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Résumé

Résumé

La thése est consacrée a I’analyse de faisabilité systématique de la séparation des
mélanges binaires azéotropiques (de point d’ébullition minimale et maximale) et ceux a faible
volatilité relative par distillation extractive discontinue dans une configuration de colonne de
rectification et dans une configuration de colonne de strippeur. Des tiers corps léger,
intermédiaire et lourd sont appliqués pour la réalisation de la séparation dans chaque cas. La

distillation extractive hétérogene discontinue avec un tiers corps lourd est aussi étudiée.

Des méthodologies générales d’étude de faisabilité sont présentées sous la forme
d’organigrammes pour ces procédés dans la configuration d’une colonne de rectification et

d’une colonne de distillation inverse (strippeur).

Des tableaux récapitulatifs contiennent tous les résultats obtenus dans I’analyse de faisabilité,

notamment les conditions de faisabilité, les parameétres limitants et les étapes opératoires.

Plusieurs points clefs de I’analyse de faisabilité sont validés par des résultats expérimentaux et

par simulation.

Mots clés : distillation extractive discontinue ; tiers corps ; azéotrope ; faisabilité ; colonne de

distillation inverse, colonne de rectification.

Abstract

This thesis deals with the systematic feasibility analysis of the separation of minimum-boiling
azeotropes, maximum-boiling azeotropes and the low relativ voltatility mixtures in batch
extractive distillation in a rectifier and in a stripper. Light, intermediate and heavy entrainers are
applied in each case to realise the separation. Moreover, batch heterogeneous extractive

distillation with heavy entrainer is studied here.

A general feasibility methodology is developped for the rectifier and for the stripper presented

in organigrammes.

Summarized tables show all the results provided by the feasibility analysis, namely, the

feasibility conditions, the limiting operational parameters and the separation sequence.
The main results of the feasibility analysis are justified by simulations and experiments.

Keywords : batch extractive distillation; entrainer ; azeotrope ; feasibility ; stripping column,

rectifying column.



Résumé

Osszefoglald

Jelen doktori értekezés a minimalis forraspontl azeotropok, maximalis forraspontd
azeotropok valamint a kozeli illékonysagu elegyek elvalasztasanak megvaldsithatosagi
vizsgalatat mutatja be. Az elvélasztds minden esetben szakaszos extraktiv desztillacidval
torténik, konnyt, kdzbensd és nehéz extraktiv agens segitségével, rektifikalo, illetve sztrippeld

oszlopban. Ezenkivil vizsgaljuk a szakaszos heterogén extraktiv desztillacié miveletét.

Altalanos megvalGsithatosagi vizsgalatokat dolgozunk ki szakaszos extraktiv desztillacio

és szakaszos extraktiv sztripper esetekre, melyeket organigrammok segitségével ismertetink.

Osszefoglald tablazatok mutatjak a megvalosithatosagi vizsgalatok eredményeit, azaz a
vizsgalt rendszerek megvalosithatosigat, a korlatoz6 mukodési paramétereket, valamint az

elvélasztas Iépéseit.
A fontosabb eredményeket kisérletekkel és szimulaciokkal tamasztjuk ala.

Kulcsszavak : szakaszos extraktiv desztillacio ; entrainer ; azeotrop ; megval6sithatdség ;

sztrippel6 kolonna ; rektifikalo kolonna.
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Introduction générale

Dans le contexte actuel de développement durable, la régénération des solvants devient de
plus en plus importante dans les procédés pour satisfaire les normes environnementales et aussi
pour des raisons économiques. Dans un rapport d’expertise sur la régénération de solvant
I’ADEME (www.ademe.fr) indique sans surprise que la distillation est le procédé le plus
performant en termes de qualité des produits, malgré une consommation énergétique

importante. Cependant, son usage pour la régénération de solvant reste confidentiel.

En effet, la distillation est la principale opération unitaire utilisée industriellement pour la
séparation et la purification des mélanges de constituants chimiques. Hélas, les azéotropes et les
mélanges a faible volatilité relative qui se rencontrent trés souvent dans les déchets effluents

industriels ne peuvent pas étre séparés par distillation conventionnelle.

Depuis plusieurs dizaines d’années de nombreuses études ont contribué a la mise au point de
procédés de distillation plus performants et capables de séparer les mélanges complexes
évoqués. Mais ils se sont focalisés sur un mode opératoire continu, adapté a la séparation de
guantités importantes et nécessitant souvent une succession de colonnes. Grace aux travaux
franco-hongrois des années 90, un nouveau champ d’application s’est ouvert a la distillation en
mode opératoire discontinu, adapté a la problématique de la régénération de solvant et a celles

rencontrées en chimie fine.

Une méthode efficace pour séparer les mélanges complexes dans le méme appareil est la
distillation extractive. Au cours de I’opération, un tiers corps est alimenté en continu dans la
colonne pour augmenter la volatilité relative des constituants du mélange, permettant la

réalisation de la séparation.

Dans ce travail j’envisage systématiquement la séparation de mélanges binaires non idéaux par
distillation extractive discontinue. J’ai I’intention de réaliser la séparation dans une
configuration de colonne de rectification et de strippeur. Ces études permettent de tirer des
implications pour la séparation dans une configuration de colonne avec bac intermédiaire.
J’étudie aussi la séparation des azéotropes a température de bulle minimale avec un tiers corps

qui forme un azéotrope binaire hétérogéne qui n’est pas le plus volatil du systeme.
La présentation de ce travail s’articule autour de cing chapitres :

Le Chapitre 1 est consacré aux notions théoriques et a I’analyse bibliographique des travaux sur
la distillation extractive discontinue. Dans ce chapitre, je présente les principes de la distillation,
les différents modes opératoires, les configurations possibles, les procédés de distillation
spéciaux, y compris la distillation extractive discontinue. Ensuite, je parle de la méthode
d’analyse de ces procédés, et plus spécialement de I’étude de faisabilité publiée par Lelkes et al.,

1998c¢ qui est a la base de ce travail.
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Le Chapitre 2 est dédié a I’étude de la distillation extractive discontinue dans une colonne de
rectification. Une étude systématique est réalisée pour la séparation des mélanges binaires
azéotropiques et ceux a faible volatilité relative. J’exécute les séparations avec des tiers corps
Iégers, intermédiaires et lourds qui ne forment ni un azéotrope supplémentaire, ni deux phases
liquides avec les constituants du mélange a separer. Les analyses de faisabilité détaillées étant
présentées dans des articles publiés, ici un seul exemple est présenté, notamment la séparation
des mélanges azéotropiques de point de bulle minimal avec un tiers corps intermédiaire. Des
séries de simulations et une expérimentation prouvent la faisabilité du processus. Les résultats
des huit analyses déja publiés sont présentés dans ce chapitre pour comparer les résultats et
compléter I’analyse systématique. A la base de ces études, une méthode d’analyse de faisabilité

générale est présentée avec les limites de son application.

Le Chapitre 3 est consacré a I’étude de la distillation extractive discontinue dans une
configuration de colonne inverse. La méthode de faisabilité publiée par Lelkes et al., 1998c¢ a été
étendue pour cette nouvelle configuration. Je présente en détail I’analyse de faisabilité de la
séparation du mélange binaire azéotropique de point de bulle maximal avec un tiers corps léger.
Puis j’étends cette analyse aux autres cas et je montre dans les tableaux récapitulatifs les
résultats des systémes envisagés, la faisabilité des séparations, les étapes opératoires, les

paramétres limitants.

Le Chapitre 4 présente la séparation des mélanges binaires de point de bulle minimal avec un
tiers corps lourd en distillation extractive discontinue hétérogéne qui est ensuite validée par une
expérimentation a I’échelle pilote et par simulation. Enfin, je termine le travail par les

conclusions et les perspectives.
Le Chapitre 5 donne les conclusions générales et les perspectives qui peuvent en étre tirées.

L’Annexe rassemble quelques définitions de termes usuels en distillation, les critéres de choix
de tiers corps, la classification des réseaux de courbe de résidu et les parametres

thermodynamiques des systemes envisagés.
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I. Notions théoriques

1.1. Distillation

La distillation est la principale opération unitaire utilisée industriellement pour la
séparation et la purification des mélanges de constituants chimiques. Les plus grands utilisateurs
de ce procédé sont les industries du pétrole, agroalimentaire et pharmaceutique.

Ce procédé est connu depuis plus de 2000 ans et semble-t-il mis en pratique industriellement
depuis au moins 500 ans comme en témoigne la Figure 1-1 présentant un appareil de bouilleur

de cr( servant a produire liqueurs et autres boissons riches en éthanol.

e

Figure 1-1. Liber de Arte Distallandi’ le premier livre sur la distillation (1512).

1.1.1. Principes de la distillation

Le principe de la distillation, comme méthode de séparation, est basé sur la différence de
volatilité (la définition est donnée en Annexe) des constituants du mélange a purifier. Dans un
mélange binaire non azéotropique (ex. eau — méthanol), le constituant le plus volatil aura la
température d’ébullition la plus basse (qualifié de ‘léger’ ; méthanol, T¢,,=64,3°C a 1 atm) et le
constituant le moins volatil aura la température d’ébullition la plus haute (qualifié de ‘lourd” ;
eau, Te,,=100,0°C a 1 atm). La séparation des mélanges ne cause pas de probleme si la

différence de volatilite des constituants ou la volatilité relative o est assez élevée (aj>1,2).

1.1.2. Distillation différentielle discontinue (distillation de Rayleigh)

Dans la distillation différentielle de Rayleigh, un mélange a distiller de U moles et de

composition xy est chargé dans le bouilleur, puis est chauffé jusqu’au point d’ébullition. Les

vapeurs émises avec une composition y;* et un débit V' sont plus riches en constituant le plus
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volatil que le liquide restant de composition x;. Elles sont condensées et le condensat est ensuite
dirigé vers une recette, comme distillat. Le seul contact entre le liquide et la vapeur est a la

surface du liquide. Le procédé est schématisé sur la Figure 1-2.

V,y; *

Distillat

Bouilleur

Figure 1-2. Distillation de Rayleigh.

Dans toute la mémoire, nous considérerons que le temps de contact entre les phases pendant la
distillation est suffisamment élevé pour supposer qu’il existe un équilibre entre les phases
liquide et vapeur. Dans la pratique, les deux phases ne sont pas en équilibre (Stichlmair et Fair,
1998).

La température du bouilleur augmente continuellement avec le temps, car les constituants lourds
(moins volatils) s’enrichissent dans le bouilleur. Le bilan matiere partiel pour un constituant i
(Equation 1.1) décrit le changement de la composition du mélange dans le bouilleur en fonction

du temps, indiquant que le régime de fonctionnement est instationnaire :

d(Ux) e
BT (Vi) (1.1)

De plus, si on introduit le bilan matiére global (Equation 1.2)

du

—=-V 1.2
ot (12)
on peut déterminer I’évolution au cours du temps de la composition du liquide restant dans le

bouilleur (Equation 1.3) :

dx V N
EZU(X_y ) (1.3)

L’ apparance graphique de I’Equation 1.3 est une courbe de résidu qui sera détaillée plus loin
(voir le Chapitre 2.2.2.3.1).

La distillation simple de Rayleigh nécessite beaucoup d’énergie de chauffage au bouilleur et de
réfrigération des vapeurs. Pour augmenter I’efficacité de la séparation il faut maximiser le

contact interfacial entre les phases. Une solution est I’utilisation d’une colonne a plateaux ou a




I. Notions théoriques

garnissage ou les phases vapeur et liquide circulent & contre-courant, permettant alors aux

phases liquide et vapeur d’approcher I’état d’équilibre liquide / vapeur.

1.1.3. Rectification — nommeé « distillation »

La rectification est un procédé composé d’une cascade de distillation dans lequel
I’équilibre entre les phases liquide et vapeur est obtenu gréce a la mise en contact sur des
plateaux ou dans le garnissage d’une colonne. La succession de plusieurs équilibres dans le
systéme conduit & avoir une phase vapeur ou / et une phase liquide sortant de la colonne qui
n’est pas en équilibre liquide / vapeur avec le liquide ou avec le vapeur qui se trouve en bas / en

téte dans la colonne (Fonyo et Fabry, 1998).

La rectification - nommé «distillation» - est beaucoup plus efficace, plus utilisée
industriellement que la distillation simple. Dans le reste de la mémoire, on utilise le terme
« distillation » pour tous les procédés de distillation dans lesquels une cascade de plusieurs

distillations différentielles ot I’équilibre liquide vapeur est approché existe.

1.1.4. Mode opératoire de la distillation

La séparation avec une colonne a plateaux ou garnissage peut étre réalisée de maniere

continue ou discontinue (Stichlmair et Fair, 1998, Humphrey et Keller, 2001).

1.1.4.1 Distillation en mode continue

En distillation continue, un mélange alimente la colonne a un niveau de la colonne que
I’on choisit. On soutire un résidu en pied de colonne dont la composition doit étre de préférence
la plus proche possible du produit le moins volatil. On récupére en téte de colonne, aprés
condensation, un condensat dont une partie constitue le distillat - de composition voisine du
produit le moins volatil - I’autre partie constitue le reflux. L’élimination du distillat et du résidu
s’effectue en continu et I’ensemble des parametres reste constant (compositions du distillat et du
résidu, températures, débits de résidu et de distillat). La plupart des distillations sont conduites
en mode opératoire continu, adapté pour les forts tonnages des industries de la chimie lourde et

pétrochimique, et fonctionnent en régime permanent.

1.1.4.2 Distillation en mode discontinue

La distillation discontinue ou « distillation batch » est utilisée pour les produits & forte
valeur ajoutée dans I’industrie pharmaceutique, agroalimentaire, régénération de solvant et

fonctionne en régime transitoire.
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Un appareil de distillation batch est constitué d’une colonne - elle-méme formée soit d’un
empilement de plateaux de contact, soit d’un cylindre rempli de garnissage ; d’un réservoir
contenant le mélange a séparer ; d’un systeme de chauffe de ce réservoir (échangeur de chaleur
avec un fluide caloporteur ou aiguille résistance électrique immergée) ; d’échangeur de chaleur
pour refroidir et condenser les vapeurs de téte ; et de plusieurs bacs pour récupérer les coupes

soutirées lors du fonctionnement.
Suivant la disposition de la colonne et du réservoir trois configurations sont connues :

¢ la configuration de rectification, la plus commune, avec soutirage d’un distillat aprés

condensation de la vapeur (Figure 1-3a)

e la configuration de distillation inverse, avec soutirage d’un résidu dans le bouilleur
(Figure 1-3b)

e la configuration avec un bac intermédiaire avec des soutirages en téte et en pied
(Figure 1-3c).

Distillat Distillat

Résidu Résidu
al b/ c/

Figure 1-3. Configurations de colonne de distillation: a/ colonne de rectification, b/ colonne de

distillation inverse; ¢/ colonne avec un bac intermédiaire.

Il faut savoir qu’il existe des configurations de colonne avec plusieurs bacs de recettes ou des

réservoirs (multivessel) situant le long de la colonne.

En distillation discontinue, parce que le régime est instationnaire (dynamique) les compositions
peuvent évoluer en cours de fonctionnement, tout en satisfaisant les bilans matieres instantanés
(Equation 1.2). Cela peut alors permettre de « conduire » le procédé de fagon a obtenir, pour un

mélange de plusieurs constituants, une séquence de coupes de produits purs, chose impossible
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en distillation continu ou une colonne continue permet au mieux d’obtenir un seul produit pur

pour un mélange multiconstituant.

Un inconvénient de la distillation discontinue est que, pour un débit de production donné,
I’équipement nécessite un bouilleur plus grand. Il demande aussi plus d’attention de la part des
opérateurs. Parce que c’est un procédé dynamique, il est plus difficile a contréler et a modéliser.
Il nécessite plus d’énergie, mais peut-étre qu’un dispositif qui utiliserait une électricité
provenant d’énergie solaire ou d’une autre source serait plus économique.

Dans la suite de la mémoire, seul le mode opératoire discontinu est étudié pour les

configurations d’une colonne de rectification et d’une colonne de distillation inverse.

1.1.4.2.1 Configuration de rectification

La configuration de rectification est la plus communément employée en distillation
discontinue (Figure 1-3a). Dans I’appareil, le bouilleur est situé en bas de la colonne, ou la
charge est introduite au début de la séparation. Le bouilleur fonctionne aussi comme un
réservoir. Le mélange est évaporé dans le bouilleur et la vapeur monte dans la colonne,
échangeant de la matiere avec un liquide a contre courant avant de sortir en téte de la colonne.
La vapeur est alors condensée ; une partie du condensat étant recueillie comme distillat, I’autre
partie du condensat étant renvoyée dans la colonne (le reflux) afin de constituer le liquide
descendant a contre courant de la vapeur. Grace aux échanges de matiére avec le liquide dans la
colonne, la vapeur s’enrichit en constituant le plus volatil. Par conséquent, le distillat issu de
cette méme vapeur condensée, est riche en produit le plus volatil d’'une méme région de

distillation (la définition est donnée en Annexe).

1.1.4.2.2 Configuration de distillation inverse

La configuration de distillation inverse (ou stripping ou stripper en anglais) est
différente : la charge initiale est placée principalement dans un bac en téte de la colonne (Figure
1-3b). Le soutirage d’une recette se fait en pied de la colonne a partir d’un réservoir ou se trouve
le systeme de chauffe permettant de générer la vapeur dans la colonne. Grace aux échanges de
matiére avec la vapeur dans la colonne, le liquide descendant s’enrichit en constituant le moins
volatil. Par conséquent, le soutirage au résidu issu de ce liquide, est riche en produit le moins
volatil d’une méme région de distillation. Outre la récupération directe du constituant lourd, I’'un
des avantages du stripper est de maintenir la plus grande partie de la charge dans le bac de téte
qui peut étre sous refroidi. C’est important si I’on a des constituants sensibles a la chaleur (ex.

risques d’explosion, ...).

10
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Dans I’industrie le mot ,,stripping” est utilisé aussi pour le procédé d'élimination des composés
volatiles par un entrainement gazeux, en général de I’air. Le procédé est important dans la

purification des liquides et des terres contaminés par les constituants organiques volatils.

1.1.4.2.3 Configuration de distillation avec un bac intermédiaire

Dans la configuration qualifiée de middle-vessel, un bac intermédiaire est située entre le
pied et la téte de la colonne (Figure 1-3c). La charge initiale est placée principalement dans ce
bac. Le soutirage d’un produit se fait en pied de la colonne I’autre est en téte de la colonne, mais
on peut aussi envisager un soutirage a partir du bac intermédiaire (Cheong et Barton, 1999abc,
Warter et Stichlmair, 2000). Cette configuration présente I’avantage de permettre d’obtenir
deux produits : lourd au résidu et léger au distillat en méme temps, voire un troisiéme produit de
volatilité intermédiaire dans le bac intermédiaire. La colonne fonctionne comme une colonne de
rectification et une colonne de distillation inverse en méme temps. Le systeme de chauffe
concerne toujours le réservoir de pied, mais il peut aussi exister un systeme de chauffe ou de
refroidissement indépendant concernant le bac intermeédiaire. Avec cette configuration, de tres
nombreux systemes opératoires et configurations alternatives sont possibles en fonction des by-

pass de débits du liquide et de la vapeur (Warter et Stichlmair, 1999, Steger, 2006).

1.1.5. Séparation des mélanges problématiques

La séparation des mélanges idéaux — les mélanges qui obéissent a la loi de Raoult (La loi
de Raoult voir dans I’Annexe) pour toutes compositions - par distillation ne pose pas de
probléme si la valeur de la volatilité relative est assez élevée (o;>1,2) comme on a vu dans le
Chapitre 1.1.1. Dans ce cas la différence de la température d’ébullition des constituants est
suffisante pour réaliser la séparation. La différence entre la courbe de rosée et la courbe de bulle
est assez grande pour obtenir des produits purs (Figure 1-4).

T T
Vapeur

Ts Courbe de rosée

Ta

Liquide %

Z
Xa, Ya

Figure 1-4. Diagramme température-composition d’un mélange idéal.
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Pourtant, la plupart des mélanges a traiter sont difficiles & séparer en constituants purs; la
difficulté provenant soit d’un codt trop élevé a cause d’une faible valeur de la volatilité relative
des constituants, soit a cause de I’impossibilité thermodynamique de réaliser la séparation du

fait de la présence d’azéotropes.

1.1.5.1 Mélanges a faible volatilité relative

Quand les constituants du mélange ont des volatilités relatives faibles (¢;<1,2) ou tres

faibles (1,00<¢;<1,05)

e soit sur la totalité de la plage de composition (mélanges a températures d’ébullition
voisines (Figure 1-5a) ; ex. acétate d’éthyle / trichloro ethylene ; ethyl formate / methyl

acetate),

e s0it sur une partie des compositions (mélange a pincement (Figure 1-5b) ; ex. eau /

acétone),

la séparation devient difficile parce que la force motrice de la distillation (x; - y;) est trés faible
(voir ’Equation 1.3). Autrement dit, les courbes de rosée et de bulle sont proches. Il faut alors
un grand nombre de plateaux et aussi un taux de reflux élevé pour réaliser la séparation avec
une grande pureté. L’équipement et les colts d’utilités au bouilleur et au condenseur
augmentent nettement.

T T T T

Vapeur Vapeur
Courbe de rosée
Courbe de rosée

Courbe de bulle
Courbe de bulle

Liquide Liquide
Xa YA XA YA

a/ b/

Figure 1-5. Diagramme température-composition d’un mélange de volatilité relative faible a/

point d’ébullion proche b/ avec un pincement.
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1.1.5.2 Mélanges non ideaux - azéotropie

L’azéotropie caractérise le comportement d’un mélange non idéal dans lequel les
interactions intermoléculaires provoquent la formation d’un mélange particulier pour lequel les
compositions des phases liquide et vapeur sont égales : x;=y; donc «;;=1. Par conséquent, cela
se traduit par I’absence d’échange de matiére entre les deux phases sur un étage d’équilibre
comme le montre I’Equation 1.3 démontrée plus haut: il n’y a pas de force motrice de la

distillation (x; - y;) et la séparation s’arréte au point azéotropique (Swietoslawski, 1963).

Deux types d’azéotropes peuvent étre distingués selon le nombre de phases liquides : les
azéotropes homogenes, ou la composition d’une seule phase liquide est la méme que la
composition que la phase de vapeur en équilibre (ex. eau / éthanol) (Pham et Doherty, 1990a,
Stichlmair, 1998., Doherty et Malone, 2001, Shulgin et al., 2001) ; et les azéotropes
hétérogenes, ou la composition globale des deux phases liquides est identique a la composition

en vapeur (eau / acétonitrile) au point azéotropique (voir Figure 1-6 et Figure 1-7).

T T T T
Vapeur Vapeur

azéo
azéo

Figure 1-6. Diagramme température-composition d’un mélange binaire azéotropique a/

hétérogene b/ homogeéne avec région hétérogene.

Les deux types de mélanges hétéroazéotropiques sont présentés sur la Figure 1-6. Le
diagramme a gauche (Figure 1-6a) montre un cas classique ou la composition azéotropique
(xi=y;) se trouve dans la région liquide / liquide (ex. eau / acétate de méthyle) ; tandis que la
figure a droite (Figure 1-6b) montre qu’il y a aussi des cas ou le point azéotropique est dans la
région homogene, pourtant le mélange est dit hétérogene par sa capacité d’étre hétérogéne dans
une plage de composition (eau / 2-butanone). Une propriété spécifique des mélanges
azeotropiques hétérogénes est que le point d’ébullion de I’azéotrope est toujours plus bas que le

point de bulle des constituants purs.

Dans le cas homogéne, la température d’ébullition de I’azéotrope est unique a une pression

donnée et peut étre soit inférieure a celles des constituants du mélange (azéotrope a température
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de bulle minimale comme éthanol / eau ; acétone / méthanol) soit supérieure (azéotrope a

température de bulle maximale comme eau / éthyléne diamine) (Figure 1-7).

Les azéotropes de point de bulle minimal ont une déviation positive par rapport & la loi de
Raoult, alors que les azéotropes de point de bulle maximal ont une déviation négative par
rapport a la loi de Raoult. Environ 90% des azéotropes connus sont a température de bulle

minimale.

Dans la mémoire, la séparation des mélanges azéotropiques (point de bulle minimal et point de
bulle maximal) et ceux a faible volatilité relative est étudiée. Si la réalisation de la séparation est
problématique en distillation conventionnelle, elle est possible dans les appareils déja en service
dans les industries chimiques en appliquant des modes opératoires particuliers que nous

détaillons maintenant.

T T T T

Vapeur

azéo

Liquide

Xazéo XA' yA
b/

Figure 1-7. Diagramme température-composition d’un mélange binaire azéotropique a

température d’ébullion a/ minimale b/ maximale.

Certains mélanges exotiques comme le benzéne / hexafluorobenzéne ont deux compositions

azeotropiques ; ils sont tres rares (Shulgin et al., 2001).

1.1.6. Procédés de distillation discontinue pour les mélanges complexes

Une technigque couramment utilisée en distillation continue est de coupler deux colonnes
de distillation fonctionnant a des pressions différentes (pressure-swing distillation), de fagon a
exploiter la variation de la composition des azéotropes avec la pression (Rev et Fonyo, 1996ab).

Elle est trés rare dans la distillation discontinue.

Les méthodes les plus utilisées industriellement pour séparer les mélanges non idéaux en
distillation discontinue sont les suivants :
o (distillation en utilisant les sels ioniques

e distillation réactive
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o distillation azéotropique
0 azéotropique homogéne
0 azéotropique hétérogene
o distillation extractive
0 «solvent-enhanced »
0 homogéne extractive
0 hétérogéne extractive

e divers procédés hybrides.

La plupart de ces méthodes reposent sur I’addition de tiers corps, des produits chimiques

specifiquement choisis pour faciliter la séparation.

1.1.6.1 Distillation en utilisant les sels ioniques

Dans le procédé de distillation utilisant les sels ioniques, les sels ajoutés au mélange a
séparer se dissolvent dans le mélange liquide et altérent les volatilités relatives suffisamment de
telle sorte que la séparation devient possible : disparition de I’azéotrope éventuel et plus

généralement, augmentation de la force motrice de la distillation (Ligero et Ravagnani, 2003).

1.1.6.2 Distillation réactive

En distillation réactive, I’agent de séparation réagit préférentiellement et réversiblement
avec un des constituants de I’azéotrope. On soutire alors le constituant qui n’a pas réagi, avant
de favoriser la réaction inverse pour récupérer le constituant initial (Noeres et al., 2003 ; Steger
et al., 2006).

Notons qu’on utilise aussi le terme de distillation réactive pour qualifier le procédé consistant a
réaliser dans une colonne de distillation une réaction équilibrée suivie de la séparation des
produits (Thery, 2002).

1.1.6.3 Distillation azéotropique

L’ajout d’un tiers corps, aussi appelé solvant ou entraineur, au mélange initial est tres
employé. Le solvant forme un nouvel azéotrope avec au moins un des constituants du mélange
initial qui sort aprés en premier de la colonne comme distillat. Des régles de sélection du tiers
corps et le mode opératoire des séquences de distillation discontinue associées ont été publiées
dans le cas de la distillation azéotropique homogéne (Rodriguez-Donis et. al, 2001a) et aussi
dans le cas de la distillation azéotropique hétérogéne (Rodriguez-Donis et al., 2001b). La mise
en pratique de la distillation azéotropique hétérogéne est complexe du fait de la flexibilité
offerte par la gestion de multiples politiques de reflux possibles (Rodriguez-Donis et al., 2002,
Skouras et al., 2005ab, Gerbaud et al., 2006).
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1.1.6.4 Distillation extractive

La dénomination de distillation extractive est réservée au procédé ou le tiers corps ajouté
dans le systéme binaire pour augmenter la volatilité relative des constituants préférablement ne

forme ni azéotrope ni deux phases liquides avec les constituants du mélange initial.

Si le tiers corps est ajouté au mélange au départ, la méthode s’appelle : la distillation
discontinue avec effet solvant (solvent-enhanced batch distillation en anglais). Dans ce cas, les
régles de sélection du tiers corps ont été publiées dans les articles cités dans le paragraphe

précédent.

Si le tiers corps, qui ne forme pas de nouvel azéotrope ni ne provoque d’immiscibilité partielle
(deux phases liquides) avec les constituants du mélange binaire initial, est alimenté
continuellement au mélange pendant la séparation (et peut étre avant aussi) le méthode est

qualifié de distillation extractive homogéne.

Si I’ajout du tiers corps provoque une immiscibilité partielle avec I’un des constituants du
mélange binaire initial, le mode opératoire est qualifié de distillation extractive hétérogéne.
Dans ce cas, le tiers corps peut aussi provoquer I’apparition d’un azéotrope hétérogéne avec le

constituant binaire impliqué dans I'immiscibilité partielle (Rodriguez-Donis et al., 2003).

Dans tous les procédés de distillation extractive, le distillat obtenu en téte a une composition
voisine d’un constituant pur ou d’un mélange azéotropique de température d’ébullition
intermédiaire dans la région de distillation concernée (c’est un point de selle). C’est une
différence notable avec les procédés de distillation non extractive. En rectification non
extractive, le distillat a une composition proche d’un constituant pur ou d’un mélange
azeotropique de température d’ébullition minimale dans la région de distillation concernée
(c’est un nceud instable de la région de distillation). En distillation inverse non extractive, le
résidu a une composition proche d’un constituant pur ou d’un mélange azéotropique de
température d’ébullition maximale dans la région de distillation concernée (c’est un nceud stable

de la région de distillation).

La distillation extractive discontinue est une méthode prometteuse pour la séparation des

mélanges complexes, et elle est envisagée dans cette mémoire.

1.1.6.5 Méthodes diverses hybrides

En plus de ces modes opératoires les chercheurs envisagent la faisabilité de nombreuses
nouvelles méthodes hybrides. Dans le cas le plus fréquent des procédés bien connus sont réunis
pour exploiter les avantages de chaque opération. La réaction, I’extraction, la décantation, le
pressure-swing, la pervaporation, I’adsorption, I’osmose inverse pourraient étre mélangées pour

augmenter I’efficacité de la séparation. L’osmose inverse est utilisée par exemple pour
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concentrer I’acide acétique des solutions aqueuses avant I’introduction dans une colonne de
rectification, réduisant par ce moyen le volume d’alimentation et la taille des équipements

(http://www.freepatentsonline.com/5492625.html). Par la combinasion de la distillation et de

I’adsorption la purification d’eau / éthanol peut étre réaliser. Le méthode est basé sur
Iutilisation des tamis moléculaires de 3A pour déshydrater I’azéotrope (Shroff, 1996). Pour le
méme but, la pervaporation est aussi appliquée (Goldblatt et Gooding, 1985, Howell, 1990,
Miyake et Matsuo, 1994). La distillation hétérogéne discontinue est aussi un procédé hybride si

la décantation est exécutée seulement a la fin de la distillation (Stichlmair et Fair, 1998).

1.2. Distillation extractive discontinue

1.2.1. Généralités sur la distillation extractive discontinue

La distillation extractive discontinue est une méthode efficace pour séparer les mélanges
azéotropiques et ceux a faibles volatilités relatives en utilisant une seule colonne de distillation
(Perry et Green, 1984). Ce mode opératoire peut fonctionner dans une colonne de rectification,
ou dans une colonne de distillation inverse ou dans une colonne avec un bac intermédiaire ( voir
Figure 1-3).

Au cours du procédé un tiers corps est ajouté continuellement au mélange pour amplifier la
différence de volatilité et donc accentuer la force motrice de la séparation. 1l peut méme inverser
les volatilités relatives des constituants faisant que le composé normalement le plus volatil peut
suivre le chemin des composeés les plus lourds. Les produits sont reccueillis I’un apres I’autre
dans des bacs de recette différents. En ce qui concerne les rejets générés par ce mode opératoire,
la partie non récupérable peut étre ajoutée a une autre charge a séparer ou bien incinérée dans un

centre de traitement.

Gréce au fonctionnement discontinue du procédé, ce procédé est bien adapté pour la séparation
des solvants et des effluents contenant des solvants, ou la quantité autant que la qualité de la
charge changent avec le temps. La régénération des solvants est fortement conseillée
industriellement dans le raffinage de pétrole, carburants et lubrifiants, dans la fabrication
d’encres, de vernis, de colles et de mastics, dans la fabrication de produits de parfumerie. La
distillation extractive discontinue est aussi utilisée industriellement pour la séparation du
benzéne et du toluéne avec du nitrobenzéne ou de la production de cyclohexane ultra pur

(cyclohexane / méthyle cyclopentane) avec phénol (Perrin et Scharff, 1999).
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1.2.2. Conception de la distillation extractive discontinue

La performance de la séparation par distillation extractive discontinue est fortement

dépendante de la synthese et de la conception du procédé y compris le choix du tiers corps

alimenté en continu pendant le fonctionnement. Il faut donc porter une grande attention a

I’étude préliminaire pour avoir des résultats approximatifs sur la faisabilité, les conditions

opérationnelles, les colts.

Les étapes les plus importantes de cette étude préliminaire a I’industrialisation sont :

Choix du tiers corps

Développement et recherche des données thermodynamiques
Analyse de faisabilité

Simulations

Expérimentations

Dans la these, ces étapes sont systématiquement évoqueées.

1.2.2.1 Choix du tiers corps

Le choix du tiers corps approprié est une question sensible dans la distillation extractive

puisqu’il conditionne la faisabilité et la rentabilité de la séparation. De nombreux chercheurs se

sont occupés de trouver la politique du choix du solvant (Benedict et Rubin, 1945, Doherty et
Caldarola, 1985, Laroche et al., 1991, 1992, Lang et al., 1994). En général, le solvant

d’extraction devrait remplir les critéres suivants:

sélectivité: le tiers corps doit améliorer la volatilité relative des constituants originaux.

séparable : le tiers corps doit étre régénérable, donc facilement séparable des autres

produits.

soluble : sa solubilité doit étre significative dans le cas homogene (une distillation
supplémentaire peut étre nécessaire pour récupérer le solvant dissous) mais doit étre

faible dans le cas hétérogéne.

disponible et bon marché : on doit s’assurer que le tiers corps qui convient est
disponible dans le commerce avec une pureté importante. Son cot peut constituer une
dépense conséquente, tant pour la charge initiale du procédé, que pour le remplacement

des pertes de solvant lors du fonctionnement de celui-ci.

stable thermiquement : il faut que la température de décomposition soit plus haut que la

température maximale utilisée dans le procédé.
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e stable chimiquement : la stabilité du tiers corps est a prendre en compte, surtout si celui-
ci a tendance a se décomposer ou a se polymériser, ou encore s’il tend a réagir avec

certains constituants.

¢ volume molaire : la volume molaire joue un rble important dans les cas ou le tiers corps

s’accumule dans le bouilleur ou dans le réservoir.

e non toxique et inflammable: la toxicité et I’inflammabilité du solvant sont des

considérations importantes au plan de I’hygiéne et de la sécurité du travail.

e non corrosif : la corrosivité du solvant peut conduire a des problemes par rapport aux

matériaux de construction.

Laroche et al., 1991, ont regroupé les tiers corps selon I’ordre du point du bulle de chaque
constituant du mélange. Il a envisagé les différents systemes et selon les résultats il a développé
une procédure pour choisir le tiers corps le plus adéquat (pour avoir plus de détail, voir
I’Annexe). Dans la suite de I’étude, on applique aussi cette classification, notamment que les

tiers corps peuvent étre:

e lourd, ou la température du point de bulle du tiers corps est la plus élevée des points de

bulle des constituants purs.

e intermédiaire, ou la température du point de bulle du tiers corps n’est pas la plus élevée

ni la plus basse des points de bulle de constituants purs.

e |éger, ou la température du point de bulle du tiers corps est la plus basse des points de

bulle des constituants purs.

Le Perry’s Chemical Engineer’s Handbook propose un certain nombre de critéres pour la

sélection du tiers corps (Perry et Green, 1984, pour avoir plus de détail, voir I’Annexe.).

Rodriguez-Donis et ses collaborateurs ont créé une méthode pour déterminer le tiers corps pour
un mélange binaire a traiter en distillation discontinue (Rodriguez-Donis et al., 2001a). Ils ont
déterminé la relation entre la faisabilité et la topologie de la carte de courbes de résidu. Leurs
résultats peuvent étre appliqués dans la distillation extractive discontinue aussi en respectant la
définition des procédés (voir I’Annexe). Le choix du tiers corps pour la distillation hétérogéne a

été aussi envisagé (Rodriguez-Donis et al., 2003, voir I’Annexe).

Gerbaud et al., 2006 ont développé, puis automatisé une méthode pour la sélection du tiers
corps pour la séparation des mélanges binaires par distillation. Ils ont développé un outil

RegSolExpert®. Les étapes de sélection se trouvent dans I’ Annexe.

Dans cette étude, une analyse systématique est effectuée pour la séparation des systémes

suivants :
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e mélanges binaires azéotropiques de point de bulle minimal
e mélanges binaires azéotropiques de point de bulle maximal
e mélanges binaires a faible volatilité relative.

La configuration choisie pour réaliser la séparation de ces mélanges en distillation extractive

discontinue est :
e une colonne de rectification
e une colonne de distillation inverse.
Le tiers corps appliqué pour la séparation de chague mélange mentionné est :
e un tiers corps lourd
e un tiers corps intermédiaire
e un tiers corps léger.

Les tiers corps ne forment ni azéotrope avec les constituants du systéme, ni deux phases
liquides. Les diagrammes ternaires résultant sont les classes 0.0-1, 1.0-1a, 1.0-1b et 1.0-2 selon

la classification en 26 classes de Serafimov (voir Annexe)

En plus de cette étude systématique, nous avons envisagé le cas ou le tiers corps lourd forme un
azéotrope hétérogene avec le constituant plus lourd du mélange binaire azéotropique de point de

bulle minimal a séparer (voir le Chapitre 4).

A cause de I’analyse systématique de nombreux cas, le choix du tiers corps a été restreint dans

I’étude. Les faits suivants ont été aussi considérés au cours du choix :

e La possibilité de la visualisation graphique a joué un réle dominant. Le systéeme le plus

facilement compréhensible et le plus explicite trouvé a été présenté.

e Les systemes qui avaient été déja envisages (ex. éthanol / eau / méthanol) par quelqu’un
d’autre ont été préférés. L’avantage est que I’on peut comparer et développer les

résultats avec ceux obtenus par les autres.

e Une expérimentation possible a été aussi considérée, donc les propriétés comme la

toxicité, le prix etc. ont été aussi des aspects importants du choix du tiers corps.

1.2.2.2 Développement et recherche des données d’équilibre

Apres avoir déterminé le systéme exact a envisager, I’analyse de faisabilité de la
distillation extractive discontinue requiert des données physiques, chimiques et
thermodynamiques précises, notamment pour calculer les courbes d’univolatilité, et les réseaux

de courbe de résidu et de courbes de composition évoqués plus loin. Dans certains cas, ces
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propriétés thermodynamiques et physiques sont accessibles via des logiciels commerciaux dans
des bases de données. Autrement, plusieurs sources biblographiques existent, comme les
Chemical Data Séries de I’éditeur Dechema (Gmehling et al., 1979), les handbooks de Chu et
al., 1950, 1956, Hirata et al., 1975, Perry et Green, 1984, etc.

Dans I’étude présentée dans cette mémoire, on applique un modéle qui considére une phase
liquide comme non idéale et une phase vapeur comme un gaz parfait. Ainsi, la loi de Dalton
modifiée (un coefficient d’activité y pour la phase liquide est introduit) est utilisée pour calculer

I’équilibre liquide-vapeur a une pression donnée (I’Equation 1.4) :
0
Vi P=pi =7i%P (1.4)

La valeur du coefficient d’activité peut étre calculée a partir de plusieurs modeles, dont les plus
fréquemment utilisés en distillation sont Wilson, NRTL (NonRandom Two Liquide), UNIQUAC
(Universal QuasiChemical). Dans ces cas, les coefficients d’activité peuvent étre calculés en
fonction de la composition gréce a I’utilisation des parameétres d’interaction binaires. Le modele
UNIFAC (Functional Group Activity Coefficients) est utilisé quand aucune donnée pour les
binaires n’existe. Wilson ne permet pas de ternir compte des équilibres hétérogénes Liquide /

Liquide / Vapeur.

Dans la mémoire, le modele de NRTL est employé pour calculer les coefficients d’activité dans

la phase liquide (Renon et Prausnitz, 1986) (voir I’Equation 1.5) :

275G jiX; G.x. ( 2 7y Ginj X
i N iXj |, _m
%Gkixk j %ijXkL : %ijxk

Iny, = (1.5)

Ai.
TijE TiiZTijO et GijEexp(—aiR_:_ Gii:ij:]'

RT
La tension de vapeur des constituants purs (p° (T) en mmHg) dans I’Equation 1.4 est calculée
par I’équation d’Antoine (I’Equation 1.6) en fonction de la température. A, B et C sont les

paramétres de la loi d’Antoine :

log p° = A— (1.6)

T+C

Les tableaux dans I’Annexe montrent les paramétres d’interaction binaire de NRTL pour les
mélanges envisagés et les coefficients d’Antoine pour les constituants purs, basés sur des

données expérimentales (Gmehling et al., 1979) pour calculer I’équilibre.

