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Szakaszos extraktiv és reaktiv desztillacio kdzéptartélyos oszlopban

Osszefoglalas :

Jelen doktori értekezés két hibrid mivelet, a szakaszos extraktiv desztillacio (SzED) és a
szakaszos reaktiv desztillacié (SzRD) részletes megvaldsithatosagi vizsgalatdt mutatja be.
Mindkét eljaras fontos szerepet tolt be a mtiveletintenzifikalas terén. Az értekezes elso felében
bemutatjuk, hogy maximalis forraspontl azeotrop elegy elvélasztasa kozbensé forrasponti
konfiguracidval, a forditott betaplalasi SzED konfiguracidéval nagyobb hatékonysagu
elvalasztas érheté el. Az (j konfiguracio alkalmazasa azon rendszerek esetén igéretes,
amelyekben az oldoszer illékonyabb az azeotrop 0sszetételii elegynél. Mindkét konfiguraciora
beéutatjuk a kereskedelmi szoftverrel (ChemCAD) végzett érzékenységi vizsgalatok
eredmanyeit, és a SZED konfiguracié megvaldsithatdsagat kisérletileg is igazoljuk.

A dolgozat masodik része a SzRD vizsgalatara Kiépitett altalanos maddszertant mutatja be.
Részletezi a reaktiv modellegyenletek levezetését és azok egy lehetséges megoldasi
algoritmusat. A kidolgozott modszer soran egyetlen egyensulyi reakciot tételezink fel a
folyadékfazisban. A kapott reaktiv modellegyenletek kifejezik a folyamat hajtGerejét,
hasonloan a Lelkes et al. (1998) altal, nemreaktiv SzED konfiguracidk vizsgalatara, publikalt
egyenletekhez. Az U0j és a kordbban publikalt egyenletek kombinéciéjaval hibrid
konfiguraciok is vizsgalhatova valnak. Két reaktiv rendszer vizsgalata mutatja a kidolgozott
modszertan alkalmazasat: etil-acetdt metanolos ateszterezése és etil-acetat elGallitasa
észterezéssel. A megvaldsithatdsagi vizsgalat fébb eredményeit dinamikus szimuléaciokkal
(ProSimBatch) tamasztjuk ala.

kulcsszavak: desztillacio; megvaldsithatdsagi vizsgalat; szakaszos reaktiv desztillacio;
egyensulyi reakcid; szakaszos extraktiv desztillacio; szakaszos rektifikalo; kozéptartaly




Distillation discontinue extractive et reactive dans une colonne avec un bac
intermédiaire

Résume :

La these est consacrée a I’étude de deux procedés hybrides importants du point de vue de
I’intensification des procédés : la distillation extractive discontinue (DED) et la distillation
réactive discontinue (DRD). La faisabilité de la séparation d’un mélange azéotropique a
maximum a été montrée en utilisant un solvant intermédiaire dans une configuration
traditionnelle de la DED. Une nouvelle configuration avec une alimentation inversée est
présentée et sa plus grande efficacité a été prouvée. Une méthode de faisabilité générale est
développée dans la deuxiéme partie de la these pour la DRD. La déduction des équations du
modele et un algorithme pour les résoudre sont présentés. La nouvelle méthodologie a été
validée sur deux systéemes réactifs. Les résultats ont été validés par des simulations dans les
deux cas et expérimentalement pour la DED.

mots clés: distillation; étude de faisabilité ; distillation réactive discontinue ; réaction
équilibrée ; distillation extractive discontinue ; modélisation

Batch extractive and reactive distillation in middle vessel column

Abstract:

The present thesis deals with two hybrid processes from the viewpoint of feasibility: batch
extractive distillation (BED) and batch reactive distillation (BRD). Both processes are
important from the viewpoint of process intensification. Separation of a maximum boiling
azeotrope with intermediate boiling entrainer and the traditional BED configuration is found
feasible, in the first part of the thesis. A novel configuration of BED, namely the inversed-fed
BED (IBED), is also proposed. The IBED configuration is found more efficient for the
studied mixture than the traditional one. IBED process is a promising separation configuration
for those systems that apply more volatile entrainer than the azeotropic composition.
Feasibility analyses are performed for both configurations with commercial simulator
(ChemCAD). Feasibility of the BED configuration is validated experimentally, as well.

A general feasibility method of BRD is presented in the second part of the thesis. The
derivation of the reactive model equations and a solution algorithm are presented. The
developed method deals with a single equilibrium limited reaction in liquid phase. The
derived reactive model equations express the driving force of the process, just like in the case
of non-reactive BED published by Lelkes et al. (1998). Combination of the new and the
earlier published systems can be used for investigating hybrid column configurations. The
feasibility methodology is validated on two reactive systems: transesterification of ethyl
acetate with methanol, and production of ethyl acetate with esterification. The main results of
the feasibility methodology are validated with dynamic simulation runs (ProSimBatch).

keywords: distillation; feasibility study; batch reactive distillation; equilibrium limited
reaction; batch extractive distillation; modelling
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INTRODUCTION

Dans tous les secteurs d’activité et surtout dans I’industrie chimique la préservation de
I’environnement est de plus en plus importante. L’industrie chimique a un impact important et
permanent sur I’environnement. Les procédés chimiques sont consommateurs d’énergie et de
matiére premiére. Une partie significative de I’impact environnemental vient de ces deux besoins
parce qu’il faut produire I’énergie des procédés et régénérer des produits notamment les solvants.
Ces besoins peuvent étre diminués par I’intensification des procédés existants ou par le
développement des nouveaux procédés propres.

