK B76 IN=62 OUT=106
BLOCK B80 IN=84 OUT=110
BLOCK B82 IN=60 13 OUT=62
BLOCK B103 IN=139 OUT=35
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BLOCK B106 IN=78 OUT=134
PROPERTIES RK-SOAVE PROP-DATA RKSKIJ-1

IN-UNITS SI MASS-FLOW=KG/HR' MOLE-FLOW=KMOL/HR' &
VOLUME-FLOW=CUM/HR' PRESSURE=BAR TEMPERATURE=C DELTA-
T=C &
PDROP-PER-HT="MBAR/M' PDROP=BAR

PROP-LIST RKSKIJ BPVAL H2 CH4 -.0222000000 BPVAL H2 TOLUENE
3900000000 BPVAL CH4 TOLUENE .0978000000 BPVAL CH4 H2 -
0222000000 BPVAL CH4 BENZENE .0209000000 BPVAL BENZENE CH4
0209000000 BPVAL TOLUENE CH4 .0978000000 BPVAL TOLUENE H2
.3900000000 PROP-SET PS-1 AVAILMX UNITS='KJI/KG' SUBSTREAM=MIXED

PROP-SET PS-2
AVAILMX UNITS=KJ/KG' SUBSTREAM=MIXED TEMP=25 &
PRES=1.013 PROP-SET PS-3 HMX UNITS=KJI/KG' SUBSTREAM=MIXED

STREAM 39 SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=1.013
MOLE-FLOW H2 0/ CH4 0/ BENZENE 0/ TOLUENE 224/ &
DIPHENYL 0 STREAM 43 SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=37.92
MOLE-FLOW H2 275.94 / CH4 14.52 / TOLUENE 0

STREAM 58
SUBSTREAM MIXED TEMP=38.8 PRES=1.013 MOLE-FLOW H20/CH4 0/
BENZENE 0/ TOLUENE 281/ & DIPHENYL 0 STREAM 97
SUBSTREAM MIXED TEMP=38 PRES=1.013 MOLE-FLOW H20/CH40/
BENZENE 0/ TOLUENE 257/ & DIPHENYL 0

BLOCK B4 MIXER

BLOCK B32 MIXER

BLOCK B34 MIXER

BLOCK B70 MIXER

BLOCK B82 MIXER

BLOCK B27 FSPLIT FRAC 33 0.3031

BLOCK MEMB2 SEP2 PARAM PRES=0 FRAC STREAM=34

SUBSTREAM=MIXED COMPS=CH4 BENZENE TOLUENE &
DIPHENYL FRACS=1 111 FRAC STREAM=139 SUBSTREAM=MIXED
COMPS=H2 FRACS=1

BLOCK B42 HEATER PARAM PRES=32.06 DUTY=0

BLOCK B64 HEATER PARAM TEMP=25 PRES=1.013

BLOCK B76 HEATER PARAM PRES=2.07 DUTY=0
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BLOCK B80 HEATER PARAM PRES=1.35 DUTY=0
BLOCK B103 HEATER PARAM PRES=-40 DUTY=0
BLOCK COND2 HEATER PARAM TEMP=37.77 PRES=32.06
BLOCK FOUR2 HEATER PARAM TEMP=621.1 PRES=34.47
BLOCK FLASHF1 FLASH2 DESCRIPTION "FLASH PRINCIPAL F1"
PARAM PRES=32.06 DUTY=0
BLOCK FLASHF2 FLASH2
PARAM PRES=2.07 DUTY=0
BLOCK COLBZ3 DSTWU
PARAM LIGHTKEY=BENZENE RECOVL=0.999 HEAVYKEY=TOLUENE &
RECOVH=0.0001 PTOP=2.07 PBOT=2.41 RDV=0.003 RR=1.29
BLOCK COLTOL3 DSTWU
PARAM LIGHTKEY=TOLUENE RECOVL=0.999 HEAVYKEY=DIPHENYL &
RECOVH=0.00001 PTOP=1.013 PBOT=1.35 RR=0.041
BLOCK ABS2 RADFRAC
PARAM NSTAGE=11 ABSORBER=YES
FEEDS 38 1 ON-STAGE/ 134 11 ON-STAGE/ 12 11 &
ON-STAGE PRODUCTS401V/6011L
P-SPEC 1 32.06 COL-SPECS Q1=0 QN=0 MOLE-RDV=1
BLOCK REACT2 RSTOIC
DESCRIPTION "REACTEUR AVEC RECYCLAGE DE TOLUENE "
PARAM PRES=34.47 DUTY=0 SERIES=YES
STOIC | MIXED TOLUENE -1/H2 -1/BENZENE 1/CH4 1
STOIC 2 MIXED BENZENE -1/ H2 0.5/ DIPHENYL 0.5
CONV | MIXED TOLUENE 0.75
CONV 2 MIXED BENZENE 0.031
BLOCK B2 PUMP PARAM PRES=37.92 EFF=0.95
BLOCK B48 PUMP PARAM PRES=32.06 EFF=0.95
BLOCK B33 COMPR PARAM TYPE=GPSA-POLYTROP
PRES=37.92 MEFF=0.95
BLOCK B46 COMPR PARAM TYPE=GPSA-POLYTROP
PRES=41.013 MEFF=0.95
BLOCK B106 MCOMPR PARAM NSTAGE=2 TYPE=GPSA-POLYTROPIC
PRES=32.06 FEEDS 78 1 PRODUCTS 1342
COMPR-SPECS | MEFF=0.95 / 2 MEFF=0.95
COOLER-SPECS | TEMP=120/2 TEMP=120
BLOCK MCOMP2 MCOMPR
PARAM NSTAGE=2 TYPE=GPSA-POLYTROPIC PRES=32.06
FEEDS 351 PRODUCTS 692
COMPR-SPECS | MEFF=0.95 / 2 MEFF=0.95
COOLER-SPECS | TEMP=49 / 2 TEMP=49
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DESIGN-SPEC H2SAR DEFINE H2 MOLE-FLOW STREAM=6
SUBSTREAM=MIXED COMPONENT=H2 DEFINE TOL MOLE-FLOW
STREAM=6 SUBSTREAM=MIXED &
COMPONENT=TOLUENE DEFINE BENZ MOLE-FLOW STREAM=6
SUBSTREAM=MIXED & COMPONENT=BENZENE
DEFINE DIPH MOLE-FLOW STREAM=6 SUBSTREAM=MIXED &
COMPONENT=DIPHENYL SPEC "H2/(TOL+BENZ+DIPH)" TO "5"
TOL-SPEC "1"
VARY MOLE-FLOW STREAM=43
SUBSTREAM=MIXED COMPONENT=H2
LIMITS "260" "350" DESIGN-SPEC PB
DEFINE PB MOLE-FLOW STREAM=83 SUBSTREAM=MIXED &
COMPONENT=BENZENE SPEC "PB" TO "265" TOL-SPEC "0.05"
VARY MOLE-FLOW STREAM=97 SUBSTREAM=MIXED
COMPONENT=TOLUENE LIMITS "240" "300"