Dans cette mémoire, des systemes ternaires sont envisagés et les compositions molaires sont

présentés toujours dans I’ordre suivante : [ constituant initial le plus léger ; constituant initial le
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moins léger ; tiers corps] autrement [A ; B ; E]. Par exemple : pour le systéme éthanol / eau /
méthanol ou les fractions molaires sont : 0,2 éthanol ; 0,7 eau ; 0,1 méthanol, la composition du
mélange est [0,2; 0,7 ; 0,1], car le constituant initial le plus léger est I’éthanol ; le moins léger
est I’eau et le tiers corps est le méthanol.

1.2.2.3 Analyse de faisabilité

Lorsque les données physiques, chimiques et thermodynamiques précises sont connues
ainsi que les équations qui décrivent I’équilibre liquide-vapeur, les calculs des réseaux de
courbe de résidu et des réseaux de profil de composition peuvent étre exécutés avec les
Equations 1.3 et 1.7 présentées dans les Paragraphes 1.1.2. et 1.2.2.3.2. Ces calculs donnent un
acces a la détermination des points, des courbes et des régions spéciales présentés sur des
diagrammes a partir desquels la faisabilité du procédé, mais aussi I’influence des parametres

opératoires de la séparation des mélanges peuvent étre étudiés.

1.2.2.3.1 Courbe de résidu

Une courbe de résidu de distillation décrit I’évolution de la composition de la phase
liquide restant dans le réservoir lors d’une distillation simple de Rayleigh (Doherty et Perkins,
1978a) (voir I’Equation 1.3). La méme équation peut étre appliquée pour décrire le profil de la
colonne de rectification en cas de taux de reflux infini et de nombre de plateaux théoriques
infini (Van Dongen et Doherty, 1985). Dans ce cas t est interprété comme la hauteur

adimensionnelle de la colonne & garnissage (Laroche et al., 1992, Fidkowski et al., 1993).

[SN]
Figure 1-8. Carte de courbe de résidu imaginaire.

Un réseau de courbes de résidu est une collection de courbes de résidu provenant de différentes

compositions initiales de la charge (Figure 1-8) (Schreinemakers, 1901, Ostwald, 1902).

Les courbes de résidu ont des caractéristiques particuliéres : elles ne se croisent jamais ; elles
commencent au constituant le plus léger et se déplacent vers le constituant d’ébullition le plus

lourd dans la méme région (Loi de Schreinemakers). A I’intersection avec une courbe

22



I. Notions théoriques

d’univolatilité aj, la tangente a la courbe de résidu (le vecteur) pointe en direction du sommet
opposé (Kiva et al., 2003). Les points singuliers sont tous les constituants purs et les azéotropes

du mélange.

Les courbes de résidu forment I’espace de composition en différentes régions de distillation.
Dans une région de distillation les courbes de résidu n’ont qu’un seul point initial et un seul
point final. Dans une région de distillation, le nceud de température d’ébullition la plus basse se
nomme nceud instable (UN), et toutes les trajectoires en partent pour atteindre la température
d’ébullition la plus élevée (nceud stable (SN)). Le point qu’une trajectoire approche d’une
direction pour partir dans une direction différente se nomme un point de selle (S) et correspond
a un point singulier de température d’ébullition intermédiaire. Les frontiéres de distillation
internes délimitent les régions de distillation simple et elles joignent les nceuds stables (resp.
instable) aux points de selle du systéme. Elles forment alors des séparatrices stables (resp.
instable) (Bernot et al., 1990, 1991). Le nombre de région de distillation simple est égal au
produit des nombres de nceuds stables et instables du systéme (ex. 3 nceuds stables et 2 nceuds
instables : 3 x 2=6 régions) (Kiva et al., 2003). (Dans cette mémoire on parle toujours de la

région de distillation simple.)

On peut appliquer les réseaux de courbes de résidu pour la conception de la séparation des
mélanges (Reinders et Minjer, 1940, Ewell et Welch, 1945). Les profils de composition dans
environs des azéotropes dans la colonne de distillation ont été analysés par les scientifiques
russes (Bushmakin et Kish, 1957, Zharov, 1967), et une méthode a été dévelopée pour la
séparation de mélange multiconstituant homogene (Matsuyama et Nishimura, 1977, Doherty et
Perkins, 1978ab, 1979, 1982) et hétérogene (Pham et Doherty, 1990abc). La classification des
réseaux de courbe de résidu a été faite en premier par Serafimov, 1970, puis plusieurs
conceptions sont nées (voir Matsuyama, 1978, Hilmen et al., 2002). Pour avoir plus de détail,

voir I’Annexe.

Nous appliquons les réseaux de courbes de résidu pour déterminer la faisabilité de séparation
lorsque aucun produit est soutiré du systéme. Ca correspond a un taux de reflux (resp. de
rebouillage) infini pour une colonne de rectification (resp. d’inverse). En méme temps, les
réseaux de courbes de résidu ne sont pas appropriés pour I’étude de faisabilité de la distillation
extractive discontinue si un produit est soutiré du systeme. Dans ce cas, les réseaux de profils de

composition décrivent correctement les profils de concentration possibles dans la colonne.

1.2.2.3.2 Description du profil de composition de la colonne de rectification

Dans une colonne de rectification discontinue le profil de concentration est décrit (Lelkes
etal., 1998¢) :
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dx \/ *
_Vi,_ 1.7
ds L.(y y ) (1.7)

ou 7 est la hauteur adimensionnelle de la colonne, y est calculé a partir des bilans matiéres, y*
est la composition de la phase vapeur en équilibre avec la composition liquide x. Dans ce
modeéle simplifié, les approches suivantes sont appliquées :

e plateaux théoriques (sauf le condenseur dans la séparation homogéne)

e état quasi-stationnaire dans la colonne

e débits molaires constants excepté sur le plateau d’alimentation

o retenue négligeable (sauf dans le bouilleur / bac en téte)

e la perte de charge est négligeable au sein de la colonne

¢ [|’alimentation et le courant de reflux sont aux températures de bulle

L’Equation 1.7 est un probléme de valeur initiale formant un systeme différentiel algébrique
avec le bilan matiere partiel. L outil BibPhyAddIn© (ProSim SA, 2001) sous MS Excel et un
logiciel spécial pour les profils, développé dans le département de Génie Chimique & Budapest a

été employeé pour calculer tous les équilibres et réseaux de profils de composition.

Une colonne de rectification extractive est séparée en trois différentes sections (Lelkes et al.,
1998a) :

e section de rectification

e section extractive

e bouilleur.

Au dessus de I’alimentation en tiers corps, c’est une colonne de rectification classique, en
dessous, y compris dés le plateau d’alimentation jusqu’au bouilleur, il s’agit d’une section
extractive (voir la Figure 1-10c). Le profil de rectification est calculé toujours du haut vers le
bas a partir de la composition du distillat donnée, tandis que le profil de composition extractive
est calculé du bas vers le haut a partir d’une composition du bouilleur si la section de
rectification existe ; sinon il est calculé de la composition du distillat spécifiée, du haut vers le

bas. Dans chaque section le bilan matiére, donc le calcul de y et V/L, est différent.

La section de rectification se trouve au-dessus du point d’alimentation. La droite opératoire de

la section rectification se déduit du bilan matiére partiel autour de la section de rectification :

!:L:R+1

L VvV-D R

:(V—D)X+DXD: R “t 1 «
\ R+1 R+1

(1.8)

y D

Remarquons qu’a taux de reflux infini les Equations 1.7 et 1.8 sont analogues a I’Equation 1.3

décrivant une courbe de résidu.
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La droite opératoire de la section extractive procede de méme mais le débit de liquide est

augmenté du débit d’alimentation en tiers corps :

!: \Y _ R+1
L V+F-D R+(R+1)-(F/V)

y:(V+F—D)X+DXD—FXF z( R +(F/V)jx+ 1
R+1 R+1

(1.9)

—(F/V
v Xp = ( Xg

Le bouilleur est une unité spéciale. Le chemin de la composition du bouilleur peut étre décrit

par un bilan matiere global selon une équation différentielle en fonction du temps :

d(Uxs) (Lo’ltxs ) Fxe D (L.10)

Si la composition finale du bouilleur est connue et les valeurs de F, D, X, xp sont constantes,

le temps d’opération t; peut étre déterminé :

Uo(Xsp —Xs.f )

tf = (1.12)
D(Xp —Xs,t )+ F(Xs ¢ —XF)
et le taux de récupération du constituant A est calculé :
Uy — Dt + Ft)x
UAzl_( 0 Xs t A w12

UoXspo.A

L’Equation 1.7 est aussi valable pour la configuration de colonne inverse (voir le Chapitre 3).

Les Equations 1.8 et 1.9 changent en fonction de la section de la colonne.

L’intégration des équations décrivant I’évolution des compositions extractives et de rectification
(Equations 1.7-1.9) permet de tracer des diagrammes de courbes de composition extractive et de
rectification. Issus d’une équation différentielle comme les courbes de résidu, ces diagrammes
mettent en évidence un certain nombre de caractéristiques comme les points singuliers extractifs

et de la rectification aussi (nceuds stables ou instables, points de selle, séparatrices).
La Figure 1-9 montre deux exemples pour la détermination des points fixes et les séparatrices.

Le premier diagramme a gauche sur la Figure 1-9 concerne le mélange : acétate de méthyle
(MeAc) / cyclohexane (CH) / tetrachlorure de carbone (CCly) calculé a taux de reflux infini et a
F/V=0,05. L’espace de composition se forme une seule phase liquide (région homogéne). Les
profils de rectification et les profils d’extraction sont aussi vus sur cette figure. En ce qui
concerne les profils de rectification, le nceud instable (UNgeq), point le plus léger du systéme,
est I’azéotrope (Az), suivi par les points de selles (Srect) MeAc et CCly, et les profils arrivent au
nceud stable (SNget), Nnotamment au coin de CH. Les profils forment une seule région de

distillation. Les profils d’extraction arrivent aussi dans un seul point stable (SNeyr) de n’importe
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quelle composition du triangle. Dans ce cas, il y a une séparatrice qui divise la région

d’extraction en deux.

CH [SNRect] - Watl xp=[0,0059 ; 0,9900 ; 0,0041]
14 Xp conodale limite R=10
08 ] FIV=1
0,8 ‘A Toec=25°C
Az Dec
0,6 | 0.6 -
04 04 - L/L frontiere
0,2 1 052 B
’ 0O 02 04 06 08 1 0[0 NReOCgSE)g‘r]Af 06 08 1
CC|4[SRect]’ , ’ , MeAC [Srect] BuAc , , ’ ’ AN

Figure 1-9. Exemple de diagrammes de profil de composition extractive et de rectification.

Sur le diagramme a droite de la Figure 1-9 un systeme hétérogene peut étre observé. Le
diagramme est calculé pour le mélange : acétonitrile (AN) / eau (W) / acétate de butyle (BuAc) a
taux de reflux fini (R=10) et & F/V=1, xp=[0,0059 ; 0,9900 ; 0,0041], a une température de
décanteur Tpe=25°C. La topologie du systeme est plus compliquée, car le taux de reflux fini
cause I’apparition d’une autre séparatrice et la région de distillation change a cause de la
présence de deux phases liquides (voir dans Chapitre 4 en détail). La zone hétérogene intersecte
la région de distillat xp souhaité. Tout un ensemble de conodales LL définissent la région de
distillat atteignable. Les profils de rectification ont un nceud instable (UNgey) trés proche du
corps BUAc et il se trouve une séparatrice partant de la composition azéotropique hétérogéne.
Elle n’est pas distinguable du coté Wat/BuAc sur la figure. Par contre, le diagramme extractif a
deux séparatrices, visible en bas du triangle. Elles se croisent au point de selle (Sgx) et elles
coupent le diagramme extractif en quatre régions. Une de ces séparatrices - celle qui se trouve

proche du c6té AN / BuAc - est une frontiére de la séparation, I’autre non.

Selon la disposition de I’alimentation en tiers corps quatre cas différents peuvent étre

distingués :

o Le tiers corps est pré-mélangé a la charge (c’est la distillation discontinue avec effet

solvant, Solvant-enhanced Batch Distillation) (Figure 1-10a)
e Letiers corps est introduit en continu (c’est la distillation discontinue extractive)
o dans le bouilleur (Figure 1-10b)
0 au milieu de la colonne (Figure 1-10c)

0 en téte de la colonne (Figure 1-10d).
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La colonne ne contient qu’une section de rectification si le tiers corps est pré-mélangé a la
charge (Figure 1-10a) ou s’il est alimenté continuellement dans le bouilleur (Figure 1-10b). En
cas d’alimentation entre le bas et le haut de la colonne, une section extractive et une section
rectification existent dans la colonne (Figure 1-10c). Si le tiers corps est alimenté en téte de la

colonne (Figure 1-10d) la colonne ne contient qu’une seule section extractive.

..ﬁ .F Eect ..ﬁ E— ..ﬁ
Rect Eect E— Fortr
- Estr
1 1 1
@y S (B (a2

af bf of df

SBD BED-B BED-I BED-T

Figure 1-10. La localisation du tiers corps. Le tiers corps peut étre a/ pré-mélangé dans le
bouilleur, b/ introduit dans le bouilleur, c/ introduit au milieu de la colonne d/ introduit en téte

de la colonne.

Dans une analyse compléte chaque cas doit étre envisagé.

1.2.2.4 Simulation, optimisation

Lorsque la faisabilité et les limitations d’une séparation sont déterminés par I’analyse de
faisabilité, des calculs plus rigoureux doivent étre exécutés pour obtenir des valeurs des

parameétres opératoires plus précises et réaliser des analyses de sensibilité paramétrique.

Il existe plusieurs modeles rigoureux de colonne a distiller. On distingue notamment parmi les

modeéles basé sur une hypothese d’équilibre liquide-vapeur :
¢ hypothése Constant Molar Overflow (les débits internes sont supposés constants)
e les débits internes varient le long de la colonne.

Le principe de ce modéle d’équilibre repose sur I’équilibre thermodynamique de la phase
liquide et vapeur sortant de I’étage. Les équations décrivant ce modele sont les équations
MESH. M (mass balance) pour les bilans matiéres; E (equilibrium) pour les équations
d’équilibre entre phases; S (summation) pour les équations de sommation; H (enthalpy
balance) pour les bilans d’énergie (Holland, 1981 ; Seader et Henley, 1998). Les simulations

présentées dans cette mémoire sont basées sur un modeéle d’équilibre.
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Il existe aussi des modeles de transfert ou modeles de non équilibre ou les phases ne sont pas
considérées a I’équilibre et la présence d’une région diffusionnelle ou & lieu de transfert de
matiere et d’énergie est supposée (Taylor et Krishna, 1993 ; Rouzineau, 2002). Ils ne sont pas

utilisés dans ce travail.

Les modeles de distillation continue rigoureux permettent des spécifications de variables parmi
les récupérations des constituants, les puretés des constituants, les températures du bouilleur /
condenseur, les débits des constituants, les débits des produits, les rapports de taux de reflux et
de I’alimentation, les retenues etc. Les colonnes a plateaux et au garnissage peuvent étre aussi

modélisées.

Si la séparation est faisable, I’optimisation du procédé est realisée le plus souvent en fonction
des colts et des puretés des produits. L’optimisation peut étre réalisée par des logiciels

spéciaux, comme BatchColumn®©, Aspen©, ChemCAD®.

Sharif et al., 1998 a montré trois types de probléme d’optimisation:
e probléme de la quantité du distillat maximal (production sous une qualité prescrite)
e probléme du temps minimal (production sous une quantité et qualité déterminée)
e probléme du profit maximal (production sous une quantité et qualité donnée).

Dans cette étude, les calculs rigoureux ont été exécutés par un des deux simulateurs:
BatchColumn, Prosim®© ou ChemCAD, Chemstations© pour faire des calculs plus précis et pour

la vérification des résultats de I’étude de faisabilité.

1.2.2.5 Expérimentation

L’étape finale, dans le design d’une séparation est I’expérimentation. Les
expérimentations a I’échelle laboratoire, puis a I’échelle pilote sont importantes et peuvent
confirmer ou invalider les résultats du design. Cette étape de la procédure est trés colteuse en
temps et aussi économiquement, la simulation et I’optimistation permettent alors de choisir les

expéerimentations les plus nécessaires a exécuter.

Dans cette étude, nous présentons une expérimentation a I’échelle laboratoire et une
expérimentation a I’échelle pilote pour valider les séparations. Plus de détail se trouve dans les
Paragraphes 2.2.4 et 4.3.5.
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I1. Distillation extractive discontinue homogene dans une colonne de rectification

2.1. Démarche de I'étude

Dans cette étude, une analyse systématique est présentée pour la séparation des systemes
binaires azéotropiques et des mélanges de volatilités voisines avec un tiers corps qui ne forme ni
un azéotrope supplémentaire ni de phase liquide-liquide dans le systéme (voir le Tableau 2.1).
Dans chaque cas un tiers corps léger, un tiers corps intermédiaire et aussi un tiers corps lourd est
ajouté pour séparer les mélanges. 1l existe donc dix cas a étudier - théoriquement onze dont un n’a
aucun sens pratique (séparation des mélanges a faible volatilité relative avec un tiers corps
intermédiaire) et deux autres cas n’ont pas encore été envisagés (la séparation des mélanges
azeotropiques de point de bulle minimal avec un tiers corps léger, mais moins léger que
I’azéotrope et la séparation des mélanges azéotropiques de point de bulle maximal avec un tiers
corps lourd, mais moins lourd que I’azéotrope). Les huit cas envisagés restant sont rassemblés
dans le Tableau 2.1 y compris les articles cités qui se sont chargés du sujet.

Tableau 2-1. Systemes envisagés pour la distillation extractive discontinue dans une colonne de
rectification homogéne.

mélange a séparer dans une colonne de rectification

azeotrope a Twuin azeotrope a Tyax volatilité voisine
Yatim, 1993
Lang et al., 1994
Lang et al.,1995
lourd Lelkes, 1998
Lelkes et al., 1998a
Lelkes et al., 1998b
Milani, 1999

intermédiaire Rev et al., 2003

Hunek et al., 1989
Laroche et. al., 1992
Lelkes, 1998

Lelkes et al., 1998b
Lang et al., 1999
Varga et al., 2006

tiers corps

Lang et al., 2000a

Lang et al., 2000b Lang etal., 1994

Bernot et al., 1990
Lelkes et al., 2002

leger Varga et al., 2006 Varga et al., 2006

Les raisons les plus importantes et les avantages pour faire un telle analyse systématique sont :

e créer une base de données a I’aide de laquelle le design de la séparation des systémes

semblables sont facilement et vite réalisables

e avoir une meilleur connaissance et compréhension dans le domaine de la distillation

extractive discontinue

o formaliser une méthodologie d’analyse pour le procédé dans une autre configuration de

colonne
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Dans mon travail j’ai envisagé les séparations avec un tiers corps léger et des mélanges binaires

azéotropiques a température de bulle minimale avec un tiers corps intermédiaire. Ces études font

parties de I’analyse systématique dont le résumé a été publié par Steger et al. 2005.

Dans cette partie de la mémoire, je présente un exemple de I’analyse de faisabilité détaillé,
notamment celui de la séparation des mélanges azéotropiques a température de bulle minimale
avec un tiers corps intermédiaire pour montrer comment une telle d’analyse doit étre réalisée. Cet
exemple peut apres étre utilisé dans n’importe quel probléme de séparation semblable. Enfin, le
chapitre se termine par le résumé du résultat de I’analyse systématique pour avoir une vue

compléte et comparative des systémes envisages.

2.2. Seéparation des azéotropes de point de bulle minimal avec
un tiers corps intermediaire (Az Tyin + E (I)) par distillation
extractive discontinue

La séparation d’un mélange azéotropique de point de bulle minimal dans une colonne de
rectification discontinue avec un tiers corps lourd (distillation extractive classique) a été beaucoup
étudiée par les chercheurs. Quelques études ont été faites sur la séparation avec un tiers corps
léger (distillation extractive inverse), tandis que le cas de la séparation des azéotropes a
température de bulle maximale avec un tiers corps intermédiaire n’est pas complétement étudié de
méme que la séparation des azéotropes a température de bulle minimale avec un tiers corps

intermédiaire (voir Tableau 2.1).

La découverte d’un tiers corps intermédiaire efficace est plus difficile que pour un tiers corps
léger ou lourd parce que I’écart de température d’ébullition des constituants du mélange
azéotropique binaire a séparer peut étre réduit. En revanche, dans le cas de mélanges de plusieurs
constituants, le tiers corps intermédiaire peut déja étre présent dans le mélange initial. Dans ce
cas, le constituant intermédiaire peut étre le meilleur choix comme tiers corps, car aucun corps

étranger ne doit étre ajouté au cours de la séparation.

L’étude du systéme acétate de méthyle / cyclohexane / tétrachlorure de carbone a été publiée par
nous, Rev et al., 2003. Ici, un autre systeme, méthanol (A) / toluéne (B) / triéthylamine (E) est
analysé en détail qui est beaucoup moins dangereux pour la santé. L’étude permet de comparer
les résultats avec ceux de notre article (Rev et al.,, 2003) , confirmant que la méthodologie

appliquée a des mélanges analogues donnent des résultats analogues.
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2.2.1. Objectif du procédeé (Az Tuin + E (1)

L analyse de faisabilité est réalisée pour un objectif précis (une pureté finale, un temps
opératoire, un rendement etc.). Dans cet exemple, nous souhaitons obtenir une pureté au distillat
en méthanol (A) égale a 0,950 en fraction molaire. Alternativement, si cette pureté ne peut pas
étre obtenue avec une seule étape de soutirage du distillat, I’objectif sera de ne pas dépasser 0,001

en fraction molaire de toluene (B) au distillat.

2.2.2. Analyse de faisabilité (Az Tuin + E (1))

Le diagramme de courbes de résidu est envisagée en premier pour caractériser le systéme et

pour déterminer ses propriétés importantes.

2.2.2.1 Etude du diagramme de courbes de résidu

La Figure 2-1 montre que le point le plus léger du systeme est I’azéotrope binaire
homogene méthanol / toluéne (nceud instable). Les corps purs méthanol (A) et triéthylamine (E)
sont les points de selle. Le nceud stable est le toluéne (B). Toutes les courbes du résidu arrivent a
partir de I’azéotrope (Az) au sommet B. Il n’y a pas de séparatrice dans le systeme, le triangle

entier ne forme qu’une seule région de distillation.

B[SNRect]
1,
R=00
0,8
N
0167\~\ 1 o 1I+A
! \ Courbe d'univolatilité
0445 - ~.
n~ \_ A
0,2 ~‘._ ~“~:‘~_ [UNRect]
CTPNR

0, 02 04 06 08 1
E [SRect] A [SRect]

Figure 2-1. Diagramme de courbe de résidu. Séparation du mélange azéotropique de point de

bulle minimal A/B avec un tiers corps intermédiaire E.

Comme indiqué par Rodriguez-Donis et al., 2003, A sera le produit de la distillation extractive
discontinue dans une colonne de rectification, parce que la courbe d’univolatilité issue de
I’azéotrope a séparer atteint le coté A/E. Une discussion sur la détermination du constituant

« extrait » est fournie plus loin dans cette mémoire (voir les Chapitres 2.3.2 et 3.3).
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2.2.2.2 Etude des diagrammes de profils différents suivant la position de
I"alimentation
D’aprés la position de I’alimentation en tiers corps, trois cas différents doivent étre
envisagés dans I’analyse de faisabilité, correspondant aux quatres configurations de la Figure
1-10 du Chapitre 1 :

e section de rectification seule

0 tiers corps prémélangé au bouilleur, sans alimentation continue (configuration
SBD)

o alimentation continue dans le bouilleur (configuration BED-B)
e section de rectification et extractive (configuration BED-I)

e section de composition extractive seule (configuration BED-T)

2.2.2.3 Etude de la séparation dans une section de rectification seule (Az
Twmin + E (1), cas SBD et BED-B)
Si le tiers corps est alimenté en mode continu dans le bouilleur (BED-B), ou s’il est ajouté
en méme temps avec la charge dans le bouilleur (SBD), il n’y a qu’une seule section de

rectification dans la colonne (voir la Figure 2-2.).

2.2.2.3.1 Détermination de la faisabilité et effet du taux de reflux

La région faisable (FR) englobe les portions des profils de rectification qui permettent
d’atteindre la pureté au distillat prédéterminée, xp 4=0,950 (Figure 2-2.a). Comme le montre la
Figure 2-2.a, si R=o0, cette région est atteignable a partir de la composition azéotropique avec
I’ajout d’une grande quantité de tiers corps directement dans le bouilleur. La séparation
permettant d’obtenir au distillat la pureté dictée est donc théoriquement faisable avec la
configuration SBS ou BED-B, pourvu que le nombre de plateaux théoriques soit supérieur a une
valeur minimale et inférieur & une valeur maximale. En dehors de cette plage, le profil de
composition dans la colonne, représentée par une courbe de résidu a taux de reflux infini, montre
gue soit la composition de téte n’atteint pas la région faisable soit elle en sort pour se rapprocher

de I’azéotrope original, point initial des courbes de résidu dans ce diagramme.
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B R=00 R=variable
14 Xp Variable = [0,950 ; .; .] 15 Xp Variable = 0,950 ; . ; .]
08 0,8 :i\ égion faisable, R=5
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Figure 2-2. SBD et BED-B : Profils de composition de rectification forment la région faisable et
effet du taux de reflux ; xp=[0,950; .; .]. Séparation du mélange azéotropique de point de bulle

minimal A/B avec un tiers corps intermédiaire E.

Lorsque le taux de reflux est fini, ce qui est le cas lorsque le distillat est soutiré, la région faisable
s’élargit, rendant plus facile la séparation (voir la Figure 2-2. b). En réduisant le taux de reflux la
région faisable se déplace a I’intérieur du triangle. 1l faut ajouter moins de tiers corps au melange
azéotropique dans le bouilleur au départ. Dés que cette région se situe de plus en plus a I’intérieur
du triangle, la séparation ne peut plus étre conduite jusqu’a 100 % de rendement en composant A.
Au-dessous d’une valeur de taux de reflux minimal (Rni»=2 dans ce cas), la région faisable n’est
plus atteignable a partir de I’azéotrope méme avec un grand ajout en tiers corps (voir la Figure 2-
2 b, cas R=1). Néanmoins, ces configurations SBS et BED-B ne permettent pas d’obtenir une
séparation facile et simple avec un bon rendement puisqu’il faudra toujours ajouter beaucoup de
tiers corps. Nous envisageons dans la suite si un changement du critere du distillat peut fournir

des résultats plus favorables.

2.2.2.3.2 SBD et BED-B : Changement du critére du distillat

Dans les deux cas SBD et BED-B, le procédé exige beaucoup de tiers corps et il ne donne
pas une séparation complete. Si I’on choisit un nouveau critere pour I’étude de faisabilité en
espérant des meilleurs résultats : moins de 0,1 mol% de B dans le distillat, la région faisable
change significativement. Le distillat obtenu sera un mélange zéotropique A/E qui nécessitera une

étape de purification supplémentaire pour obtenir la production du composant A pur (Figure 2-3.).

La Figure 2-3. présente I’effet du taux de reflux sur la région faisable. La diminution du taux de
reflux cause d’abord I’élargissement de la région faisable. Puis, cette région devient soudain

presque infime lors du passage de R=3 a R=2. Au-dessous de cette valeur, le procédé reste
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néanmoins toujours théoriquement faisable, car il y a une trés petite région d’ou le distillat

approprié peut étre atteint.

B R=infini B
Xp Variable = [ .; 0,001 ;.] 14

i
08 1
06 I‘ Région faisa\ble, R=10

04 | Région faisable, R=3

02 ! \/ .
2 {zeglolnfalsable, R=2"a Az
0 s 0w

0 , T T — - !

0 02 04 06 08 1 0 02 04 06 08 1
E A E A

R=variable
Xp Variable =[.; 0,001 ;.]

0,4 1

0,2 | Région faisable

a/ b/

Figure 2-3. SBS et BED-B : Profils de composition de rectification forment la région faisable et
effet du taux de reflux ; xp=[.; 0.001.; .]. Séparation du mélange azéotropique de point de bulle

minimal A/B avec un tiers corps intermédiaire E.

On constate que les deux procédés SBD et BED-B sont faisables avec les deux critéres de
faisabilité présentés, en méme temps ils nécessitent une quantité trés importante de tiers corps
comme pré-mélange dans le bouilleur, devenant probablement difficile a mettre en pratique (codt

du tiers corps, taille de I’équipement).

2.2.2.3.3 SBD et BED-B : Etapes opératoires

Les étapes opératoires du procédé pour le cas ou une seule section de rectification existe
(pour les deux critéres) sont présentées dans le Tableau 2-2. :

Tableau 2-2. Etapes opératoires du procédé SBD et BED-B. Séparation d’un azéotrope de point
de bulle minimal avec un tiers corps intermédiaire..

Az. minimal, tiers corps intermédiaire SBD BED-B
0. étape Prémélange + remplissage +F +F
1% étape Chauffage de la charge jusqu’a ébullition =0 ; F=0 =00 ; F=0
2°™ gtape | Purification =0 ; F=0 =0 : F>0
3" ¢tape | Soutirage du 1 produit (A) R<oo ; F=0 R<owo ; F>0
4°™ étape | Coupe intermédiaire si nécessaire R<oo ; F=0 R<oo ; F=0
s | S e e | BP0 | ReniFeg
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2.2.2.4 Etude de la séparation dans deux sections(Az Tyin + E (1), cas BED-I)

L’introduction de tiers corps dans la colonne en mode continu implique un changement
radical dans le profil de composition dans la colonne ; il a donc aussi un effet significatif sur le
diagramme de profils de compositions. Les profils de rectification (au-dessus du plateau
d’alimentation en tiers corps) et les profils extractifs (le plateau d’alimentation et au-dessous) se

forment en méme temps dans la colonne.

2.2.2.4.1 BED-I: Détermination de la faisabilité a taux de reflux infini

Pour déterminer la faisabilité du processus BED-I, un diagramme de profil de composition
est calculée a un taux de reflux et un rapport d’alimentation choisis (avec la composition
d’alimentation (xe=[ 0 ; 0 ; 1 1)) a partir des Equations 1.7-1.9 (Figure 2-4.).

Le profil de rectification déterminé pour un distillat fixé (soit xp=[ 0,950 ; 0,025 ; 0,025 ] dans ce
cas) longe I’aréte A/E, puis I’aréte B/E (Figure 2-4.).

Pour un taux de reflux infini et un rapport d’alimentation F/V=0,2, tous les profils de composition
extractive arrivent a un nceud stable situé au dessous du profil de rectification (Figure 2-4.). Par
conséquant, toutes les courbes de profil de composition extractive intersectent la courbe de
rectification. Le distillat fixé est atteignable a partir de n’importe quelle composition du bouilleur
et donc aussi a partir de I’azéotrope (la composition de la charge). La séparation est dite faisable a

taux de reflux infini, pour les conditions F/V et xp fixées.

B 1- R=c0
F/V=0,2
xp=1[0,950; 0,025 ; 0,025]

0,8
0,6 -
0,4

0,2

[S Ext‘r]
0O 02 04 06 08 1

A
Figure 2-4. BED-I : Un diagramme de profil de composition pour la détermination de la
faisabilité a R=c0 ; F/V=0,2 . Séparation du mélange azéotropique de point de bulle minimal A/B

avec un tiers corps intermédiaire E.
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2.2.2.4.2 BED-I: Valeurs limites des parametres a taux de reflux infini

La Figure 2-4. montre qu’il existe une valeur minimale, mais pas maximale pour le nombre
de plateaux théoriques dans la section extractive pour que les profils de composition extractive
arrivant dans le voisinage du nceud stable extractif intersectent le profil de rectification permettant
d’atteindre I’objectif (Xp methanoi=0,950).

Quant au nombre de plateaux théoriques dans la section de rectification, une valeur minimale et
une valeur maximale existent. Un nombre minimal est nécessaire pour croiser le profil de
composition extractive — proche du nceud stable — a partir de la composition du distillat désirée.
De I’autre c6té, le distillat est contaminé par le constituant B si le nombre de plateaux théoriques
dans cette section est trop grand, car le profil s’éloignant de A progresse alors vers I’azéotrope
(Figure 2-1).

Il'y a naturellement un rapport d’alimentation minimal a taux de reflux infini et a N=infini, car la
séparation est infaisable sans tiers corps. L’effet du rapport d’alimentation est présenté dans la

paragraphe suivante.

2.2.2.4.3 BED-I : Effet du rapport d’alimentation F/V a taux de reflux infini

Si le rapport d’alimentation F/V est zéro, il n’y pas de tiers corps, ni de section de
composition extractive dans la colonne. Sans tiers corps, c’est I’azéotrope, le nceud instable de la

région de distillation, qui apparait en téte de la colonne. La séparation est infaisable.

Le rapport d’alimentation du tiers corps est minimal si un nombre de plateaux infini est nécessaire
dans la section extractive pour obtenir le distillat approprié, en considérant un nombre de plateaux
suffisant dans la section de rectification a taux de reflux infini. A un rapport d’alimentation trés
faible, les profils de composition extractive ressemblent aux profils de rectification comme le
montre les Equations 1.8 et 1.9. Alors, le réseau de courbes de résidu peut étre considéré comme
un cas limite des diagrammes des profils de composition extractive a F/V—0, seulement la
topologie des points singuliers est opposée. A cette condition la (R=c et F/V=0), le coin B est un
nceud instable UNgy, ; E et A sont des points de selle Sy, €t la composition azéotropique est un

nceud stable SNgy, des profils de composition extractive.

En augmentant la valeur du rapport d’alimentation, SNgy Se déplace a I’intérieur du triangle sur la
courbe d’univolatilité, puis vers le sommet E. Un diagramme de profil de composition extractive
a F/V=0,05 est présenté sur la Figure 2-5. Le nceud stable est situé a I’intérieur du triangle. Seuls
quelques profils de composition extractive proche du c6té A/E et du composant A pur intersectent
le profil de rectification. Mais, méme dans cette région, les profils de composition extractive

partent de compositions plus riche en A que ce que I’on veut obtenir. Donc, la séparation n’est pas
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nécessaire. On conclut que le processus est infaisable et le rapport d’alimentation F/V=0,05 est

plus petit que la valeur minimale.

Avec I’augmentation de F/V, la position de SNgy est poussée de plus en plus proche du cété A/E
et de plus en plus loin du composant A. Le rapport d’alimentation est minimal lorsque SNgy, est
situé sur le profil de rectification qui correspond au distillat désiré. (F/V) wmin ~ 0,13 dans ce cas
(Figure 2-5.). Ce n’est pas un minimum absolu puisqu’un rapport d’alimentation plus bas peut

étre appliqué a taux de reflux fini. En pratique, une valeur plus haute est conseillée.

L’augmentation du rapport d’alimentation au-dela de sa valeur minimale conduit au changement
de I’emplacement de SNgy en direction de E comme le montre la Figure 2-5. pour plusieurs
rapport d’alimentation (Lelkes et al., 1998c). L’intersection entre les profils de composition
extractive et le profil de rectification s’éloignant de la région de distillat souhaitée lorsque F/V
augmente au-dela de sa valeur minimale, cela nécessite probablement un nombre de plateaux plus

élevé dans la section de rectification pour atteindre la région de distillat souhaité.

Une valeur maximale du rapport d’alimentation n’existe pas, car les profils de composition
extractive croisent alors toujours la courbe de rectification lorsque le rapport d’alimentation

augmente ; le nceud stable se situant en dessous du profil de rectification.

B 1 R=00 B R=00
] F/V=0,05 13 F/\/=variable
0.6 xo=[ 0,950 ; 0,025 ; 0,025] 0 | xp=[0,950 ; 0,025 ; 0,025]
0,6 - 06 -
(FV)min=0,13
0,4 N 074 N
0.2 7 Az 0,2
Az
’ 0 0‘2 0‘4 0‘6 0‘8 1 ° Y oe a
al b/

Figure 2-5. BED-I : a/ Diagramme de composition & F/V<(F/V)wuin b/ Détermination de F/V
minimal & I’aide des profils de composition extractive .Séparation du mélange azéotropique de

point de bulle minimal A/B avec un tiers corps intermédiaire E.
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2.2.2.4.4 BED-| : Effet de 'impureté du distillat a taux de reflux fini

L’étude de la faisabilité a taux de reflux infini n’est pas suffisante pour déterminer la
faisabilité du processus. Il est important d’envisager le cas de taux de reflux fini pour avoir une
vue exacte de la faisabilité. En méme temps, un autre paramétre opératoire, la composition du

distillat est susceptible de modifier la faisabilité a taux de reflux fini.

Il faut envisager en premier I’effet du changement de la composition du distillat dans sa région
(Xp.a est fixé xpa=0,950 et xpp varie entre xpp=0,001 et xpp=0,049). Sur la Figure 2-6., sont
représentés trois profils de rectification correspondant a trois compositions du distillat différentes
(xp1=[0,950 ; 0,001 ; 0,049], xp,=[0,950; 0,025; 0,025] et xp3=[0,950; 0,049; 0,0011]). Les
profils sont calculées & un taux de reflux bas et a un rapport d’alimentation F/V bas, car I’impact

de la composition du distillat est plus fort & ces conditions selon I’Equation 1.9.

La Figure 2-6. montre que I’influence de la composition des constituants B et E est faible dans le
domaine envisagé (xp=0,950). Il n’y a qu’un changement léger en ce qui concerne les profils de

rectification. La différence entre les profils de composition extractive appropriés est insignifiante.

L’étude peut donc étre simplifiée en envisageant une seule composition du distillat au lieu de la
région du distillat compléte. Dans la suite de I’étude, les calculs sont faits avec la composition du
distillat suivante : xp=[0,950; 0,025; 0,025].

L’effet du taux de reflux est envisagé en premier.

B R=5
1+ FIV=0,2

xp=[0,950; .;.]
0,8 -
Profils de rectification
0,6

f/

Figure 2-6. BED-I : Influence de I’'impureté du distillat sur le diagramme de profil. Séparation du
mélange azéotropique de point de bulle minimal A/B avec un tiers corps intermédiaire E.
2.2.2.4.5 BED-I : Effet du taux de reflux & F/V constant

La séparation est faisable a taux de reflux infini comme on I’a vu dans les paragraphes

précédents. L’effet du taux de reflux sur les réseaux de profils de composition extractive est
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étudié a un rapport d’alimentation au-dessus de sa valeur minimale (F/Vin=0,13) & taux de reflux
infini. Ayant choisi F/V=0,2, plusieurs diagrammes de profils de composition extractive et de
profils de rectification ont été calculés a des taux de reflux différents (R=11; 5; 1,2 et 1,15) et

représentés sur la Figure 2-7.

B R=11 B R=5
FV=0.2 17 FIV=0,2

xo=[ 0,950 ; 0,025 ; 0,025] xp=[ 0,950 ; 0,025 ; 0,025]

’ ;) 02 0 4[SN0E§r] 8 1 o or o o6 o8
- 2 04 06 0, A o 0 0204 06 08 1,
al b/
B R=12 B R=115
1 F\/=0,2 17 FIV=0,2

xp=[ 0,950 ; 0,025 ; 0,025] xp=[0,950 ; 0,025 ; 0,025]

0,8 - 0,8 1
0,6
0,4 -
0,2 1
0 : w T ‘
0O 02 04 06 08 1 A £ 0O 02 04 06 08 1 A
c/ d/

Figure 2-7. BED-I : Effet du taux de reflux sur le diagramme de profils de composition a a/
R=11; b/ R=5; ¢/ R=1,2; d/ R=1,15 et F/V=0,2. Séparation du mélange azéotropique de point

de bulle minimal A/B avec un tiers corps intermédiaire E.

Il'y a une région faisable et infaisable a ces taux de reflux et rapport d’alimentation. La frontiére
de la région faisable exacte est le profil de rectification approprié avec les profils de composition
extractive qui touchent les fins de ce profil de rectification. Cette région est notamment
atteignable a partir de la composition azéotropique si R > 1,15. La séparation est faisable au-

dessus de cette valeur.
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En méme temps, il faut se souvenir que le profil de rectification change avec la composition du
distillat (Figure 2-6.). 1l faut prendre en considération que la région faisable et la frontiére peut

étre un peu différente selon les traces de constituants B et E dans le distillat.

La position des points singuliers dans le diagramme de profils de composition extractive dépend
fortement du taux de reflux. SNgy est situé le long du cété A/E a un taux de reflux tres élevé ; si R
est diminué SNgy se déplace hors du triangle (Figure 2-7b,c,d.). Il y a aussi un point de selle

extractif Sg, proche de E qui se rapproche vers SNey, puis se déplace hors du triangle.

2.2.2.4.6 BED-I: Etapes opératoires du procédé (Az Twin + E (1))

Les étapes opératoires peuvent étre déterminées selon les diagrammes des profils (voir

Figure 2-5. et Figure 2-7.) et sont résumées dans le Tableau 2-3.

En premier, le bouilleur est rempli avec la charge et chauffé sans alimentation en tiers corps a
taux de reflux infini (Etape 1). A la fin de cette étape, la composition en téte de la colonne est
proche de la composition azéotropique sur I’aréte A/B et la composition du bouilleur reste proche
de la composition de la charge initiale. Si on suppose un nombre de plateaux infini et une
retention nulle, ces compositions sont méme identiques a I’azéotrope et a la composition de la

charge.