L’intensification des procédés peut étre définie comme une stratégie qui vise a réduire le ratio
taille des équipements/capacité de production. Elle a donc comme objectif d’aboutir a de nouvelles
technologies et de nouveaux équipements aussi bien que de nouvelles méthodes et procédures de
conception de procédé. L’impact attendu d’une telle approche sur les industries de transformation
de la matiére peut étre décliné en cing points : réduction des codts, réduction de I’énergie,
compacité des équipements, réduction des rejets et augmentation de la sécurité.

La distillation est un des procédés de séparation le plus ancienne et le plus utilisée. Plusieurs
variantes (la distillation extractive, la distillation réactive, etc.) ont été inventées pour améliorer
I’efficacité, mais la recherche continue sur ce sujet notamment pour intégré au sein de la
distillation une fonction réaction. L’utilisation de la distillation discontinue a la place du procédé
continu est notamment pertinente dans le secteur chimie fine ou la composition ou la quantité du
mélange a séparer change fréquemment. Cette thése est consacrée aux procédés discontinus en
étudiant plus particulierement la faisabilité de la distillation discontinue extractive et la distillation
réactive discontinue.

La présentation de ce travail s’articule autour de quatre chapitres :

Le chapitre 1 est consacré a une analyse bibliographique pour présenter I’état de I’art sur la
distillation extractive et réactive discontinue. Dans ce chapitre, les verrous scientifiques sont
identifiés, et traités dans les chapitres suivants. Comme cette thése s’intéresse essentiellement aux
études de faisabilité, les méthodologies les plus importantes publiées sont évoquées dans le
chapitre 1.

Le chapitre 2 est dédié a I’étude de la distillation extractive discontinue (DED) dans le cas d’un
mélange azéotropique a maximum avec un entraineur intermédiaire. La DED est étudiée depuis
une décennie (Lang etal, 1994) pour séparer les mélanges azéotropique ou les mélanges a la
température de bulle proche. L’équipe du Prof. FONYO Zsolt et du Dr. LELKES Zoltan a
Budapest a étudié systématiquement la faisabilité de la séparation de tous les types de mélanges
avec la DED traditionnelle. Le chapitre 2 présente une de ces études et les résultats les plus
importants d’une étude comparative sur les différents procédés possibles. Grace a cette étude
comparative, une nouvelle configuration de la DED a été inventée : la DED avec une alimentation
inversée. La méthode de faisabilité publiée par Lelkes etal. (1998) a été étendue pour cette
nouvelle configuration. 1l a été trouvé qu’elle est plus efficace que la configuration traditionnelle
dans le cas du systéme étudié.

La derniére partie du chapitre est consacrée a la validation des résultats, d’une part par des
simulations, et I’autre part par des expériences.




INTRODUCTION

Le chapitre 3 est consacré a I’étude de la distillation réactive discontinue dans une colonne
discontinue avec un bac intermédiaire. La distillation réactive intégre la séparation et les réactions
dans le méme appareil. Il faut que les produits de réaction puissent étre soutirés en pied ou en téte
de la colonne pour avoir une configuration plus économique qu’un procédé classique constitué de
réacteurs et de colonnes a distiller.

Ce chapitre présente une méthodologie générale semblable a celle de la DED. L’application de la
méthodologie est présentée sur deux exemples de systemes réactifs: la transestérification de
I’acétate de méthyle et de I’acétate d’éthyle et la production de I’acétate d’éthyle a partir de
I’éthanol et de I’acide acétique. La derniere partie du chapitre est consacrée a la validation des
résultats par des simulations dynamiques.

Enfin le chapitre 4 concerne les conclusions et les perspectives d’études qui peuvent en étre tirées.
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1.1 Introduction

Ce chapitre est dédié a la présentation des concepts de base de I’équilibre vapeur liquide et a la
présentation des procédes de la distillation, de la distillation discontinue, de la distillation
extractive, de la distillation extractive discontinue, de la distillation réactive et de la distillation
réactive discontinue.

Aprés qu’avoir présenté tous les éléments nécessaires, une analyse bibliographique sera faite sur
les sujets de la distillation extractive discontinue et de la distillation réactive discontinue.
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1.2 Equilibre liquide vapeur

La distillation est une séparation qui met a profit une inégalité de volatilité entre les constituants
chimiques du mélange. Par conséquent, une évocation des phénomenes d’équilibre liquide vapeur
est indispensable pour mieux comprendre I’essentiel de la distillation et &tre capable de faire des
calculs sur cette opération.