SCHEMA D’ECOULEMENT DE LA SUPERSTRUCTURE DE BASE

PLAN1:

MEL

Groupe 1

[ et L S

Grou
—

STAB

PreTecnccscscncenw:

P mrcocas e cacvcan-
cfhecmevccecncsrmmm

it e Y N

iaiadadidad o R W St U R G s e Rt Y RS EwES -

llllllllllllllllllllllllllllllllllllllllllllllllllllllllllllllllll

it






RSTRUCTURE DE BASE

PRt e et e .

'GBSS —
1 MEL3 ;
TTTTTTTTTTTTY '
H '
E E B19 —v—@——%
s
E ' 824 B2s
' HE e Attty ]
: s Groupe 2 o DIv4
: ; : : 1)
] )
5 : E : {
: ' ' '
' 1 : '
: : : 5 B22
: : ' :
: : : :
' ' : B20
; 3 ' ' b Diva
1) ]
! REACT-A ; ;
] []

B L L L T A

830 B32 ‘

STAB

)
.
¢
]
!
)
]
)
'
]
]
]
)
’
]
!
)
1
!
)

- I;
MEL4 COL-BENZ .} r:

g
S

Groupe 5

O R R N C o e e e C o e o o o e~ o & R e . . E e e Cae Er .- """ 0®®®E e E S ®Ew S EEe = .. .- -






Groupe 4

]
1
L
]
]
]
1
m " :
' I
Q vl meescecceca L L T peyupappy
: 1P " 5 RO—
@ 2 . -
< ' “
. [ ] .
— " '
' o !
' v !
] B.
» ; :
(]
nMu\ -2 .. mw
ERS “ o
: ; <]
{ . 7
m . 2
- H 0 o]
. 3 : @D 8
' I_I.VA { ) -
0 ! |
o . :
" [
:
(]
Yoma = :
Q " " 8
5 . . 3
a ' .
H 1]
- ]
' ]
o “ "
8 “ "
H [}
3 " :
& T "
MRS p B C R R L [ ]
w
, [ ]
>
" " g ﬁm
[] H @
H [
H 1 ]
" " N
’ 1
. ; &
: " i
(] ! o)
[] ' O
9 H C
' ]
H [ ]
......... . -
' ]
] L and '
bt 3
m [}
[}
[ ]
(]
- ........................ -
ettt L L L e TP "
[ ]
“ ' 3
_ [ | w
i b =
] ‘1
. '
ﬁ | < b o
’ [ | . ] $







PLAN 2 : SCHEMA D’ECOULEMENT
DE LA SUPERSTRUCTURE
A «PROCEDES CONCURRENTS»
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PLAN3: SCHEMA D’ECOULEMENT DE LA SUPERSTRUCTURE

"A «<PROCEDES CONCURRENTS» APRES LA PREMIERE ET LA

DEUXIEME REDUCTION
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PLAN 4 : SCHEMA D’ECOULEMENT DE LA SOLUTION FINALE
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