Un taux de reflux infini est appliqué dans I’Etape 2, I’étape d’alimentation du tiers corps pur en
continu dans la colonne. Au cours de cette étape, le profil de composition extractive -
caractéristiqgue de la distillation extractive — se forme dans la colonne (Figure 2-5.) et la
composition du bouilleur se déplace de la composition de la charge en direction de la composition

de I’alimentation en tiers corps, ici E pur.

Aprés avoir obtenu la composition désirée dans la téte de la colonne, le soutirage du distillat
commence dans I’Etape 3. L’alimentation continue en tiers corps maintient la composition du
plateau d’alimentation proche de SNgy, et garantit d’obtenir la composition du distillat appropriée

grace au profil de rectification (Figure 2-7.).

L’Etape 3 finit quand, soit le constituant A est éliminé du bouilleur, soit une frontiére de la région
faisable dépendant du taux de reflux est atteinte. Dans ce dernier cas, une coupe intermédiaire

doit étre intégré entre les Etapes 3 et 5 pour soutirer le reste du composant A du systéme.

Dans I’Etape 5, le mélange binaire B/E restant dans le bouilleur a la fin de I’Etape 4 est séparée
sans introduction de tiers corps, par distillation conventionnelle. Le profil de composition de la
colonne permet d’obtenir le constituant E pur au distillat, et le chemin de composition du

bouilleur se déplace vers B sur la ligne B/E.
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Tableau 2-3. BED-I : Etapes opératoires. Séparation du mélange azéotropique de point de bulle
minimal A/B avec un tiers corps intermédiaire E.

Az. minimal, tiers corps intermédiaire BED-I
1% étape | Chauffage jusqu’a I’état stationnaire R=c0 ; F=0
2™ gtape | Purification =0 ; F>0
3™ gtape | Soutirage du 1% produit (A) R<oo ; F>0
4°™ étape | Coupe intermédiaire si nécessaire R<oo ; F=0
s g | SE I | eni o

2.2.2.4.7 BED-I : Vérification du procédé par simulation
La vérification de la faisabilité est exécutée par des calculs rigoureux avec ChemCAD.

L’évolution des fractions molaires d’une simulation est présentée sur la Figure 2-8. La simulation
a été faite avec les paramétres opératoires suivants : R=11 (Etape 3) ; R=5 (Etape 5) ; F/V=0,2 ;
N=40 ; Ng=21 ; h-up=10 cm3/plateau théorique; Ch=300 mol ; xcp=[0,5; 0,5; 0] ; Q=2kW ; F=40
mol/h ; xe=[0 ; 0 ; 1]; Te=Tay. Le chemin de composition du bouilleur avec trois profils de

composition de colonne (& t;=1,55 h, t,=3,65 h et & t;=6,5 h) sont vus sur la Figure 2-8.

B

— Xp Etape 3 .Etape 5
1+ F/V=0,195 & AIO
R=11 1 o formprprpc
0,8 xp=[0,950 ; 0,025 ; 0,025]
- 038 - o A (MeOH)
, 0,6 - oB (TOL)
0,4 {13 A E (Et3N)
e 04 -
0,2
0 |
0
E A 0 4 8 12 16 20 t[h]

Figure 2-8. BED-I : Résultats de la simulation. Séparation du mélange azéotropique de point de
bulle minimal A/B avec un tiers corps intermédiaire E. R=11 (Etape 3) ; R=5 (étape 5) ; F/V=0,2
; N=40 ; N,=21; h-up=10 cm3/plateau théorique; Ch=300 mol ; xc,=[0,5; 0,5; 0] ; Q=2kW ;
F=40 mol/h ; xe=[0; 0 ; 1] ; Te=Tepu.

Les résultats concordent bien avec les profils estimés. Seul le profil de rectification simulé sur la
Figure 2-8. s’arréte plus pres du composant A. Cette situation vient des spécifications différentes
entre les calculs d’une diagramme de profil de composition et les simulations (Au cours de la

simulation la pureté du distillat n’est pas fixée.).

A la suite de la séparation, 95 % du composant A est régénéré avec une pureté de xp=[0,994 ;

0,001 ; 0,005]; 84 % du composant B est régénéré avec une pureté de xp=[0 ; 0,95029 ;
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0,0471] ; et 98 % du composant E est régéneré avec une pureté de Xpe=[0,0152 ; 0,0294 ;
0,95054].

2.2.2.5 Etude de la séparation dans une section extractive seule (Az Tyin +
E (1), cas BED-T)

Si le tiers corps est alimenté en continu en téte de la colonne, il N’y a qu’une seule section
extractive dans la colonne (voir la Figure 1-10). Parce que le tiers corps est introduit dans le
systeme au méme niveau que le reflux de la colonne, le point initial des profils liquides ne sera
plus la composition du reflux, égale a celle du distillat fixée, mais sera une nouvelle composition

Xo, Féasultant du bilan matiére (Figure 2-9. et Equation 2.1) :

. — Fxg +(Vy; - Dxp)

0 C (2.1)

En général, plus il y a de tiers corps ajouté au systeme, meilleure est la séparation A/B. Mais, il

faut veiller & ne pas contaminer le distillat avec le tiers corps.

W, A

i

Figure 2-9. BED-T : Les courants présents en téte de la colonne. Séparation du mélange

azeotropique de point de bulle minimal A/B avec un tiers corps intermédiaire E.

2.2.2.5.1 BED-T : Etude de faisabilité pour un objectif de 95% de A au distillat

La région faisable de la séparation dans une seule section extractive se compose des profils

de composition extractive possibles, notamment ceux qui arrivent au distillat prédéterminé.

La Figure 2-10. montre que le distillat fixé & 95 mol% de méthanol est accessible a partir d’une
tres petite région du triangle de composition a taux de reflux infini. Cette région n’est pas
accessible a partir de I’azéotrope avec un ajout du tiers corps. Le changement du taux de reflux ne
rend pas le processus faisable comme le montre la Figure 2-10. Il faut changer la composition du

distillat souhaitée pour espérer d’avoir des résultats plus prometteurs.
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B 1.0 variable =[0,95; .;.] B 1. % variable=[095; ;] B q . xovariable =[0,95; .; ]

=0 R0 o] R=1.2

08 - Fiv=05 08 FIV=05 ’ F/V=05

0,6 0,6 1 06
_ | 0 4 - o -

04 Région faisable 04 Région faisable ' Région faisable
0,2 - \/XZ 0,2 - \\Qz 0,2 - \ \QZ
O T T T T 1 A 0 T T \_’_’\_’ 1 O T T '—\ T 1
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Figure 2-10. BED-T : Changement de la région faisable a I’effet du taux de reflux ; xp=[0,950; .
; .]. Séparation du mélange azéotropique de point de bulle minimal A/B avec un tiers corps

intermédiaire E..

2.2.2.5.2 BED-T : Changement de I’objectif du distillat
Si I’on change I’objectif au distillat en souhaitant obtenir moins de 0,1 mol% de B dans le
distillat, la région faisable devient plus favorable (Figure 2-11.).

B1 X0 variable = [.; 0,001; ] B1 o variable =[; 0,001;.] B ¥ variable =1 .; 0,001; .]

=0 R=10 R=1,2

08 - FIV=02 08 - FIV=02 08 - FIV=0,2

06 1 x9,4=0,78 0,6 1 x0.A=0,7 06 %0.,A=0,65

04 N x04=0,7 \ 0.4 0A=0.764 0,4 1 *0,A=0,67

o2 | N PR 021 e 02 N
0 e — 0 ==t 0

E 0 0204 0608 1A E 0 02040608 1A E 0 02040608 1 A

B o variable =[.; 0,001;.] B ¥o variable =[.; 0,001;.] B 1., %0 variable =[ .; 0,001; .]

14 = 1] R=10 R=1,2
08 - FIV=1 08 - F/iv=1 081 F/v=1
06 - A=0,4 06 - - 06 1

" A=04 ¥0,4=0,35
04 *0,A=0,45 04 - ¥0 A=0.45 0.4 1
e A=0,4
0,2 N Az 0,2 N Az O,2 7 Az
O Il T T T 1 O T 1 T 1 O T T 1

E 0 02040608 1 A E 0 02040608 1A E O 0204 06 08 1A

Figure 2-11. BED-T : Changement de la région faisable et la pureté du distillat a I’effet de R et
F/V. Séparation du mélange azéotropique de point de bulle minimal A/B avec un tiers corps

intermédiaire E.

La séparation est faisable jusqu’a ce que la composition du bouilleur arrive a la frontiére de la
région faisable, qui coincide presque avec le coté du triangle B/E. Parce que le nceud stable
extractif SNey, est situé en dehors de I’espace des compositions sous I’aréte A/E, la séparation est

réalisée avec un nombre de plateaux fini dans la colonne. Un taux de reflux élevé et un rapport
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d’alimentation bas sont favorables en ce qui concerne la pureté du distillat (xp 4~0,7~0,79 & R=0
et F/V=0,2) (Figure 2-11.).

2.2.2.5.3 BED-T : Etapes opératoires du procédé

Les étapes opératoires de la séparation peuvent étre estimées a partir des diagrammes de
profils de composition. Elles sont presque identiques a celles quand il y a deux sections dans la
colonne. Mais comme on a changé I’objectif de distillat en privilégiant xpg<0,001, il y a
néanmoins une étape supplémentaire & la fin du processus pour la séparation de A/E, le distillat
produit de I’Etape 3. Les étapes opératoires sont résumees dans le Tableau 2-4.

Tableau 2-4. BED-T : Etapes opératoires.Séparation du mélange azéotropique de point de bulle
minimal A/B avec un tiers corps intermédiaire E.

Az. minimal, tiers corps intermédiaire BED-T
1% étape | Chauffage jusqu’a I’état stationnaire =0 ; F=0
2™ gtape | Purification =0 ; F>0
3™ gtape | Soutirage du ler produit (A) R<w ; F>0
dree | o ot dans o ey 8) | R PO
5™ gtape | Séparation (A/E), production (A) R<o ; F=0

2.2.2.5.4 BED-T : Vérification du procédé par simulation

Une simulation est exécutée avec Chemcad (Figure 2-12.) pour Vérifier si I’analyse des
diagrammes de profils de composition pour les spécifications : R=10 (Etape 3) ; R=5 (Etape 4) ;
F/V=0,2 ; N=40 ; Ng=2 (premier plateau théorique) ; h-up=10 cm®/plateau théorique ; Ch=300
mol ; xcp=[0,879; 0,121; 0] ; Q=2 kW ; F=40 mol/h ; xe=[0 ; 0 ; 1] Te=Tgw. Le chemin de
composition du bouilleur et trois profils de composition de la colonne (1,=0,88 h ; t,=2,47 h ;

t3=6,19 h) sont visibles sur la Figure 2-12.
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B R=10 %o

_ Etape 3 .Etape 4
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Figure 2-12. BED-T : Résultat de la simulation. Séparation du mélange azéotropique de point de
bulle minimal A/B avec un tiers corps intermédiaire E. R=10 (Etape 3) ; R=5 (Etape 4) ;
F/V=0,2 ; N=40 ; Ne=2 (premier plateau théorique) ; h-up=10 cm*/plateau; Ch=300 mol ;
Xch=[0,879; 0,121; 0] ; Q=2 kW ; F=40 mol/h ; xe,=[0; 0 ; 1] Te=Tapu.

Les résultats sont bien en accord avec les profils de composition de la colonne estimés. A la fin de
la séparation, 99,8 % du composant A est régénéré avec une pureté de xp =[0,6693 ; 6,83E-7 ;
0,3307]; 99,99 % du composant B est régénéré avec une pureté de xp =[6,54E-3 ; 0,7036 ;
0,2899] ; et 84,1 % du composant E est régénéré avec une pureté de xp=[2,51E-4 ; 1,54E-8 ;
0,9998].

2.2.3. Etudes paramétriques par simulation (Az Tuin + E (1))

Les six tableaux suivants (Tableau 2-5., Tableau 2-6., Tableau 2-7., Tableau 2-8., Tableau
2-9., Tableau 2-10.) montrent les résultats de I’étude paramétrique qui permet d’avoir un résultat
plus précis en ce qui concerne I’effet du taux de reflux, rapport d’alimentation, nombre de
plateaux dans les sections et la retenue de la colonne. La colonne A/B indique le taux de
séparation des constituants A et B dans le produit (A/B) ; ainsi que la composition molaire du
produit (Xpa; Xep; Xpe) a la fin de I’Etape 3 de soutirage du distillat est marquée dans les

tableaux.

La configuration de base des parameétres opératoires est la suivante : Ng,;=9 ; Nreer=11 ; Q=2 kW ;
F=120 mol/h (F/V20,57) ; Te=Tepu ; R=5; h-up=10 cm®/plateau théorique . La charge est
Xcn=[0,5; 0,5 ; 0] ; Ch=300 mol . Si une configuration des paramétres s’est révélée meilleure que
celle-ci, elle est appliquée dans les études suivantes. Le rendement de 95 mol% du composant A

est le but de chaque simulation.
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L’effet du taux de reflux est indiqué sur le Tableau 2-5. En augmentant le taux de reflux, le
temps d’opération augmente et le contenu du distillat en tiers corps baisse. Le taux de séparation
est toujours trés bon et meilleur & un taux de reflux plus bas. Le taux de séparation A/B est plus
favorable quand un taux de reflux plus bas est appliqué. A fort taux de reflux les taux de
séparation et la composition du produit changent peu. R=11 s’est révélé un taux de reflux
approprié (x,=[0,8885 ; 1,85-4: 0,1113]), donc les études suivantes sont exécutées avec cette
valeur de taux de reflux.

Tableau 2-5. Effet du taux de reflux sur le taux de séparation (A/B) ; et sur la composition
molaire du produit (Xpa ; Xp. 8 ; Xpg). Séparation du mélange azéotropique de point de bulle
minimal A/B avec un tiers corps intermédiaire (E). Nexr=9 ; Nree=11 ; Q=2 kW ; F=120 mol/h
(FIV20,57) ; Te=Tepy ; h-up=10 cm3/plateau ;i Xen=[0,5; 0,5; 0] ; Ch=300 mol .

R[] t [h] A/B Xp.a [Mol/mol] Xp g [Mol/mol] Xpe [mol/mol]
2 3,8 5652,8 5,383E-01 9,523E-05 4,616E-01
4 4,7 5053,5 7,470E-01 1,478E-04 2,528E-01
6 515 | 4920,1 8,200E-01 1,667E-04 1,798E-01
8 5,9 4867,9 8,389E-01 1,723E-04 1,609E-01

10 8,75 | 47273 8,847E-01 1,871E-04 1,151E-01
11 9,5 47145 8,885E-01 1,885E-04 1,113E-01
12 10,25 | 4705,2 8,917E-01 1,895E-04 1,081E-01
14 11,75 | 4694,0 8,967E-01 1,910E-04 1,031E-01

L’effet du débit d’alimentation & une puissance constante est présenté dans le Tableau 2-6. La
séparation ne peut pas étre atteinte sans alimentation en tiers corps. Le temps d’opération a une
valeur minimale en fonction du débit d’alimentation vers F~40 a 60 mol/h. A I"augmentation du
débit d’alimentation, il y a un intervalle ou la concentration du tiers corps dans le distillat n’est
pas trop haute et le taux de séparation reste assez élevé. C’est aussi en accord avec les
conséquences des diagrammes de profil, qui montrent bien le mouvement du nceud stable (voir la
Figure 2-5.). F=80 mol/h (F/V~0,38) est un bon débit de tiers corps en ce qui concerne la pureté
du produit. Un débit optimal peut étre déterminé par rapport a la pureté du produit.

Tableau 2-6. Effet du débit d’alimentation sur le taux de séparation (A/B) ; et sur la composition
molaire du produit (Xpa ; Xp. 8 ; Xpg). Séparation du mélange azéotropique de point de bulle
minimal A/B avec un tiers corps intermédiaire (E). R=11 ; Ngr=9 ; Nree=11 ; Q=2 kW ;
Te=Tapu ; h-up=10 cm3/plateau ; Xcn=[0,5; 0,5 ; 0] ; Ch=300 mol .

F [mol/h] | t[h] A/B Xpa[mol/mol] | Xpg[mol/mol] | Xpge[mol/mol]

0 9,65 7,3 8,789E-01 1,211E-01 3,558E-12
20 9,05 14,2 9,337E-01 6,595E-02 3,381E-04
40 8,6 121,2 9,903E-01 8,173E-03 1,547E-03
60 8,6 7194 9,930E-01 1,380E-03 5,621E-03
80 8,75 | 21099 9,713E-01 4,604E-04 2,822E-02
100 9,05 | 35983 9,357E-01 2,600E-04 6,405E-02
120 95 | 47145 8,885E-01 1,885E-04 1,113E-01
140 10,1 | 5655,3 8,325E-01 1,472E-04 1,674E-01
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L’effet de la localisation de I’alimentation est présenté dans le Tableau 2-7. Le changement de
I’emplacement de I’alimentation en tiers corps n’a pas un effet visible sur le temps d’opération,
seulement la concentration du distillat plus faible en composant A augmente le temps opératoire
nécessaire. La localisation de I’alimentation a une influence significative sur le taux de
séparation. Si la longueur de la section de rectification est plus petite, alors plus de tiers corps est
obtenu dans le distillat. Mais, cette quantité du tiers corps cause une meilleure séparation entre les
deux constituants azéotropiques A et B. Un plateau d’alimentation optimal existe par rapport a la
pureté du produit.

Tableau 2-7. Effet de la location de plateau d’alimentation sur le taux de séparation (A/B) ; et sur
la composition molaire du produit (Xpa ; Xp 5 ; Xpg). Séparation du mélange azéotropique de
point de bulle minimal A/B avec un tiers corps intermédiaire (E). R=11 ; N=20 ; Q=2 kW ; F=80
mol/h ; Te=Ta ; h-up=10 cm3/plateau ;i Xen=[0,5; 0,5 ; 0] ; Ch=300 mol.

Nel-] | t[h] A/B Xp.a[mol/mol] | Xpg[mol/mol] | Xpge[mol/mol]
6 9,35 | 618503,7 9,010E-01 1,457E-06 9,897E-02
8 9,05 | 116677,8 9,395E-01 8,052E-06 6,048E-02
10 8,75 | 10670,7 9,673E-01 9,065E-05 3,263E-02
12 8,75 2109,9 9,713E-01 4,604E-04 2,822E-02
14 8,75 591,2 9,729E-01 1,646E-03 2,550E-02
16 8,75 145,8 9,719E-01 6,665E-03 2,144E-02

Le nombre des plateaux de rectification n’a pas un effet significatif sur le temps opératoire au-
dessus d’une certaine valeur (Nre>10) et @ un nombre de plateaux extractif constant (Ng=15)
(Tableau 2-8.). La raison est qu’un distillat plus riche en composant A peut étre produit avec une
colonne contenant plus de plateaux théoriques dans la section de rectification. Le taux de
séparation diminue en méme temps, car la composition du distillat (la fin du profil de
rectification) se déplace vers la haute en augmentant la longueur de la section de rectification
(Figure 2-4.). La composition du distillat se déplace vers la haute sur le diagramme (devient plus
riche en constituant B), car le nombre de plateaux théoriques n’est pas suffisant pour atteindre le
nceud stable se situant sur le coté du triangle avec le profil de composition extractive et pour que
ce profil croise un profil de rectification qui se trouve a I’intérieur du triangle. A la base de ces
résultats, Nret=20 est appliqué dans les études suivantes pour étre bien slr que la longueur de la

section de rectification est suffisante.
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Tableau 2-8. Effet de la section de rectification sur le taux de separation (A/B) ; et sur la
composition molaire du produit (Xp A ; Xp, 5 ; Xpg). Séparation du mélange azéotropique de point
de bulle minimal A/B avec un tiers corps intermédiaire (E). R=11 ; Ng«w=15 ; Q=2 kW ; F=80
mol/h ; Te=Tgp, ; h-up=10 cm3/plateau i Xen=[0,5; 0,5 ; 0] ; Ch=300 mol .

Nrect [-] t [h] A/B Xpa[Mol/mol] | Xpg[mol/mol] | Xpe[mol/mol]
1 13,55 60050,8 4,480E-01 7,461E-06 5,519E-01
3 11,6 1003206,3 7,149E-01 7,127E-07 2,851E-01
4 10,55 | 1223067,8 7,951E-01 6,500E-07 2,049E-01
5 9,8 1042576,0 8,580E-01 8,230E-07 1,420E-01
7 9,2 375595,1 9,224E-01 2,456E-06 7,756E-02
10 8,9 17213,7 9,583E-01 5,567E-05 4,165E-02
12 8,75 3783,2 9,725E-01 2,571E-04 2,722E-02
15 8,75 1384,2 9,759E-01 7,050E-04 2,343E-02
20 8,6 739,6 9,883E-01 1,338E-03 1,036E-02

Le nombre des plateaux extractifs n’a pas un effet significatif sur la séparation a une section de
rectification constante (Nge=20) (Tableau 2-9.) au-dessus d’une certaine valeur (Ne«>17).
Quand peu de plateaux extractifs sont appliqués, le tiers corps ne peut pas séparer assez bien
I’azéotrope. En augmentant Ngy la composition du plateau d’alimentation approche de SNgy.
Une fois qu’il arrive dans le voisinage de SNgy, la composition ne change plus considérablement.
Un nombre de plateaux extractifs optimal peut étre déterminé. Cela se voit sur le diagramme de
profil de composition extractive aussi (Figure 2-4.).

Tableau 2-9. Effet du nombre de plateux de la section extractive sur le taux de séparation (A/B) ;
et sur la composition molaire du produit (Xp A ; Xp, 5 ; Xp ). Séparation du mélange azéotropique
de point de bulle minimal A/B avec un tiers corps intermédiaire (E). R=11 ; Nret=20 ; Q=2 kW ;
F=80 mol/h ; Te=Tg, ; h-up=10 cm3/plateau ; Xen=[0,5; 0,5; 0] ; Ch=300 mol .

Newe [-] | t[h] A/B Xp A [Mol/mol] | Xpg[mol/mol] | Xpge[mol/mol]
3 8,9 74,2 9,601E-01 1,295E-02 2,694E-02
6 8,75 | 413,6 9,758E-01 2,359E-03 2,187E-02
8 8,6 564,5 9,890E-01 1,752E-03 9,245E-03
10 8,6 626,4 9,895E-01 1,580E-03 8,939E-03
13 8,6 | 737,3 9,881E-01 1,340E-03 1,057E-02
15 8,6 739,6 9,883E-01 1,338E-03 1,036E-02
17 8,6 740,6 9,885E-01 1,335E-03 1,013E-02
20 8,6 | 740,8 9,889E-01 1,335E-03 9,777E-03
23 8,6 741,1 9,892E-01 1,335E-03 9,429E-03

L’effet de la rétention sur les plateaux est rapporté dans le Tableau 2-10. Elle influence le taux
de séparation a travers la concentration de B dans le distillat. Plus petite est la quantité de la
retenue, plus bas est la concentration de B dans le distillat. Parce que le B est le constituant le plus
lourd dans le systéme, il s’accumule dans la phase liquide plus longtemps. Le contenu de A dans
le distillat a une valeur maximale & h-up=20 cm®/plateau théorique. C’est quand la concentration

du tiers corps n’est pas trop élevée et la concentration de B n’est pas encore élevée.
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Tableau 2-10. Effet de la rétention des plateaux théoriques sur le taux de séparation (A/B) ; et sur
la composition molaire du produit (Xe a ; Xp. 5 ; Xpg). Séparation du mélange azéotropique de
point de bulle minimal A/B avec un tiers corps intermédiaire (E). Configuration BED-T. R=11;
Nrect=20 ; Ngwr=20 ; Q=2 kW ; F=80 mol/h ; Te=Tgu ; Xcn=[0,5; 0,5 ; 0] ; Ch=300 mol .

h-up [cm?] | t[h] A/B Xpa[mol/mol] | Xpg[mol/mol] | Xpe[mol/mol]
1 8,9 | 12239,6 9,565E-01 7,815E-05 4,346E-02
10 8,6 740,8 9,889E-01 1,335E-03 9,777E-03
20 8,6 327,7 9,955E-01 3,038E-03 1,442E-03
30 8,6 207,0 9,945E-01 4,879E-03 6,550E-04
40 8,6 145,8 9,927E-01 6,807E-03 4,639E-04
50 8,6 112,5 9,907E-01 8,803E-03 4,521E-04

L’analyse du procédé par simulation permet d’obtenir des résultats plus précis, comme on I’a vu ;
les parametres optimaux peuvent également étre déterminés. Grace a I’analyse de faisabilité le

temps de calcul peut étre diminué.

2.2.4. Validation expérimentale (Az Tuin + E (1))

Une expérience a été exécutée pour la vérification de la faisabilité de la séparation des
mélanges azéotropiques de point de bulle minimal en distillation extractive discontinue avec un

tiers corps intermédiaire.

Le mélange choisi pour I’expérience est I’acétate de méthyle / cyclohexane - qui forme un
azéotrope a Twin — le tiers corps est le tétrachlorure de carbone du point de bulle intermédiaire.
L’ analyse de faisabilité du systéme a déja été publiée par Rev et al., 2003 et un taux de reflux
R=10 et un rapport d’alimentation F/V=0,5 ont été choisis comme parameétres opératoires pour la

validation.

Pour prouver la faisabilité de la séparation il est suffisant de montrer que le chemin du distillat
traverse la ligne d’univolatilité pendant la 2°™ étape du processus (la composition du distillat

appropriée évolue en téte de la colonne).

2.2.4.1 Description du pilote expérimental

Une colonne en verre de 5 cm de diameétre et de 2 m de hauteur est utilisée pour réaliser la
séparation. Les deux tiers inférieurs de la colonne contiennent un garnissage structuré et le tiers
supérieur un garnissage vrac (Le nombre d’étages théoriques est évalué a N=16 par une
expérience avec le méme melange MeAc / CH a taux de reflux infini.). L alimentation E est
effectuée entre les deux troncons de la colonne. Le bouilleur en verre a une capacité d’un litre,
équipé d’un thermomeétre et d’un systeme de prise d’échantillons. Un bain d’huile thermostaté

chauffe le bouilleur (Figure 2-13.). L appareil est équipé avec un condenseur couplé avec une téte
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de reflux installée sur la colonne. Le reflux est contrélé par un timer commandant la position du

pointeau magnétique de la téte de reflux.

Le produit chimique cyclohexane (> 99,5%) provient de REANAL, I’acétate de méthyle (> 99%)
et le tétrachlorure de carbone (> 99,8%) de MERCK.

Les compositions pendant les expériences sont déterminées par un chromatographe a gaz de
PerkinElmer AutoSystem XL équipé d’un catharometre. La colonne d’analyse de 2 m est remplie

avec des particules couvertes de PEG 1540. L’erreur relative des mesures est a peu pres de 5 %.

Condenseur

Téte de taux

Colonne
>N=16

[ E—
—

Alimentation'd’E Condenseur

Distillat

Prise
d’échantillons

Figure 2-13. BED-I : Schéma de I’installation pilote. Séparation du mélange azéotropique de
point de bulle minimal A/B avec un tiers corps intermédiaire E. Vérification du procédé par

expérimentation.

2.2.4.2 Expérience

Suivant les étapes opératoires prédeterminées (voir Tableau 2-3.), le bouilleur est rempli
avec la charge d’une composition de xcy=[0,5; 0,5; 0] et est chauffé jusqu’au point d’ébullion
(1% étape). La composition en téte de la colonne & taux de reflux infini est xp (R=00)=[0,757 ;
0,245 ; 0] qui est proche de celle de I’azéotrope (Le nombre d’étages théoriques dans la colonne
n’est pas suffisant pour obtenir I’azéotrope x»,=[0,770 ; 0,230 ; 0] en téte.), donc la composition

se trouve sur le c6té gauche de la courbe d’univolatilité.
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Pour avancer I’expérience et pour réduire I’effet de la rétention, la 2°™ étape de la séparation est
faite a taux de reflux fini (R=10). Le chemin de la composition du distillat est montré sur la

Figure 2-14 avec les résultats de I’analyse des échantillons prises au cours de I’expérimentation.

On voit clairement que la composition du distillat surmonte la courbe d’univolatilité et elle
approche au sommet A ce qui prouve la faisabilité du processus. La pureté maximale a la fin de
I’expérimentation est Xpwma=[0,864; 0,067 ; 0,069]. Malheureusement, le nombre d’étages

théoriques n’est pas suffisant pour obtenir un produit plus riche en A.

CH R=10 %o
FV=0,5
1- 1
| . 0
0.8 Chemin du distillat 08 4+
06 - expérimentale A\ 06 - —— MeAc
—=—CH
0,4 b 0’4 ]
—— CCH
0,2 7 Courbe 0.2
0 d'univolatilité
0 02 04 06 08 1 o .
ccCly o MeAc 0 10 20 30 40 50 60 t[min]

Figure 2-14. BED-I : Chemin du distillat au cours de la séparation qui montre la faisabilité.
Séparation du mélange azéotropique de point de bulle minimal A/B avec un tiers corps

intermédiaire E. Vérification du procédé par expérimentation.

Suivant I’expérimentation une simulation a été réalisée (voir la Figure 2-15.). La simulation a été
fait avec les paramétres opératoires suivants : R=10 ; F/V=0,5 ; N=16 ; Ng=8 ; Ch=1 | ; xc»=[0,5;
0,5; 0] ; Q=1,5kW ; F=85 mol/h ; xe=[0; 0 : 1] ; Te=Teuu ; h-up=1,25-5 m¥/plateau.

La Figure 2-15. montre le chemin de la composition du distillat de I’expérience (marqué A ) et de
la simulation suivant I’expérimentation (marqué —), ainsi que le chemin du bouilleur simulé au
cours de la séparation. On constate que les deux chemins de la composition du distillat
s’accordent bien et ils se trouvent de I’autre c6té de la courbe d’univolatilité que le chemin du

bouilleur qui prouve la faisabilité de la séparation.
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) ) R=10
Chemin du bouilleur FV=0,5

0,6 -simulé

Chemin du distillat

04 - exrérimentale et simulé

0,2 1

Courbe
d'univolatilité

0

02 04 06 08 1
CCl, MeAc
Figure 2-15. BED-I : Résultats de la simulation de I’expérience. Séparation du mélange

azeotropique de point de bulle minimal A/B avec un tiers corps intermédiaire E.

2.3. Analyse de faisabilité généralisée
2.3.1. Algorithme pour I'analyse de faisabilité

A partir de I’étude présentée comme exemple dans le Chapitre 2.2 et aussi de I’analyse du
systéme acétate de méthyle / cyclohexane / tétrachlorure de carbone publiée dans notre article
(Rev et al., 2003) on peut généraliser I’analyse de faisabilité de la séparation dans une colonne de
rectification en distillation extractive discontinue des systemes homogénes ou il existe un
azéotrope de point de bulle minimal entre les constituants le plus léger et le plus lourd, et ou il y a
un constituant intermédiaire comme troisiéme corps qui ne forme pas d’azéotrope, ni deux phases
liquide-liquide avec les autres constituants et qui ne change pas I’ordre de volatilité dans le
systéme. Un tel algorithme général est présenté sous forme d’organigramme (Figure 2-16. et
Figure 2-17.).

Les algorithmes peuvent aussi étre appliqués dans de nombreux cas semblables aussi.

La détermination du constituant sortant de la colonne en premier comme produit est une étape

importante qui est discutée en détail dans le Chapitre 2.3.2.
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Figure 2-16. Organigramme pour I’analyse. Séparation du mélange azéotropique de point de

bulle minimal A/B avec un tiers corps lourd E par distillation extractive discontinue.
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Mélange a séparer

Définir I’objectif

Chercher un tiers corps approprié
[

Chercher les données thermodynamiques

Déterminer le constituant extrait

Le constituant extrait est le constituant
souhaité ?

Calculer les courbes de résidu ; noeuds, les
frontieres, les régions de distillation, les azéotropes

Supposer une seule section de rectification
(cas SBD et BED-B)

Déterminer la faisabilité a taux de reflux infini A

Déterminer la faisabilité a taux de reflux fini

Est-ce que le procédé est faisable a taux
de reflux fini?

Déterminer les valeurs limites de R et N

Déterminer les étapes opératoires

Choisir un taux de reflux et calculer le chemin du \ 4
bouilleur et le F/\V

Exécuter une simulation pour vérifier la séparation

Trouver une optimum selon les critéres par
simulation
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I1. Distillation extractive discontinue homogene dans une colonne de rectification

\|/\

Supposer deux sections dans la colonne
(cas BED-I)

Déterminer la faisabilité a taux de reflux infini

st-ce que le procédé est faisable a taux
de reflux infini?

Envisager I’effet de F/V sur la faisabilité et
déterminer les valeurs limites de F/V et N

Envisager I’effet de R pour plusieurs F/V

non
Est-ce que le procédé est faisable a taux
de reflux fini?

Envisager I’effet de la composition du distillat sur la
région faisable a R fini

Y a-t-il un effet significatif?

oui
Y i=0
T
[
i=K | | i=i+1 |
I T
1
| Choisir xp |

Choisir une composition de distillat et déterminer les
valeurs limites de R et N

Déterminer les étapes opératoires

Choisir R, F/V et calculer le chemin du bouilleur

Exécuter une simulation pour vérifier la séparation

Trouver un optimum selon les criteres par simulation

i < K nombre de cas que I’on souhaite
envisager?

non
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I1. Distillation extractive discontinue homogene dans une colonne de rectification

\|/\ AVAN

Supposer une seule section d’extraction dans la
colonne (cas BED-T)

Déterminer la faisabilité a taux de reflux infini a la
base des résultats du cas BED-I

Est-ce que le procédé est faisable a taux
de reflux infini?

Envisager I’effet de F/V sur la faisabilité et
déterminer les valeurs limites de F/V et N a la base
des résultats du cas BED-I

Envisager I’effet de R et F/V sur la faisabilité

non

Est-ce que le procédé est faisable a taux
de reflux fini?

Déterminer les valeurs limites de R et N

Déterminer les étapes opératoires

Choisir R, F/V et calculer le chemin du bouilleur

Exécuter une simulation pour vérifier la séparation

Trouver une optimum selon les critéres par
simulation

non

Est-ce qu’il y a au moins une
configuration faisable?

Choisir la meilleure configuration de colonne

Valider la séparation expérimentalement

Figure 2-17. Organigramme détaillée pour I’analyse de procédé. Séparation du mélange

azéotropique de point de bulle minimal A/B avec un tiers corps lourd E par distillation extractive.
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I1. Distillation extractive discontinue homogene dans une colonne de rectification

2.3.2. Détermination du constituant « extrait »

Selon Rodriguez-Donis et al., 2003 : « Dans tous les procédés de distillation extractive
dans une colonne de rectification, le constituant « extrait » - a savoir le constituant qui peut étre
obtenu dans le produit en premier - est celui pour lequel la courbe d’univolatilité aag atteint le
coté avec le tiers corps ». Cela veut dire que si la courbe univolatilité arrive au c6té A/E d’un
systéme A/B/E, on obtient A dans le distillat (par exemple : eau / acétonitrile / hexylamine) ; si la
courbe univolatilité arrive au coté B/E d’un systéme A/B/E, on obtient B dans le distillat (par

exemple : eau / acétonitrile / acétate de butyle), voir les Figures 2-18. et 2-19.

Water [sn] 100°C (B)

96.2 °C [s]

Liguid — liquid — —

vapar envelope
I

A=B>E T6.5 5 un)

| anp=1" 1
J B=A>

E
n-Hexvlamine [sa] 132.7°C (E) "\—-TP Aceronitrile [s] B0.1°C (A)
Figure 2-18. Courbes d’univolatilité dans le systeme acétonitrile / eau / hexylamine — extrait de

I’article Rodriguez-Donis et al., 2003. Séparation du mélange azéotropique de point de bulle

minimal A/B avec un tiers corps lourd E par distillation extractive.

Water [sn] 100°C (B)

90,7 °C [5]

Xp

Ligquid - liquid —
vapor enveloge

Butyl acetate [sn] 126°C (E) Acetonitrile [s] 80.1°C (A)

Figure 2-19. Courbes d’univolatilité dans le systeme acétonitrile / eau / acétate de butyle —
extrait de I’article Rodriguez-Donis et al., 2003. Séparation du mélange azéotropique de point de

bulle minimal A/B avec un tiers corps lourd E par distillation extractive.
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I1. Distillation extractive discontinue homogene dans une colonne de rectification

Méme Laroche et al., 1992 n’ont pas envisagé le cas ou I’azéotrope du systéme a un point de
bulle maximal. Pourtant, I’existence d’un tel azéotrope change I’hypothese connue jusqu’a

présent.

La Figure 2-20. représente un trés bon exemple de séparation d’azéotrope & Ty par distillation
extractive discontinue, le systéme eau (A) / éthyléne diamine (B) / méthanol (E) pour lequel la

détermination du constituant extrait peut mieux se comprendre.

B

1. E>E>A)
T B ., Courbe d'univolatilité, a.ag R=0,5
Courbe d'univolatilite, 1 F/=0,7
0,8
0,6 1
0,4 1
i égion xg
02 E)>(A)>(B) 02 -
O T T T T 1 0 = o
TSNew]
£ 0 02 0406 08 1 p E 0 02 04 06 08 1 A
a/ b/

Figure 2-20. Détermination du constituant « extrait », a/ détermination de I’ordre volatilité et b/
un réseau de profils avec la région faisable pour le méme mélange (eau (A) / éthylene diamine
(B) / méthanol (E)). Séparation du mélange azéotropique de point de bulle maximal A/B avec un

tiers corps léger E par distillation extractive.

La courbe d’univolatilitt¢ aasg arrive au c6té B/E, donc selon I’hypothése classique, c’est le
constituant B qui apparait en téte de la colonne en premier a cété de E. Pourtant, les simulations
montrent que c’est le A dilué en E qui est obtenu en premier par distillation extractive discontinue
(Varga et al., 2006). Ce produit peut étre récupéré a partir des deux régions (Région | et 11.) voir
la Figure 2-21.

On pourrait dire alors que c’est la localisation du nceud stable des profils de composition
extractive avec I’ordre de volatilité actuelle qui indique le constituant extrait. Mais il y a un cas
théorique — voir la Figure 2-22. - ou la courbe d’univolatilité arrive au coté B/E binaire et I’ordre

de volatilité de la région ou SNgy, peut exister est le : B>E>A.
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B Courbe d'univolatilité, B uni ilité
1 - OAB R=0.5 1- Courbe d'univolatilité, o.a g R=05
08 4 Chemin du bouilleur  F/\/=0,7 0.8 - Chemin du bouilleur  F//=0,7
Az
0,6 - k__ Profils de colonne 06 - Profils de colonne
04 - 0,4 - '
0.2 - Région Xy 02 Région Xy
0 \ 0 ‘
())(D 02 04 06 08 1 ())(DOZ 04 06 08 1
E ) ) 1 1 A E ) 1 i) ) A
a/ b/

Figure 2-21. La composition du bouilleur se trouve a/ dans la Région . et b/ dans la Région 1.
Séparation du mélange azéotropique de point de bulle maximal A/B avec un tiers corps léger E

par distillation extractive. Simulation du procédé BED-I.

B [SN]

X
E [S] A[S] E[S] | A[S]
Profil de composition de colonne Profil de composition de colonne

Figure 2-22. La détermination du constituant produit suivant la longeur de la section de
rectification - si la courbe d’univolatilité arrive au coté A/B. Séparation du mélange azéotropique

de point de bulle minimal A/B avec un tiers corps intermédiaire E par distillation extractive.

La connaissance de la courbe d’univolatilité peut simplifier le probléme si le tiers corps est lourd
ou intermédiaire et il y a une section extractive dans la colonne. Dans ces cas, il y a un nceud
stable des profils de composition extractive dont la position se trouve entre le sommet tiers corps
et le point ou la courbe d’univolatilité approche ou touche un c6té du triangle. Cela veut dire que
tous les profils de composition extractive arrivent a ce nceud stable si le nombre d’étages
théoriques est suffisant dans la section d’extraction ou approche ce point singulier dans le cas
d’un nombre d’étages théoriques insuffisant dans la section d’extraction. A partir de cette

composition, le profil de rectification conduit & la composition du distillat. Le profil de
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I1. Distillation extractive discontinue homogene dans une colonne de rectification

rectification est une courbe de résidu dans le cas de taux de reflux infini, mais il faut faire

attention, car sa courbure peut changer en diminuant le taux de reflux.

Si le tiers corps est un solvant léger, le nceud stable des profils de composition extractive est
toujours le sommet du diagramme correspondant au tiers corps. Dans ce cas le produit est
toujours dilué avec le tiers corps. La courbure du profil de rectification joue un réle important,
parce qu’elle détermine en fait la pureté du produit autant que la faisabilité de la distillation

extractive discontinue par le taux de reflux (Varga et al., 2006).