En vaporisant partiellement un mélange de plusieurs constituants, la phase vapeur possede une
composition différente de la phase liquide. Cette différence est caractérisée par la constante
d’équilibre. La constante d’équilibre d’un constituant est par définition le rapport entre la
composition de la phase vapeur et celle de liquide (équation 1.1). En distillation il est plus
commun de travailler en volatilité relative qu’en constante d’équilibre. La volatilité relative est par
définition égale au rapport des constantes d’équilibre de deux constituants (équation 1.2).

K =YL (6. 1.1)
Xi
K. CoX
O rer = : =y_l' :ef (eq 12)
Kref Xi yref

L’équilibre liquide vapeur des systémes idéaux est décrite par la loi de Raoult Dalton
(équation 1.3). Pour les systémes non idéaux une forme plus compliquée doit étre utilisée
(équation 1.4). Lorsque la pression est basse (moins que 5 bars) et qu’il n’y a pas d’association
dans la phase vapeur, la correction de Poynting est proche de I’unité et les coefficients de fugacité
sont presque identiques dans les deux termes de I’équation 1.4. Dans ces cas I’équation 1.5 peut
étre utilisée pour calculer I’équilibre au lieu de I’équation 1.4.

yi-p=x;-p; Vie[L,NC] (éq. 1.3)
Y@ P =X -7;-P; -@; -Poy, Vie L, NC] (éq. 1.4)
Yi-P=X;-y;-p; Vie [l’ NC] (€q. 1.5)

Dans le cas de I’association dans la phase vapeur (par exemple en présence des acides
carboxyliques) les associations doivent é&tre prises en compte comme des constituants
supplémentaires. Les équations 1.7...1.9 représentent la modification du modele dans le cas de la
dimérisation du constituant A (équation 1.6) dans la phase vapeur.

I'<d|m
2A = A, ol K, = p’zz (éq. 1.6)
A
Pa=Xa Ya Pa (ég.1.7)
Pa, = K gim 'pi (ég.1.8)
Pa+2:Pa, .
A :% (eq 19)
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La non idéalité dans la phase liquide représentée par le coefficient d’activité (yi) peut étre

calculée avec différents modéles (NRTL : Renon-Prausnitz, 1968 ; UNIFAC : Skjold-
Jorgensen et al, 1979 ; Wilson : Wilson, 1964 ; UNIQUAC : Abrams-Prausnitz, 1975, etc.).

Les constituants d’un mélange idéal possedent dans tous les cas des volatilités relatives plus
grandes que I’unité si le constituant le moins volatile est choisi comme référence. Dans le cas d’un
mélange non idéal la volatilité relative peut étre soit plus grande que I’unité (Figure 1.1a) soit
proche de I'unité (le mélange de constituants avec des températures d’ébullition voisines,
Figure 1.1b) soit égale a I’unité a une composition donnée (Figure 1.1c). Cette composition
particuliere est nommée la composition azéotropique, et le phénoméne est I’azéotropie. A la
composition azéotropique aucun constituant ne se concentre dans la phase vapeur (équation 1.10),
les deux phases ont la méme composition.

X, =y Vie[,NC] (éq. 1.10)
Y*a Y*a i
|
i
EYB <1 i
a) b) c)

Figure 1.1 — Diagrammes fictifs illustrant I’équilibre liquide vapeur
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1.3 Distillation

La distillation est un procédé de séparation exploitant la différence de volatilités des constituants.
Le principe de la distillation repose la vaporisation partielle du mélange a séparer et la
condensation de la vapeur sortant de la colonne de distillation. La distillation peut étre réalisée soit
dans une cuve simple (distillation simple), soit dans une colonne a plateaux, soit dans une colonne
au garnissage (colonne a distiller ou colonne a rectifier). Ce mémoire est exclusivement centré sur
la distillation dans une colonne a distiller.

Une colonne a distiller comporte trois parties principales : un évaporateur ou bouilleur en bas de la
colonne, la colonne elle-méme et un condenseur en téte da la colonne. Dans le cas de la
rectification la phase vapeur et liquide coulent & contre-courant dans la colonne permettant un
échange de matiére entre les phases. La vapeur montant dans la colonne provient du bouilleur ; la
structure interne de la colonne permet un contact intensif entre les deux phases et facilite ainsi le
transfert de matiere ; le condenseur et le reflux garantissent un écoulement de la phase liquide vers
le bas (Figure 1.2).

zone
d’enrichissement

zone

g d’appauvrissement

Figure 1.2 — Schéma de la distillation

La partie au dessus de I’alimentation forme la zone d’enrichissement, parce que le constituant le
plus léger s’enrichie dans cette section. La partie en dessous de I’alimentation forme la zone
d’épuisement ou d’appauvrissement, parce que le constituant le plus Iéger s’appauvrie dans cette
section de la colonne.