S’il y a une seule section (soit extractive soit de rectification) dans la colonne, la détermination du
constituant extrait est différente. Dans le cas d’une section extractive, le constituant extrait est
celui ou le noeud stable des profils de composition extractive se trouve. S’il n’y a qu’une section
de rectification dans la colonne, seuls les profils de rectification peuvent montrer le constituant
qui peut étre obtenu en téte de la colonne — la composition ou les profils de rectification arrivent a

partir des compositions de la charge possibles.

2.4. Faisabilité et limitations des systemes envisagés

Pour terminer notre recherche systématique et pour résumer tous les résultats obtenus,
Steger et al., 2005 ont publié les informations les plus importants concernant chagque systéme
envisagé y compris leur comparaison. L’article donne un guide utile a la séparation des mélanges
binaires homogenes azéotropiques et des mélanges a volatilité voisine (low alpha). Les étapes
opeératoires du processus, ainsi que les paramétres opératoires limitants sont déterminés et
comparés pour chaque cas. Ces résultats peuvent étre utilisés dans les autres problemes de

séparation analogues.

Dans cette mémoire seules les informations essentielles sont résumées, notamment :

les articles écrits sur le sujet

les mélanges envisagés

Les étapes opératoires nécessaires pour la réalisation de la séparation

les paramétres limitant concernant : le taux de reflux R ; le rapport d’alimentation F/V ; le

nombre d’étages théoriques dans chaque section Ngrect €t Nexr

Elles sont détaillées dans les trois tableaux suivants (Tableau 2-11., Tableau 2-12., Tableau
2-13.).
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Tableau 2-11. Les articles plus importants concernent I’analyse de faisabilité. Séparation des mélanges binaires azéotropiques (de point d’ébullition
minimale et maximale) et ceux a faible volatilité relative en distillation extractive discontinue dans une configuration de colonne de rectification avec des tiers
corps léger, intermédiaire et lourd.

SYSTEMES A SEPARER
Tiers corps lourd intermédiaire léger
Mélange minimal maximal low alpha minimal maximal minimal maximal low alpha
Serafimov classe 1.0-1a 1.0-2 0.0-1 1.0-1b 1.0-1b 1.0-2 1.0-1a 0.0-1
Ordre de volatilité Az>A>B>E A>B>Az>E A>B>E Az>A>E>B A>E>B>Az E>Az>A>B E>A>B>Az E>A>B
ENVISAGE PAR
Yatim, Lang et al., Lang et al., Rev et al., Bernot et al., Hunek et al., Varga et al., Varga et al.,
1993 2000a 1994 2003 1990 1989 2006 2006
Lang et al., Lang et al., Varga, Lelkesetal., | Larocheetal.,
1994 2000b 2003 2002 1992
Lang et al., Lelkes,
1995 1998
Lelkes, Lelkes et al.,
1998 1998b
Lelkes et al., Lang et al.,
1998a 1999
Lelkes et al., Varga et al.,
1998b 2006
Milani,
1999
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Tableau 2-12. Mélanges envisagés concernant le sujet. Séparation des mélanges binaires azéotropiques (de point d’ébullition minimale et maximale) et ceux a
faible volatilité relative en distillation extractive discontinue dans une configuration de colonne de rectification avec des tiers corps léger, intermédiaire et

lourd.
SYSTEMES A SEPARER
Tiers corps lourd intermédiaire léger
Mélange minimal maximal low alpha minimal maximal minimal maximal low alpha
Serafimov classe 1.0-1a 1.0-2 0.0-1 1.0-1b 1.0-1b 1.0-2 1.0-1a 0.0-1
Ordre de volatilité Az>A>B>E A>B>Az>E A>B>E Az>A>E>B A>E>B>Az E>Az>A>B E>A>B>Az E>A>B
MELANGES ENVISAGES [A ; B ; E]

acétone acétone benzéne acétate de méthyle chloroforme éthanol eau chlorobenzeéne
méthanol chloroforme toluéne cyclohexane acétate d’éthyle |eau éthyléne diamine | éthylebenzéne
eau benzéne phénol tétrachlorure de carbone | 2-chlorobutane | méthanol méthanol 4-méthylheptane
acétone acétone heptane méthanol
méthanol chloroforme toluéne toluene
isopropanol toluéne phénol triéthylamine
acétone
méthanol
éthanol
acétone
méthanol

chlorobenzéne
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Tableau 2-13. Etapes opératoires et paramétres limitants de la séparation. Séparation des mélanges binaires azéotropiques (de point d’ébullition minimale et
maximale) et ceux a faible volatilité relative en distillation extractive discontinue dans une configuration de colonne de rectification avec des tiers corps
léger, intermédiaire et lourd.

SYSTEMES A SEPARER
Tiers corps lourd intermédiaire léger
Mélange minimal maximal low alpha minimal maximal minimal maximal low alpha
Serafimov classe 1.0-1a 1.0-2 0.0-1 1.0-1b 1.0-1b 1.0-2 1.0-1a 0.0-1
Ordre de volatilité Az>A>B>E A>B>Az>E A>B>E Az>A>E>B A>E>B>Az E>Az>A>B E>A>B>Az E>A>B
ETAPES OPERATOIRES
Préajout du tiers corps - - - - nécessaire nécessaire nécessaire nécessaire
Démarrage =0 ; F=0 =0 ; F=0 =0 ; F=0 =0 ; F=0 =0 ; F=0 =0 ; F=0 =0 ; F=0 =0 ; F=0
Purification R=00 ; F>0 R=o0 ; F>0 R=w ; F>0 R=w ; F>0 - - - -
1¥" produit R<oo ; F>0 R<owo ; F>0 R<oo ; F>0 R<oo ; F>0 R<oo ; F>0 R<oo ; F>0 R<oo ; F>0 R<oo F>Q
{A} {A} {A} {A} {AE} {EA} {EA} EA & coup int.
28™ broduit R<owo ; F=0 R<owo ; F=0 R<owo ; F=0 R<owo ; F=0 R<w ; F=0 R<owo ; F=0 R<owo ; F=0 R<owo ; F=0
\ {B} {B} {B} {E} {E} {E} {E} {E}
3°™ produit résidu : {E} résidu : {E} résidu : {E} résidu : {B} résidu : {B} résidu : {B} résidu : {B} résidu : {B}
Rechargement {AE} {EA} {EA} {EA}
eme . R<oo ; F=0 R<oo ; F=0 R<oo ; F=0 R<oo ; F=0
+ " produt {A} (€} (€} (€}
5°™ produit résidu : {E} résidu : {A} résidu : {A} résidu : {A}
PARAMETRES LIMITANTS
Taux de reflux min min min min min min ; max min ; max min
Nrect (plateaux rect.) min ; max min min min ; max min min ; max min ; max min ; max
Nexir (plateaux extr.) min min ; max min min - max max max
F/V (rapport d’aliment.) min min ; max min min min min min -
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2.5. Conclusions

Dans ce chapitre, une analyse détaillée a été présentée pour la séparation par distillation
extractive discontinue dans une colonne de rectification des systémes binaires azéotropiques et
des mélanges de volatilités voisines avec un tiers corps qui ne forme ni un azéotrope
supplémentaire ni de phase liquide-liquide dans le systeme. Un tiers corps léger, un tiers corps
intermédiaire et aussi un tiers corps lourd ont été utilisés pour séparer les trois types de
mélanges. Huit systémes différents sont étudiés - théoriquement il existe onze cas dont un n’a
aucun sens pratique (séparation des mélanges a faible volatilité relative avec un tiers corps
intermédiaire) et deux autres cas n’ont pas encore été envisagés (la separation des mélanges
azeotropiques de point de bulle minimal avec un tiers corps léger, mais moins léger que
I’azéotrope et la séparation des mélanges azéotropiques de point de bulle maximal avec un tiers

corps lourd, mais moins lourd que I’azéotrope).

Une analyse de faisabilité détaillée est montrée en premier, notamment celle de la séparation des

mélanges azéotropes a température de bulle minimale avec un tiers corps intermédiaire.

On a constaté que le produit désiré ne peut pas étre obtenu en distillation extractive discontinue
dans une colonne de rectification en ajoutant le tiers corps avant la séparation (SBD), ni en
I’alimentant dans le bouilleur (BED-B), ni en I’introduisant en téte de la colonne (BED-T). Un

produit dilué en tiers corps peut étre obtenu dans ce dernier cas.

La séparation est faisable en utilisant le procédé BED-I, en alimentant le tiers corps a un point
intermédiaire de la colonne permettant I’existence d’une section de rectification et d’une section
d’extraction dans la colonne. Il existe :

e un rapport d’alimentation minimal

e un taux de reflux minimal

e un nombre d’étages théoriques minimal dans chaque section

e un nombre d’étages théoriques maximal dans la section de rectification.

La séparation est constituée de quatre étapes opératoires :

e 1/ remplissage R=w;FN=0
e 2/ purification R=w;F/IV>0
e 3/ production A R<ow;FN>0
e 4/ production B R<w;FIV=0

L’analyse de faisabilité est complétée par une étude paramétrique par simulation avec
ChemCAD®, et permet d’avoir un résultat plus précis en ce qui concerne I’effet du taux de
reflux, du rapport d’alimentation, du nombre de plateaux dans les sections et de la rétention

dans la colonne.
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Ensuite, une expérience a I’échelle laboratoire a été effectuée pour la vérification de la
faisabilité de la séparation dans une configuration BED-I. Le mélange choisi pour I’expérience
est I’acétate de méthyle / cyclohexane - qui forme un azéotrope a Twi, avec le tiers corps

tétrachlorure de carbone de point de bulle intermédiaire.

Pendant la 2°™ étape du processus (alimentation en tiers corps, taux de reflux infini), la
composition du distillat appropriée évolue en téte de la colonne. Le chemin du distillat traverse
la ligne d’univolatilité et prouve la faisabilité de la séparation du mélange en distillation

extractive discontinue avec un tiers corps intermédiaire.

Les résultats de cette étude peuvent étre généralisés pour les mélanges analogues. Notamment
les systémes homogeénes ternaires ou il existe un azéotrope de point de bulle minimal entre les
constituants le plus léger et le plus lourd ; il y a un constituant intermédiaire comme troisiéme
corps qui ne forme pas d’azéotrope avec les autres constituants et qui ne change pas I’ordre de

volatilité dans le systeme. Un algorithme général a été présenté dans cette partie de la mémoire

qui décrit les étapes les plus importantes d’une telle analyse de faisabilité.

La détermination du constituant « extrait » est aussi une tdche importante dans la distillation

extractive discontinue. L hypothése classique — disant que le constituant « extrait » est celui
pour lequel la courbe d’univolatilité aag atteint le coté avec le tiers corps — n’est pas valable
dans n’importe quel cas. Ici, une formulation plus générale est présentée. La détermination du

constituant extrait peut étre réalisée en suivant les points suivants :
e Calcul du réseau de courbes de résidu et de la courbe d’univolatilité oag .

e Si le tiers corps n’est pas léger et le procedé BED-I est appliqué, la courbe
d’univolatilité aapg indique la localisation du nceud stable des profils de composition
extractive (SNexy). Sachant le coté préféré par les profils de composition extractive, une
courbe de résidu intersectant SNey, montre le constituant ou le mélange qui peut étre

obtenu comme distillat en distillation extractive discontinue.

e Si le tiers corps est un solvant léger et le procédé BED-I est appliqué, la courbe
d’univolatilité aaps ne montre pas de quel cété du triangle les profils de composition
extractive arrivent. Dans ce cas les calculs des profils de composition de rectification a
taux de reflux fini et bas sont nécessaires pour déterminer de maniére s(re et certaine le

constituant attendu dans le distillat.

e S’il y aune seule section extractive (procédé BED-T), le constituant extrait est celui qui
fait parti de I’arét du triangle - y compris le tiers corps aussi - ou le noeud stable des

profils de composition extractive se trouve.
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e Dans le cas d’une seule section de rectification dans la colonne, seuls les profils de
rectification peuvent montrer le constituant qui peut étre obtenu en téte de la colonne —
la composition ou les profils de rectification approchent a partir des compositions de la

charge possibles.

Pour terminer le chapitre, un résumé de tous les résultats obtenus par I’analyse systématique a

été présenté contenant les informations les plus importantes concernant chaque systéme
envisagé et leur comparaison. Il donne un guide utile a la séparation des mélanges binaires
homogenes azéotropiques et des mélanges a volatilité voisine. Les étapes opératoires du
processus et les paramétres opératoires limitants sont déterminés et comparés pour chague cas.

Ces résultats peuvent étre utilisés dans d’autres problémes de séparation analogues.
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3. DISTILLATION EXTRACTIVE DISCONTINUE
HOMOGENE DANS UNE COLONNE DE
RECTIFICATION INVERSE

Production scientifique concernant ce chapitre

Varga V., Rev E., Gerbaud V., Lelkes Z., ,,Etude de faisabilité de la séparation éthyléne
diamine — eau avec methanol dans un strippeur extractif batch », SIMO 2006 Congreés,

Toulouse, France, 11-12 Octobre, 2006, présentation poster.

Varga V., Frits E.R., Gerbaud V., Fonyo Z., Joulia X., Lelkes Z., Rev E., ,,Separation of
azeotropes in batch extractive stripper with intermediate entrainer », ESCAPE-16 & PSE 2006

Congres, Garmisch-Partenkirchen, Allemagne, 9-13 Juillet, 2006, présentation orale.



I11. Distillation extractive discontinue homogéne dans un strippeur

3.1. Introduction

La configuration de distillation inverse (un strippeur) dans un mode opératoire discontinu
n’est pas utilisée industriellement a notre connaissance. Pourtant, elle permet une récupération
directe du constituant lourd et le bac de téte peut aussi étre sous refroidi ce qui est important si

I’on a des constituants sensibles a la chaleur.

Sur la base des publications scientifiques, la réalisation de la distillation extractive discontinue
dans un strippeur n’existe pas dans I’industrie a notre connaissance. Les articles traitant en
détail du procédé sont aussi tres rares. Hunek et al., 1989 a mentionné la distillation extractive
inverse en premier. Cet article a donné I’inspiration de la nafssance des publications de Lang et
al., 1999 (sur la faisabilité de la distillation extractive inverse avec un tiers corps léger) et Bek-

Pedersen et al., 2000 (sur I’efficacité énergétique optimale des systémes différents).

Ici, une étude systématique détaillée sur la faisabilité de la séparation des azéotropes homogénes
et des mélanges a faible volatilité relative en distillation extractive discontinue inverse est
présentée. Des tiers corps légers, intermédiaires et lourds sont appliqués pour la séparation qui

ne forment ni un azéotrope supplémentaire ni de nouvel phase liquide dans le systéme.

Des équations pour la description des profils de concentration dans la colonne sont élaborées.
Ensuite, une analyse de faisabilité est présentée a partir de ces équations. Les résultats de
I’analyse de huit cas différents — les mémes a avoir été envisagés pour la configuration d’une
colonne de rectification - sont montrés dans les tableaux récapitulatifs suivant I’analyse de
faisabilité. Finalement, une comparaison est effectuée avec des conseils concernant le choix de

la meilleure configuration pour la séparation des différents systemes.

Les systemes analysés sont présentés dans le tableau Tableau 3-1.

Tableau 3-1. Systemes envisagés pour la colonne strippeur homogéne.

tiers corps mélange a séparer dans une colonne stripp_eyr _
azeotrope a Tyin azeotrope a Tyax volatilité voisine
acétone acétone benzéne
lourd méthanol chloroforme toluéne
eau benzéne phénol
méthanol chloroforme
intermédiaire toluéne acétate d’éthyle
triéthylamine 2-chlorobutane
éthanol eau chlorobenzene
léger eau éthyléne diamine éthylebenzeéne
méthanol méthanol 4-méthylheptane
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I11. Distillation extractive discontinue homogeéne dans un strippeur

3.2. Méthodologie - calcul du profil de composition

L’étude de faisabilité est basée sur le calcul de profils de composition de la colonne.
L analyse de la distillation extractive discontinue (Lelkes et al., 1998abc) est prolongé pour la

distillation inverse extractive discontinue.

Appliguant les hypothéses présentées dans le Chapitre 1.2.2.3.2. le profil de composition dans
la colonne peut étre calculé par la méme équation développée pour le cas homogene (voir

I’Equation 1.7) :

o _V.

i L(yi(xi)_yi (X)) (3.1)

vV . .
Les calculs de I et y; changent selon la section de la colonne. Dans une colonne inverse

extractive discontinue trois différentes sections peuvent survenir selon la localisation de

I’alimentation du tiers corps (voir la Figure 3-1.) :
e section de strippeur (au-dessous de I’alimentation du tiers corps)
e section extractive (au-dessus de I’alimentation du tiers corps)

e bac en téte.
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&
section d’extraction

a/ b/ c/ d/

Figure 3-1. Le tiers corps peut étre a/ pré-mélange dans le bac de téte (SBS), b/ introduit dans
le bac de téte (BES-T) c/introduit au milieu de la colonne (BES-I) ou d/ introduit en pied de la
colonne (BES-B). Distillation inverse extractive discontinue.
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I11. Distillation extractive discontinue homogéne dans un strippeur

3.2.1. Calcul de la section d’extraction

La section d’extraction se trouve au-dessus du point d’alimentation (y compris le point

d’alimentation si le tiers corps est dans un état liquide) (voir la Figure 3-2).

y et R sont calculés par I’Equation 3.2 et I’Equation 3.3 considérant aussi |’état du tiers corps g

(g=0 si a une température de point rosée et en phase vapeur et q=1 si le tiers corps est a une

température de point de bulle et en phase liquide) :

yi (V +W —qgF )x; —Wxy ; + FXgj etsig=l y; = (V+W = F)x; —Wxyy j + FXg (32)
V+(1-q)F \Y

l :M et si =1 !:L (33)

L V+W-qgF L V+W-F

Dans cette étude uniquement le cas =1 est envisagé, car il est plus facile a alimenter le tiers

corps dans un état liquide que dans un état vapeur.

bac de téte section d’extraction

I
- A Vav,
£ section d’extraction A e
B\ o] ]
=L Exe Ml I
i — section de strippeur : |
I 7 | | I
— |
Xwi : l L x v,y I
| | i
_____ N | |
e Y N
|
|

—_——— e e ——

Figure 3-2. Calcul du profil de concentration dans la section d’extraction dans une colonne

inverse. Distillation inverse extractive discontinue.

Le profil de composition extractive est calculé toujours du bas vers le haut a partir de la
composition du produit donné, si la section de strippeur n’existe pas. Le tiers corps est alimenté
en pied de la colonne (procédé BES-B, voir la Figure 3-1.d). Sinon, dans le cas de deux sections
il est calculé du haut vers le bas a partir d’une composition du bac en téte (cas BES-I, le tiers

corps est introduit au milieu de la colonne, voir la Figure 3-1.c).
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3.2.2. Calcul de la section de strippeur

La section de strippeur se trouve au-dessous du point d’alimentation (voir la Figure 3-3.).

y et i sont calculés par I’Equation 3.4 et I’Equation 3.5 considérant aussi I’état du tiers corps g

(Dans I’étude g=1) :

(VAW )x; Wy

Yi V
VooV
L V+W
- bac
E | section d’extraction
—| —
1
I | section de strippeur
— |
XW: — |

—_—————

(3.4)

(3.5)

Figure 3-3. Calcul du profil de concentration dans la section de strippeur dans une colonne

inverse. Distillation inverse extractive discontinue.

Le profil de strippeur est calculé toujours du bas vers le haut a partir de la composition du

produit donné, notamment dans les trois cas suivants :

e le tiers corps est pré-mélangé a la charge (c’est la distillation inverse « solvent-

enhanced » discontinue, SBS, une seule section de strippeur dans la colonne, voir la

Figure 3-1.a) ;

e il est introduit en continu dans le bac en téte (BES-T, une seule section de strippeur

dans la colonne, voir la Figure 3-1.b)

o il est alimenté au milieu de la colonne (BES-I, une section de strippeur et une section

d’extraction dans la colonne, voir laFigure 3-1.c).
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3.2.3. Effet des parametres opératoires

Les Equations 3.2 et 3.3 sont identiques aux Equation 3.4 et Equation 3.5 si F=0. Les

Equations 3.2 et 3.3 peuvent étre exprimées par les deux plus importants parametres opératoires
-~ . \Y% . i
du procédé, notamment le taux de rebouillage s (s :W) et le rapport d’alimentation F/L’ dont

les effets sur la faisabilité sont envisagés dans les paragraphes suivants :

s+1 1 S 1
Yi 2(73 )X _gxw,i +S+1(F/L.+1_1)XF (3.6)
(L )F(-1)
!—1+( s+17 /L ) 3.7)
= F .
L A--i—l

3.2.4. Calcul de bac en téte

Le bac en téte est une unité spéciale, comme I’est le bouilleur dans le cas d’une colonne
de rectification, parce que sa volume ne peut pas étre négligée dans les calculs. Le chemin de la
composition du bac peut étre décrit par I’Equation 3.8 en fonction du temps :

d(Uxy )
dt

ou U est la rétention molaire dans le bac de téte et xy est sa composition. Si la composition
finale du bac est connue et les valeurs de F,W , Xg, Xy sont constantes, le temps d’opération
peut étre déterminé par I’Equation 3.9 :

UgXs o —Wxy t + Fxgt

3.9
Uy —Wt + Ft 39

Xs final =

L’intégration des équations décrivant I’évolution des compositions extractives et de stripping
permet de tracer des diagrammes de courbes de composition extractive et de stripping a I’aide

desquels I’analyse de faisabilité peut étre réalisée.

3.3. Détermination du constituant « extrait »

Le constituant extrait peut &tre déterminé a partir de la théorie présentée dans le Chapitre
2.3.2. La seule différence est qu’en distillation inverse extractive discontinue ¢’est le constituant
le plus lourd qui sort en bas de la colonne. Il peut étre issu d’un profil de composition extractive

ou / et de strippeur dans la colonne.
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S’il y a deux sections dans la colonne (procédé BES-I), il faut calculer les profils de composition
extractive en premier pour déterminer la localisation du nceud stable. Si le tiers corps est un
solvant lourd, le nceud stable des profils de composition extractive est toujours le sommet du
diagramme correspondant au tiers corps. Ensuite, il faut étudier soit la courbe de résidu (a taux
de rebouillage infini) soit le profil de composition de strippeur (a taux de rebouillage fini)
touchant le nceud stable extractif. La ou ce profil arrive ou approche c’est le constituant qui peut

étre obtenu en bas de la colonne comme produit.

S’il y a une seule section extractive (procédé BES-B), le constituant extrait est celui dont

sommet fait parti de I’arét ou le noeud stable des profils de composition extractive se trouve.

S’il n’y a qu’une section de stripping dans la colonne, seuls les profils de stripping indiquent le
constituant qui peut étre obtenu en pied de la colonne — ou les profils de stripping arrivent a

partir des compositions de la charge possibles.

3.4. Séparation des azeotropes de point de bulle maximal avec
un tiers corps léger dans une colonne de rectification
inverse

Cette partie de la mémoire présente un exemple détaillé de I’analyse de faisabilité,
notamment celui de la séparation des mélanges azéotropes a température de bulle maximale
avec un tiers corps léger. Les résultats de cette exemple peuvent étre apres utilisés dans les cas

semblables (méme type de mélange, donc le méme type de courbe de résidu).

Ici, le mélange eau (A) / éthylene diamine (B) qui forme un azéotrope de point de bulle maximal

avec le méthanol (E) (un tiers corps léger) est envisage.

Un procédé de distillation non extractive dans une colonne de rectification inverse permettrait
de soutirer le point singulier de température de bulle la plus élevée, ici I’azéotrope. Grace a
I’alimentation continue du tiers corps, il est possible de soutirer un corps pur, ici B au lieu de

I’azéotrope.

3.4.1. Analyse de faisabilité

L analyse de faisabilité est réalisée pour I’objectif précis suivant : nous souhaitons obtenir
une pureté au produit en constituant B égale a 0,950 en fraction molaire. Alternativement, si
cette pureté ne peut pas étre obtenue avec une seule étape de soutirage du produit, I’objectif sera

de ne pas dépasser 0,001 en fraction molaire de constituant A au produit.

L’étude du diagramme de courbes de résidu est envisagée en premier pour caractériser le

systéme et pour déterminer des propriétés importantes (Figure 3-4.).
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La Figure 3-4. montre que la composition dont température d’ébullition est la plus élevée est
I’azéotrope binaire homogene (Az) eau / éthyléne diamine (nceud stable, SNs;). Les corps purs
eau (A) et éthyléne diamine (B) sont les points selle (Ssy). Le nceud instable (UNsy), donc le
point le plus léger du systeme est le tiers corps, le méthanol (E). Toutes les courbes du résidu
arrivent a I’azéotrope (Az) de la composition E. Il n’y a pas de séparatrice dans le systeme, le
triangle entier forme une seule région de distillation ou I’azéotrope sera le produit d’une

séparation en distillation inverse conventionnelle.

La séparation est faisable s'il y a au moins un profil de colonne qui, a partir d’une composition
dans le bac xy atteint la composition souhaitée dans le bouilleur xy. Cet objectif peut étre atteint
par plusieurs configurations de colonne grace a I’ajout du tiers corps (voir la Figure 3-1.). Les

cas SBS et BES-T sont étudiés en premier.

B [Sa/] =%
1 -
ourbe d'univolatilité g g
0,8 -
0,6
rofils stripping
0,4
0,2
0 L el T )
0O 02 04 06 08 1
E [UNg] A [Ssu]

Figure 3-4. Diagramme de courbe de résidu du systéme eau / éthyléne diamine / méthanol.

3.4.1.1 Etudes de la séparation dans une section de stripping seule (SBS
et BES-T)
Si le tiers corps est alimenté en mode continu dans le bac de téte (BES-T), ou s’il est
ajouté en méme temps avec la charge dans le bac de téte (SBS), il n’y a qu’une seule section

stripping dans la colonne.

Le diagramme de courbe de résidu correspond au réseau des profils de composition dans la
colonne a un taux de rebouillage infini (Figure 3-4.). Les profils - qui correspondent aux
produits appropriés (xwg=0,950) -, se trouvent si proche du c6té B/E du triangle que la
séparation n’est pas faisable méme en ajoutant une importante quantité du tiers corps a la
charge. A partir de la composition azéotropique la région faisable ne peut pas étre atteinte. De
plus, I’allure des courbes de résidu indique que les profils possibles sortent de la région de
destination (région xy) au-dessus d’un nombre du plateau théorique Ny €t ils se rapprochent de

I’azéotrope a Tax (SNsy).

76



I11. Distillation extractive discontinue homogeéne dans un strippeur

Lorsque le taux de rebouillage est fini, ce qui est le cas lorsque le produit est soutiré, la taille de
la région faisable diminue et elle se situe toujours prés du coté B/E. Elle ne touche plus le

sommet E. La séparation reste infaisable a partir de I’azéotrope (voir la Figure 3-5.a).

La situation ne s’améliore pas en changant le critere du procédé de xw=[. ; 0,950 ; .] a

xw=[0,001; . ; .] (Figure 3-5.b). Les profils ne s’éloignent toujours pas du c6té B/E.

Cette configuration de colonne (une seule section stripping) doit étre ignorée et il faut trouver
une autre solution pour réaliser la séparation, par example en alimentant le tiers corps dans la

colonne ou en bas de la colonne.

1 e B $=50

0,8 -

Région xw=[. ; 0,950 ; .] fo=[0,001; 0,95;0,049]

0.6 xw=[0,001; 0,7; 0,299]

0,4 - Région faisable, s=2

xw=[0,001; 0,3; 0,699]

0,2 Région faisable, s=50

O T T T 1 A
E O 005 01 015 02

A

0,002 0,004 0,006 0,008 0,01

a/ b/

Figure 3-5. BES-T :Changement de la région faisable a I’effet du taux de rebouillage. La région

devient plus petite en baissant le taux de rebouillage. a/ xw=[. ; 0,950 ; .] et b/ xw=[0,001 ; . ; .].

3.4.1.2 Etudes de la séparation dans deux sections (BES-I)

L’introduction de tiers corps dans un point intermédiaire de la colonne permet la
formation d’une section d’extraction au-dessus du plateau d’alimentation et d’une section de

strippeur (le plateau d’alimentation et au-dessous) en méme temps.

3.4.1.2.1 BES-I: Etude de faisabilité a taux de rebouillage infini

Pour déterminer la faisabilité du processus a taux de rebouillage infini, un diagramme de
profil est calculée a une composition de produit fixée; les valeurs des autres paramétres, rapport
d’alimentation et composition d’alimentation (x==[0; 0; 1] dans toutes les études) étant

imposées (Figure 3-6.).

Le profil de composition de stripping est déterminé par le produit fixé (xw=[ 0,049 ; 0,950 ;
0,001 ] au taux de rebouillage infini (s=o0) et & un rapport d’alimentation F/L’=1. Les profils de

composition extractive partant de toutes les compositions du bac possibles arrivent a un nceud
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stable situé a gauche du profil de composition de stripping (Figure 3-6.). Tous les profils
extractifs touchent donc le profil de composition stripping et la région faisable est le triangle
entier. Le produit souhaité est atteignable aussi a partir de I’azéotrope, la séparation est dite

faisable a taux de rebouillage infini.

xw=[0,049 ; 0,950 ; 0,001]

A
E 0 02 04 06 08 1

Figure 3-6. BES-I : Un diagramme de composition de profil pour déterminer la faisabilité a

taux de rebouillage infini.

3.4.1.2.2 BES-|: Effet du rapport d’alimentation a taux de rebouillage infini

Comme auparavant, si le rapport d’alimentation F/L’ est nul, il n’y pas de section de

composition extractive dans la colonne. La séparation est infaisable (voir la Figure 3-5.).

Trois diagrammes de profil de composition sont présentés sur la Figure 3-7. qui montrent I’effet

du rapport d’alimentation a taux de rebouillage infini.

A un rapport d’alimentation bas, un nceud stable (SNgy) se forme a I’intérieur du triangle par
des profils extractifs (Figure 3-7.a). La séparation est infaisable dans les cas ou SNgy; est situé a
droite du profil de composition de stripping sur la figure qui est déterminé par la pureté du
produit, car les profils d’extraction n’intersectent pas cette courbe a partir d’une composition du
bac possible. Le rapport d’alimentation est minimal lorsque SNgy est situé sur le profil de

composition de stripping qui correspond au produit désiré. (F/L’) min=~ 0,78 dans ce cas.

En augmentant F/L’, SNe,, bouge vers le sommet E, car de plus en plus tiers corps est alimenté
dans le systéme (Figure 3-7.b et c). Le profil de composition de stripping approprié se situe au
bord B/E, par conséquent la séparation reste faisable jusqu’a ce que SNg« arrive au point pinch
du profil de composition de stripping dont la position dépend de la composition souhaitée et du
taux de rebouillage. A taux de rebouillage total, ce profil arrive au sommet E. Il n’y a donc pas

de valeur maximale de F/L’.
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La Figure 3-7. montre une séparatrice créée par les profils extractifs, située pas loin du c6té A/B
du triangle. En augmentant F/L’, la séparatrice se déplace plus prés du coté A/E, puis en dehors
du triangle & un F/L’ assez élevé. Cette séparatrice n’empéche pas la séparation au-dessus de

F/L’win, car tous les profils d’extraction arrivent a SNgy, Situé sur le profil de composition de
stripping.
B B B
08 s=0 08 F/sL':Oi 08
06 F/L'=0,5
0,4
0,2

xw=[0,049;0,950;0,001]
S=o0

F/L'=5

T 1

E 002040608 1A E O 02040608 1A g 0 02040608 1A

a/ b/ c/
Figure 3-7. BES-1 : Effet du rapport d’alimentation sur le diagramme de composition ; s=oo.

Il existe une valeur minimale (mais pas maximale) pour le nombre de plateaux théoriques dans
la section extractive pour que les profils de composition extractive arrivent dans le voisinage du
nceud stable extractif et ainsi touche le profil de composition de stripping permettant d’atteindre
I’objectif (xw,g=0,950).

Quant au nombre de plateaux théoriques dans la section stripping, une valeur minimale et une
valeur maximale existent. Un nombre minimal est nécessaire pour croiser le profil de
composition extractive — proche du nceud stable — a partir de la composition du produit désirée.
D’autre part, le produit est contaminé par le constituant B si le nombre de plateaux théoriques
dans cette section est trop élevé, car le profil de stripping n’arréte pas au sommet B, mais

progresse vers I’azéotrope a température de bulle maximale (Figure 3-4.).

3.4.1.2.3 BES-I: Effet de I'impureté du produit

Pour simplifier les calculs a taux de rebouillage fini, il faut envisager en premier, si un
changement de la composition du produit dans la région xy a un effet sur la région d’extraction,

sur le profil de composition de stripping et sur la région faisable.

La Figure 3-8. montre deux profils de stripping et des réseaux extractifs correspondant a deux
compositions du produit (xw;=[0,001 ; 0,950 ; 0,049] et xw,=[0,049; 0,950 ; 0,001 ]). Les profils
sont calculés a un taux de rebouillage bas et & un rapport d’alimentation F/L’ bas, car I’impact

de la composition du produit est plus fort a ces conditions-Ia.
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On voit que I’influence de la concentration des constituants A et E est faible dans le domaine
envisagé (xw,;=0,950). Il n’y a pas de changement significatif ni dans les profils d’extraction, ni
dans le profil de composition de stripping. L’étude peut étre donc simplifiée en envisageant une
seule composition du produit, plus logiquement la composition du produit la plus
faible : xw=[0,049 ; 0,950 ; 0,001].

B xw=[0,001; 0,950; 0,049} ———
1 9\ xw=[0,049; 0,950; 0,001}——

E 0 02 04 06 08 1 A

Figure 3-8. BES-1 : Influence de I’impureté du produit sur le diagramme de profil de

composition.

3.4.1.2.4 BES-I: Effet du taux de rebouillage et du rapport d’alimentation

La séparation est faisable a taux de rebouillage infini. En méme temps, les réseaux de
profils de composition extractive peuvent changer radicalement sous I’influence du taux de

rebouillage et du rapport d’alimentation.

L effet du taux de rebouillage est étudié pour plusieurs rapports d’alimentation : au-dessous de
sa valeur minimale : F/L’=0,2 (Figure 3-9.) ; au-dessus de minimum : F/L’=1 (Figure 3-10.) et
a une valeur trés grande : F/L’=5 (Figure 3-11.). Ces diagrammes permettent également a

envisager I’effet de F/L’a taux de rebouillage fini.

Les conditions appliquées sur la Figure 3-9. conduisent a non-faisabilité. Elles illustrent
clairement I’évolution des points fixes et des séparatrices. Il 'y @ un SNgx, UN Sgxer €6 UN UNgyyr
formant par les profils d’extraction a haut taux de rebouillage (s=50). Il existe deux séparatrices

aussi (marqué seulement sur le diagramme au milieu pour une meilleure visibilité avec des

A taux de rebouillage élevé (s=50), I’alimentation de trop peu de tiers corps conduite a un
diagramme de profil ressemblant au diagramme de profil de composition de stripping (Figure
3-4.). En baissant le taux de rebouillage (s=10; Figure 3-9.b), ces courbes et lignes

topologiques se présentent sur le diagramme, et le point de selle, donc aussi la séparatrice
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connectant UN / S se déplacent plus a I’intérieur du triangle. En baissant fortement le taux de
rebouillage (s=2 ; Figure 3-9.c), les points fixes se trouvent en dehors du triangle et il ne reste

qu’une séparatrice pres du coté B/E.

B
1 ,X\N:[0,049;0,950;0,001] 1 - xw=[0,049;0,950;0,001] 1+ xw=[0,049;0,950;0,001]
s=50 s=10 _
8 , 08 - §=2
F/IL'=0,2 F/L=0,2 F/L'=0,2

04 04 -
OlszN N\ Sextr 02 -

E O 0204 06 08 ‘1 A E 0 02040608 1A E 0 02040608 1 A

al b/ c/

Figure 3-9. BES-I : Effet du taux de rebouillage sur le diagramme de profil ; F/L’=0,2.

B _ ) ) B
1 gw=[0,049;0,950;0,001] 1 - Xw=[0,049;0,950;0,001]
s=50 1 _
08 FIL'=1 08 s=2
= ! F/L=1
016 0,6 “In
04 + 04 1n
02 - 0.2 -
& N
0 T T T imm— 0 T T T T )

E 0 02040608 1A E O 02040608 1A E O 02040608 1 A
a/ b/ c/
Figure 3-10. BES-I : Effet du taux de rebouillage sur le diagramme de profil ; F/L’=1.

B B B
xw=[0,049;0,950;0,001] 1 ., w=[0,049;0,950;0,001] 1 5 Xw=[0,049;0,950;0,001]
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Figure 3-11. BES-I : Effet du taux de rebouillage sur le diagramme de profil ; F/L’=5.

En appliquant un rapport d’alimentation au-dessus de sa valeur minimale (F/L’=1) la séparation
est faisable, et SN« Se situe sur le profil de composition de stripping approprié a un taux de

rebouillage assez élevé (Figures 3-10.a et b). Il y a un taux de rebouillage minimal ou SNgx
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arrive sur le profil de composition de stripping — et ainsi les profils d’extraction I’intersectent.
F/L’in=0,37 a s=50 et xw=[0,049 ; 0,950 ; 0,001]. Il y a toujours deux séparatrices dans le
systéme dont une — qui se trouve proche du c6té A/E - empéche un taux de récupération de
100% par rapport au constituant B. La région au-dessous de cette séparatrice est infaisable. Les
points fixes, notemment UNgy, Sexr €t SNexyr €t les deux séparatrices bougent en diminuant le
taux de rebouillage. La région infaisable devient plus grande et au-dessous d’une certaine valeur
de taux de rebouillage la séparation ne peut plus étre maintenue (Figure 3-10.c). Smin=8,1, a
F/L’=1 et xyw=[0,049 ; 0,950 ; 0,001].

Il existe aussi une région faisable et infaisable a taux de rebouillage et rapport d’alimentation
élevés (s=50 ; F/L’=5) (Figure 3-11.a). Le profil de composition dans la section extractive qui
touche le point pinch (la fin) du profil de composition de stripping faisable donne la frontiére de
la région de faisabilité. N’importe quel point au-dessus de la frontiére est une composition de

bac de téte faisable, alors que les points en dessous sont des points infaisables.

La diminution de la valeur du taux de rebouillage (Figure 3-11.b,c) cause que les profils
d’extraction arrive directement au c6té A/E ne touchant pas le profil de composition de stripping
approprié. La séparation est infaisable a partir de la composition azéotropique. Par conséquent,
il y a un taux de rebouillage minimal a ce F/L’ élevé et inversement, il existe un rapport
d’alimentation maximal a un s donné. (F/L’n.x=1,4 a s=10 et xw=[0,049 ; 0,950 ; 0,001].)

3.4.1.2.5 BES-| : Etapes opératoires

Les étapes opératoires peuvent étre déterminées a partir de I’analyse des diagrammes de
profil. En premier, le systéme est rempli avec la charge et le rebouilleur est chauffé sans
alimentation en tiers corps a taux de rebouillage infini (Etape 1). A la fin de cette étape, la

composition en pied de la colonne est la composition azéotropique.

Un taux de rebouillage infini est appliqué dans I’Etape 2, I’étape d’alimentation du tiers corps
pur en continu dans la colonne. Au cours de cette étape, le profil de composition extractive et de
stripping - caractéristique de la distillation inverse extractive (BES-1) — se forment dans la
colonne. La composition du bac en téte se déplace de la composition de la charge en direction
de la composition de I’alimentation en tiers corps, ici E pur. En bas, la composition désirée est

obtenue.

Le soutirage du produit commence dans I’Etape 3. L’alimentation en tiers corps continue, qui
garde la composition du plateau d’alimentation proche de SNgy, et garantit d’obtenir la
composition du produit appropriée. L’Etape 3 finit quand la frontiére de la région faisable est

atteinte.
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Une coupe intermédiaire doit étre intégrée entre les Etapes 3 et 5 pour soutirer la reste du
composant B du systéme. Dans I’Etape 5, le mélange binaire A/E restant dans le bac en téte est
séparé sans introduction de tiers corps, en distillation inverse conventionnelle. Le profil de
composition de la colonne permet d’obtenir composant A pur au produit, et le chemin de

composition du bac en téte se déplace vers E sur la ligne A/E.

Les étapes opératoires de la séparation sont résumées dans le Tableau 3-2.

Tableau 3-2. Séparation dans une configuration de colonne inverse, avec deux sections.

Azéotrope a Tway, tiers corps léger BES-I
1 étape Chauffage s=o0 ; F=0 (+F)
2°™ étape | Purification =00 ; F>0
3™ gtape | Soutirage B s<w0 : F>0
4°™ ¢tape | Coupe intermédiaire s<oo ; F=0
ome 4 Récupération d’A
57" étape Tiersrz:orps (E) dans le résidu s<e0; F=0

3.4.1.2.6 BES-I: Vérification par simulation

Les prédictions de I’étude de faisabilité sont confirmées par la simulation rigoureuse avec
ProsimBatch. La simulation a été faite avec les parametres opératoires suivants : N=40 ; Ng=36 ;
h-up=50 cm®/plateau théorique; h-Uppouitiewr=100 cm®; Ch=7 1 (130,46 mol) ; xc,=[0,4; 0,6; O]
(azéotrope) ; Q=2-2,2 kW ; L’=67,88 mol/h ; F=140,88 mol/h (F/L’=2) ; xe=[0; 0 ; 1] ; g=1;
W=3,76 mol/h (s~55). Au début de la séparation la colonne est remplie par le tiers corps — pour
faciliter la séparation- et I’azéotrope est mis dans le bac en téte. La simulation s’est arrétée

quand la composition du B dans le débit de produit est baissé sous 0,05.

X B xw=[0,049; 0,950; 0,001]
1 1 s=50
f ,0005% (FIL')=2
08 - f’eﬁ 08
0,6 }f 0 A (Wap) 0,6 Chemin du bac de téte
X A B (EDA) \ prédit
0,4 \A\ o E (MeOH) 04 5
0,2 \A&Aﬁz 0,2
€
2SN
0 DS8E55955585855805958 { [] 0 - ‘ ‘ : ‘ :
0 10 20 30 40 E 0 02 04 06 0,8 1 A

Figure 3-12. BES-I : Résultats de la simulation pour vérifier la séparation avec un profil de

composition de colonne a t=3h.
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L’évaluation des fractions molaires dans le produit est présentée sur la Figure 3-12. Le chemin
de composition du bac en téte avec un profil de composition de colonne (a t=3 h) se sont vus sur

la Figure 3-12. Les résultats s’accordent bien avec les profils et le chemin du bac estimés.

Il faut attendre presque trois heures pour que la composition en bas de la colonne soit
appropriée. Pendant cette période de purification (Etape 2) la composition du bac en téte
approche a la frontiére de la région faisable (Figure 3-12b). Logiquement, en quittant la région
faisable la qualité du produit baisse considérablement. Alors, le profil de composition extractive
n’arrive pas au SNgyy, mais il tourne vers le sommet E, trés proche du coté B/E. Pourtant, grace

a la section stripping, la composition du produit reste toujours dans la région acceptable.

A la fin de la séparation, ~80 mol% du composant B est régénéré avec une pureté
Xpe=[2,245-4 ; 0,36 ; 0,64]. Pour cela 6550 moles de tiers corps a été alimenté pendant 46 h. Le
taux de séparation A/B est 1624,3 (le taux d’azéotrope est 0,67).

3.4.1.3 Etudes de la séparation dans une section extractive seule (BES-B)

Si le tiers corps est alimenté en continu en bas de la colonne, il n’y a qu’une seule section
extractive dans la colonne (voir la Figure 3-1.). Le tiers corps liquide est évaporé et il passe
d’abord dans la phase vapeur, et ensuite dans la phase liquide. La région faisable de la
séparation dans une seule section extractive se compose des profils extractifs possibles,

notamment ceux qui arrivent au produit prédéterminé.

3.4.1.3.1 Analyse ataux de rebouillage infini

Considérant un taux de rebouillage infini, la pureté atteignable dépend de la location de
SNeyr. La position de SNey est la conséquence de F/L’ appliqué (Figure 3-13.). Ainsi I’objectif
95 mol% B ne peut pas étre atteint puisque SNey Se déplace le long de la courbe d’univolatilité
puis vers le sommet E. La meilleure composition en B est celle du point d’intersection de la

courbe d’univolatilité et de I’aréte B/E (Xg max~62%).

B B B
1 [3=c¢ 1 S=00
o ' o T s U100
0,6 Az 0,6 1 Az 0,6 Az
0,4 \ 04 0,4
02 . 02 @m 02 Felem
0 0 —_— o

E 002040608 1A E 0 02040608 1A E 0 02040608 1A

Figure 3-13.BES-B : Effet du rapport d’alimentation sur le diagramme de profil.
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Par contre, si on change d’objectif, notamment un produit avec moins de 0,1 % de composant A,
il peut étre facilement satisfait. 11 n’y a pas donc un taux de rebouillage maximal pour ce

deuxieme objectif.

SNexr S’éloigne du bord B/E au-dessous de (F/L”) nin=0,9 en baissant le rapport d’alimentation.
Sous cette valeur-la la séparation est infaisable. Il n’y a pas de limite maximale de F/L’, car la

composition appropriée en bas de la colonne peut étre atteint méme a F/L’=100.

3.4.1.3.2 BES-B : Analyse a taux de rebouillage fini

A taux de rebouillage fini (Figure 3-14.), une région infaisable apparait a cause de la
formation d’une séparatrice presque paralléle au bord A/E. Elle se déplace plus proche du
constituant B en diminuant s. La région faisable est alors plus petite a un taux de rebouillage

plus bas. En cas de swi, le nceud stable des profils d’extraction touche la frontiére de la région

Xw-
B s=50 B s=10
1 Fe=n
0,8 -
0,6 4 Az
0,4 7 \
0,2 N
O f T T T T 1 O T 1

E 002040608 12 E 002040608 1A E 0 02040608 1A
Figure 3-14. BES-B : Effet du taux de rebouillage sur la région faisable.

3.4.1.3.3 BES-B : Etapes opératoires

Les étapes opératoires de la séparation peuvent étre estimées a partir des diagrammes de
profils de composition. Presque identiques a celle quand il y a deux sections dans la colonne
(voir le Chapitre 3.3.1.2.5), elles comporte néanmoins une étape supplémentaire dans le
processus pour la séparation du mélange B/E, le produit de I’Etape 3. Les étapes opératoires
sont résumées dans le Tableau 3-3.

Tableau 3-3. BES-B : Etapes opératoires du procede.

Azéotrope a Tyay, tiers corps léger BES-B
1 étape Remplissage s=w ; F=0
2°™ étape | Purification =0 ; F>0
3™ étape | Soutirage B/E s<w ; F>0
4°™ étape | Coupe intermédiaire s<oo ; F=0

eme 4 Récupération d’A o
S ctape Tiers corps (E) dans le résidu s<e0 ; F=0
6™ étape Récupération de B a partir de B/E s<o0 : F=0

Tiers corps (E) dans le résidu
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3.4.1.3.4 BES-B : Vérification par simulation

Pour vérifier les résultats obtenus par I’analyse de faisabilité, une simulation est exécutée
avec Prosim Batch®©. La simulation a été faite avec les mémes paramétres opératoires que celle
en BES-I pour pouvoir comparer les deux cas (BES-I et BES-B). Notamment : N=40 ; Ng=40 ; h-
up=50 cm®/plateau théorique; h-up, bouilleur=100 cm®; Ch=7 | (130,46 mol) ; xc,=[0,4; 0,6; O]
(azéotrope) ; Q=2-2,2 kW ; L’=67,88 mol/h ; F=140,88 mol/h (F/L'=2) ; xe=[0; 0 ; 1] ; g=1 ;
W=3,76 mol/h (s~55).

Au début de la séparation la colonne est remplie par le tiers corps et I’azéotrope est mis dans le
bac en téte. La simulation s’était arrétée quand la fraction molaire du B dans le débit de produit

est inférieur a 0,05.

L’évolution des fractions molaires dans le produit est présentée sur la Figure 3-15. Le chemin
de composition du bac en téte avec deux profils de composition de colonne (a t;=2 h et t,=5 h)
se sont vus sur la Figure 3-15. Les résultats accordent bien avec les profils et le chemin du bac

estimés.

Dés que la composition du bac de téte change d’une maniere importante, le débit de vapeur,
donc le rapport d’alimentation change et la fraction molaire du constituant B dans le produit
descend. Le tiers corps y prend la place du constituant B. Le constituant A ne sort pas de la
colonne avec le produit, car les profils de composition extractive arrivent toujours au SN qui

se trouve au cété binaire B/E du triangle, de plus en plus proche au sommet E.

A la suite de la séparation, ~72 % du composant B est régénéré avec une pureté de xp=[9,09E-
6; 0,27 ; 0,73]. Pour cela 7882 moles de tiers corps ont été alimentées pendant 56 h. Le taux de
séparation A/B est 29940 (le taux d’azéotrope A/B est 0,67).

X B, . Xw=Vvariable
13 - Chemin du bac prédit s=50
fdﬁw 0,8 4 F/L'=2
0,8 -
0.6 ?j o A (Wat) 0,6 1
A B (EDA) 04
04 o E (MeOH) '
02 - }S 0.2 1
Mo,
N . ” . RGN,
0 10 20 30 40 50 60 E 0 02 04 06 08 1A

Figure 3-15. BES-B : Résultat de la simulation avec deux profils de colonne (t;=2h et t,=5h).
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3.4.1.3.5 Comparaison des procédés BES-I et BES-T par simulation

Comparant les procédés BES-I et BES-B, on constate que tous les deux procédés ont
donné a-peu-prés les mémes résultats en ce qui concerne le rendement (une grande partie du
composant B a été obtenu) et le rapport de séparation (un produit binaire B/E est obtenu sans
composant A). Méme si un produit trés concentré en B peut étre produit en BES-I selon
I’analyse de faisabilité, le produit final est contaminé par le tiers corps, car le temps de
purification (Etape 2) est trés long et le chemin du bac arrive prés de la frontiére de la
faisabilité.

Le processus BES-I ne nécessite pas autant de tiers corps que BES-B. Par ailleurs, si
I’alimentation est fait en bas de la colonne, il y a plus de plateaux théoriques dans la section

d’extraction qui conduit & une composition plus faible en constituant A.

3.4.2. Conclusions

Nous avons étudié la séparation du mélange d’A/B qui forme un azéotrope d'ébullition
maximum en distillation extractive discontinue inverse avec un tiers corps léger. La raison la
plus importante a envisager ce systéme est qu’il y a de hombreux mélanges appartenant a ce
systéme dont séparation n’est pas trop efficace dans une configuration de colonne de
rectification. Il y a aussi I’opportunité d’avoir un composant léger dans le mélange a traiter qui
peut servir comme tiers corps. Dans ce cas, le constituant Iéger peut étre le meilleur choix

comme tiers corps, car aucun corps étranger ne doit étre ajouté en cours de la séparation.

La séparation d’eau (A) / éthyléne diamine (B) (formant un azéotrope de point de bulle
maximal) avec le méthanol (E) (un tiers corps léger) a été choisie pour illustrer la distillation

inverse extractive discontinue (batch extractive stripping, BES).

Une étude de faisabilité a été exécutée pour déterminer la faisabilité du processus et les
parametres limitants les plus importants. Les résultats montrent que le processus n’est pas
faisable si le tiers corps est alimenté en téte de la colonne (BES-T) ou s’il est ajouté avant la
séparation dans le bac de téte (SBS). La région faisable est trop petite et il n’est pas possible de
I’atteindre a partir de la composition azéotropique. Le tiers corps doit étre alimenté plus bas

dans la colonne pour avoir une section d’extraction dans la colonne.

Si le tiers corps est alimenté a un point intermédiaire de la colonne (BES-1) la séparation devient
faisable. Les profils de composition extractive arrivent a un nceud stable situé sur le profil de
composition stripping appropriée. Une pureté de 95% de B peut étre obtenue par ce processus.

Le nceud stable extractif SNe« Se déplace du point azéotropique le long de la courbe
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d’univolatilité, puis vers le sommet E en augmentant F/L’ & taux de rebouillage infini. 1l y a un

rapport d’alimentation minimal ot SNgy,, touche le profil de stripping : F/L’,,=0,78.

Il existe aussi un nombre de plateaux minimal dans chaque section (stripping et extractive) et en

plus, un nombre de plateaux maximal dans la section de stripping.

A taux de rebouillage fini une séparatrice supplémentaire apparait pour les profils d’extraction,
presque parallele au c6té A/E et elle constitue une frontiére de la région faisable. Cette frontiere
s’éloigne du bord A/E en abaissant le taux de rebouillage. Il en résulte une diminution de la
taille de la région faisable. Il y a un s minimal a un rapport d’alimentation donné (syi»=8,1 si
F/L’=1 et xw=[0,001; 0,950 ; 0,049]). Un F/L’ . existe aussi en regardant la courbure des
profils d’extraction (F/L"nx=1,4 a s=10 et xw=[0,001 ; 0,950 ; 0,049]).

Les étapes opératoires de la séparation ont été déterminées : 1/ remplissage (F/L’=0 ; s=) ; 2/
purification (F/L’>0 ; s=0) ; 3/ production B (F/L’>0 ; s<oo; 4/ production A et régénération E
(F/L’=0; s<0).

Un bon rendement pour le constituant B a été obtenu par simulation rigoureuse qui a vérifié en

méme temps les résultats de I’analyse de faisabilité.

Si le tiers corps est alimenté en bas de la colonne (BES-B), un produit binaire B/E avec des
traces de A peut étre obtenu en cours de la séparation laissant un mélange A/E dans le bac de
téte. Dans ce cas, il y a un rapport d’alimentation minimal (F/L’i,=0,9) — qui est nécessaire

pour que SNgy arrive dans la région de destination.

A taux de rebouillage fini une séparatrice supplémentaire apparait par les profils d’extraction
presque parallel du cété A/E qui empéche un rendement de 100 % en constituant B. Les étapes
opératoires sont semblable de celles de la séparation en deux sections — sauf qu’une étape
additionnelle (F/L’=0 ; s<0) doit étre ajouté a la fin du procédé pour la séparation du mélange

binaire B/E obtenu dans I’Etape 3. Elle permet d’obtenir B avec une grande pureté.

La faisabilité de ce processus (BES-B) a été prouvée et un bon rendement a été obtenu par une

simulation rigorouse en appliquant Prosim Batch®©.

3.5. Analyse de faisabilité générale
3.5.1. Extention de I'analyse de faisabilité

L’analyse de faisabilité et les résultats du systeme étudié peuvent étre prolongés aux
différents systemes. L’analyse et ses résultats peuvent étre généralisés sur les mélanges pareils,
notamment sur les systétmes homogeénes ternaires ou il existe un azéotrope de point de bulle

maximal entre les constituants A et B ; et ol il y a un constituant Iéger E comme troisiéme corps
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qui ne forme pas de nouvel azéotrope avec A ou B et qui ne change pas I’ordre de volatilité dans

le systéeme.

La méthode d’analyse présentée dans le Chapitre 3.4 peut étre appliquée pour I’analyse de
n’importe quel systéme ternaire séparé dans une colonne de strippeur en distillation inverse

extractive discontinue.

3.5.2. Algorithme pour I'analyse de faisabilité

A la base de I’étude présentée dans le Chapitre 3.4 et selon les autres analyses faites dans

le sujet une analyse générale peut étre déterminée.

L algorithme qui décrit I’analyse de faisabilité générale du procédé BES est égal a la méthode
présentée dans le Chapitre 2.3.1. pour la séparation en distillation extractive discontinue dans
une colonne de rectification considérant naturellement la différence entre les deux méthodes. La
différence (I’équivalence) des propriétés de deux méthodes est résumée dans le Tableau 3-4.

Tableau 3-4. Equivalence dans I’organigramme de I’étude de faisabilité entre les deux
méthodes de séparation (BED et BES).

Colonne de rectification Colonne de distillation inverse
SBD SBS

BED-B BES-T

BED-I BES-I

BED-T BES-B

Profil de composition de rectification | Profil de composition de strippeur
Profil de composition d’extraction Profil de composition d’extraction
Taux de reflux (R) Taux de rebouillage (s)

Rapport d’alimentation (F/V) Rapport d’alimentation (F/L’)

Xp Xw

Il faut seulement changer les parameétres présentés ici dans I’organigramme pour actualiser la
méthode de Chapitre 2.3.1. a la séparation la distillation extractive discontinue dans une

colonne de distillation inverse.

3.6. Faisabilité et limitations des systemes envisagés

Ici, un résumé de tous les résultats obtenus dans les cas étudiés, avec les informations
les plus importantes concernant leur comparaison est présenté. Les étapes opératoires du

processus, également les paramétres opératoires limitants sont déterminés dans chaque cas.
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3.6.1. Résultats de I'analyse

L’analyse de la séparation de trois mélanges binaires homogéne ont été exécutés (la
séparation des mélanges azéotropiques de point de bulle minimal et maximale et des mélanges a
volatilité voisine) avec trois tiers corps différents (Iéger, intermédiaire et lourd) en distillation
inverse extractive discontinue. Globalement huit cas ont été étudiés (Il existe onze cas — comme
avant -, mais la séparation des mélanges a volatilité voisine avec un tiers corps intermédiaire
semble impracticable.) et deux autres cas n’ont pas encore envisagé (La séparation des
mélanges azéotropique de point de bulle minimal avec un tiers corps Iéger, mais moins léger
que I’azéotrope et la séparation des mélanges azeotropique de point de bulle maximal avec un

tiers corps lourd, mais moins lourd que I’azéotrope).

Ces résultats permettent de ne plus faire obligatoirement une analyse de faisabilité dans les
autres problémes de séparation pareils. 1ls sont organisés dans différents tableaux présentés dans
I’ordre suivant :

Tableau 3-5. Organisation des résultats de I’analyse du procédé BES

sBS | BEST | BES-I | BES-B

Mélange a envisager Tableau 3-6.

et publications

Diagramme de composition Tableau 3-11.

a 5= Tableau 3-7. Tableau 3-12.
Tableau 3-13.

Diagramme de composition | Tableau 3-14.

as<0 Tableau 3-8. Tableau 3-15.

Analyse de faisabilité Tableau 3-16. | Tableau 3-18.

Etapes opératoires Tableau 3-9. | Tableau 3-10. Tableau 3-17. | Tableau 3-19.

Conseil de séparation Tableau 3-20.
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Tableau 3-6. Mélanges envisagés et les articles écrits dans le sujet. Séparation des mélanges binaires azéotropiques (de point d’ébullition minimale et
maximale) et ceux a faible volatilité relative en distillation extractive discontinue dans une configuration de colonne de rectification inverse avec des tiers

corps léger, intermédiaire et lourd.

SYSTEMES A SEPARER
Tiers corps : lourd intermédiaire Iéger
Mélange : minimal maximal low alpha minimal maximal minimal maximal low alpha
Serafimov classe: 1.0-1a 1.0-2 0.0-1 1.0-1b 1.0-1b 1.0-2 1.0-1a 0.0-1
Ordre de volatilité : Az>A>B>E A>B>Az>E A>B>E Az>A>E>B A>E>B>Az E>Az>A>B E>A>B>Az E>A>B
MELANGES ENVISAGES PAR LES AUTRES
[ éthanol
eau
méthanol ]
Lang et al., 1999
MELANGES ENVISAGES DANS CETTE MEMOIRE [A; B ; E]

A acétone acetate de méthyle heptane méthanol chloroforme éthanol eau chlorobenzene

B méthanol chloroforme toluéne toluéne acétate d'éthyle eau éthyléne diamine | éthylebenzéne

E eau acetate de buthyl | chlorobenzéne triéthylamine 2-chlorobutane méthanol méthanol 4-méthylheptane
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Tableau 3-7. RCM des systéemes envisagés — faisabilité du procédé SBS et BES-T a taux de rebouillage infini. Séparation des mélanges binaires azéotropiques
(de point d’ébullition minimale et maximale) et ceux a faible volatilité relative en distillation extractive discontinue dans une configuration de colonne de
rectification inverse avec des tiers corps léger, intermédiaire et lourd.

Azéotrope a Tyin Azéotrope a Tyax Low alpha
[S] . [UN] 3 3 [S]
) - acétone ) - acétate de méthyle . - heptane
méthanol Séparatrice chloroforme toluene
0.8 eau 0.8 acétate de buthyl 0.8 chlorobenzene

0,6

0,4

- sans séparatrice
- BES-T & SBS faisable

0,6

- une séparatrice
- BES-T & SBS faisable

- no séparatrice
- BES-T & SBS faisable

0,6

E [UN] - produit binaire , trés diluéen [ °* - produit binaire , trés 04 - produit binaire , trés dilué
Sl o2 Az tiers corps 02 dilué en tiers corps 0z en tiers corps
- faisable avec N fini - faisable avec N fini - faisable avec N fini
0 ‘ ‘ - infaisable avec N infini 0 - infaisable avec N infini 0 - infaisable avec N infini
Do et iln’yapasdes Do e e iln’y apasdes I n’y apas de s
-1 Max - Max - Max
[SN] [S] [SN] [UN] [SN] [UN]
[SN] [S]
1 méthanol 1 - chloroforme
- AZ SN 7 12 . 7
08 toluéne 08 [SN acétate d'éthyle - Il n’y a pas de sense d’envisager ce cas, car les mélanges
triéthylamine 2-chlorobutane a faible volatilité relative se constituent :
ol %° sans sé : 08 - sans séparatrice - a/ soit des constituants aux température d’ébullion trés
e - paratrice . : ; e . ) X
3 . - BES-T & SBS faisable proches et le tiers corps intermédiaire ferait la séparation
S 04 [UN] - BES-T & SBS faisable 04 o . lus difficil
2 duita h ) - produit & haute pureté encore plus drrricile
S| o2 Az - produltahautepurete | o, - faisable avec N fini - b/ soit des constituants avec des propriétés trés pareils, et
= I — - flaus’able ave((j: N fini et infini . -~ infaisable avec N infini le tiers corps ne peut pas distinguer les deux constituants.
0o 02 04 06 08 1 - 1IN’y apas G€ Smax 0 02 04 06 08 1 - il n"y a pas de Syax
[S] [S] [S] [UN]
[SN] [S] [SN]
1 . 1 - eau 1 - chlorobenzéne
- éthanol T L , R
08 eau 08 ] etr)ylene diamine 08 ethyl/ebenzene
. méthanol 4-méthylheptane
0.8 ; ; méthanol 0.8 Az [SN] - sans séparatrice 06 - no séparatrice
peratice - une séparatrice BES-T & SBS BES-T & SBS faisabl
5| o - BES-T & SBS faisable 041 o non 04 B e aisable
> - . faisable - produit & haute pureté
Y - produit a haute pureté 02 | oo g 0.2 . .
, faisabl N fini et infini , - infaisable avec N infini » - faisable avec N fini et
ol ‘ - Taisable avec N finetinfini ) | - produit & haute pureté o MLl infini
o 02 04 o5 os 1 ilN'yapasdeSysx 0 02 04 06 08 1 - il n’y a pas de Syax 0 02 04 06 08 1 - jln’yapasde Sy
[UN] [SN] [UN] [S] [UN] [S]




Tableau 3-8. Faisabilité du procédé SBS et BES-T a taux de rebouillage fini des systemes envisagés. Séparation des mélanges binaires azéotropiques (de
point d’ébullition minimale et maximale) et ceux a faible volatilité relative en distillation extractive discontinue dans une configuration de colonne de

rectification inverse avec des tiers corps léger, intermédiaire et lourd.

Azéotrope a Tyin

Azéotrope a Tyax

Low alpha

- BES-T & SBS faisable

- produit binaire , trés dilué
en tiers corps

- faisable avec N fini

- infaisable avec N infini

- BES-T & SBS faisable

- produit binaire , trés dilué en tiers
corps

- faisable avec N fini

- infaisable avec N infini

- BES-T & SBS faisable

- produit binaire , trés dilué en
tiers corps

- faisable avec N fini

- infaisable avec N infini

ligne de prémélange
connectant I’azéotrope avec
le tiers corps

o
3 - Smin eXiste : FR touche la - Smin N’existe pas pour réaliser la - Smin eXiste : FR touche la ligne
- ligne de prémélange séparation pour un moment, dans la de prémélange connectant la
connectant I’azéotrope avec pratique elle est infaisable a cause de composition de la charge avec
le tiers corps la localisation et la taille de FR le tiers corps
. - BES-T & SBS faisable , difficile a
- BES'T & S?’S fals:abl? ) réaliser dans la pratique
- produit binaire, trés dilué - produit & haute pureté
en tiers corps . -
) . e - faisable avec N fini
§= - faisable avec N fini et infini . o
= iste - FR touche | - infaisable avec N infini
‘E ) ISiMi;:)c(iEteréméI;zug ¢la - Swin existe : FR touche la ligne de
5 g P oz g prémélange connectant I’azéotrope
2 connectant I’azéotrope avec - _
= - avec le tiers corps (Smin=7)
le tiers corps .
- il n’y a pas de rendement de 100%
- BES-T & SBS faisable a - BES-T & SBS faisable
taux de rebouillage tres . i
élevé - produit & haute pureté
- infaisable dans la pratique o - faisable avec N fini et infini
s pretd - BES-T & SBS infaisable - s existe © FR touche la li
- produit & haute pureté ) X . Smin EXISIE - FR Touche la ligne
= . . - FR se situe loin de la ligne de de prémélange connectant la
5 - faisable avec N fini et infini A o
& : prémélange composition de la charge avec
4 - Swmin €Xiste : FR touche la

le tiers corps
- il n’y a pas de rendement de

100%
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Tableau 3-9. Résultats de I’analyse de RCM et analyse du procédé SBS. Séparation des mélanges binaires azéotropiques (de point d’ébullition minimale et
maximale) et ceux a faible volatilité relative en distillation extractive discontinue dans une configuration de colonne de rectification inverse avec des tiers
corps léger, intermédiaire et lourd.

SYSTEMES A SEPARER

Tiers corps : lourd intermédiaire léger

Mélange : minimal maximal low alpha minimal maximal minimal maximal low alpha

Ordre de volatilité : Az>A>B>E A>B>Az>E A>B>E Az>A>E>B A>E>B>Az E>Az>A>B E>A>B>Az E>A>B

ANALYSE I. - TOPOGRAPHIE DU DIAGRAMME DE COURBE DE RESIDU [A ; B ; E ; AzZ]
A;B;E; Az S;S;SN;UN | UN;UN;SN;S UN ;S ;SN S;SN;S;UN | UN;S;S;SN | SN;SN;UN;S | S;S;UN ;SN S;SN; UN
Séparatrice non 1 non non non 1 non non
ANALYSE Il. - FAISABILITE DU PROCEDE SBS (SOLVANT-ENHANCED BATCH STRIPPING)
Prémélange du tiers corps dans le bac en téte / seul profil de composition de stripping dans la colonne
Objectif: 95% B a partir de I'azéotrope (sauf low alpha: [0,5 ; 0,5 ; 0])
$=o0 non non non oui oui (FR petite) oui non oui

g S<o0 non non non oui oui (FR petite) non (Swin=350) non oui

% Objectif: max. 0,1% A & partir de l'azéotrope (sauf low alpha: [0,5; 0,5 ; 0])

'cL‘E §=00 oui oui oui oui - oui non -
§<o0 oui, avec +F oui, avec +F oui, avec +F oui, avec +F - non (Swin=350) non -
Produit {B/E} {B/E} {B/E} {B}; {B/E} {B} {B}; {B/E} - {B}
(Maximal) non non non non non non - non

o | diminue FR diminue FR diminue FR diminue FR diminue FR diminue FR diminue - FR diminue
(Minimal) oui // 0,09 oui // 0,2 oui // 0,3 oui // 0,5 oui /l 7 oui // 350 - oui /[ 17

£ | (Minimal) oui oui oui oui oui oui - oui

Z | (Maximal) oui oui oui non oui non - non
1/ remplissage s=o0 ; +F s=o0 ; +F s=o0 ; +F s=o0 ; +F S=o0 ; +F - - s=o0 ; +F

& | coupe - - - - s<wo ; F>0 - - -

12 production s<0; F=0 s<o0; F=0 <o ; F=0 s<wo ; F=0 s<o0 ; F=0 ) ] s<o0 ; F=0

8 {B/E} {B/E} {B/E} {B}; B/E} {B} {B}

E 3/ coupe s<oo ; F=0 s<o0 ; F=0 - s<w ; F=0 s<oo ; F=0 - - s<oo : F=0

= s<oo ; F=0 s<ow ; F=0 s<o0 ; F=0 s<o0 : F=0 s<oo ; F=0

g | 4/ production {E} {E} - {E} {E} - - {A}

g A dans le résidu | A dans le résidu A dans le résidu | A dans le résidu E dans le résidu

g s<oo ; F=0 <o ; F=0 s<oo ; F=0 <0 : F=0

W | 5/ production {E} {E} {E} {B} - - - -

B dans le résidu | B dans le résidu | B dans le résidu | E dans le résidu
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Tableau 3-10. Résultats de I’analyse du procédé BES-T. Séparation des mélanges binaires azéotropiques (de point d’ébullition minimale et maximale) et ceux
a faible volatilité relative en distillation extractive discontinue dans une configuration de colonne de rectification inverse avec des tiers corps léger,
intermédiaire et lourd.

SYSTEMES A SEPARER

Tiers corps : lourd intermédiaire léger

Mélange : minimal maximal low alpha minimal maximal minimal maximal low alpha

Ordre de volatilité : Az>A>B>E A>B>Az>E A>B>E Az>A>E>B A>E>B>Az E>Az>A>B E>A>B>Az E>A>B

ANALYSE Ill. - FAISABILITE DU PROCEDE BES-T (BATCH EXTRACTIVE STRIPPING, TOP FEED)
Alimentation en tiers corps dans le bac en téte / seul profil de composition de stripping dans la colonne
Objectif: 95% B a partir de I'azéotrope (sauf low alpha: [0,5; 0,5 ; 0])
S=o0 non non non non oui (FR petite) oui non oui

é $<o0 non non non non oui (FR petite) non (Smin=350) non oui

'c-;t; Objectif: max. 0,1% A a partir de I'azéotrope (sauf low alpha: [0,5; 0,5 ; 0]

3 |s=00 oui oui oui oui - oui non -
S<o0 oui, avec +F oui, avec +F oui, avec +F oui, avec +F - non (Syin=350) non -
Produit {B/E} {B/E} {B/E} {B/E} {B} {B} ; {B/E} - {B}
(Maximal) non non non non non non - non

» | diminue FR diminue FR diminue FR diminue FR diminue FR diminue FR diminue - FR diminue
(Minimal) oui // 0,09 oui // 0,2 oui // 0,3 oui // 0,5 oui /7 oui // 350 - oui // 17

£ | (Minimal) oui oui oui oui oui oui - oui

= (Maximal) oui oui oui non oui non - non
1/ remplissage s=oo ; +F s=oo ; +F s=o0 ; +F s=o0 ; +F s=o0 ; +F - - -

| 2/ purification - - - - s=o0 ; F>0 - - s=o0 ; F>0

& 3 / production s<; F>0 s<o0 ; F>0 s<o0 ; F>0 s<o0 ; F>0 s<o0 ; F>0 ] ] s<o0 ; F>0

m {B/E} {B/E} {B/E} {B/E} {B} {B}

é 4 / coupe s<owo ; F=0 s<oo ; F=0 s<oo ; F=0 s<wo ; F=0 s<wo ; F=0 - - s<wo ; F=0

5 s<w ; F=0 s<w ; F=0 s<w ; F=0 s<oo ; F=0 s<oo ; F=0 s<wo ; F=0

© |5/ production {E} {E} {E} {E} {E} - - {A}

8 A dans le résidu | A dans le résidu | A dans le résidu | A dans le résidu | A dans le résidu E dans le résidu

; rechargement {B/E} {B/E} oui oui - - -

g s<oo ; F=0 s<oo ; F=0 s<oo ; F=0 s<oo ; F=0

Y16 / production {E} {E} {E} {B} - - -

B dans le résidu

B dans le résidu

B dans le résidu

E dans le résidu
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Tableau 3-11. Diagramme de composition du profil du procédé BES-1 au rapport d’alimentation bas et a taux de rebouillage infini. Séparation des mélanges
binaires azéotropiques (de point d’ébullition minimale et maximale) et ceux a faible volatilité relative en distillation extractive discontinue dans une
configuration de colonne de rectification inverse avec des tiers corps léger, intermédiaire et lourd.

Azéotrope a Tyin Azéotrope a Tyax Low alpha
o - BES-I faisable o
! s=infini " M\Profils d'extr. s=infini - le profil de composition de ' s=infini  _ BEs.| faisable ; il est
F/L'=0,02 . F/L'=0.01 stripping se situe le long des F/L'=0,01 suffisant que les profil
08 . 08 \ 08 .
Profils dextr. - ?iso lIth:LS?it:elfsi\é)?Csbelaeucr%l:‘ﬂ o Az profils d’extraction > Profils d'extr. d’extraction arrivent au coté
06 ) ps, € P 06 Profilde str. - produit binaire , trés dilué en 0.6 binaire

composition de stripping se situe

il n’y a pas de Ny, mais il
existe Nin dans les deux sections

02 04 06 08 1

Profils str. H e :
o | os le long des profils d’extraction 04 tiers corps , _ 04 Profil str. tsrlc:lu(\j/isa%rggrlr?rgef)Eth:at(i:(talrc;n se
§ o2 Az - SN des profils d’extraction se o2 ) tSN des profils d i)((jtrat(_:tlon se < corps
' -1 trouve au sommet du tiers corps ' rouve au sommet du tiers 02 , _
) . corps xXW il y @ Nyax €t Nin dans les
o 02 04 06 08 1 oSNz 04 06 08 1 - il'y @ Nyax et Niip dans les 0 0 0:2 0:4 0:6 0:8 ) deux sections
deux sections
1 s=infini - BES-I faisable, le profil de 1N SN s=infini - BE_S-I faisa_ble avec beaucoup
v F/IL'=01 composition de stripping se situe ol F/L'=0,01 d"ajout en tiers corps, le profil
’ e A le long des profils d’extraction, ’ Profil st de composition de stripping se
Profils d'extr. O . rofil str. ) )
0.6 mais il est suffisant que les 06 | Profils d'extr situe le ang des profils
b= profils d’extraction arrivent au ' d’extraction
S| oe Profil str. coté binaire 041 - SN des profils d’extraction se
£ - il'y a une pureté maximale trouve pres du sommet du
= 0,2 A ; . . 0,2 1 haité
2 z déterminée par le profil de composant souhaité
= .. composition de stripping et 0 - il'y @ Nyay et Ny dans les
0 02 04 06 08 1 I’aZéotrOpe 02 04 06 08 1 deux sections
Sl W s=infini LW s=infini L g XW s=infini _
o8] FIL=005 - BES-I faisable, le profil de Profil str. F/L'=0,2 N FL=01 - BES faisable parce que les
. . . L 0,8 . i
rofils d'extr. composition de stripping se Profils d'extr - BES-I non faisable, parce que Profil str. P d stabl . ;
061 i les profils : S . . 0.6 B au nceud stable se situant a
croise avec les p 06 z les profils d’extraction arrivent Profils d'extr. 1 otri
p : . N gauche du profil strippeur
| oosl d’extraction ] au nceud stable se situant & oel approprié
) - produit & haute pureté 041 droite du profil strippeur ' | ) o
S 2] i 0 approprié 02 il y a une séparatrice crée par

les profils d’extraction qui ne
dérange pas la séparation
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Tableau 3-12. Diagramme de composition du profil du procédé BES-I au rapport d’alimentation plus élevé et a taux de rebouillage infini. Séparation des
mélanges binaires azéotropiques (de point d’ébullition minimale et maximale) et ceux a faible volatilité relative en distillation extractive discontinue dans une
configuration de colonne de rectification inverse avec des tiers corps léger, intermédiaire et lourd.

Azéotrope a Tyin Azéotrope a Ty Low alpha
Y s=infini '\ Profils d'extr. s=infini ! s=infini
06 ] F/IL=0,2 - SN ne bouge pas a SN ne bouge pas & 08 F/L'=0,1 - SN ne bouge pas &

0,6 q

Profils d'extr.

Profils str.

I’augmentation du
rapport d’alimentation,
car le tiers corps est le

I’augmentation du rapport
d’alimentation, car le tiers
corps est le constituant le plus

0,6

0.4 Profil str.

I’augmentation du rapport
d’alimentation, car le tiers
corps est le constituant le

0,2

0,4

0,6

0,8 1

0,2

04 06 08 1

existe Nuax dans la section
strippeur et Ny;in dans les deux
sections

T T T T
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1

= constituant le plus lourd lourd plus lourd
3 Az - les profils d’extraction les profils d’extraction 02 - les profils d’extraction
deviennent plus droits deviennent plus droits deviennent moins curvés
: \ 0
0,8 1 CSN 0,2 0,4 0,6 0,8 1
!\ Profils d'extr. s=infini Log XW s=infini
F/L'=0,5 - SN se deplace plus —
o8 proche du sommet du o8 F/L=0,15
o 0.6 gsgifa%rgjxqs:jftla 0.8 SN se déplace plus proche du
3 s ity i i sommet du tiers corps
S| oa Profil str. séparation, car les profils | 04 Profil str 12 séparation est f 'pbl
g d’extraction peuvent a separation est faisable
s . ) 02
] )eﬁz intersecter le profil
= S — strippeur 0
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
IENIVYY, s=infini W s=infini SN se déplace au coté du IENENYY; s=infini
F/L'=1 ! ) ) triangle et plus proche du F/L'=03 - SN se dépl | h
”? ils d'extr. : 08 Profil str. F/L=1 sommet du tiers corps 08 ] =Y Se deplace plus proche
rofils d'extr. - iln’yaplus de 81 2 8 ) . Profil str. du sommet du tiers corps
0.6 . - a séparation est faisable 06 T . . -
séparatrice pour les 064 duit & haut @ S Profils d'extr. - la séparation est faisable
| o0a Profil str. profils d"extraction o] rofils d'extr _plro’ uta a: ¢ pure(;e | oa - produit & haute pureté
> - la séparation est faisable ' ! “t_y a g‘?s te NtMax ans "?I - il n"y a pas de Nya, Mais
4 | o2 Az & partir du triangle entier | o section d'extraction, mais 1 02

il existe Ny;n dans les
deux sections
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Tableau 3-13. Diagramme de composition du profil du procédé BES-1 a un rapport d’alimentation tres élevé a taux de rebouillage infini. Séparation des
mélanges binaires azéotropiques (de point d’ébullition minimale et maximale) et ceux a faible volatilité relative en distillation extractive discontinue dans une
configuration de colonne de rectification inverse avec des tiers corps léger, intermédiaire et lourd.

Lourd

Azéotrope a Tyin Azéotrope a Tyax Low alpha
! s=infini Profils d'extr. s=infini ! s=infini
o F/IL'=5 FIL'=5 os F/L'=1
Profils d'extr. Profils d'extr.
0,6 0,6
’ ; Profil de str. ’ .
Profils str. - les profils d’extraction - les profils d’extraction Profil str. - les profils d’extraction

0,4

0,2

deviennent plus droits

deviennent plus droits

0,4

0,2

OSN 0,2 0,4 0,6 0,8 1

deviennent plus droits

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
1 s=infini s=infini
1 ) F/L'=1 —
81 Profils d'extr. L=
o o Profils d'extr.
2 i Profil str - SN se déplace au sommet - SN se déplace au sommet
2 0.4 ' du tiers corps Profil str. du tiers corps
k5] - la séparation est faisable - la séparation est faisable
£ 021 Az
0

0 0,2 04 06 0.8 1

- la séparation est faisable

- la séparation est faisable

0,8 1
I oW s=infini s=infini ! }{XVV s=infini
08 FIL=5 F/L'=5 08 1 F/L'=0,5
0o Profils d'extr. o Profil s.tr.
- ' il - SN se déplace au sommet fils d'ext - SN se déplace plus prés du ' Profils d'extr. - SN se déplace au sommet
2 04 Profil str. du tiers corps rofils aextr. sommet du tiers corps 04 du tiers corps
-

- la séparation est faisable

98




Tableau 3-14. Diagramme de composition du profil du procédé BES-1 a un rapport d’alimentation suffisant et a taux de rebouillage fini. Séparation des
mélanges binaires azéotropiques (de point d’ébullition minimale et maximale) et ceux a faible volatilité relative en distillation extractive discontinue dans une
configuration de colonne de rectification inverse avec des tiers corps léger, intermédiaire et lourd.

Azéotrope a Tyin Azéotrope a Tyax Low alpha
! s=2 la séparation est faisable N _Profils d'extr. F/L'=1 ! s=50 - la séparation est faisable
o8 F/L'=1 il n’y a pas de rendement de os s=10 - la separation est faisable d’un | F/L'=1 - il n’y a pas de rendement de
' . 100% ' interval limité ' - 100%
rofils d'extr. Profils d'extr.

produit binaire , trés dilué en
tiers corps

il n’y a pas de rendement de
100%

- produit binaire , trés dilué en

tiers corps

FR est limitée par une
séparatrice et un rendement
de 100% ne peut pas obtenir

o Profils str la courbure du profil 04 Profil str. - produit binaire , trés diluéen | o4 Profilstr. |2 courbure du profil
2 strippeur n’est pas favorable tiers corps strippeur n’est pas favorable
= d’avoir un bon rendement 02 - il existe Nyax €t Nyin dans les | ‘D d’avoir un bon rendement
, il existe Nyax €t Nin dans les o ‘ ‘k\ deux sections P e ‘ ‘ ‘ ‘ - il existe Nyax €t Nyin dans
oSNo2 04 06 08 1 deux sections oSNoz2 04 06 08 1 oSNo2 04 06 08 1 les deux sections
1 s=10 la séparation est faisable ! [.‘ XW s=50 - la Szp‘?@“hon est falsa,ble
F/L'=1 il n’y a pas de rendement de SI¥ - produita haute purete
0.8 1 - 100% 08 F/L'=0,07 - il n’y a pas de Ny dans la
Profils d'extr roduit binaire , trés dilué en section d"extraction, mais il
o | : ?iers corps : 06 éparatrice existe Nyax dans la section
S | oad Profil str. il n’y a pas de Ny dans la 04 rofil str Ztrlppeur et Nyin dans les
3 : - o eux sections
£ 8N SE(_)’[IOH strippeur, mais I.I 02 - FRest presque la plage de
I b Az existe Nyax dans la section ' . S
= d’extraction et Ny, dans les - composition entiere
o= — ‘ ex . Min 0 ‘ - la séparatrice peut déranger
oSNoz2 04 06 08 1 deux sections o 02 04 06 08 1 la séparation
L XW s=10 - la séparation est faisable LW s=50 - la séparation est faisable
0s | Profil str. F/L'=1 - plroE:iuit a ha(ljjte puregé | 0s F/L'=0,2 - plroguit a ha(ljjte pureté |
La séparation est infaisable dans la pratique, car un taux de - in'yapas ce Ny dans la S Profil str. - iIn"y a pas de Ny, mais |
. . - . : A 06 1 section d’extraction, mais il 06 I existe Ny;in dans les deux
rebouillage égale au moins 350 est nécessaire pour la réalisation. rofils d'extr ; : rofils d'extr. .
. PR , ) . existe Nyax dans la section sections
Une solution peut étre I’ajout d’un mélange B/E, mais dans ce 04 - 04 N N
5 . . S L 4 strippeur et Ny;in dans les . - il existe Nyax dans FR ou les
& cas on obtiendrait autant de B dans le produit qu’on a ajouté au - A -
@ X deux sections profils d’extraction
- systeme avant. 0.2 1 02

n’arrivent pas au SN
un rendement de 100% ne
peut pas obtenir
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Tableau 3-15. Diagramme de composition du profil du procédé BES-1 a un F/L’ suffisant au taux de rebouillage tres bas. Séparation des mélanges binaires
azéotropiques (de point d’ébullition minimale et maximale) et ceux a faible volatilité relative en distillation extractive discontinue dans une configuration de
colonne de rectification inverse avec des tiers corps léger, intermédiaire et lourd.