Un mélange zéotropique (non azéotropique) binaire peut étre séparé en corps quasi purs dans une
seule colonne. Le mélange binaire est alimenté au milieu de la colonne, le constituant le plus léger
est soutiré en téte de la colonne et le constituant le plus lourd en bas de la colonne. La séparation
d’un mélange binaire peut étre représentée graphiquement, par exemple, par le diagramme
McCabe-Thiele. La méthode (McCabe-Thiele, 1925) suppose des étages théoriques et que les
constituants du mélange ont des enthalpies de vaporisation semblables. Wang-Mansoori (1994) a
amélioré la méthode de McCabe-Thiele, mais elle n’est pas la seule méthode pour déterminer le
nombre d’étages théoriques. Il existe encore, parmi les autres, la méthodes de Ponchon-Savarit
(Ponchon, 1921) ou bien la méthode de Fenske (1932), etc.
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La Figure 1.3 représente la méthode de McCabe-Thiele dans le cas du reflux total. Chaque
segment vertical représente la relation entre les phases liquide et vapeur en équilibre sur un plateau
alors que les segments horizontaux représentent les relations entre les phases vapeur et liquide
coulant a contre-courant. Un segment vertical et horizontal ensemble représentent un étage
théorique. Par conséquent le diagramme McCabe-Thiele peut étre utilisé pour déterminer le
nombre d’étages théoriques (NET) pour une séparation souhaitée.

Y*a
R=w
Les hypothéses du modeéle
étages théoriques
débits molaires constants
condenseur total
alimentation a sa température de bulle
Xw,A XFA Xp,A

Figure 1.3 — Détermination du NET par le diagramme McCabe-Thiele
1.3.1 Distillation discontinue

Quand le mélange a séparer se présente en grande quantité avec une composition quasi constante
dans le temps, la distillation continue est un choix raisonnable. Si la composition ou la quantité du
mélange a séparer change fréquemment ou si la spécification des produits de la distillation est tres
sévere, alors la distillation discontinue est un procédé plus adapté. La distillation discontinue est
souvent utilisée dans le secteur de la chimie fine.

Q
D

+Q

Figure 1.4 — Schéma de la distillation discontinue

Dans le cas de la distillation discontinue dans une colonne d’enrichissement, une charge donnée
est tout d’abord introduite dans le bouilleur de la colonne. La rectification du mélange est
poursuivie jusqu’a I’obtention du ou des produits souhaités. Il n’y a pas de soutirage en bas d’une
colonne d’enrichissement discontinue (Figure 1.4), donc le ou les produits sont soutirés en téte de
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la colonne en tant que distillat. Les constituants sont soutirés par ordre de volatilités décroissantes
et le constituant le plus lourd reste dans le bouilleur.

1.3.2 Distillation extractive

La séparation des mélanges azéotropiques est impossible en utilisant la distillation conventionnelle
continue ou discontinue. Lorsque les constituants forment un azéotrope @ minimum le produit en
téte est proche de la composition azéotropique aussi bien dans le cas de la distillation continue que
de la distillation discontinue parce qu’elle est la composition la plus volatile. Quand les
constituants forment un azéotrope a maximum le produit en pied (cas de la distillation continue) ou
la rétention dans le bouilleur a la fin de la séparation (cas de la distillation discontinue) est proche
de la composition azéotropique parce qu’elle est la composition la moins volatile.

Pour séparer ces types de mélange la volatilité relative des constituants doit étre modifiée de telle
sorte a pouvoir obtenir les corps purs. Une possibilité est I’utilisation d’un constituant
supplémentaire appelé tiers corps ou solvant, qui sera majoritairement présent dans la phase
liquide. Un tiers corps convenablement choisi permet un accroissement de la volatilité relative. Un
solvant sera d’autant plus efficace qu’il cause un changement plus important avec la méme
concentration. La Figure 1.5 présente I’effet de deux solvants (E; et E;) pour séparer un mélange
binaire A et B. Le deuxiéme solvant (E,) est plus efficace que le premier (E;). Pour présenter

I’efficacité d’un solvant les compositions sans solvant sont utilisées | — Ya — et A J au
YatVYs Xa +Xg

. . " Ya XA

lieu des compositions traditionnelles| — - — et .

yA+yB+yE XA+XB+XE
E>
Ya Ya ...yw{.:i... .....
YaTVYs YatVYs . /,.:/
Xe=0 Xa
X, + Xg - Xg<Xg — X+ Xp