Azéotrope a Ty, Azéotrope a Tyax Low alpha
1 s=1 ! F/L'=1 ! — ) . . X .
F/L'=1 =2 - la séparation est faisable d’un s=2 - Séparation fals_a_ble a partir
0.8 1 = 08 S= interval limité 0.8 F/L'=1 d’une composition de
Profils d'extr. ] Lo S Profils d'extr charge limitée
06 1 - séparation infaisable 06 T - il n’y a pas de rendement de 06 : o
. rofils d'extr. Y - il n’y a pas de rendement
. - FR se situe au-dessus de la — ) 100% de 100%
o 04] Profils str. ligne de prémélange 04 Profil str. - produit binaire , trés diluéen | 04 rofil str. I T
5 FR - s existe tiers corps > - produit binaire , trés dilué
S 02 ] A Az Min 02 SO 02 en tiers corps
iXW - il existe Npax €t Nyin dans les i il existe N t New d
il deux sections * 1T EXISE Nyviax €L Niin daNS
0 0 — o les deux sections
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 0 SNZ 04 0,6 0,8 1 0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
1N\ Profils d'extr. ~ s=5 L gXW s=5<sMin
08 F/L=0,1 ) ) ) 08 F/L'=0,07
- séparation faisable
0.6 - FR trés petite, car UN se 0.6 - séparation infaisable
% Profil str. trouve proche du point " - FRse situe/é gauche de la
S plnch du profil strippeur 04l ligne d_e prémélange
g - il'y a une pureté maximale o . - Swin EXiste
2 Az dans le produit '
o
- 0 -
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
D XW $=100 W s=2 F g $=10
F/L'=1 Profil str. F/L=1 ) ) )
08 . n 08 1 e A - 0.8 1 F/L'=0,2 - séparation n’est faisable
rofil d'extr. A | \Profils d'extr. Lo Profil str dans la pratique qu’a partir
0.6 - séparation infaisable 06 1 7 - séparation infaisable 0,6 fil .d' ot d’une composition de
; - FR se situe au-dessus de la - FR se situe a gauche de la ronis aextr. MPOSIO
; Profil str. . y . S charge trés limitée
5 0.4 ligne de prémélange 0.4 1 ligne de prémélange 0.4 1 AR
oy - - - Swin €Xiste & une
N ) - Swmin €Xiste - Smin Xiste -
| 02 Az 02 1 0,21 composition de charge et
S F/L’ donnés
0 w2 0 T T T T ] 0
0 02 04 06 08 1 0 02 04 06 08 1 0 0,2 04 06 0,8 1
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Tableau 3-16. Résultats de I’analyse du procédé BES-I — faisabilité et paramétres limitants. Séparation des mélanges binaires azéotropiques (de point
d’ébullition minimale et maximale) et ceux a faible volatilité relative en distillation extractive discontinue dans une configuration de colonne de rectification
inverse avec des tiers corps léger, intermédiaire et lourd.

SYSTEMES A SEPARER
Tiers corps : lourd intermédiaire léger
Mélange : minimal maximal low alpha minimal maximal minimal maximal low alpha
Ordre de volatilité : Az>A>B>E A>B>Az>E A>B>E Az>A>E>B A>E>B>Az E>Az>A>B E>A>B>Az E>A>B
ANALYSE IV. - FAISABILITE DU PROCEDE BES-I (BATCH EXTRACTIVE STRIPPING, INTERMEDIATE FEED)
Alimentation en tiers corps dans la colonne / profils stripping & extraction dans la colonne
Objectif: 95% B a partir de I'azéotrope (sauf low alpha: [0,5; 0,5 ; 0])
@ | T© non non non oui oui ouli ouli oui
= | s<w non non non oui oui non (Swin=350) oui oui
-§ Objectif: max. 0,1% A a partir de I'azéotrope (sauf low alpha: [0,5; 0,5 ; 0])
® | §=0 oui oui oui oui - oui - -
§<00 oui oui oui oui - non (Swin=350) - -
Produit {B/E} {B/E} {B/E} {B}; {B/E} {B} - {B} {B}
(Maximal) non non non non non - non non
o | diminue FR défavorable FR bouge FR bouge FR défavorable FR diminue - FR diminue FR diminue
(Minimal) oui//1;F/L'=1 oui oui//0,2;F/L'=1 | oui//2;F/L'=1 oui // 7 ; F/IL'=0,07 - oui//8,1;F/L'=1 oui // 18 ; F/L'=0,2
£ | (Minimal) oui oui oui oui oui - oui oui
Z | (Maximal) oui oui oui non oui - oui non
(Minimal) non non non non oui // 0,05 ; s= - oui // 0,78 ; s=o0 non
Q augmente FR élargie FR élargie FR bouge FR élargie FR ne change pas - FR ne change pas FR ne change pas
- (Maximal) non non non non _nhon 4 §=00 - nonf‘is:oo _hon 4 §=00
oui & s<wo // 1,4; s=10 oui a S<oo oui a s<w // 0,5; s=50
£ | (Minimal) oui oui oui oui oui - oui oui
z (Maximal) oui oui oui oui non - non oui (selon F/L' et s)
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Tableau 3-17. Résultats de I’analyse du procédé BES-I — étapes opératoires. Séparation des mélanges binaires azéotropiques (de point d’ébullition minimale

et maximale) et ceux a faible volatilité relative en distillation extractive discontinue dans une configuration de colonne de rectification inverse avec des tiers
corps léger, intermédiaire et lourd.

SYSTEMES A SEPARER
Tiers corps : lourd intermédiaire léger
Mélange : minimal maximal low alpha minimal maximal minimal maximal low alpha
Ordre de volatilité : Az>A>B>E A>B>Az>E A>B>E Az>A>E>B A>E>B>Az E>Az>A>B E>A>B>Az E>A>B
ANALYSE IV. - FAISABILITE DU PROCEDE BES-I (BATCH EXTRACTIVE STRIPPING, INTERMEDIATE FEED)
Alimentation en tiers corps dans la colonne / profils stripping & extraction dans la colonne

1/ remplissage s=o0 ; +F s=oo ; +F s=o0 ; +F s=o0 ; +F s=o0 ; F=0 - s=o0 ; F=0 s=oo ; +F
— | 2/ purification - - - - s=w ; F>0 - s=w0 ; F>0 -
ﬁ 3/ production s<oo ; F>0 s<owo ; F>0 s<oo ; F>0 s<oo ; F>0 s<oo ; F>0 ) s<owo ; F>0 s<oo ; F>0
ﬂ? P {B/E} {B/E} {B/E} {B/E} {B} {B} {B}
@ |4/ coupe s<o0 ; F>0 s<oo ; F>0 s<oo ; F>0 s<w ; F=0 s<wo ; F=0 - s<oo ; F=0 s<oo ; F=0
E s<oo ; F=0 s<wo ; F=0 s<wo ; F=0 s<oo ; F=0 s<oo ; F=0 s<wo ; F=0 s<oo ; F=0
© | 5/ production {E} {E} {E} {E} {E} - {A} {A}
\éi A dans le résidu | A dans le résidu | A dans le résidu | A dans le résidu | A dans le résidu E dans le résidu | E dans le résidu
ag,_ rechargement {B/E} {B/E} {B/E} {B/E} - - - -
I s<w ; F=0 s<w ; F=0 s<oo ; F=0 s<oo ; F=0
Y16 / production {E} {E} {E} {B} - - - -

B dans le résidu | B dans le résidu | B dans le résidu | E dans le résidu
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Tableau 3-18. Résultats de I’analyse du procédé BES-B —faisabilité et paramétres limitants. Séparation des mélanges binaires azéotropiques (de point
d’ébullition minimale et maximale) et ceux a faible volatilité relative en distillation extractive discontinue dans une configuration de colonne de rectification
inverse avec des tiers corps léger, intermediaire et lourd.

SYSTEMES A SEPARER
Tiers corps : lourd intermédiaire leger
Mélange : minimal maximal low alpha minimal maximal minimal maximal low alpha
Ordre de volatilité : Az>A>B>E A>B>Az>E A>B>E Az>A>E>B A>E>B>Az E>Az>A>B E>A>B>Az E>A>B
ANALYSE V. - FAISABILITE DU PROCEDE BES-B (BATCH EXTRACTIVE STRIPPING, BOTTOM FEED)
Alimentation en tiers corps au peid de la colonne / profil extraction seul dans la colonne
Obijectif: 95% B a partir de I'azéotrope (sauf low alpha: [0,5 ;0,5 ; 0])
w =% Il n'y a pas de non non non non non non non
= |s<w0 sense non non non non non non non
73, Objectif: max. 0,1% A & partir de l'azéotrope (sauf low alpha: [0,5; 0,5 ; 0])
B | 5= oui oui oui oui oui oui oui
$<00 - oui oui oui oui oui oui oui
Produit {B/E} {B/E} {B/E} {B/E} {B/E} {B/E} {B/E}
(Maximal) - non non non non non non non
o | diminue - FR diminue FR diminue FR diminue FR diminue FR diminue FR diminue FR diminue
(Minimal) - oui //0,09; F/L'=1 | oui//0,2; F/L'=1 | oui//0,4; F/L'=0,1 oui oui oui oui //'5; F/IL'=0,2
g (Minimal) - non non non oui //0,1; s= non a s=oo oui //0,9 ; s=o0 oui & 222) 7/502';0; s=10
T |augmente - FR diminue FR change FR ne change pas FR change FR change FR ne change pas FR élargie
(Maximal) - non non oui non a s=oo ; N<co oui non a s=c oui//1,4; s=
g (Minimal) - oui oui oui oui oui oui oui
Z | (Maximal) - oui oui oui oui oui oui (selon F/L' et s) oui (selon F/L' et s)
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Tableau 3-19. Résultats de I’analyse du procédé BES-B — étapes opératoires. Séparation des mélanges binaires azéotropiques (de point d’ébullition minimale

et maximale) et ceux a faible volatilité relative en distillation extractive discontinue dans une configuration de colonne de rectification inverse avec des tiers
corps léger, intermédiaire et lourd.

SYSTEMES A SEPARER
Tiers corps : lourd intermédiaire léger
Mélange : minimal maximal low alpha minimal maximal minimal maximal low alpha
Ordre de volatilité : | Az>A>B>E A>B>Az>E A>B>E Az>A>E>B A>E>B>Az E>Az>A>B E>A>B>Az E>A>B
ANALYSE V. - FAISABILITE DU PROCEDE BES-B (BATCH EXTRACTIVE STRIPPING, BOTTOM FEED)
Alimentation en tiers corps au peid de la colonne / profil extraction seul dans la colonne
1/ remplissage - s=o0 ; +F S=o0 ; +F s=o0 ; +F s=o0 ; F=0 §=o0 ; +F s=o0 ; F=0 S=o0 ; +F
o | 2/ purification - - - - 5= ; F>0 - s=o ; F>0 -
o . s<co ; F>0 s<oo ; F>0 s<oo ; F>0 s<oo ; F>0 s<oo ; F>0 s<oo ; F>0 s<oo ; F>0
w | 3/ production -
m {B/E} {B/E} {B/E} {B/E} {B/E} {B/E} {B/E}
é 4 | coupe - s<o0 ; F=0 s<o0 ; F>0 s<oo ; F=0 s<oo ; F=0 s<oo ; F=0 s<o0 ; F=0 s<oo ; F=0
§ s<wo ; F=0 s<wo ; F=0 s<wo ; F=0 s<owo ; F=0 s<oo ; F=0 s<wo ; F=0 s<wo ; F=0
© |5/ production - {E} {E} {E} {E} {A} {A} {A}
“'8’_ A dans le résidu | A dans le résidu | A dans le résidu | A dans le résidu | E dans le résidu | E dans le résidu | E dans le résidu
é.g_ rechargement - {B/E} {B/E} {B/E} {B/E} {B/E} {B/E} {B/E}
‘m‘s s<wo ; F=0 s<wo ; F=0 s<owo ; F=0 s<oo ; F=0 s<wo ; F=0 s<wo ; F=0 s<wo ; F=0
6 / production - {E} {E} {B} {B} {B} {B} {B}
B dans le résidu | B dans le résidu | E dans le résidu | E dans le résidu | E dans le résidu | E dans le résidu | E dans le résidu
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Tableau 3-20. Comparaison des procédés BED et BES. Séparation des mélanges binaires azéotropiques (de point d’ébullition minimale et maximale) et ceux
a faible volatilité relative en distillation extractive discontinue dans une configuration de colonne de rectification inverse avec des tiers corps léger,
intermédiaire et lourd.

SYSTEMES A SEPARER
Tiers corps : lourd intermédiaire léger
Mélange : minimal maximal low alpha minimal maximal minimal maximal low alpha
Serafimov classe: 1.0-1a 1.0-2 0.0-1 1.0-1b 1.0-1b 1.0-2 1.0-1a 0.0-1
Ordre de volatilité : Az>A>B>E A>B>Az>E A>B>E Az>A>E>B A>E>B>Az E>Az>A>B E>A>B>Az E>A>B
RESULTAT DE L'ANALYSE - COMPARAISON DES PROCEDES - CONFIGURATION CONSEILLEE
@EEs D) BED BED BED- BES1 | gessgs | esm | eest
ETAPES OPERATOIRES DANS LA CONFIGURATION CONSEILLEE
1 R=co ; F=0 R=c0 ; F=0 R=c0 ; F=0 R=o0; F=0 s=oo ; F=0 R=owo; +F s=oo ; F=0 s=w ; +F
2 R=c0 ; F>0 R=c0 ; F>0 =0 ; F>0 =0 ; F>0 s=w0 ; F>0 - s=o0 ; F>0 s=w0 ; F>0
3 R<w ; F>0 R<w ; F>0 R<wo ; F>0 R<w ; F>0 s<wo ; F>0 R<w ; F>0 s<wo ; F>0 s<owo ; F>0
4 R<w ; F=0 R<ow ; F=0 R<owo ; F=0 R<w ; F=0 s<oo ; F=0 R<w ; F=0 s<oo ; F=0 s<oo ; F=0
PARAMETRES LIMITANTS DANS LA CONFIGURATION CONSEILLEE
$23§ gg :gggéi“age min min min min min min ; max min min
NRect // Nstr min ; max min min min ; max min ; max min ; max min ; max min
Nextr min min ; max min min min max min -
F/V Il FIL' min min ; max min min min ; max min min ; max -
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I11. Distillation extractive discontinue homogeéne dans un strippeur

3.6.2. Discussion

L analyse de faisabilité de la séparation des azéotropes homogénes et des mélanges a

faible volatilité relative en distillation extractive discontinue inverse avec des tiers corps légers,

intermédiaires et lourds montre que le processus peut étre réalisé. Le constituant le plus lourd a

séparer peut étre obtenu en bas de la colonne soit dans un état de pureté élevée : xwg>95% -

marqué {B} dans les tableaux -, soit dilué en tiers corps et sans le constituant le plus volatil—

marqué {B/E} dans les tableaux.

Réaliser la séparation en configuration SBS ou BES-T est possible.

Il n’y a évidemment pas de suax dans les cas ou la séparation est faisable a taux de
rebouillage infini.

Il existe une valeur minimale pour le taux de rebouillage (Swin) €t pour le nombre
d’étages théoriques (Nsi min) dans tous les cas étudiés.

Un nombre d’étages théoriques maximal n’existe pas dans les systémes ou le
constituant B est un nceud stable ([SNsy]) sur la carte des courbes de résidu.

Les étapes opératoires des procédés SBS et BES-T sont trés semblables : il est toujours
avantageux de prémélanger le tiers corps avant le soutirage (1% étape). Une étape de
purification supplémentaire est nécessaire dans les cas ou le tiers corps n’est pas lourd
et ou il y a un azéotrope a Tyax dans le systéme.

Avec le tiers corps lourd, seul un produit dilué en tiers corps peut étre obtenu
nécessitant une étape supplémentaire a la fin du processus pour obtenir le constituant
original pur.

Avec un tiers corps intermédiaire ou léger, on peut obtenir directement un produit
concentré en constituant B.

Si on applique un tiers corps lourd ou intermédiaire, c’est le constituant A qui reste dans
le bac en téte a la fin de la séparation.

En cas d’un tiers corps léger, c’est naturellement le tiers corps qui reste dans le bac en

téte lorsque la séparation est finie.

Si on réalise la séparation en BES-I, sept cas sur huit sont faisables. Dans la pratique, cette

solution donne un produit extrémement dilué en tiers corps.

I n’y a pas de syax dans les cas ou la séparation est faisable a taux de rebouillage infini.
Il existe une valeur minimale pour le taux de rebouillage (Swin) €t pour le nombre

d’étages théoriques dans les deux sections (Nsg min €t Nexirmin) dans tous les cas étudiés.
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I11. Distillation extractive discontinue homogeéne dans un strippeur

e Il y aun rapport d’alimentation minimal ((F/L’) win) dans les cas ou le nceud stable des
profils de composition extractive se déplace a I’intérieur du triangle en réduisant F/L’.
Sa valeur maximale ne peut pas étre observée si un nombre d’étages théoriques fini est
appliqué dans la section extractive — ce qui est le cas dans la réalité.

e Un nombre d’étages théoriques maximal dans la section stripping n’existe pas si le
consituant B est un nceud stable sur la carte des courbes de résidu.

e Un nombre d’étages théoriques maximal dans la section extractive n’existe pas dans les
cas ou le nceud stable des profils de composition extractive se trouve sur le coté B/E du
triangle et ou ces profils arrivent au SNey @ partir de n’importe quelle composition de la
région faisable. Par contre, s’il y a des profils de composition extractive qui arrivent au
c6té A/E du triangle, le constituant B ne peut pas étre produit en bas de la colonne au-

dessus d’un nombre d’étages théoriques maximal dans la section d’extraction.

Si le tiers corps est alimenté en bas de la colonne (procédé BES-B), il y a une seule section
d’extraction dans la colonne. Les diagrammes de profils du procédé BES-I sans le profil de
composition de stripping donnent I’information sur la faisabilité. Les diagrammes de profils du
procédé BES-I a taux de rebouillage infini sont identiques a celles du procédé BES-B. Les
diagrammes de profils du procédé BES-I a taux de rebouillage fini donnent seulement une
approximation pour les diagrammes de profil du procédé BES-B.
e Laséparation en BES-B donne un produit binaire, trés dilué en tiers corps.
o |l n’y apas de Smax, Mais il existe une valeur minimale pour le taux de rebouillage (Swin)-
e Une valeur minimale et une valeur maximale peuvent étre observées pour le nombre
d’étages théoriques (Nexir max €t Nexir min)-
e Les étapes opératoires des procédés BES-I et BES-B sont semblables : il faut seulement
une alimentation continue en tiers corps pour la purification de I’azéotrope a Tyax €t une
coupe intermédiaire dans le cas du mélange a volatilité voisine ou le constituant B n’est

pas un nceud stable sur la carte des courbes de résidu.

3.7. Conclusions

La configuration de distillation inverse (un strippeur) n’est pas aussi largement utilisée
industriellement que la distillation conventionnelle dans une colonne de rectification. Cependant
elle permet une récupération directe du constituant lourd. Par ailleurs, le bac de téte peut étre

sous refroidi, ce qui est important si I’on a des constituants sensibles a la chaleur.

Dans ce chapitre une analyse systématique détaillée sur la faisabilité de la séparation des

azéotropes homogenes et des mélanges a faible volatilité relative en distillation extractive

discontinue inverse a été présentée. Des tiers corps légers, intermédiaires et lourds ont été
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I11. Distillation extractive discontinue homogeéne dans un strippeur

appliqués pour la séparation qui ne forme ni un azéotrope supplémentaire ni de phase liquide-

liquide dans le systéme.

En premier, les équations décrivant les profils de concentration mis en jeu dans une colonne

inverse et I’analyse de faisabilité ont été établies.

Ensuite, une analyse de faisabilité a été présentée en détail. La séparation des mélanges

azéotropiques a température de bulle maximale avec un tiers corps léger a été envisagée en
étudiant le mélange eau / ethyléne diamine / méthanol. A partir de cette analyse n’importe quel

probléme de séparation semblable peut étre analysé.

Le produit désiré ne peut pas étre obtenu en distillation extractive discontinue dans une colonne
de rectification inverse en ajoutant le tiers corps avant la séparation (SBS), ni en I’alimentant en
téte de la colonne (BES-T), ni en I’introduisant dans le bouilleur (BES-B). Un mélange dilué en
tiers corps peut étre enlevé dans ce dernier cas qui doit étre séparé dans une étape

supplémentaire a la fin de la séparation.

En revanche, la séparation est faisable en utilisant le procédé BES-I, notamment en alimentant le
tiers corps a un point intermédiaire de la colonne conduisant a I’existence d’une section de
stripping et d’une section d’extraction dans la colonne. Les courbes de composition extractive
arrivent a un nceud stable situé sur la courbe stripping appropriée. Il y a un rapport
d’alimentation minimal ou SNgy, touche le profil de stripping : F/L’i»=0,78. Il existe aussi un
nombre de plateaux minimal dans chaque section (stripping et extractive) et en plus, un nombre
de plateaux maximal dans la section de stripping. Il y a un s minimal & un rapport
d’alimentation donné et un F/L’.x existe aussi en regardant la courbure des profils d’extraction.

Les étapes opératoires de la séparation sont :

1/ remplissage s=o0 ; F=0
2/ purification s=c0 ; F>0
3/ production B s<oo ; F>0
4/ production A et régénération E s<oo0; F=0.

Un bon rendement pour le constituant B a été obtenu par simulation rigoureuse, avec Prosim

Batch®©, qui a vérifie en méme temps les résultats de I’analyse de faisabilité.

Les résultats de cette étude peuvent étre généralisés pour les mélanges analogues et un

algorithme général a été élaboré pour pouvoir analyser facilement les différents systémes.

Les résultats de I’analyse systématique de huit cas différents — les mémes a avoir été envisagés

pour la configuration de rectification — ont été montrés dans les tableaux récapitulatifs.
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I11. Distillation extractive discontinue homogeéne dans un strippeur

Choisissant les différents types des mélanges a séparer en distillation extractive discontinue on
peut décider quelle configuration de colonne rectification ou strippeur est la meilleure pour
réaliser la séparation. On voit que dans la plupart des cas la configuration de rectification est
préférable. Pour les systémes dont séparation est difficile a réaliser en rectification, I’utilisation
d’une configuration inverse est plus avantageuse, notamment la séparation des mélanges
azéotropique de point de bulle maximal avec un tiers corps intermédiaire et léger et la

séparation des mélanges a volatilité voisine avec un tiers corps léger.
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IV. Distillation extractive discontinue hétérogéne dans une colonne de rectification

4.1. Introduction

La distillation extractive hétérogene est une méthode efficace pour séparer des azéotropes
dans une colonne de rectification : un tiers corps est alimenté en continu dans la colonne pour
augmenter la volatilité relative du mélange. Le procédé est qualifié d’hétérogéne si I’addition du
tiers corps provoque une séparation de la phase liquide (démixtion) et si la composition

hétéroazéotropique n’est pas la plus volatile du systéme.

La démixtion naturelle des mélanges hétérogeénes est intéressante a étudier dans les procédés de
distillation parce qu’elle permet d’améliorer sans effort les performances d’une séparation

notamment en réduisant le nombre d’étapes opératoires.

4.2. Analyse bibliographique

A notre connaissance, il y a tres peu d’articles publiés sur la distillation extractive
hétérogéne discontinue contrairement a la distillation azéotropique hétérogéne discontinue
(Rodriguez-Donis et al., 2001ab ; Modla et al., 2001 ; Rodriguez-Donis et al., 2002 ; Skouras,
2004). La premiére publication est un article de Kohler et al., 1995 qui décrit une
expérimentation industrielle pour la séparation d’un mélange nonidéal en distillation extractive
hétérogéne. Il a montré que I’hétéroazéotrope selle peut étre obtenu en téte de la colonne de
rectification a I’aide de I’introduction de I’eau, comme tiers corps. Les raisons théoriques de la

faisabilité ont été expliquées plus tard, par Rodriguez-Donis et al., 2003.

Rodriguez-Donis et al., 2003 ont étudié aussi le choix du tiers corps pour la distillation
extractive hétérogene. lls ont envisagé la séparation de I’eau / acétonitrile — comme exemple et
montré qu’en ajoutant un tiers corps lourd E, le constituant A (resp. B) était obtenu en téte si la

ligne d’univolatilité aag approchait du coté A/E (resp. B/E).

Ensuite, Modla et al., 2001 ont prolongé la méthode de faisabilité appliquée dans la distillation
homoazéotropique pour la distillation extractive hétérogéne. Ils ont envisagé la séparation d’un
mélange a faible volatilité relative, notamment le mélange dichloro-methane / acétone en
utilisant de I’eau, comme tiers corps. lls ont comparé les procédés de distillation solvant-
enhanced hétérogene discontinue (HSBD) et de la distillation extractive hétérogéne discontinue

(HBED) et ont étudié les effets des parameétres opératoires les plus importants.

Dans cette partie de la mémoire, la séparation du mélange azéotropique a point de bulle
minimal, notamment de I’eau / acétonitrile avec de I’acétate butylique comme tiers corps lourd
est présentée en distillation extractive discontinue hétérogéne. L’analyse du processus en mode

continu a déja été publiée (Lelkes et al., 2003b).
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4.3. Séparation des azéotropes de point de bulle minimal avec
un tiers corps lourd, hétérogéne

4.3.1. Extrait de I'article de Rodriguez-Donis et al., 2003

Rodriguez-Donis et al., 2003 ont étudié les courbes d’univolatilit¢ du systéme, en
premier. Il y a trois courbes d’univolatilité¢ qui divisent la plage de composition en quatre
régions. L’hétéroazéotrope que forme E avec B peut étre obtenu en téte de la colonne a partir de
n’importe quelle région, car la courbe d’univolatilité asg=1 arrive au c6té B/E du triangle (voir

la Figure 4-1.). Le rapport d’alimentation minimale est aussi déterminé par cette courbe.

Water [m] |00°C {B)

LI TR E R -
| O =1

Liquid - liepaid — |
wapor envelope™ | o
i BA>E

Butyl acetate [an] 126°C (E)

Figure 4-1. Courbes d’univolatilité du systéme acétonitrile / eau / acétate de butyle — extrait de

I’article Rodriguez-Donis et al., 2003 .
IIs ont défini les étapes opératoires de la séparation qui sont les suivantes :

o remplissage de la colonne et chauffage jusqu’a I’état stationnaire ; la composition de la

téte est théoriqguement égale a homoazéotrope A/B (R=c ; F/V=0)

o alimentation en tiers corps en téte de la colonne ; I’hétéroazéotrope B/E apparait en

téte ; il y a deux phases liquides dans le décanteur (R=c ; F/V>0)

o la phase aqueuse (B) est soutirée comme distillat ; la phase organique est introduite dans
la colonne comme reflux (R<ewo; F/V>0). La composition du bouilleur s’éloigne du
distillat (B) et rejoint I’aréte A/E.

o distillation de I’acétonitrile & partir du mélange acétonitrile / acétate de butyle restant

dans le bouilleur ; I’acétate de butyle accumule dans le bouilleur (R<ow ; F/V=0).

La séquence est validée par simulation. En conclusion, les auteurs recommande un procédé avec

une configuration avec un bac intermédiaire pour diminuer la quantité du tiers corps appliquée.
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Dans les sections suivantes, une étude plus élaborée de la faisabilité de la distillation extractive

hétérogene discontinue, basée sur I’analyse des diagrammes de composition est présentée.

4.3.2. Objectif de la séparation

La séparation du mélange azéotropique eau / acétonitrile par distillation extractive
hétérogene discontinue est réalisée pour obtenir une pureté minimale au distillat en eau égale a
0,990 en fraction molaire. Cette qualité concerne la phase aqueuse du mélange hétérogéne
obtenu dans le décanteur. Une partie d’une des deux phases liquides (ici la phase aqueuse) est

soutirée comme distillat, I’autre étant introduite dans la colonne comme reflux.

4.3.3. Méthodologie

4.3.3.1 Calcul des profils

L’étude de faisabilité du procédé est basée sur le calcul approché de profils de
composition de la colonne employé pour le procédé de distillation extractive homogene (Lelkes
et al.,, 1998abc). L’analyse est prolongée dans ce chapitre pour le procédé hétérogene.
Appliquant les hypotheses présentées dans le Chapitre 1.2.2.3.2. le profil de composition dans
la colonne peut étre calculé par la méme équation développée pour le cas homogene (Modla et
al., 2001) :

dx V *
Vi 4.1
dr L.(y y ) (4.1)

Comme dans le cas homogéne, les calculs des profils de composition dépendent de la
localisation de I’alimentation du tiers corps dans la colonne. Le tiers corps peut étre a/ pré-
mélangé a la charge (c’est la distillation solvant-enhanced discontinue hétérogéne, HSBD), ou il
peut étre introduit en continu b/ dans le bouilleur, ¢/ au milieu de la colonne d/ en téte de la
colonne, ou e/ dans le décanteur, comme le montre sur la Figure 4-2. Selon les cas une ou deux

sections de rectification ou d’extraction coexistent.

Les profils de composition calculés du haut vers le bas (profil de composition extractive : cas de
section extractive seule ou profil de composition de rectification : cas de deux sections ou profil
de composition de rectification : cas de section de rectification seule. lls démarrent a partir de
Xo, la composition du courant entrant dans la colonne en téte. Dans le cas de deux sections, le

profil de composition extractive est calculé de la composition du bouilleur vers le haut.
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HSBD HBED-B HBED-I HBED-T HBED-D
Eji Eji Eji | E.Eji | - E
X0 X0 X0 X0 X0
| Xp | Xp | Xp | Xp | Xp
— — E — — —]
SRR B> (ABD  (ABD
Y '

section de rectification  section d’extraction

&
section d’extraction

section de rectification

a/ b/ c/ d/ e/

Figure 4-2. Configurations de colonne différentes de la distillation extractive hétérogéne
discontinue. Le tiers corps est a/ pre-mélangé (HSBD), introduit b/ dans le bouilleur (HBED-B)
ou ¢/ au milieu (HBED-I) ou d/ en téte (HBED-T) ou e/ dans le décanteur (HBED-D).

Les Equations 4.2 et 4.3 expriment les valeurs de V/L et y de I’Equation 4.1 dans les différentes

sections (Modla et al., 2001). Dans la section de rectification (au dessus de I’alimentation) :

V_ V. R+l
L V-D R
4.2
(V = D)x+ Dxp R 1 (4.2)
y= = X + Xp
\Y R+1 R+1
Dans la section extractive (au dessous de I’alimentation et au point d’alimentation) :
v_ vV 3 R+1
L V+F-D R+(R+1)-(F/V)
(4.3)

yz(V +F _D))i; Dxp = Pe =(Ril+(F/V)]x+ RilXD —(F IV )xg

Les profils qui sont calculés de haut en bas ont des compositions initiales xo. La valeur de X,
n’est pas égale en général a xp en distillation extractive discontinue hétérogéne a taux de reflux
fini a cause de la présence de deux phases liquides dans le décanteur (voir le schéma sur la
Figure 4-3.). En plus, I’alimentation du tiers corps peut aussi changer la composition du point
initial — comme on I’a vu dans le cas homogene. C’est pourquoi il est important & envisager la

détermination de xo en premier.

Le chemin de composition du bouilleur xs (en fonction du temps) peut étre exprimé avec

I’Equation 4.4 (qui est identique & I’Equation 1.10) et la composition finale du bouilleur est
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déterminé par I’Equation 4.5 (identique a I’Equation 1.11) en connaissant les valeurs de Ch, xcp,

F, D,XF,XDett

d(Ch-x¢p)

—Fxg - D 4.4
" Xg —Dxp (4.4)

Ch- Xch — DXDt + FXFt

Xch, final = Ch_Di+Ft (4.5)

4.3.3.2 Calcul de la composition liquide en téte Xo

Xo est calculé a partir du taux de partage liquide-liquide des deux phases dans le décanteur
a température fixée et aussi— dans le cas ou I’alimentation est exécutée en téte (cas d/) — a partir
du courant du tiers corps a un taux de reflux donné. Dans ce dernier cas X, est déterminé par le
bilan matiére des deux courants, notamment la composition Xg et le débit F du tiers corps et la
composition xg et le débit (V-D) du mélange sortant du décanteur a un niveau constant (Figure
4-3.). Si le tiers corps est introduit plus bas dans la colonne, le bilan matiére du tiers corps ne
doit pas étre considéré dans le calcul de X, (les cas a/, b/ et c/). Si le tiers corps est introduit en
téte de la colonne et devant le soutirage du distillat — c.a.d. il est alimenté dans le décanteur (cas
e/) — il a un effet direct sur le taux des phases dans le décanteur, mais il ne change pas la

composition de la phase organique X' ni Xp qui sont déterminées par les spécifications initiales.

V ’ yl (F ’ XF)
RS
X
Xo  Xg Décanteur
-t L'
(F ’ XF) L“ "Xp
Colonn/ .
D , XD

Figure 4-3. HBED : Les courants possibles en téte de I’appareil.

La composition du mélange sortant du décanteur Xz est déterminée par la composition des deux
phases liquides dans le décanteur (s’il en a deux) et par le taux de reflux appliqué. La valeur du
taux de reflux ne peut pas étre inférieure au taux de partage des phases, car la phase organique
n’est pas soutiree comme distillat, autrement dit, il y a un taux de reflux minimal provenant de
la distribution des phases dans le décanteur. La valeur du taux de reflux est minimale ou la
valeur du distillat est maximale a un débit de vapeur constant. La valeur du débit de distillat est
maximale si on soutire la phase aqueuse entiere a la température du décanteur donnée. Le taux

de reflux minimal du procédé est donc le taux de partage (I’Equation 4.6) :
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L'
Rmin = o a (Tpec ) (4.6)

Le taux de distribution peut &tre déterminé a partir du bilan matiére (I’Equation 4.7) :

(L' + "y =L'% + "% p
L'x g + L% =L'x! +L"x 5
L' —L'x =C"%p - L"x g (4.7)
L' (%6 =% )=L"(Xip —Xig)

1
II:,,:X)I(D__X):,G (Xig =X )

iG ~Xi

La composition du distillat prescrite xp (dans ce cas Xp g min=0,99) se trouve sur I’enveloppe de
phases liquide-liquide (a la température du décanteur) a cause de la distribution des phases dans
le décanteur supposant un état d’équilibre (Figure 4-4.). La distribution détermine aussi la
composition de I’autre phase liquide x' (la phase organique) a partir des conodales a la
température du décanteur. Le courant de reflux sortant du décanteur contient le mélange des
deux phases en dépendant du taux de reflux ; Xg se situe donc sur une conodale appartenant a
une des compositions du distillat possible (et aussi Xg qui est identique & la composition y* il

n’y a pas d’alimentation en tiers corps dans le décanteur (voir I’Equation 4.8) :

Voyit +Foxie =(V +Fxig (4.8)

Tpec = Cst. Xp possibles
Xp,min=0,99

Enveloppe L/L

Région Xg Conodale limitante

Figure 4-4. HBED : Schéma pour la détermination de la région supérieure de destination.

Pour connaitre la région x, — la région possible des compositions - a un taux de reflux donné il

faut calculer la région xg sachant la distribution des phases (I’Equation 4.8) :
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LRoxig=L"-x'+(" -D)-xp

[R=! +(L” -D) (4.8)
L ox!' + (1" -D)-xp
Xi,R: 4l B
L'+L" -D

Sans alimentation en tiers corps entre le décanteur et la colonne xg=X, et les composition
possibles constituent la région supérieure de destination — les points initiales pour le calcul des

profils de haut en bas (région xo).

S’il faut considérer aussi une alimentation du tiers corps avec xg#Xo, la région xo devient plus

petite et elle se situe plus proche au sommet du tiers corps (I’Equation 4.9) :

Lo - Xip =F wip +( L' -D)-xigr

Lo=F+L'"+1"-D (4.9
Foip HL' +L" =D) x5
Xl,O: .I .“
F+L'+L" -D

Les compositions initiales pour les profils d’extraction en cas de deux sections (cas ¢/ sur la
Figure 4-2.) sont les compositions du bouilleur. On calcule donc ces profils a partir de

n’importe quelle composition de la plage de composition du bouilleur.

4.3.3.3 Modele thermodynamique

Pour pouvoir calculer les profils de composition dans les différentes sections de la
colonne, avec I’Equation 4.1, il faut avoir un modele d’équilibres de phase. L’équation modifiée
de Raoult-Dalton est choisie avec une phase vapeur idéale, et un liquide non-idéal pris en
considération avec des coefficients d’activité au travers du modéle de NRTL (voir I’Annexe).
L’outil BibPhyAddIn© sous excel (ProSim SA, 2001) a été employé pour calculer tous les
équilibres et réseaux de profils de composition. Les parametres d’interaction binaire de NRTL,
basés sur des données expérimentales (Acosta et al., 2002) ont été appliquées pour le calcul des

équilibres liquide / liquide (LL) et liquide / liquide / vapeur (LLV) (voir I’Annexe).

4.3.4. Analyse de faisabilité

Une séparation est faisable s’il y a au moins un profil de colonne qui, & partir d’une
composition dans le bouilleur xs atteint la composition en téte x=y*, qui aprés condensation
permet d’obtenir au distillat la composition souhaitée de la phase aqueuse du décanteur ot un
équilibre liquide — liquide a lieu. Cet objectif peut étre atteint par un unique profil de colonne

(rectification ou extractif) ou par une paire de profils de rectification et extractif qui se joignent
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au point d’alimentation. En pratique, la pureté de distillat devrait étre maintenue jusqu’a ce que

le taux de récupération soit satisfaisant.

L’analyse de faisabilité est illustrée avec le systéme acétonitrile (A) / eau (B) / acétate de butyle

(E). Le réseau de courbe de résidu est étudié en premier.

4.3.4.1 Etude du diagramme de courbes de résidu

Le mélange acétonitrile (A) / eau (B) forme un homoazéotrope a température d’ébullition
minimale qui est le point le plus léger (nceud instable UNsy) du systéme ternaire formé avec
I’acétate de butyle (E). Il y a un hétéroazéotrope eau / acétate de butyle qui a un point
d’ébullition intermédiaire. Ce fait permet de réaliser la séparation en distillation extractive

discontinue hétérogéne.
Les points d’ébullition caractéristiques, le réseau de courbe de résidu, et la courbe d’isovolatilité

acétonitrile/eau oa g=1 sont montrés sur la Figure 4-5.

B (373,1 K) [SNg]
1 - Conodales LLV R=o0

: ‘,‘ Ligne du vapeur
[5]0'&24' [\ Courbe d'univolatilité¢ ga g

EoATR) . \iveloppe LL; Tpec=25°C

04 1:

0,2 ] [UNSU]
0 |
0 02 04 06 08 1
E (399,1 K) [SNg] A (3546 K) [Ss,]

Figure 4-5. Réseau de courbe de résidu avec des enveloppes de phase LL et LLV pour le
systéme acétonitrile (A) / eau (B) / acétate de butyle (E).

L’azéotrope hétérogene eau / acétate de butyle est un point de selle (S) qui définit une frontiere
de distillation avec I’homoazéotrope, séparant le diagramme en deux régions basiques de
distillation. Les corps purs eau et acétate de butyle sont des nceuds stables (SNsy). Aucun
azéotrope ternaire n’est formé. Comme c’est souvent le cas, la région d’équilibre liquide —
liquide a 298 K est plus grande que la région d’équilibre liquide / liquide / vapeur (LLV). Toutes

les compositions vapeurs dans la région LLV se situent sur la ligne de vapeur.

Comme indiqué par Laroche et al., 1991 et Rodriguez-Donis et al., 2003, I’hétéroazéotrope peut
étre obtenu en téte de colonne (xo) parce que la courbe d’univolatilité ag=1 atteint le cté eau /

acetate de butyle.
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4.3.4.2 Composition du produit préscrite

La pureté minimale de distillat souhaitée est Xp min=[...; 0,9900 ; ...]. Puisque le distillat
sort du décanteur la composition réelle du distillat se trouve sur I’enveloppe de phase LL a 298
K, température du décanteur. Quant a la composition de téte xo (région X;) d’un procéde
faisable, elle se situera forcément dans la région hétérogene a la gauche de ou sur la conodale
LL limite a 298 K délimitée par Xpimi=[0,0059 ; 0,9900 ; 0,0041] et X,;=[0,0809 ; 0,1045 ;
0,8146] (Figure 4-6.).

B s

1 Xolimite R=infini
Conodale limitante

0,8 - 40

A7, Région Xy

0.6 - Ligne du vapeur

0,4 1

0,2 1

Xorg Enveloppe LL; Tge=25°C

0 T T T T 1

E' o 02 04 06 08 1 A

Figure 4-6. HBED : Région X, a taux de reflux infini.

Le produit désiré peut étre atteint avec plusieurs moyens d’alimentantion en tiers corps —
notamment I’alimentation dans le décanteur (HBED-D), en téte (HBED-T), dans un point
intermédiaire dans la colonne (HBED-I) ou en pied de la colonne (HSBD et HBED-B). La

faisabilité de chacun de cas est envisagée dans les paragraphes suivants.

4.3.4.3 Etudes de la séparation dans une section de rectification seule
(HSBD et HBED-B)
Si le tiers corps est alimenté en continu dans le bouilleur (HBED-B), ou s’il est ajouté en
méme temps avec le charge dans le bouilleur (HSBD), la colonne ne contient qu’une section de

rectification (voir la Figure 4-2.).

Dans cette étude un tiers corps lourd est envisagé, il est probablement inutile son introduction
dans le bouilleur, car il restera dans le bouilleur sans montant dans la colonne et sans avoir un

effet a la séparation.

120



IV. Distillation extractive discontinue hétérogéne dans une colonne de rectification

4.3.4.3.1 HSBD et HBED-B : Faisabilité

Parce qu’il n’y a pas d’alimentation dans le courant de reflux, les compositions du reflux
possibles- ou les compositions X, - sont situées sur les méme conodales que les compositions

possibles du distillat.

Les profils possibles a taux de reflux infini peuvent étre assimilés a des courbes de résidu
calculée a partir de Xo, du haut vers le bas. La région faisable composée par ces profils est
présentée sur la Figure 4-7. Ainsi, contrairement aux dires de Rodriguez-Donis et al., 2003, ce
procede est faisable parce que la région X, peut étre atteinte par n’importe quelle courbe de
résidu a gauche de la courbe de résidu passant par X Mais cela nécessite une quantité
extrémement importante de tiers corps. Un ajout du tiers corps en avance — marqué par une
ligne de pré-mélange en pointillé sur la Figure 4-7. - est nécessaire pour la réalisation de la

séparation. La région faisable est extremement petite.

B 1 XD, limite R=infini B

\Conodale limitante 0,2 1 Conodale limitante
0.8 l AN Région faisable Enveloppe LL;
AZ 0,15 N TDec=25°C

Ligne du pré-mélange

7 - XO
0,1+ faisable * Ligne wr/e—/melange
w _-~| Profils de

0,05 A P o

0,2 = Ruin=8/ rectification
0 Enveloppe LL; Tpec=25°C 0 += T — R=infini {_limitants

0 02 04 06 08 1 e O 0,1 02 ,

E

Figure 4-7. HSBD et HBED-B : Région faisable en cas d’une section de rectification seule dans

la colonne.

En baissant le taux de reflux, la région faisable devient encore plus petite parce que les courbes
de rectification s’arrétent plus proche de la région X,, donc plus loin de la composition E, sur le
bord B/E.

Pour ces configurations, I’analyse de faisabilité suggére de pré-mélanger une énorme quantité
du tiers corps pour atteindre la région xq pour les profils de rectification. L’intersection de la
ligne de pré-mélange et de la région est trés petite. Il y a un taux de reflux minimal — qui est
Rwmin= 8 dans ce cas— ou la région faisable ne peut pas étre atteinte méme par un pré-mélange du

tiers corps.
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4.3.4.3.2 HSBD et HBED-B : Vérification par simulation

Une simulation est réalisée pour vérifier I’analyse de faisabilité. Avec une composition
initiale [ 0,02 ; 0,009662 ; 0,970338 ] correspondant a un rapport de pré-mélange de 31,71, la
pureté souhaitée (99% en eau) est atteinte mais nécessite un taux de reflux moyen d’environ 300
et le taux de récupération de I’eau est seulement de 13 %. Des résultats similaires sont obtenus
pour la configuration Figure 1-10b avec 1,0 mol/hr du tiers corps alimentée en continu. Les

deux procédés sont donc infaisables en pratique.

4.3.4.4 Etude de deux sections de colonne (HBED-I)

Si le tiers corps est alimenté dans la colonne dans un point intermédiaire, les sections de
rectification et d’extraction existent. Les profils de rectification possibles définissent une région
de destination a atteindre pour les profils d’extraction. La séparation est faisable si cette région

est atteinte a partir d’une composition du bouilleur via un profil d’extraction.

4.3.4.4.1 HBED-I : Analyse ataux de reflux infini et effet du rapport
d'alimentation
Le taux d’alimentation a un effet significatif sur les diagrammes de profil de composition
méme a taux de reflux infini. Il influence aussi la taille de la région faisable et la faisabilité du
processus. La Figure 4-8. montre comment la diagramme change en augmentant le taux

d’alimentation.

A taux de reflux infini, la région faisable est trés petite au-dessous d’un taux d’alimentation dit
de transition (F/V) (Figure 4-8.a). Les profils d’extraction convergent vers un nceud stable qui
se situe hors de la région de destination. Cela veut dire qu’il n’y a que les profils d’extraction
partant du c6té B/E qui intersectent la région de destination. Une grande quantité de pré-
mélange en tiers corps est alors nécessaire pour réaliser la séparation, et le nombre de plateaux
théorique dans tous les deux sections est limité par une valeur minimale et maximale. La

séparation est difficile a réaliser en pratique a ces conditions la.

En augmentant le rapport d’alimentation, le noeud stable des profils d’extraction se déplace vers
la région de destination pour les profils d’extraction et il la touche a (F/V),=0,89. A cette valeur
la et au-dessus la région de destination pour les profils d’extraction est atteignable de n’importe
guelle composition du bouilleur possible (Figures 4-8b, ¢ et d). La région faisable du procédé
est la plage de composition entiére. Naturellement, il faut avoir un nombre d’étages théoriques
suffisant dans la section d’extraction pour approcher du nceud stable ou de la région de
destination. de méme, il faut considérer un nombre d’étage minimal et maximal dans la section

de rectification.

122



IV. Distillation extractive discontinue hétérogéne dans une colonne de rectification

Il n’y a pas de valeur maximale en ce qui concerne le rapport d’alimentation a taux de reflux
infini, car le nceud stable reste toujours dans la région de destination des profils d’extraction

méme a un taux d’alimentation élevé (Figure 4-8b).

B 1 Région de destination pour les B 1 Région de destination pour les
I\ profils d'extraction profils d'extraction
0,8 l\“ R=c0 R=o0
Az # FNZO,S (F/V)tr:0189
0,6 4
IA
0,4 i
0,2 '
i
o W ‘
0 02 04 06 08 1 0 02 04 06 08 1
E A E A
a/ b/
B Région de destination pour les B Région de destination pour les

profils d'extraction profils d'extraction

0,8 R=o0 0,8 -

Az - Az R=o0

FIV=2

06 06 - FV=10

0,4 04 1
NExtr ,
0,2 0,2 -
N SNextd
0 - ‘ ‘ ! ‘ ! 0 T T T T )
E 0 02 04 06 08 1 A E 0 02 04 06 08 1 A
c/ d/

Figure 4-8. HBED-I : Région faisable a a/ F/V bas ; b/ F/V transition ; ¢/ F/V réel ; d/ F/V tres

élevé et R=c0.

4.3.4.4.2 HBED-I : Faisabilité a taux de reflux fini

L’effet du taux de reflux sur les réseaux de courbe de rectification est assez faible et
consiste principalement a des variations de la courbure des courbes et des frontieres. Le
changement le plus important est dans la position du nceud stable, qui monte en baissant le taux
de reflux (Figure 4-9.).

En revanche I’effet du taux de reflux sur les profils de composition extractive est significatif
puisque les courbures sont modifiées, mais surtout des points singuliers nouveaux peuvent

apparaitre, un nceud instable UNg et un point de selle Sgq. Ce dernier engendre alors
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IV. Distillation extractive discontinue hétérogéne dans une colonne de rectification

I’apparition d’une séparatrice dans les profils de composition extractive qui réduit la région de
faisabilité a la zone au dessus de cette frontiére extractive (voir la Figure 4-9.). La région
faisable n’atteint pas le coté du triangle. Ce fait cause une nécessité de I’intégration d’une coupe

intermédiaire supplémentaire dans le processus.

B 1 Région de destination pour les B 1 Région de destination pour les
‘ profils d'extraction profils d'extraction

0,8 - R=50 08 !
022 ; FV=1 Ay R=5
ol ° Y FV=1

g

0,2 0,2
SNRect™ SNRect
0= ‘ 0
0o 02 04 06 08 1
g 0O 02 04 06 08 1 , E A
a/ b/
B 1 Région de destination pour les B 1 Région de destination pour les
profils d'extraction profils d'extraction

R=3 ~ Rui. 0.8 1| /A \Région faisable R=2 < Ry,

Az _ Az _
0.6 F/V=1 06 F/vV=1
04 04

0,2 0,2
SNRect IL SNRec

Of T T T T 1
0O 02 04 06 08 1
E A E 0O 02 04 06 08 1 A
c/ d/

Figure 4-9. HBED-I : Effet du taux de reflux sur la faisabilité du procédé en appliquant un taux
de reflux a/ élevé (R=50) ; b/ bas (R=5) ; ¢/ égal a Ryin ~ 3 ; d/ R=2<Rp,. ; F/V=1.

Au fur et a mesure que R diminue, le nceud stable SNgy des profils extractifs se rapproche
conjointement du coté eau — acétate de butyle et du sommet acétate de butyle, mais reste dans la
région de destination (Figure 4-9.). En outre, le point de selle se déplace vers I’intérieur du
diagramme et la frontiére extractive monte également. Donc pour chaque valeur de (F/V), il
existe un taux de reflux minimal Ry, pour lequel la ligne de pré-mélange (celle qui joint la
composition azéotropique avec la composition de I’alimentation) n’a plus d’intersection avec la

frontiere extractive. Pour (F/V)=1, Ruin ~ 3 (voir la Figure 4-9.) et au-dessous il n’est plus
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IV. Distillation extractive discontinue hétérogéne dans une colonne de rectification

possible de d’atteindre la région faisable en pré-mélangeant le tiers corps avec le mélange

homoazéotropique (Figure 4-9.).

Parce que la région de rectification ne touche pas le sommet E & taux de reflux fini, il y a une
valeur maximale pour le rapport d’alimentation a chaque taux de reflux. C’est quand le nceud
stable des profils d’extraction sort de la région de rectification. Au-dessus de cette valeur la
séparation n’est plus faisable en utilisant un nombre de plateaux théoriques extractifs infinis,

mais elle reste faisable avec un nombre de plateaux théoriques extractifs fini.

4.3.4.4.3 HBED-I : Etapes du procédé

L’ alimentation du tiers corps dans un point intermédiaire dans la colonne semble
raisonable. Dans ce cas, a partir de I’azéotrope binaire eau — acétonitrile, les étapes du procéde
sont résumées dans le Tableau 4-1. :

Tableau 4-1. Séparation en HBED-I dans une configuration de colonne de deux sections.

Az. minimal, tiers corps lourd, hétérogene HBED-I
1% étape | Chauffage de la charge jusqu’a ébullition F=0 ; R=o0
2°™ &tape | Purification F>0 ; R=o0
3*™ gtape | Soutirage du 1% produit (B) F>0 ; R<wo
4°™ étape | Coupe intermédiaire F=0 ; R<wo
eme H
5™ étape 'Zriersp ::%?g;tég)s le résidu (E) F=0; Reeo

La premiere étape est le chauffage de la charge et remplissage de la colonne a taux de reflux
infini sans alimentation en tiers corps. La composition de téte se trouve prés de I’homoazéotrope
qui est le nceud instable des courbes de résidu. Celle du bouilleur est située sur le cété eau —

acétonitrile.

Ensuite, taux de reflux infini et alimentation en tiers corps sont appliqués pour se former un
nouveau profil de composition et obtenir le distillat approprié dans la colonne. La composition

du bouilleur se trouve alors a I’intérieur du diagramme ternaire.

Dans la troisieme étape, I’alimentation en tiers corps est maintenue a taux de reflux fini. Un
soutirage du distillat composé de la phase aqueuse du décanteur a 298 K est fait. Selon un
principe d’additivité de vecteurs, le soutirage d’un distillat riche en eau combiné a
I’alimentation continue de tiers corps va forcer la composition du bouilleur a se rapprocher du
tiers corps pur et du coté tiers corps — acétonitrile (Safrit et al., 1995 et Lelkes et al., 1998b).
Puisque la pureté de produit est pratiquement constante dans I’Etape 3, le chemin du bouilleur
peut étre facilement estimé. En supposant R=10 et F/V=1 en cours de la séparation, le chemin de

composition du bouilleur arrive théoriquement a x~=[0,17 ; 0,02 ; 0,81].
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IV. Distillation extractive discontinue hétérogéne dans une colonne de rectification

Lorsque la composition du bouilleur a atteint la frontiére de la région de faisabilité, une coupe
intermédiaire est soutirée sans alimentation continue du tiers corps jusqu’a ce qu’on arrive au

coté acetonitrile — acétate de butyle.

La distillation de I’acétonitrile sans alimentation continue du tiers corps est maintenue tandis

que le tiers corps acétate de butyle s’accumule dans le bouilleur.

Une simulation rigoureuse avec ProsimBatch® est rapportée dans la paragraphe suivante pour

montrer la faisabilité du processus (Figure 4-10. ).

4.3.4.4.4 HBED-I : Vérification par simulation

En accord avec I’analyse de faisabilité, nous choisissons R=10 et F/V=2. Une colonne de 31
plateaux théoriques, bouilleur et condenseur — décanteur compris, est définie avec des
efficacités unités. Une simulation a été fait par Prosim Batch© avec les paramétres opératoires
suivants : R=10 ; F/V=2 ; N=31 ; N4 ; h-up=5 cm®/plateau théorique; Ch=4 | ; xc,=[0,667;
0,333; 0] ; Q=1,5 kW ; F=225 mol/h ; xg=[0 ; 0 ; 1] ; Te=Tepu ; Tpec=25°C ; by-pass=87%. Le
chemin de composition du bouilleur avec deux profils de composition de colonne (a t;=1,20 h et

a t,=3,33 h) sont vus sur la Figure 4-10. .

B R=10
1 ®— Chemin dudistillat simuléo  F/\v/=2
0,8
Chemin du bouilleur simulé
0,6 1 Chemin du bouilleur prédit
0,4 1
SNExtr
N — Profils de*composition
04 e ‘olonne

Figure 4-10. HBED-I : Résultats de la simulation pour la vérification de la faisabilité du

procédé.

Les résultats concordent bien avec les profils et le chemin du bouilleur estimés. La composition
en téte de la colonne suit la ligne de vapeur dans I’étape de purification (R=c0 ; F>0) jusqu’a ce
qu’elle arrive a la composition azéotropique hétérogéne. La localisation des profils d’extraction
et des profils de rectification simulés montre que le diagramme des profils de composition peut

étre appliqué pour la détermination du profil de composition de la colonne.
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IV. Distillation extractive discontinue hétérogéne dans une colonne de rectification

A la suite de la séparation, 75,5 % du composant B (eau) est récupéré avec une pureté de
xp=[0,00015 ; 0,99577 ; 0,00408].

4.3.4.5 Etude de la séparation dans une section d’extraction seule -
alimentation en téte (HBED-T)
Dans la distillation extractive discontinue hétérogene avec alimentation continue du tiers
corps en téte de la colonne il n’y a qu’une section extractive (voir la Figure 4-2.). Les profils
d’extraction de composition liquide sont calculés vers le bas a partir d’une composition x, en

considérant le bilan matiére en téte.

4.3.4.5.1 HBED-T : Analyse ataux de reflux infini

Les diagrammes de profil de composition pour des rapports d’alimentation différents a
taux de reflux infini sont présentés sur la Figure 4-11. A taux de reflux infini, c’est possible de
calculer un réseau de profil de composition extractive complet - pour voir la trajectoire et
connaitre I’origine de la région faisable — car il n’y a pas de soutirage de distillat. On voit qu’il y
a un nceud stable (SNeyy) situé sur la courbe d’isovolatilité a un rapport d’alimentation faible
(Figure 4-11.a).

B =00 B
a FIV=05<(FIV) 19 =0
., Région %, ' o FIV=5>(FV )y
08 . 08 -
Az §: ourbe d'univolatilité Az 4
00 7‘ / 06 1 Courbe d'univolatilité
P SNext i
R P Y, 04
0,2 1 NN 0,2 - Région Xy
"] Région faisable SNexir
O . T T il T 1 O T T T T T 1
E 0 02 04 06 08 1 A E 0 02 04 06 08 1A
al b/

Figure 4-11. HBED-T : Région faisable a taux de reflux infini ; a/ F/V=0,5<(F/V)y, et b/
FIN=5>(F/V 1.

Dans le cas homogene, le nceud des profils d’extraction se déplace a partir de I’homoazéotrope
le long de la ligne d’univolatilité des deux constituants a separer a taux de reflux infini (Safrit et
al., 1995 ; Lelkes et al., 1998b). Une série de calcul a montré que cette déclaration peut étre
prolongée sur le cas hétérogene. Le nceud stable extractif se déplace a partir de I’nomoazéotrope
le long de la ligne d’isovolatilité puis le long du c6té eau — acétate de butyle, lorsque le rapport

des debits d’alimentation en tiers corps et en vapeur de téte F/V augmente (Figure 4-12.).
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Ce nceud stable avec le bilan matiére détermine la taille et la position de la région faisable. La
taille originale de la région x, (F/V=0) est déterminée par la conodale appartenante a xp souhaité
et par I’enveloppe liquide-liquide a la température du décanteur. Prenant compte I’alimentation
du tiers corps avec le bilan matiere, la région x, devient plus petite et sa localisation plus proche
du sommet E. Plus I’alimentation appliquée est élevée, plus la taille de la région x, est petite et

plus elle est proche du sommet E (voir la Figure 4-12.).

B R = infini
1 F/V = variable

0,8 Frontiére de la région xo

Az

0,6
Courbe d'univolatilité

E 0o 02 04 06 08 1 A

Figure 4-12. HBED-T : Evaluation du nceud stable et la frontiére de la région x, a I’ effect du
FIV.

A un taux d’alimentation bas (Figure 4-11.a), la séparation est faisable théoriquement. La
région faisable ressemble dans sa figure et dans sa taille & celle obtenue dans le cas de section
de rectification seule (Figure 4-7.). Le nceud stable se situe au milieu du diagramme ternaire,

hors de la région X,.

Le nceud stable extractif X, entre dans la région a une certaine valeur ((F/V)y=1,2), a taux de
reflux infini). Dés cette valeur, le nceud stable se situe dans la région xo et la région faisable
éteint sur le triangle entier. La séparation peut alors étre réalisée sans ajout du tiers corps a

I’avance.

En ce qui concerne la limitation de la faisabilité, il n’y a pas de rapport d’alimentation minimal
a taux de reflux infini, car la procédé est faisable sans alimentation continue avec un ajout du
tiers corps au début (procédé HSBD, voir le Chapitre 4.3.4.3). En méme temps, il y a une valeur
F/V dite de transition ou le nceud stable des profils de composition extractive atteint la région
Xo: (F/V)y=1,2, & taux de reflux infini et la séparation est faisable a partir du triangle entier. Une
valeur maximale F/V n’existe pas en cas de nombre d’étage infini dans la colonne, car le nceud

stable reste toujours dans la région de destination.
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4.3.4.5.2 HBED-T : Analyse a taux de reflux fini ; effet du taux de reflux

A taux de reflux fini, le rapport d’alimentation a la méme influence sur les diagrammes
de profil de composition (Figure 4-13.) que dans le cas de taux de reflux infini. Il y a un rapport
d’alimentation de transition ((F/V)y) a chaque taux de reflux au-dessus du taux de reflux
minimal. La séparation est faisable dans la pratique quand le nceud stable des profils

d’extraction se situe dans la région de destination.

Avec I’apparition d’une frontiére extractive, une région infaisable apparait prés du cété A/E
(Figure 4-13.). Donc, la charge dans le bouilleur ne peut pas étre séparée en entier avec la
pureté du produit spécifiée. Le chemin de la composition du bouilleur est censé conduire vers la
direction A/E. Une coupe intermédiaire doit étre soutirée — sa quantité dépendant du taux de

reflux - en cours de la séparation (Figure 4-13.).

La région faisable diminue puis disparait quand on diminue le taux de reflux (Figure 4-14.). Le
taux de reflux est minimal quand la région faisable ne peut pas étre atteinte a partir de
I’azéotrope méme en le mélangant avec le tiers corps pur. (Rmin=4 a F/V=2.) Une valeur
maximale pour le taux de reflux ne peut pas étre trouvée, car la séparation est théoriquement

faisable a taux de reflux infini.

B
14 R=10

F/V=0,5

038 - Région faisable

AZM
06 |
0,4 7 \ AZ
02 - ’

0 —"’.\ T T T 1
E 0 02 04 06 08 1A E 0 02 04 06 08 1 A
a/ b/

Figure 4-13. HBED-T : Effet du taux d’alimentation sur la région faisable a taux de reflux fini
R=10eta a/ F/V=0,5; b/ F/V=2.
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B B R=5>Rwin~4
Région faisable R=50 17 EN=2
FIV=2 Région faisable

0,8 0,8
Az Profils d'extraction Az 4 Profils d'extraction
0.6 06 |

' Ligne du pré-mélange

0 02 04 06 08 1 , E O 02 04 06 08 1 A

Figure 4-14. HBED-T : Région faisable a F/V=2 et a a/ taux de reflux élevé (R=50) ; b/ taux de
reflux bas (R=5).

4.3.4.5.3 HBED-T : Etapes du procédé

Pour déterminer la séquence de la séparation, le chemin de la composition du bouilleur
doit étre connu en premier (Equation 4.5). Sachant que la composition du distillat souhaitée est
Xp=[0,005895 ; 0,9900 ; 0,004105] et la composition de I’alimentation est xe=[0 ; 0 ; 1], la
somme vectorielle des courants du distillat et de I’alimentation montre la direction du c6té A/E.
La composition du distillat xp (grace au nceud stable extractif qui ne bouge pas), F, D et X,
sont constants pendant la procédé, donc le chemin de la composition du bouilleur est droit en

cours de la production.

Le résumé de la procédé de séparation se voit dans le Tableau 4-2.

Tableau 4-2. Séparation en HBED-T dans une configuration de colonne de deux sections.

Az. minimal, tiers corps lourd, hétérogéne HBED-T
1%¢ étape | Chauffage de la charge jusqu’a ébullition =0 ; F=0
2°™ gtape | Purification =0 ; F>0
3™ étape | Soutirage du 1* produit (B) R<oo ; F>0
4°™ étape | Coupe intermédiaire R<o ; F=0

eme H
5™ étape '2I'iersp (r:%?g;td(aAr?s le résidu (E) R<eo; F=0

Une étape du chauffage est nécessaire en premier pour réaliser la séparation (R=c ; F=0). A la
fin de cet étape, la composition de téte se trouve prés de I’homoazéotrope. Ensuite, une
alimentation en tiers corps est appliquée en continu pour obtenir la composition du distillat
souhaitée (R=c0 ; F>0). Plusieurs possibilités existent pour cet étape. Soit un remplissage de la
colonne en tiers corps et ensuite introduire le tiers corps en continu soit on introduit le tiers
corps sans remplir la colonne avec le tiers corps. L’alimentation continue est obligatoire pour

casser la composition azéotropique en téte.
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Lorsque la composition est appropriée, un soutirage du distillat composé de la phase aqueuse du
décanteur a 298 K est fait, en continuant I’alimentation en tiers corps (R<ew ; F>0). Supposant
R=10 et F/V=2 pendant la séparation, le chemin de la composition du bouilleur arrive
théoriquement & x~=[0,17 ; 0,045 ; 0,785] (Figure 4-15.).

Lorsque la composition du bouilleur atteint la frontiere de la région faisable, une coupe
intermédiaire est soutirée sans alimentation continue en tiers corps jusqu’a ce que I’on arrive au
coté binaire A/E (R<w ; F=0).

A partir du mélange binaire A/E, le constituant A est distillé par distillation conventionelle et pur

E reste dans le bouilleur.

4.3.4.5.4 HBED-T : Vérification par simulation

Une simulation est exécutée avec Prosim Batch© (Figure 4-15.) pour vérifier la faisailité
de la séparation du processus HBED-T. Les spécifications : R=10 ; F/V=0,2 ; N=31 ; Ng=2
(premier plateau théorique dans la colonne) ; h-up=5 cm?®/plateau théorique ; Ch=4 | ;
Xch=[0,667; 0,333; 0] ; Q=1,5 kW ; F=225 mol/h ; Xe=[0 ; O ; 1]; Te=Tapu; Tpec=25°C ; by-
pass=87% (Le courant qui dépasse le décanteur dans ProsimBatch.). Le chemin de composition
du bouilleur avec deux profils de composition de colonne (a t,=0,25 h et a t,=2,00 h) sont

visibles sur la Figure 4-15.

B R=10
1 @®— Chemin du distillat simulé~ F/V=2

0,8 \\.Chemin du bouilleur simulé

0.6 1 hemin du bouilleur prédit

SNExr

Figure 4-15. HBED-T : Résultats de la simulation pour la vérification du procédé.

Sur la Figure 4-15., les profils simulés de colonne sont en accord avec les profils estimés de
méme que le chemin du bouilleur. La carte de courbe de profil peut é&tre appliquée pour la

prédétermination de la faisabilité du procéde.

A la fin de la séparation, 81,7 mol% du composant B (eau) est récupéré avec une pureté de
Xp=[0,0022 ; 0,9937 ; 0,0041].
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En comparant les résultats avec ceux du procédé HBED-I, on peut constater que les deux
procédés donnent presque les mémes taux de récupération et pureté du produit grace au nceud

stable et la localisation du profil de rectifiation (HBED-I) dans la région hétérogéne.

4.3.4.6 Etudes de la séparation dans une section d’extraction seule -
alimentation dans le décanteur (HBED-D)

Dans la distillation extractive discontinue hétérogene avec alimentation continue du tiers
corps dans le décanteur il n’y a qu’une section d’extraction (Figure 4-2.e). Les profils
d’extraction de composition liquide sont calculés vers le bas a partir d’une composition xo ne
considérant pas le bilan matiére en téte. C’est parce que le liquide sortant du décanteur vers la

colonne n’est pas mélangé avec le tiers corps, mais il est mélangé avant.
La détermination de la région X, est plus facile dans ce cas.

Le taux de reflux minimal est donné par la distribution des deux phases liquides a la
température du décanteur (voir I’Equation 4.6), et la distribution des phases dépend de
I’alimentation en tiers corps couplée a la vapeur sortante de la colonne. Un rapport
d’alimentation minimal et maximal peut é&tre observé comme le montre la Figure 4-16. La
composition de la vapeur ne se situe pas forcement dans la région hétérogene dans ce cas, car

I’alimentation du tiers corps peut I’y placer (Equation 4.10).
Wyl +Bxp =%+ 1% (4.10)

L’ ajout d’une trés grande quantité en tiers corps peut aussi conduire la composition avant
décanteur (xg) hors de la région liquide/liquide et alors la séparation en distillation extractive

discontinue hétérogene n’est plus valable.

Tpec = CSt.

B
R=0w
Xp,min=0,99 A\\

Région Xg

Enveloppe LL

Région X, Région y*
Région y*
Limite minimale

Limite maximale

Alimentation dans

E A le décanteur

Figure 4-16. HBED-D : Schéma pour la détermination du rapport d’alimentation en tiers corps.
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4.3.4.6.1 HBED-D : Analyse a taux de reflux infini ; effet du rapport
d’alimentation
Les diagrammes de profil d’extraction sont calculé a partir de la région x,, déterminée par
la composition souhaitée du distillat. A taux de reflux infini, il n’y a pas de soutirage de la
colonne et les profils d’extraction sont identiques a ceux calculés dans le cas de deux sections

(voir la Figure 4-8.).

I1'y a un nceud stable extractif (SNey) qui se déplace le long de la courbe d’univolatilité, puis
vers le sommet E en augmentant le rapport d’alimentation (voir la Figure 4-12.). La séparation
est faisable de n’importe quelle composition du bouilleur si le nceud stable se situe dans la

région de destination présentée sur la Figure 4-16.

Si le nceud stable se trouve dehors de la région x, parce que le rapport d’alimentation n’est pas
suffisamment éleve ((F/V)<[ (F/V),=0,89]), la séparation est faisable théoriquement avec une

grande quantité de I’ajout en tiers corps (voir la Figure 4-17.a).

Si le nceud stable se situe dehors de la région de destination, parce que le rapport d’alimentation
est trop élevé, la séparation peut étre faisable avec un nombre d’étages théoriques fini, et elle est
infaisable avec un nombre d’étage infini ((F/V)>[ (F/V)w2=5,0]). Au-dessus d’une valeur
maximale, la séparation est infaisable & partir de la composition azéotropique, car la région
faisable ne peut plus atteinte méme avec un pré-ajout en tiers corps dans le bouilleur (voir la
Figure 4-17.e).
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7 SNExtr
0 T T 1 T 1 0 T T T T T 1
E O 02 04 06 08 1 A E 0 02 04 06 08 1 A

c/ d/
B 1 Région Xg R=o0

(FV)r2<FIV=10

e/

Figure 4-17. HBED-D : Effet du rapport d’alimentation sur la région faisable a taux de reflux
infini ; a/ F/V=0,5<(F/V)y1 ; b/ FIV=0,89=(F/V)y1 ; ¢/ (FIV) 1n<FIN=2<(FIV)y ; d/ (FIV)
wr2=5 ; &/ FIV=10>(F/V)y .

134



IV. Distillation extractive discontinue hétérogéne dans une colonne de rectification

4.3.4.6.2 HBED-D : Analyse ataux de reflux fini

A taux de reflux fini, le rapport d’alimentation a la méme influence aux cartes de profil de
composition qu’il a dans le cas de taux de reflux infini (voir la Figure 4-17. et Figure 4-18.). Il
y a un rapport d’alimentation de transition ((F/V),) a chaque taux de reflux au dessus du
minimum et la séparation est faisable dans la pratique quand le nceud stable des profils

d’extraction se situe dans la région de destination, région X,.

B /xD:[O,005895 ;0,99 ; 0,004105 ] B /XD:[01005895 ;0,99 ;0,004105
1N\, Région % R=10 19 R=10
) FIV=2 80 F/V=0,5
08 08 - Reégion xg
Az4 Enveloppe LL; Az 4 Enveloppe LL; Tpe=25°C
0,6 0,6
0,4 - 0,4
02 - Région 02 |  Régionjifaisab
Infaisable 4 Région faisable
0 T T T T 1 0 T T T T T
E 0O 02 04 06 08 1 A E 0O 02 04 06 08 1 A

Figure 4-18. HBED-D : Effet du taux d’alimentation a R=10 et a a/ F/V=2 ; b/ F/V=0,5.

Une région infaisable apparait prés du c6té A/E en baissant la valeur du taux de reflux (Figure
4-18. et la Figure 4-19.). Par conséquent, la charge dans le bouilleur ne peut pas étre séparée en
entier avec la pureté du produit spécifiée. Le chemin de la composition du bouilleur est censé
conduire vers la direction A/E. Une coupe intermédiaire doit étre soutirée en cours de la

séparation — sa quantité dépend du taux de reflux.

B 1 5=[0,005895 ; 0,9900 ; 0,004105 ] B xp=[0,005895 ; 0,9900 ; 0,004105 ]
_ 1 . ~
Région X R=5 R=2
0,8 FIV=2 0.8 FIV=2
Az Enveloppe LL; Tpe=25°C Az . >\ Enveloppe LL; Tpe=25°C
0,6 0,6
0,4 04
02 Région 0,2
infaisable Région infaisable
0 ! o = : : : : ‘ O I . T T T T 1
E 0O 02 04 06 08 1 A E O 02 04 06 08 1A

Figure 4-19. HBED-D : Effet du taux de reflux a F/V=2 et a a/ R=5 ; b/ R=2.
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La région faisable diminue dans une maniére significative lorsqu’on applique des taux de reflux
plus bas (Figure 4-19.). Elle peut étre diminuée autant qu’elle ne peut pas étre atteinte a partir
de I’azéotrope méme en le mélangant avec le tiers corps pur. C’est pourquoi, un taux de reflux
minimal existe qui est Ryin=4 & F/V=2. Une valeur maximale pour le taux de reflux ne peut pas

étre trouvée, car la séparation est théoriquement faisable a taux de reflux infini.

4.3.4.6.3 HBED-D : Procédé de séparation

La séquence de la séparation est pareille au cas de deux sections (voir le Chapitre
4.3.3.4.3)). La seule différence qu’ici, il n’y qu’une section d’extraction, donc la région de
destination pour les profils d’extraction est la région x,, mais ce fait n’a pas d’influence a la

séquence de la séparation. Le résumé des étapes opératoires se voit dans le Tableau.

Jusqu’a présence on n’a pas réussi a simuler le procédé HBED-D avec le simulateur qui est a
notre disposition (Prosim Batch®©) pour vérifier la faisabilité.

Tableau 4-3. Séparation en HBED-T dans une configuration de colonne de deux sections.

Az. minimal, tiers corps lourd, hétérogéne HBED-D

1%¢ étape | Chauffage de la charge jusqu’a ébullition R=w ; F=0

2°™ étape | Purification R=o0 ; F>0

3™ étape | Soutirage du 1* produit (B) R<co ; F>0

4°™ étape | Coupe intermédiaire R<owo ; F=0
. eme H

5™ Gtape 2°™ produit (A) R<oo : F=0

Tiers corps dans le résidu (E)

4.3.5. Expérimentation dans une colonne pilote

4.3.5.1 But de la manipulation

Afin de valider la faisabilité de la séparation des azéotropes de température d’ébullition
minimale avec un tiers corps hétérogéne a composant lourd, une expérience a été réalisée dans

une colonne pilote a la pression atmosphérique.

Selon I’analyse de la faisabilité, la meilleure configuration de la colonne a été choisie, a savoir

en alimentant le tiers corps en cours d’opération en téte de la colonne.

Le mélange choisi est acétonitrile (AN) — eau (Wat) utilisant acétate de butyle (BuAc) comme

tiers corps.

Les échantillons ont été analysés par chromatographie phase gazeuse et la concentration de
I’eau par le méthode de Karl-Fischer. Le débit du distillat a été mesuré par « scaling ». L’erreur

relative des mesures est & peu pres de 5 %. Comme les constituants A et B sont présents en
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faible quantité dans le bouilleur et le constituant E en légére quantité dans le distillat, les

compositions sont déterminées avec une exactitude de quatre chiffres.

Les autres données comme les températures dans les sections différentes de la colonne, les

débits du reflux et le tiers corps, la température du bouilleur ont été enregistrés.

La pureté désirée au débit de distillat a été prescrite a une valeur de Xp jimite ear>0,9. Un taux de
reflux R=10 et un rapport d’alimentation convenable F/\V=0,65 ont été choisis et le chemin de la
composition du bouilleur a été déterminé a partir de I’analyse de faisabilité. Puis, une simulation
rigoureuse avec Prosim Batch©a été faite avec les parameétres expérimentaux (XN=10 + bac +
décanteur ; Tpe.=25°C ; p=1atm ; sans perte de charge ; Ch=96 mol ; xc,=[0,3233; 0,6767; 0] ;
Zh-up=1,5 | ; Q=1,5 kW ; F=102,8 mol/h ; xe=[0; 0; 1] ; Te=25°C ; R=10). La Figure 4-20.
montre le chemin de la composition du bouilleur et du distillat simulé. La séparation est
faisable, et une composition plus concentrée que Xpimite €N €au est obtenue au cours de la

simulation de la distillation.

Wat  Chemin du distillat simulé

14 / R=cc
Xp,dssirek—\  Limite de la région Xo FIV=0,65
08| :

XD, simulé

Chemin de bouilleur simulé

06 ':I IR et prédit 1 000 :aeéew
\/ ) Ligne de vapeur 0.8 o AN |
04~ N\ /. N 06 e Wat
) / : XDec 0.4 o BuAc
0,2 ’:: ﬁ' \ > 0,2 |
o ) N | | 0 -wnh— RRX 8 t[h]
BuAcO 02 04 06 08 1 AN 0 1 2 3 4

Figure 4-20. HBED-T : Séparation simulée.

Dans I’appareillage pilote utilisé pour mener les expériences, le bouilleur a une capacité de 20 |
qui est atteinte en 1,3 heures - a cause de I’alimentation continue de tiers corps (en supposant h-

up=1,5 | sans soutirage). Pendant ce temps (t=1,3h) £D.,,=165 ml peut étre produit.

4.3.5.2 Descriptif et schéma de I'installation

La Figure 4-21. décrit le schéma de I’appareillage utilisé pour mener I’expérience. A part
la colonne et ses accessoires, un chromatographe en phase gazeuse et un titrateur de Karl-
Fischer ont été utilisés pour I’analyse des échantillons. Les prélevements des données des

températures et le réglage des pompes et du chauffage ont été automatisés par un systéme
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FieldPoint / Lookout, National Instruments (FieldPoint gére la partie hardware et Lookout gére

la partie software du systéme.).

Le bouilleur chauffé (8) évapore le mélange a traiter. La vapeur qui arrive en haut de colonne
(7) est introduite dans le condenseur (4), un échangeur de chaleur a I’eau ou elle est condensée
en un liquide. Le liquide est ensuite introduit a travers un diviseur de reflux (9) (qui est appliqué
pour les prélevements (15)) dans le décanteur (5) ou il y a la possiblité du développement de
deux phases liquides. Dans le décanteur, la température du liquide est mésurée par un
thermomeétre (10). Le liquide est scindé en deux courants : I’un des courants (D) est soutiré (6)
et dirigé vers un bac de recette (11) - en cours de I’expérimentation, c’est la phase aqueuse (la
phase la plus lourde). L’autre courant circule dans un tuyau équippé avec un point de
prélevement (15) et est reflué dans la colonne - ici, la phase la plus l1égére — par une pompe (12).
Le liquide descend dans la colonne vers le bouilleur tout en échangeant de la matiére avec la
vapeur qui monte. Il y a une alimentation (3) du tiers corps (14) - par une pompe (13) - en téte
de la colonne pour faire la séparation du mélange azéotrope qui apparait en premier dans la téte.
Le procédé s’arréte lorsqu’une certaine condition est satisfaite, portant par exemple sur la
guantité récupérée dans un bac de distillat, la pureté dans un bac de distillat, la température dans
le bouilleur. Dans notre cas, la capacité limitée du bouilleur oblige a arréter la séparation

lorsque le bouilleur est plein.

4.3.5.3 Réalisation de la manipulation

Suivant les étapes opératoires prédeterminées pour un procédé HBED-T (voir le Tableau
4-2.), la manipulation est réalisée. Le bouilleur est rempli avec 3l de charge d’une composition
de xcn=[0,3233 ; 0,6767 ; 0] et est chauffé pendant 1 heure jusqu’a I’équilibre a taux de reflux
infini (1 étape). La composition en téte de la colonne & taux de reflux infini est (R=wx)
xp=[0,366 ; 0,634 ; 0] proche de I’azéotrope homogeéne AN / Wat. Dans une deuxiéme étape,
I’alimentation en tiers corps (F=0,35 I/min) est commencée a taux de reflux infini pour casser
I’azéotrope AN / Wat et pour obtenir deux phases liquides dans le décanteur. La phase
liquide/liquide s’est présentée dans le décanteur aprés 30 minutes et le soutirage du distillat est
affectué. Des prélévements ont été aussi réalisés : chaque 5 minutes afin de suivre I’évolution de
la composition en téte (du distillat et du reflux) en fonction du temps. Aprés 45 minutes, le
soutirage du distillat est terminé et I’expérimentation s’est arrétée. A peu prés 16 | de tiers corps
a été alimenté pendant la procédé remplissant le bouilleur et provoquant I’arrét de

I’expérimente.
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XXX
“h

Thbouilleur

1 — un indicateur de niveau
2 —un condenseur

3 — une alimentation du tiers corps
4 — un condenseur

5 — un décanteur

6 — un soutirage du distillat
7 — une colonne a garnissage
8 — un bouilleur

9 — un reflux diviseur

10 — un thermométre

11 — un bac collecteur

12 — une pompe a reflux

13 — une pompe a tiers corps
14 — un bac de tiers corps

15 — des zones d’échantillonage

Figure 4-21. HBED-T : Schéma de I’appareil pour la manipulation.
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4.3.5.4 Exploitation des résultats et conclusions

Les courbes présentées sur la Figure 4-22. montrent les températures dans le bouilleur, le
long de la colonne et en téte de colonne en fonction du temps, pendant la manipulation (Ttéte est
la température dans la téte, puis T1, T2 etc. sont les températures dans la colonne appoché vers

le bouilleur et finalement Thouilleur pour la température dans le bouilleur.).