— XE<SXE

Figure 1.5 — Effet du solvant sur la volatilité relative

Dans le cas de la distillation extractive la présence d’un tiers corps est exigée dans la phase
liquide. Elle peut étre assurée avec une alimentation continue. Pendant des décennies la distillation
extractive a signifié I’utilisation d’un tiers corps étant le plus lourd dans le mélange (Benedict-
Rubin, 1945), avec une alimentation au-dessus de I’alimentation du mélange azéotropique. Le
solvant fait descendre un des corps formant I’azéotrope et permet de ce fait la production de I’autre
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composant pur. La Figure 1.6 représente une configuration de distillation extractive. Dans le cas
ou deux colonnes sont combinées, une colonne d’extraction (I) et une colonne de régénération (11),
les deux corps de I’azéotrope sont soutirés au distillat.

|—>A B

E >
AB | | BlE; I

—>
— |

Figure 1.6 — Schéma de la distillation extractive avec un solvant lourd

—— |
A/B
) ;
E I AE | |1

Y

N %

Figure 1.7 — Schéma de la distillation extractive avec un solvant léger

Lorsque une colonne a deux alimentations, elle comporte trois sections. La section entre les deux
alimentations est nommée la zone d’extraction.

Hunek et al. (1989) a trouvé que non seulement la présence d’un constituant lourd mais également
celle d’un constituant léger peut permettre de séparer les mélanges azéotropiques. Le procédé
utilisant un solvant léger a été nommé la distillation extractive inverse.

Laroche et al. (1991) a publié une configuration de la distillation extractive en utilisant un
entraineur léger alimenté au-dessous du mélange azéotropique (Figure 1.7). Dans ce cas les deux
corps de I’azéotrope sont produits en bas des colonnes. Les mémes auteurs (Laroche et al., 1991)
ont proposé une troisieme configuration. Si I’entraineur est a une température intermédiaire il peut
étre alimenté avec le mélange azéotropique dans la colonne. Un constituant formant I’azéotrope
binaire est produit en pied d’une colonne et I’autre en téte de la seconde colonne. La Figure 1.8
présente les deux configurations possibles.
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A/B

Y

I > I I B/E I
A/B
E |_>B | B

Figure 1.8 — Schémas de la distillation extractive avec un solvant a température
intermédiaire dans deux colonnes

Lorsque I’entraineur a une température intermédiaire et est alimenté avec le mélange azéotropique,
les deux corps du mélange azéotropique peuvent étre produits dans une seule colonne
(Figure 1.9). La condition de cette production des constituants presque purs est que le débit de
I’entraineur soit négligeable par rapport au débit du mélange a séparer (Laroche et al, 1992).

L B/e

Figure 1.9 — Schémas de la distillation extractive avec un solvant a température
intermédiaire dans une colonne

Parce qu’il n’y a qu’une seule alimentation dans la premiére colonne, la zone d’extraction
n’apparait pas dans les configurations représentées sur les Figure 1.8 et Figure 1.9.

1.3.3 Distillation extractive discontinue

La distillation extractive discontinue est un procédé récent. Son étude circonstanciée a commenceé
dans la derniere décennie. Elle réunit les avantages de la distillation extractive et discontinue. Le
mélange a séparer est chargé dans le bouilleur et I’entraineur est alimenté en continu dans le
bouilleur ou dans la colonne. Dans le cas de I’alimentation dans la colonne, la colonne elle-méme
comporte deux zones : la zone d’enrichissement et la zone d’extraction. La Figure 1.10 représente
la configuration de la distillation extractive discontinue dans une colonne d’enrichissement.
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zone
d’enrichissement

E— >

zone
d’extraction

—

bouilleur
uilleu A/B

Figure 1.10 — Schéma de la distillation extractive discontinue

Lang et al (1994) a publié les stratégies de séparation d’un mélange a trés faible volatilité relative
(heptane/toluéne) et d’un mélange azéotropique a minimum (acétone/méthanol). Dans les deux
cas, I’entraineur utilisé était le composant le plus lourd dans le mélange ternaire.
Lelkes et al. (1998a) a développé une méthode de faisabilité pour étudier la distillation extractive
discontinue dans une colonne d’enrichissement. La premiere publication de I’étude de faisabilité
était dediée a la separation du mélange azéotropique & minimum (acétone/méthanol) utilisant un
entraineur lourd (H,0). Cette publication a lancé une série d’études sur la distillation extractive
discontinue (Lelkes et al., 1998bc, 2002, 2003; Lang et al., 1999, 2000ab; Rev et al., 2003; Steger
et al., 2005).

Les séparations des mélanges azéotropiques a minimum utilisant [I’entraineur léger
(Lang et al., 1999) ou I’entraineur & une température intermédiaire (Rev et al., 2003) ont aussi été
étudiées. En plus I’étude de la séparation du mélange azéotropique a maximum utilisant
I’entraineur lourd (Langetal., 2000ab) et I’entraineur intermédiaire (Lelkes etal., 2003) a
également été publiée.
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Q —)_

A )+ o

aax > Olgx > OLEX

a) b)
Figure 1.11 — Schéma de principe de la colonne avec un bac intermédiaire
a) temps initial b) temps final

De nombreuses publications concernent la distillation extractive discontinue dans une colonne
avec un bac intermédiaire (Safritetal, 1995 ; Safrit-Westerberg, 1997 ; Cheong-Barton, 1999 ;
Warter-Stichlmair, 1999 ; Phimister-Seider, 2000, 2001 ; Ahon-de Medeiros, 2001). La colonne
avec un bac intermédiaire peut étre considérée comme une colonne qui est coupée en deux parties
par un bac avec une rétention importante. Le mélange a séparer est chargé dans ce bac. La zone
au-dessous du bac est la zone d’épuisement celle au-dessus est la zone d’enrichissement. La
colonne avec un bac intermédiaire permet de soutirer deux produits de la colonne : le constituant le
plus volatile au distillat et le constituant le plus lourd en pied. Lorsque le systéme a séparer est un
mélange & trois constituants, celui ayant la volatilité intermédiaire reste dans le bac. La
Figure 1.11 présente la colonne avec un bac intermédiaire au début et a la fin d’une campagne de
distillation.

1.3.4 Distillation réactive

La distillation réactive signifie I’intégration des fonctions de distillation et de réaction dans le
méme appareil. Les buts principaux de la distillation réactive sont I’amélioration du taux de
conversion, I’accroissement de la sélectivité et de la productivité d’une réaction équilibrée tout en
résolvant des problémes de purification des produits.

Par exemple le procédé traditionnel de I’acétate de méthyle (Figure 1.12) comporte un réacteur (i)
et une série des colonnes & distiller et une colonne d’extraction (vi). La série des colonnes &
distiller contient cing colonnes a distiller traditionnelles (ii, iv, v, X, xi), une colonne de la
distillation extractive (iii) et une paire des colonnes (vii, ix) de distillation hétéro azéotropique
avec un décanteur (viii). La conversion totale des constituants bruts est assurée par les recyclages
de I’acide acétique et du méthanol qui n’ont pas réagi.
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La formation de I’acétate de méthyle est décrite par I’équation 1.11.
H,SO,

MeOH + AcOH <« MeOAc + H,O .
cat. (ég. 1.11)
A + B & C + D

—c — |

i iv | v

Vi vii

T Top| To| Tee

Figure 1.12 — Production traditionnelle de I’acétate de méthyle

Par contre chez Eastman Kodak Co. la fabrication de I’acétate de méthyle est réalisée dans une
seule colonne réactive (Figure 1.13) et une conversion proche de 100 % est obtenue.
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D + cat.

Figure 1.13 — Formation de I’acétate de méthyle par distillation réactive

La réaction est mise en place dans la zone sombrée, tout le long de la colonne au-dessous de
I’alimentation du catalyseur homogéne (H,SO,). L’azéotrope entre le méthanol (A) et I’acétate de
méthyle (C) est cassée avec I’alimentation de I’acide acétique (B), qui est le constituant le plus
lourd dans le systeme.

L’ application de la distillation réactive peut diminuer le prix d’installation, la consommation
énergétique, et la production de sous produits. Dans le cas de la production de I’acétate de
méthyle, un seul appareil remplace le réacteur et une série des colonnes a distiller (ce qui signifie
un prix d’installation cing fois plus petit, Malone-Doherty, 2000) ; il n’y a pas de recyclage, il n’y
a qu’une seule colonne a distiller (ce qui signifie une consommation énergétique cing fois plus
petit) ; en plus il n’y a pas de besoin de tiers corps (I’acide acétique, un des réactifs, est utilisé pour
casser I’azéotrope entre le méthanol et I’acétate de méthyle).

Naturellement I’application de la distillation réactive est plus large que la seule production de
I’acétate de méthyle. Sharma et Mahajani (Sundmacher-Kienle, 2002) ont recensé les familles de
réactions potentiellement candidates a la distillation réactive. Les auteurs ont classé les soixante-
dix réactions considérées en groupes différentes.

Seules les groupes les plus importants et les plus connus sont évoqueés :
o éthérification (4 exemples)
o estérification/trans-estérification (11 exemples)
e hydrolyse (2 exemples)
o acétylisation (5 exemples)
¢ hydratation/de hydratation (5 exemples)
o alkylation/trans-alkylation/des-alkylation (6 exemples)
e hydrogénation (8 exemples)
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Aux vues de la palette de réactions possibles, le domaine d’application de la distillation réactive
est vaste et les possibilités d’améliorer la conversion ou la sélectivité du procédé sont nombreuses.

En plus la distillation réactive peut permettre des séparations difficiles; des mélanges
azéotropiques ou des mélanges de constituants a température d’ébullition voisine. Dans ce cas, le
constituant supplémentaire réagi sélectivement avec I’un des constituants du mélange d’origine en
changeant les volatilités relatives de facon a permettre la séparation. Le produit de la réaction est
décomposé apres la séparation dans une autre colonne (e. g. la séparation des p-xylol et m-xylol
avec I’alkylation sélective du m-xylol, Saito et al., 1971).