A partir des courbes de température mesurée dans les différentes hauteurs de la colonne, les
évenements se passant au cours de la séparation peuvent étre suivis. Au début du diagramme de
la Figure 4-22., on voit que le mélange a séparer est introduit dans le bouilleur. La température
augmente vite dans le bouilleur jusqu’au point d’ébullion. Un peu apreés, la vapeur monte dans
la colonne et un état stationnaire se forme a peu prés aprés une heure. L’alimentation continue
fait continuellement augmenter la température dans le bouilleur (tiers corps lourd). Les deux
phases liquides apparaissent dans le décanteur aprés une demi heure. L’état dans la colonne était
a peu pres stationnaire. Lorsqu’il n’y a plus de deux phases dans le décanteur, la température

augmente et la manipulation s’arréte.

Le Tableau 4-4. et la Figure 4-23. montrent les résultats de I’analyse des échantillons prises au
cours de I’expérimentation. La séparation peut étre suivie en regardant les valeurs obtenues par

I’analyse (On a analysé la composition dans le bouilleur, en téte de la colonne et dans le reflux.)

T [°C] le mélange arrive dans la téte fin de la distillation
100 = Ttete
- — - - |"‘ J
80 / == —oon
i T Y
60 - - - — T3
alimentation ‘ T4
40 -
soutirage du distillat T
20 — - -T6
démarrage — — Thbouilleur
I
O I T T T T 1

0:00.00 0:25:00 0:50:00 1:1500 1:40:00 2:05:00 222959 254:59 t[hminsec]

Figure 4-22. HBED-T : Résultats de la manipulation. Evolution de la température en cours de

I’expérimentation.
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Tableau 4-4. Résultats de I’analyse des échantillons.

. Bouilleur Reflux Distillat
t [min]
Xu,AN Xu,wat Xu,BuAc Xo,AN Xo,wat Xo,BuAc XD,AN XD, wat XD,BuAc
0 R R - - R R R - -
60 - - - 0,3152 | 0,5469 | 0,1379 - - -

83 0,3258 | 0,4149 | 0,2593 | 0,3443 | 0,4424 | 0,2134 - - -

88 0,2908 | 0,3443 | 0,3648 | 0,3438 | 0,4190 | 0,2372 - - -

93 0,2463 | 0,2879 | 0,4658 | 0,3417 | 0,4558 | 0,2025 - - -

98 0,2103 | 0,1912 | 0,5985 | 0,3451 | 0,4983 | 0,1565 - - -

103 0,1651 | 0,1829 | 0,6520 | 0,3469 | 0,4680 | 0,1851 - - -

108 0,1457 | 0,1367 | 0,7176 | 0,3295 | 0,4559 | 0,2145 - - -

113 0,1305 | 0,0994 | 0,7701 | 0,2997 | 0,3700 | 0,3303 - - -

118 0,1178 | 0,0958 | 0,7863 | 0,2457 | 0,3252 | 0,4291 | 0,0979 | 0,9005 | 0,0017

123 0,0321 | 0,1168 | 0,8511 | 0,2262 | 0,2483 | 0,5255 | 0,1102 | 0,8880 | 0,0018

128 0,0994 | 0,0664 | 0,8342 | 0,2262 | 0,2606 | 0,5132 | 0,1099 | 0,8887 | 0,0014

133 0,0931 | 0,0481 | 0,8588 | 0,2170 | 0,2596 | 0,5234 | 0,0991 | 0,8998 | 0,0011

138 0,0848 | 0,0494 | 0,8659 | 0,2178 | 0,2492 | 0,5330 - - -

143 0,0807 | 0,0742 | 0,8452 | 0,2111 | 0,1979 | 0,5911 - - -

148 0,0770 | 0,0478 | 0,8752 | 0,2133 | 0,2233 | 0,5634 - - -

Watl %p=[0,093366 ; 0,901408 ; 0,005227

: - R=10
Chemin du distillat
08 - ° Eval
0,6 - Chemin du bouilleur 5
Y Chemin du reflux A
0,4 -

0,2+

0 ”” --‘\. ‘ I I I I
Buac 0 02 04 06 08 1 Ay

Figure 4-23. HBED-T : Résultats de la manipulation. Chemin du distillat, bouilleur et reflux.

On voit que la composition du bouilleur (marqué o sur la figure et m pendant I’étape de
production) part du c6té binaire AN/Wat du triangle et approche vers le sommet BUAc en cours
de la séparation. Elle reste dans la région faisable, et donc la pureté souhaitée est obtenue dans
le distillat (xp=[0,103 ; 0,894 ; 0,003]). Une récupération de 8,3 % en eau a été produite, qui est

68% de la valeur simulée.

Le chemin du reflux (marqué A sur la figure) doit suivre théoriquement I’enveloppe LL, comme

seule la phase organique est refluée pendant la séparation. Pourtant, une séparation de phases
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liquide-liquide précise n’a pas été réalisée dans la manipulation, parce que ni le temps de séjour,

ni la taille du décanteur n’était pas suffisant pour approcher I’état d’équilibre.

La manipulation a montré que la séparation est faisable dans une échelle pilote mais il faut faire
beaucoup attention a la phase refluée et essayer d’approcher dans le décanteur I’état d’équilibre
le plus vite possible. Lors de futures expériences, on pourrait par exemple atteindre plus
rapidement I’équilibre liquide-liquide a I’aide d’un décanteur sous-froidi ou une alimentation

supplémentaire remplacant le débit du reflux.

4.4. Conclusions

La séparation par distillation discontinue extractive hétérogene d’un mélange binaire
homoazéotropique a I’aide d’un tiers corps lourd formant un hétéroazéotrope binaire moins
volatil que I’azéotrope original, et ne formant pas I’azéotrope ternaire, est faisable dans une
colonne de rectification. Cing configurations ont été envisagés (HSBD ; HBED-B ; HBED-I ;
HBED-T ; HBED-D) dont trois sont faisables (HBED-I ; HBED-T et HBED-D) en pratique.

En effet, la séparation avec I’ajout du tiers corps directement dans la charge initiale et sans ou
avec alimentation en cours d’opération requiert un pré-mélange rédhibitoire du tiers corps pour
atteindre la région faisable, qui est dans ce cas de petite taille. La simulation confirme que le

taux de récupération est alors économiquement trop faible.

En alimentant le tiers corps en cours d’opération en téte, dans le décanteur ou au milieu de la
colonne, la faisabilité est contrainte par un taux de reflux minimal Ry, et un rapport
d’alimentation minimal (F/V) nin. En outre, il y a un nombre maximum d’étage dans I’éventuelle
section de rectification de facon a ne pas dépasser la conodale limite permettant d’obtenir la
pureté désirée au distillat. 1l y a un nceud stable des profils extractifs qui suit la courbe
d’univolatilitt du mélange a séparer en changeant le taux d’alimentation, semblable au cas

homogeéne.

L analyse de faisabilité et la simulation suggérent qu’il est préférable d’alimenter en téte ou
dans le décanteur pour avoir un meilleur taux de récupération. Les résultats des simulations ont
montré qu’un taux de récupération assez élevé (~70-80%) avec une haute pureté (~99% en

constituant B) peut é&tre obtenu en appliquant I’un de ces procédés.

Une expérience a été aussi réalisée pour vérifier la faisabilité de la séparation. Le processus
HBED-T a été appliqué et une pureté de 90% en constituant B a été obtenue comme résultat, a la

fin de la séparation.
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V. Conclusions and perspectives

Dans le contexte actuel de développement durable, la régénération des solvants devient de
plus en plus importante dans les procédés pour satisfaire les normes environnementales et aussi
pour des raisons économiques. La distillation est le procédé le plus performant en termes de
qualité des produits, malgré une consommation énergétique importante. Cependant, son usage

pour la régénération de solvant reste confidentiel.

Depuis plusieurs dizaines d’années de nombreuses études ont contribué & la mise au point de
procédés de distillation plus performants et capables de séparer les mélanges complexes
évoqués - comme la distillation extractive ou un tiers corps est alimenté en continu dans la
colonne au cours de I’opération. Mais ils se sont focalisés sur un mode opératoire continu,
adapté a la séparation de quantités importants et nécessitant souvent une succession de
colonnes. Grace aux travaux franco-hongrois des années 90, un nouveau champ d’application
s’est ouvert a la distillation en mode d’opératoire discontinu, adapté a la problématique de la

régénération de solvant et a celles rencontrées en chimie fine.

Ce travail a été dédié a I’étude de la distillation extractive discontinue dans une configuration de
colonne de rectification et dans une configuration de colonne de strippeur. J’ai envisagé
systématiquement la faisabilité de la séparation des mélanges binaires azéotropiques et ceux a
voltatilité voisine, chaque fois avec trois tiers corps différents : un léger, un intermédiaire ou un
lourd qui ne forment ni deux phases liquides, ni un nouvel azéotrope dans le systéme ternaire.
J’ai étudié aussi la séparation des azéotropes a température de bulle minimale avec un tiers

corps lourd qui forme un azéotrope binaire hétérogéne qui n’est pas la plus volatile du systéme.

Le Chapitre 1 a été consacré a présenter des notions théoriques et a I’analyse bibliographique

pour présenter I’état de I’art sur la distillation extractive discontinue.

Le Chapitre 2 a été dédié a I’étude de la distillation extractive discontinue homogene dans une
colonne de rectification. Une étude systématique a été présentée avec une analyse de faisabilité
détaillée pour la séparation des mélanges azéotropiques de point de bulle minimal avec un tiers
corps intermédiaire. Des séries de simulations et une expérimentation ont validé la faisabilité du
processus. En conclusion de ce chapitre, la méthodologie générale de I’analyse de faisabilité de
la distillation extractive discontinue homogéne dans une colonne de rectification a été rappelée.
Les résultats rassemblés dans une série de tableaux récapitulent pour chaque systéme (azéotrope
a minimum ou a maximum et volatilité voisine) et chaque configuration (alimentation initiale,

en pied, intermédiaire, en téte) les étapes opératoires et les parametres limitant.

Pourtant, il reste deux cas spéciaux non étudiés qui sont indiqués dans les perspectives : la
séparation des azéotropes a Twi, avec un tiers corps léger ou I’azéotrope est le plus léger dans le
systeme (UNsgy) et la séparation des azéotropes & Twax avec un tiers corps lourd ou I’azéotrope

est le plus lourd dans le systeme (SNgy).
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Le Chapitre 3 a presenté les résultats de I’étude de faisabilité de la distillation extractive
discontinue dans une configuration de colonne inverse. Une analyse de faisabilité a été
développée et présentée pour la séparation du mélange binaire azéotropique de point de bulle
maximal avec un tiers corps léger. Puis, une méthode pour envisager les autres cas a été
proposée. Parmi les onze cas possibles en théorie, nous n’avons pas étudié la séparation des
mélanges a faible volatilité relative avec un tiers corps intermédiaire qui n’a aucun sens pratique

et deux cas spéciaux évoqués auparavant.

Pour résumer I’analyse des huit cas différents, des tableaux récapitulatifs ont été présentés avec
des informations sur la faisabilité des séparations, les étapes opératoires et sur les parameétres
limitants. Enfin, une recommendation concernant la configuration de colonne a été proposée
pour la séparation de chaque systémes. Dans la majorité des cas, la configuration de

rectification a semblé une meilleure solution a appliquer.

Le Chapitre 4 a présenté les particularités de la distillation extractive discontinue hétérogéne
dans une colonne de rectification : lieu d’introduction du tiers corps dans la colonne et surtout
dans le décanteur ; conséquences sur la détermination de la composition a atteindre par un profil
de composition dans la colonne ; limitations sur le débit de reflux dans la colonne. Gréace a cela,
I’analyse de faisabilité a été réalisée pour la séparation des mélanges binaires de point de bulle
minimal avec un tiers corps lourd. Le cas de I’alimentation en téte de la colonne a ensuite été
validé par une expérimentation a I’échelle pilote qui a aussi mis en évidence au cours de
I’expérience I’absence d’équilibre liquide-liquide établie dans le décanteur. Ce procédé reste
imparfaitement étudié, notamment au niveau de I’influence de la politique de reflux sur la

faisabilité du procéde.

C’est pourquoi, je fais remarquer les perspectives des études suivantes dans le domaine de la

distillation extractive discontinue. Les perspectives d’études futures sont :
o d’étudier la faisabilité de la séparation des mélanges suivants :

o0 mélange azéotropique de point de bulle minimal avec un tiers corps lourd qui

n’est pas plus léger que la composition azéotropique

0 mélange azéotropique de point de bulle maximal avec un tiers corps léger qui

n’est pas plus lourd que la composition azéotropique.

e de valider expérimentalement la séparation dans une configuration de colonne de

strippeur.

o de développer grace aux tableaux récapitulatifs et a la méthodologie générale un logiciel

d’étude systématique de la faisabilité et des parametres opératoires limitant de la
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distillation extractive discontinue homogene dans une colonne de rectification ou de

strippeur.

e d’envisager les différents politiques de taux de reflux du procédé HBED sur la

faisabilité et la conduite du procédé.
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A.1. Définitions

Dans cette partie de la these, les expressions les plus importantes sont ressemblées et définiées

encore une fois. Une partie des notions ont été déja définis et rassemblés par Kiva et al., 2003.

e Azéotrope : un mélange dont les composition dans la phase liquide et vapeur en

équilibre sont pareilles a une température et pression donnée.

e Courbe d’isovolatilité : lieu des points dans I’espace de composition ou la volatilité

relative d’une paire de constituants est constante.

e Conodale (Ligquide-liquide tie line) : un vecteur de composition entre deux phases

liquides en équilibre.

e Constituant extrait : le constituant qui peut étre obtenu dans le produit (soit dans le

distillat soit dans la résidu) en premier.

e Diagramme de courbe de résidu : trajectoire des compositions des courbes de résidu
pour les différentes compositions initiales dans I’espace de composition d’un mélange

donné.
o Faisabilité marginale : le distillat spécifié est atteignable pendant au moins un instant.
o Faisabilité pratique : le distillat spécifié est produit avec un rendement significatif.

e Faisabilité : un procédé est faisable, si un profil de composition de colonne joint la
composition instantanée du bouilleur/bac de téte a celle du produit spécifié. Dans un cas
d’une section de colonne, un seul profil de composition doit connecter la composition
instantanée du bouilleur avec le distillat fixé. Dans le cas de deux section de colonne

avec chacune un profil de composition, les deux profils doivent se croiser.

o Frontiere de distillation : barrieres thermodynamiques des distillations
mulitconstituants a la méme maniére que les azéotropes dans la distillation binaire. Ils

coupent I’espace de composition en régions de distillation.

e Homoazéotrope : azéotrope ou la phase vapeur est en équilibre liquide-vapeur avec une

seule phase liquide.

o Hétéroazéotrope : azéotrope ou la phase vapeur est en équilibre liquide-vapeur avec

deux ou plusieurs phases liquide en équilibre liquide-liquide.

e Loi de Raoult: La loi de Raoult (Equation A.1) déclare que la tension de vapeur de

chaque constituant est proportionnelle a sa fraction molaire dans une solution idéale :

P =xP%T) (A1)
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ou la pression partielle P; du composé i au dessus d’une solution idéale est
proportionnelle & sa fraction molaire x; dans la solution et P;’ (T) est la pression de

vapeur saturante du compose i a la température de I’expérience.

Nceud : point singulier d’ou les courbes partent (nceud instable) ou arrivent (nceud
stable).

Point singulier : Racine de la dérivée du premier ordre d’un fonction. Les points
singuliers des équations de la courbe de résidu sont donnés par la solution x=y=0 et sont

les azéotropes et les corps purs.
Point pinch : point tel que chaque voisinage du point s’intersecte.

Région de destination : lieu des compositions a atteindre dans le distillat pour que le

procédé soit faisable.
Région X, : lieu des compositions x, & atteindre pour que la séparation soit faisable.

Région de rectification : région dans laquelle les profils de rectifications donnent la
pureté désirée au cours de la distillation pendant au moins un instant. Quant il y a deux
sections dans la colonne, les profils extractifs doivent atteindre cette région pour

atteindre le distillat approprie.

Région extractive : région dans laquelle les profils extractifs peuvent atteindre la pureté

désirée en cours de la distillation pendant au moins un instant.

Région faisable : région pour la composition de bouilleur d’ou le distillat spécifié est

atteignable pendant au moins d’un instant.

Région basique de distillation : série des compositions liquides dans I’espace de
composition qui correspond a une famille des courbes de résidu avec des point initiaux

et finaux communs.

Selle: point singulier ou des courbes arrivent puis partent. Les séparatrices commencent
ou terminent par un point de selle. Toutes les autres courbes ont des courbures

hyperboliques dans le voisinage des points de selle.

Séparatrice : Lieu des points de bifurcations des équations différentielles, i.e. points ou
une perturbation infinitésimale cause le changement d’au moins un point d’intégration.
Une séparatrice peut étre stable ou instable selon que les solutions dans son voisinage

arrivent ou partent en convergeant la valeur du paramétre indépendant a I’infini.

Tiers corps : un agent de séparation aussi appelé entraineur ou solvant.
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e \Volatilité relative : La volatilité relative (o) d’un constituant i par rapport a un
constituant j est définie par le rapport des compositions molaires vapeur y* en équilibre

avec le liquide x selon I’Equation A.2 :
y'i

Xi

yV

Xj

A.2. Choix du tiers corps

o = (A2)

Plusieurs chercheurs ont envisagé I’un des points les plus importants part de la séparation

en distillation extractive : le choix du tiers corps.

Laroche et ses collaborateurs ont envisagé différents systémes et proposé la procédure

séquentielle suivant pour choisir le tiers corps le plus adéquat (Laroche et al., 1991) :

1. 1l est préférable que le tiers corps ne forme pas un azéotrope avec un constituant du

mélange a séparer.

2. Le calcul des courbes d’univolatilités permet d’évaluer rapidement le constituant ou

I’azéotrope qui sera soutiré dans le bac de recette.

3. Les tiers corps lourds doivent idéalement favoriser le soutirage des constituants initiaux

Iégers ou lourds dans la téte de la colonne

4. Les tiers corps légers doivent idéalement favoriser le soutirage des constituants initiaux

constituants légers ou lourds dans le pied de la colonne
5. Tous les tiers corps intermédiaires sont des candidats possibles.

Cette procédure développée pour les procédés de distillation continus écartent cependant de

nombreux tiers corps possibles pour les procédés de distillation discontinus.

Rodriguez-Donis et ses collaborateurs (Rodriguez-Donis et al., 2001ab) ont publié les régles
exhaustives de sélection le tiers corps pour séparer un mélange binaire en distillation
discontinue homogéne et hétérogéne non extractive. lls ont aussi déterminé la relation entre
faisabilité et la topologie de la carte de courbe de résidu. Leurs résultats peuvent étre appliquer

dans la distillation extractive discontinue aussi en respectant la définition des procédés.

Ils ont suivi la classification de Matsuyama et Nishimura (voir plus loin, dans le Chapitre
A.3.1). lls ont envisagé 125 diagrammes de résidu avec I’approche que les frontiéres de la
distillations sont des droits. Quatre conditions ont été déterminées pour le choix des tiers corps

homogeénes possibles :

1. aucune formation de nouvel azéotrope
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2. il y a un azéotrope de point de bulle minimal entre le tiers corps et I’un des deux

constituants

3. il y a un azéotrope de point de bulle maximal entre le tiers corps et I’un des deux

constituants
4. il existe un azéotrope ternaire.

Les résultats de leurs études sont résumés dans des tableaux dans lesquels toutes les regles sont
montrées pour constater la faisabilité de la séparation d’un systeme ternaire. (Dans notre
mémoire on suppose qu’il n’y a aucune nouvelle formation d’azéotropie - a I’origine de la
définition de la distillation extractive -, donc les trois conditions 2 ; 3 et 4 ne doivent pas étre

prise en considération.).

Ensuite, ils ont étudié le choix du tiers corps pour la distillation extractive hétérogéne
(Rodriguez-Donis et al., 2003). Ajout d’un tiers corps peut conduire a un diagramme ternaire
avec une région hétérogene et un hétéroazeotrope binaire. L’hétéroazéotrope est un point de

selle s’il montre les comportements thermodynamiques suivants :

1. le tiers corps induit une forte déviation positive de loi de Raoult avec un des

constituants originaux menant a la formation d’un azéotrope hétérogéne binaire.

2. le tiers corps forme un mélange binaire idéal ou il montre une déviation négative de loi

de Raoult sans formation d’azéotrope avec I’autre composante clé.

Si la condition 1 concerne le constituant A et la condition 2 le constituant B, alors la volatilité
relative naturelle augmente a I’addition du tiers corps hétérogene. La condition 1 pourrait se
produire si le tiers corps a une différence de polarité importante avec le constituant A et leurs
températures d’ébullition sont proches. Tandis qu’il y a deux critéres qui peut satisfaire la
condition 2 : soit le tiers corps est choisi parmi la méme série chimique homologue que le
constituant B, soit il est chimiquement indifférent du composant B, mais ils ont une différence

d’ébullition élevée de la température afin d’éviter la formation d’un azéotrope entre eux.

Pour la séparation des mélanges binaires aqueux-organiques, beaucoup de tiers corps faisables
peuvent étre trouvés qui démixtent avec I’eau. Pour la séparation des mélanges organiques,
I’eau est souvent un candidat prometteur. Pour pouvoir choisir le tiers corps approprié, Les

étapes suivantes sont nécessaires a faire:

o || faut regarder les coefficients d’activité dilués infini des constiutants pour les tiers

corps candidates (y"; et y*,).

e |l faut choisir les tiers corps de la méme série homologue en premier, puis dans I’ordre

de polarité baisée : amines ; alcohols ; esthers ; ketones ; aromatics ; paraffins.
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e |l faut calculé la valeur de y*1/y”, et mettre les tiers corps en ordre selon cette valeur.

Celui qui a la plus haute valeur et y*1/y*,>1, il garde la volatilité du constituant 1 la

plus.

¢ || faut savoir ou la courbe d’univolatilité des consitituants originaux arrive et déterminer

I’ordre de volatilité. 1l y a des cas ou I’ordre naturelle change a I’ajout du tiers corps

(par example : eau / acétonitrile + hexylamine).

Le Perry’s Chemical Engineer’s Handbook propose un certain nombre de criteres pour la

sélection du tiers corps en deux étapes (Perry et Green, 1984).

e FEtude des interactions chimiques (groupes fonctionnels ou famille chimique).

0]

Les séries homologues : Le tiers corps candidat peut étre un homologue de

point de bulle plus élevé que les constituants du mélange a séparer.

Charte du Robbins: Selon cette charte, le tiers corps devra donner une
déviation positive (ou non) de la loi de Raoult (pouvant conduire a la formation
d’un azéotrope de température de bulle minimale) pour le constituant souhaité

dans le distillat et une déviation négative (ou non) pour I’autre constituant.

Les liaisons hydrogéne : il est souhaitable d’avoir une liaison hydrogéne entre
le tiers corps et le constituant lourd a enlever au pied de la colonne, ou de ne
pas avoir de liaison hydrogéne avec le constituant a enlever en téte de la

colonne.

La polarité : le tiers corps doit présenter une polarité plus élevée qu’un

constituant ou une polarité plus faible que I’autre constituant.

¢ Identification des tiers corps individuels.

o Latempérature de point de bulle : le point de bulle des tiers corps candidats doit

étre supérieure d’au moins 30 a 40°C de celle des constituants originaux pour
assurer la non-volatilité du tiers corps. Cela aussi conduit probablement a la non

formation un azéotrope avec les constituants du mélange.

Sélectivité a dilution infinie : on classe les tiers corps candidats par leurs
sélectivités a dilution infinie.

La volatilité relative : on classe les tiers corps candidats selon I’augmentation

de la volatilité relative des constituants originaux en présence du tiers corps.

A partir de tous ces travaux, Gerbaud et ses collaborateurs ont développé, puis automatisé une

méthode pour la sélection du tiers corps, pour la séparation des mélanges binaires par
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distillation (Gerbaud et al., 2006). lls ont développé un progiciel RegSolExpert® qui

systématise les étapes suivantes pour le choix du tiers corps :

e analyser le mélange binaire a traiter selon les constantes d’équilibre et la volatilité

relative : idéal, azéotrope, volatilité voisine)

o calculer la composition exacte de I’azéotrope éventuel

e étude de sensibilité a la pression (possibilité de la séparation en pressure-swing)

e sélection du tiers corps :

0]

(0]

les constituants solids ne sont pas considérés.

classement en fonction de la différence de point de bulle entre le tiers corps et

les constituants a séparer.

étude de I’affinité chimique entre le tiers corps et les constituants a séparer pour

classer les tiers corps en groupes chimigques.
détermination des points singuliers, des frontiéres des systémes ternaires A/B/E.
classement des systémes ternaires selon la classification de Serafimov.

comparaison de chaque systéme ternaire avec les 224 régles de faisabilité

publiées.
rejet ou acceptation du tiers corps comme candidat possible.

affichage du ou des modes opératoires correspondant a la régle de faisabilité

satisfaite par un tiers corps donné.

A.3. Classification des réseaux de courbes de résidu

L’ analyse des propriétés topologiques des réseaux de courbes de résidu pour les systémes

ternaires conduit a 125 réseaux différents (Matsuyama et Nishimura, 1977, Matsuyama, 1978,

Hilmen et al., 2002, Kiva et al., 2003). Plusieurs classifications paralléles des diagrammes

ternaires existent selon la stabilité et I’existence d’azéotropes (Matsuyama et Nishimura, 1977),

selon les températures d’ébullition (Peterson et Partin, 1997, Perry et Green, 1997) ou les types

de régions de distillation basiques (Hilmen et al., 2002). Parmi les 125 réseaux topologiquement

possibles, plus de la moitié n’ont pas été identifiés a des systemes réels (Kiva et al., 2003).
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A.3.1. Classification des courbes de résidus ternaires par Matsuyama et

Nishimura (Matsuyama et Nishimura, 1977)

Elle décrit le diagramme en fonction de I’existence et de la stabilit¢ de points
azeotropiques dans le diagramme ternaire L — I — H; L (Low) étant le constituant pur avec la
température d’ébullition la plus basse; | (Intermediate) étant le constituant pur avec la
température d’ébullition intermédiaire ; H (Heavy) étant le constituant pur avec la température
d’ébullition la plus haute. Elle est de la forme xyz-Q avec x : relative au binaire L / 1, y : relative

au binaire 1 / H ; z : relative au binaire H/ L ; Les valeurs de x,y,z sont :

0 (pas d’azéotrope)
e 1 (azéotrope T, nceud instable (UN))
o 2 (azéotrope Twi, point de selle (S))
e 3 (azéotrope Twax Nceud stable (SN))
e 4 (azéotrope Tyax point de selle (S))
Q : présence d’un azéotrope ternaire prend la valeur :
e absent
e m (azéotrope ternaire Ty, nceud instable (UN))
o M (azéotrope ternaire Tyax Nceud stable (SN))

e S (azéotrope ternaire Ty, point de selle (S)).

A.3.2. Classification des courbes de résidu ternaires par Serafimov (Hilmen et
al., 2002)

Méme si tous les diagrammes classifiés soient topologiquement et thermodynamiquement
faisable, leur occurence en nature est limitée par la probabilité de certaines combinaisons des
interactions moléculaires. Savoir I'occurence des différentes classes permet d’exclurer les
classes de diagramme rares ou improbables de la considération. Serafimov, 1968 a analysé
I'occurence de différents types de diagrammes de liquide-vapeur, ensuite Reshetov, 1998 fait
une étude semblable pour 1609 mélanges basés sur des données thermodynamiques éditées
entre 1965-1988. Dans cette mémoire les quatres premiers cas (encadré sur la Figure A-1.) sont
étudiés en détail dont couvre 30% des systémes ternaires azéotropiques existants dans la base de

donnée. A part de ces groupes, la classe 2.0-2b est aussi étudiée dans le Chapitre 4.
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Figure A-1. Cellules élementaires dans la classification de Serafimov avec leur occurence

physique basé sur le statistique de Reshetov pour les systémes ternaires.

A.4. Parameétres thermodynamiques des systemes envisagés

Les parameétres thermodynamiques des systemes envisagés présentés dans les Tableaux
A.1-A.10 (les parametres NRTL et les coefficients d’ Antoine) proviennent de la série de Vapour-

Liquide Equilibrium Data Collection, Gmehling et al.,1979, excepté les données suivantes :

e Les parametres NRTL ont été calculés a partir de UNIFAC pour les mélanges binaires
suivants: CHCI; / 2-CIBu; Toluéne / EtsN; CHCIl; / BuAc; Etylbenzéne / 4-
Méthyleheptane ; Chlorobenzéne / 4-Méthyleheptane.

e Les paramétres NRTL ont été régressé a partir de données expérimentales pour le
mélange ternaire suivant : Acétonitrile / Eau ; Acétonitrile / Acétate de Butyle ; Eau /

Acétate de Butyle.
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Tableau A-1. Ethanol (C,HsO), (A) / Eau (H;0), (B) / Méthanol (CH,0), (E).

Nom Point de bulle Constantes d’Antoine
[°C] A B C
Ethanol (A) EtOH 78,3 8,11220 | 1592,864 | 226,184
Eau (B) Wat 100,0 8,07131 | 1730,630 | 233,426
Méthanol (E) MeOH 64,7 8,08097 | 1582,271 | 239,726
Azéotrope [0,898; 0,102; 0] Az 78,2
B ! Parametres d’interaction binaire NRTL
05 Aij [cal/mol] | Aji [cal/mol] alphaij
EtOH - Wat -114,8438 1376,3536 0,2983
EtOH-MeOH | 376,2667 | -327,9991 0,3057
o4 Wat - MeOH 845,2062 -253,8802 0,2994

0,2

azéotrope de point de bulle minimum, tiers corps léger

Tableau A-2. Acétate de Méthyle (C3HgO,), (A) / Cyclohexane (CsHy,), (B) / Tétrachlorure de

carbone (CCly,), (E).

Nom Point de bulle Constantes d’Antoine
[°C] A B C
Acétate de Méthyle (A) MeAc 56,9 7,41791 | 1386,51 247,853
Cyclohexane (B) CH 80,7 6,85146 | 1206,47 223,136
Tétrachlorure de carbone (E) CCl4 76,6 6,87926 | 1212,021 | 226,409
Azéotrope [0,770; 0,230; 0] Az 56,3
B 1 Paramétres d’interaction binaire NRTL

o8 Aij [cal/mol] | Aji [cal/mol] alphaij

MeAc - CH 588,5211 455,9006 0,2953

MeAc - CCl4 173,3082 175,3669 0,3013

04 Az CH - CCl4 -570,815 696,57 0,3048

0,2

0

0 02 04 06 08 1

azéotrope de point de bulle minimum, tiers corps intermédiaire
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Tableau A-3. Méthanol (CH,O), (A) / Toluéne (C;Hsg), (B) / Triéthylamine (CsHisN), (E).

Nom Point de bulle Constantes d’Antoine
[°C] A B C
Méthanol (A) MeOH 64,7 8,08097 | 1582,271 | 239,726
Toluéne (B) TOL 110,6 6,95087 | 1342,310 | 219,187
Triéthylamine (E) Et3N 88,8 6,89890 | 1251,800 | 222,000
Azéotrope [0,879; 0,121; 0] Az 63,8
B Parametres d’interaction binaire NRTL
v Aij [cal/mol] | Aji [cal/mol] alphaij
’ MeOH - TOL 907,825 1025,08 0,4315
o8 MeOH - Et3N -642,811 1272,826 0,2793
04 TOL - Et3N 348,946 -255,684 0,2876
02 Az
o b azéotrope de point de bulle minimum, tiers corps intermédiaire
E 0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 A

Tableau A-4. Acétone (CsHgO), (A) / Méthanol (CH,0), (B) / Eau (H,0), (E).

Nom Point de bulle Constantes d’Antoine
[°C] A B C
Acétone (A) Ac 56,1 7,11714 | 1210,595 | 229,664
Meéthanol (B) MeOH 64,5 8,08097 | 1582,271 | 239,726
Eau (E) Wat 100,0 8,07131 | 1730,630 | 233,426
Azéotrope [0,790; 0,210; 0] Az 55,4
B ! Parametres d’interaction binaire NRTL
o8 Aij [cal/mol] | Aji [cal/mol] alphaij
Ac - MeOH 184,7013 222,6450 0,3084
Ac - Wat 665,9208 | 1210,0131 0,5365
04 MeOH - Wat -233,2702 856,9393 0,3008
0,2 Az
o — azéotrope de point de bulle minimum, tiers corps lourd
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
E A
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Tableau A-5. Eau (H,0), (A) / Ethyléne diamine (C;HgNy), (B) / Méthanol (CH40), (E).

Nom Point de bulle Constantes d’Antoine
[°C] A B C
Eau (A) W 100,0 8,07131 | 1730,630 | 233,426
Ethyléne diamine (B) EDA 116,9 8,09831 | 1893,720 | 245,676
Méthanol (E) MeOH 64,1 8,08097 | 1582,271 | 239,726
Azéotrope [0,400; 0,600; 0] Az 119,7
B 1 Paramétres d’interaction binaire NRTL
ol Aij [cal/mol] | Aji [cal/mol] alphaij
’ 1 W - EDA 405,2436 -1012,6319 0,7907
06 Az W - MeOH 845,2062 -253,8802 0,2994
04 | EDA - MeOH -1290,3603 524,6258 0,3087
0,2 1
o azéotrope de point de bulle maximum, tiers corps léger
E 0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 A

Tableau A-6. Chloroforme (CHCIs), (A) / Acétate d’Ethyle (C4HgO,), (B) / 2-Chlorobutane
(C4HJCI), (E).

Nom Point de bulle Constantes d’Antoine
[°C] A B C
Chloroforme (A) CHCI3 61,7 6,95465 | 1170,966 | 226,232
Acétate d’Ethyle (B) EtAc 77,1 7,10179 | 1244950 | 217,881
2-Chlorobutane (E) 2CIBu 68,1 6,88177 | 1190,334 | 229,068
Azéotrope [0,1362; 0,8638; 0] Az 77,8
B Parametres d’interaction binaire NRTL
os Az Aij [cal/mol] | Aji [cal/mol] alphaij
' CHCI3 - EtAc 375,569 -619,982 0,8704
" CHCI3 - 2CIBu 857,97 -595,47 0,2216
04 EtAc - 2CIBuU 16,088 118,613 0,3007
0,2
P ee——— azeotrope de point de bulle maximum, tiers corps intermédiaire
E A
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Tableau A-7. Acétate de Méthyle (C3HgO,), (A) / Chloroforme (CHCI3), (B) / Acétate de Butyle

(CeH1202), (E).

Nom Point de bulle Constantes d’ Antoine
[°C] A B C
Acétate de Méthyle (A) MeAc 57,1 7,06524 | 1157,630 219,726
Chloroforme (B) CHCI3 61,1 6,95465 | 1170,966 226,232
Acétate de Butyle (E) BuAc 126,0 7,02845 | 1368,500 | 204,000
Azéotrope [0,354; 0,646; 0] Az 64,7
B ! Séparatrice Paramétres__d’interaction p!naire NRTL _
o5 Aij [cal/mol] | Aji [cal/mol] alphaij
MeAc - CHCI3 -664,0226 324,7382 0,3051
06 MeAc - BUAc 640,6508 -470,5479 0,3049
04 CHCI3 - BuAc -24,1383 -291,4198 1,9842

0,2

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1

azéotrope de point de bulle maximum, tiers corps lourd

Tableau A-8. Chlorobenzéne (C¢HsCl), (A) / Etylbenzéne (CgHig), (B) / 4-Méthyleheptane

(CgHas), (E).

Nom Point de bulle Constantes d’ Antoine
[°C] A B C
Chlorobenzéne (A) CIB 132,0 6,97810 | 1431,050 | 217,560
Etylbenzéne (B) EtB 136,2 6,95719 | 1424,255 | 213,206
4-Méthyleheptane (E) 4MeH 117,7 6,90065 | 1327,661 | 212,568
B L Parametres d’interaction binaire NRTL

08 | Aij [cal/mol] | Aji [cal/mol] alphaij

CIB - EtB 367,7079 -307,806 0,3076

08 CIB -4MeH 737,712 -257,48 0,24575
04+ EtB -4MeH 337,309 -77,905 0,28501

0,2 4

0

E

0 02 04 06 08 1

A

volatilités voisines, tiers corps léger
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Tableau A-9. Heptane (C;Hs¢), (A) / Toluene (C;Hs), (B) / Chlorobenzéne (CsHsCl), (E).

Nom Point de bulle Constantes d’ Antoine
[°C] A B C
Heptane (A) HEP 98,4 6,89385 | 1264,370 | 216,636
Toluéne (B) TOL 110,7 6,95464 | 1344,800 | 219,482
Chlorobenzene (E) CIB 132,0 6,97810 | 1431,050 | 217,560
B Parameétres d’interaction binaire NRTL
. Aij [cal/mol] | Aji [cal/mol] alphaij
' HEP - TOL -30,576 268,3335 0,2986
06 HEP - CIB -66,7486 552,4642 0,2994
04 TOL - CIB -403,0543 479,8916 0,3042
0 volatilités voisines, tiers corps lourd
E 0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 A

Tableau A-10. Acétonitrile(C,H¢O), (A) / Eau (H,0), (B) / Acétate de Butyle (CH,0), (E).

Nom Point de bulle Constantes d’Antoine
[°C] A B C
Acétonitrile (A) AN 81,5 7,07350 | 1279,200 | 224,010
Eau (B) w 100,0 8,07131 | 1730,630 | 233,426
Acétate de Butyle (E) BuAc 126,0 7,02845 | 1368,500 | 204,000
Azéotrope [0,674; 0,326; 0] Az 76,6
Hétéroazéotrope[0; 0,728; 0,272] HAz 91,6
Parametres d’interaction binaire NRTL
B * N Ligne du vapeur L/LIV Aij [cal/mol] | Aji [cal/mol] alphaij
o AN - W -236,4 1796,4 0,1
’ &\\ nveloppe LL: AN - BUAc 1710,94 -1180,02 0,1
Ry \ Toe=25°C W - BuAc 4696,44 -1114,22 0.1
04 -\ Az Paramétres d’interaction binaire NRTL
02 " AN L/L ; 25°C | Aij [cal/mol] | Aji [cal/mol] alphaij
, AN - W 440,83 865,18 0,2
o oz 04 o8 08 1 AN - BuAc -212,12 -177,67 0,2
E A W - BUAc 2865,4 477,67 0,2
azéotrope de point de bulle minimum, tiers corps lourd,
hétérogene
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Résumé

La thése est consacrée a I’analyse de faisabilité systématique de la séparation des
mélanges binaires azéotropiques (de point d’ébullition minimale et maximale) et ceux a faible
volatilité relative en distillation extractive discontinue dans une configuration de colonne de
rectification et dans une configuration de colonne de strippeur. Des tiers corps léger,
intermédiaire et lourd sont appliqués pour la réalisation de la séparation dans chaque cas. La

distillation extractive hétérogéne discontinue avec un tiers corps lourd est aussi étudiée.

Des méthodologies générales d’étude de faisabilité sont présentées sous la forme
d’organigrammes pour ces procédés dans la configuration d’une colonne de rectification et

d’une colonne de distillation inverse (strippeur).

Des tableaux récapitulatifs contiennent tous les résultats obtenus dans I’analyse de faisabilité,

notamment les conditions de faisabilité, les paramétres limitants et les étapes opératoires.

Plusieurs points clefs de I’analyse de faisabilité sont validés par des résultats expérimentaux et

par simulation.

Mots clés : distillation extractive discontinue ; tiers corps ; azéotrope ; faisabilité ; colonne de

distillation inverse, colonne de rectification.

Abstract

This thesis deals with the systematic feasibility analysis of the separation of minimum-boiling
azeotropes, maximum-boiling azeotropes and the low relativ voltatility mixtures in batch
extractive distillation in a rectifier and in a stripper. Light, intermediate and heavy entrainers are
applied in each case to realise the separation. Moreover, batch heterogeneous extractive

distillation with heavy entrainer is studied here.

General feasibility methodology is developped for the rectifier and for the stripper presented in

organigrammes.

Summarized tables show all the results provided by the feasibility analysis, namely, the

feasibility conditions, the limiting operational parameters and the separation sequence.
The main results of the feasibility analysis are justified by simulations and experiments.

Keywords : batch extractive distillation; entrainer ; azeotrope ; feasibility ; stripping column,

rectifying column.
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