Une réaction candidate doit satisfaire plusieurs conditions pour pouvoir étre réalisée dans une
colonne de distillation réactive. Il n’y a pas que des réactions équilibrées qui peuvent étre
intéressantes.

() Les constituants du systéme doivent satisfaire une des conditions suivantes pour repousser
I’équilibre vers droite en conformité avec le principe de Le Chatelier-Braun :

e un produit de la réaction est le constituant le plus léger du mélange
> il peut étre soutiré comme le distillat

e un produit de la réaction est le constituant le plus lourd du mélange
> il peut étre soutiré comme produit en pied

e un produit de la réaction est le constituant le plus léger et un autre produit est le constituant
le plus lourd du mélange

> ils peuvent étre soutirés I’un au distillat et I’autre en pied

(1) La pression et la température de la colonne assurant I’état liquide des constituants doivent étre
compatible avec les conditions de réaction.

(I11) La réaction doit posséder une vitesse raisonnable a la température et a la pression de la
colonne. Des réactions dans la phase liquide sont préférées par rapport a des réactions dans la
phase vapeur. (Doherty-Buzad, 1992)

(IV) Les réactions exothermiques sont préférées au lieu des réactions endothermiques parce que
dans ce cas la chaleur de la réaction peut étre utilisée pour vaporiser partiellement la phase liquide.
Par conséquent le besoin d’énergie a apporter diminue.

(V) Dans le cas de la distillation réactive continue le catalyseur doit posséder un cycle de vie assez
long si non la maintenance de la colonne nécessitera des arréts et des démarrages fréquents.

La distillation réactive continue peut &tre mise en pratique dans des configurations variées. Les
Figure 1.14-Figure 1.16 représentent les configurations les plus fréquemment étudiées.
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a) b) c)
Figure 1.14 — Configurations de la distillation réactive continue
a) configuration entiérement réactive
b) configuration avec une section réactive

c) configuration avec catalyse homogene

Une colonne complétement réactive est représentée sur la Figure 1.14a. Ce type des
configurations est utilisé dans le cas des réactions non catalysées, comme I’estérification en
utilisant I’anhydride d’acide acétique (e. g. Cardona et al., 2001).

La Figure 1.14b représente une colonne & distiller avec une section réactive. Cette configuration
nécessite la présence d’un catalyseur hétérogene. Si le catalyseur utilisé est homogéne la section
non réactive en bas de la colonne ne peut pas étre assurée (voir I’exemple de la formation de
I’acétate de méthyle sur la Figure 1.13). La formation des éthers de I’essence (MTBE :
Sundmacher-Hoffmann, 1996 ; Noeres et al, 2003; ETBE: Tianetal, 2003; TAME : Baur-
Krishna, 2002a) pures nécessite une configuration du type Figure 1.14b et par conséquent la
présence d’une catalyseur hétérogéne.

La Figure 1.14c représente la configuration des colonnes avec catalyse homogeéne. Dans ce cas, le
catalyseur lourd est alimenté avec I’alimentation supérieure.

Dans le cas de la distillation réactive, deux points de vue contraires existent. Atteindre I’équilibre
de la réaction exige un temps de résidence assez long ce qui signifie une rétention significative
dans la section réactive. Par contre une rétention importante diminue I’efficacité de la séparation
car elle diminue les aires interfaciales. Les configurations représentées sur les Figure 1.15 et
Figure 1.16 montrent quelques possibilités pour résoudre ce probléme.

La Figure 1.15 représente la configuration d’une colonne avec un réacteur latéral (Schoenmakers-
Buehler, 1982 ; Baur-Krishna, 2002b ; Jakobsson et al, 2002). La colonne est complétement non
réactive et le courant liquide ou vapeur est soutiré partiellement et alimenté dans un réacteur
latéral. Le courant sortant du réacteur est recyclé dans la colonne au méme endroit ou quelques
étages théoriques plus haut ou plus bas. Ainsi la colonne ne comporte pas la grande rétention

26



ANALYSE BIBLIOGRAPHIQUE

SN SN

— @ — .

. .

a) b)
Figure 1.15 — Configurations des colonnes avec un réacteur latéral

a) avec un soutirage vapeur b) avec un soutirage liquide

e

a) b) C)
Figure 1.16 — Configurations des colonnes couplées a un réacteur
a) colonne d’enrichissement avec un réacteur
b) colonne d’épuisement avec un réacteur

c) colonnes d’enrichissement et d’épuisement avec un réacteur

Une autre possibilité d’éliminer des zones de grande rétention est I’utilisation d’une colonne ou
deux colonnes couplées a un réacteur. La Figure 1.16 montre ces configurations (Hu et al., 1999 ;
Chiang et al., 2002). Yi-Luyben (1997ab) ont étudié la conception et le contrle des configurations
présentées sur la Figure 1.16. Les auteurs ont recherché la configuration la plus appropriée pour
un systeme réactif donné.

La configuration d’un réacteur couplé & une colonne non réactive ou aux colonnes non réactives
est la configuration la plus ancienne de la distillation réactive (Sharma et Mahajani : Kienle-
Sundmacher, 2002). La récupération de I’ammoniac dans le Solvay procédé qui a mis en pratique
la distillation réactive dés le 19 siécle.
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1.3.5 Distillation réactive discontinue

La distillation réactive discontinue réunit les avantages de la distillation réactive et du procédé
discontinu. Le mélange réactionnel est chargé dans un bac. La réaction peut étre mise en place
uniquement dans le bac ou dans le bac et dans la colonne. S’il y a de la réaction uniquement dans
le bac alors les configurations de la distillation réactive discontinue sont presque identiques a
celles représentées sur la Figure 1.16. La seule différence est I’absence de I’alimentation continue
dans le bac (Figure 1.17).

Dans le cas de la distillation discontinue dans une colonne d’enrichissement, le mélange est
introduit dans le bouilleur et les constituants sont soutirés par ordre de volatilités décroissantes et
le constituant le plus lourd reste dans le bouilleur. Dans le cas de la distillation discontinue dans
une colonne d’épuisement, le mélange est introduit dans le bac de reflux et les constituants sont
soutirés par ordre de volatilités croissantes et le constituant le plus léger reste dans le bac de
reflux. Dans le cas de la distillation discontinue dans une colonne avec un bac intermédiaire, le
mélange est introduit dans le bac intermédiaire et les constituants sont soutirés par ordre de
volatilités décroissantes en téte de colonne ; et par ordre de volatilités croissantes en pied de
colonne.

La distillation réactive discontinue est moins étudiée que la distillation réactive continue. Il n’y a
que quelques publications sur la conception (Gadewar et al., 2000 ;
Huerta-Garrido et al., 2004 ; Guo et al., 2003 ; Guo-Lee, 2004) ou sur la modélisation et la
simulation (Albet et al., 1994 ; Xu-Dudukovic, 1999 ; Schneider et al., 2001 ; Espinosa, 2002) de
la distillation réactive discontinue.

a) b) C)

Figure 1.17 — Configurations de la distillation réactive discontinue
avec un bac réactif

a) colonne d’enrichissement b) colonne d’épuisement c) colonne avec un bac intermédiaire
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1.4 Méthode de faisabilité

L’analyse d’une nouvelle configuration de colonne ou d’un nouveau procédé peut étre organisée
en trois étapes consécutives présentées sur la Figure 1.18. L’étude de faisabilité basée sur un
modele simplifié constitue la premiere étape, elle est suivie par des simulations plus rigoureuses
pour valider ou ajuster les résultats de la premiéere étape et pour approfondir la connaissance du
procédé. Dans cette étape le modéle appliqué est plus proche de la réalité. La derniére étape est
I’étude expérimentale qui va permettre de valider I’ensemble du processus.

Plusieurs types d’étude de faisabilité peuvent étre retrouvées dans la littérature scientifique.
Chaque étude comporte un modéle simplifié pour obtenir une réponse rapide pour la guestion
principale de la faisabilité. Dans le cas de la distillation non réactive, les hypotheses générales des
méthodes de faisabilité sont :

étages théoriques
e débits molaires constants
e retenues négligeables sur les plateaux
e régime quasi-permanent dans la colonne
e la perte de charge est négligeable au sein de la colonne
e |’alimentation et le courant de reflux sont a leurs températures de bulle
Dans le cas de la distillation réactive sont aussi considérées des hypothéses additionnelles :
e la présence des réactions instantanément équilibrées ou cinétiquement contrélées
e la chaleur de réaction est négligée

Le probléme dit de faisabilité peut se résumer a la question suivante « Est-ce qu’il existe une ou
des configurations de colonne qui permettent de soutirer les produits a une pureté donnée a partir
du mélange initiale ? ». Grace aux nombreuses hypotheses réalisées, une réponse rapide doit
pouvoir étre apportée. En plus les paramétres opératoires les plus importants (taux de reflux, R ;
NET ; taux de F/V ; etc.) peuvent étre estimés.

Hypotheses | L’étude de

faisabilité

Hypotheses <:J)ﬂ Nombre des

Temps
Simulations Argent

configurations
possibles

Hypotheses @ﬂ

L’étude
expérimentale

Figure 1.18 — Etapes consécutives de I’étude d’un nouveau procédé

La plupart des hypothéses sont levées dans I’étape de simulation telles que la rétention
négligeable, les débits molaires constants. Bien que le modéle de simulation soit plus détaillé, la
dynamique du procédé peut étre simplifiée. Quelques simulateurs commerciaux (e. g.
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ChemCAD®) simulent les procédés discontinus d’un modéle quasi statique. D’autres simulateurs
plus performants (e. g. ProSimBatch) peuvent calculer le démarrage, le fonctionnement dynamique
et également I’arrét des procédés. Ils comportent des modéles plus détaillés (Wang et al., 2003). La
deuxieme étape permet de réaliser une analyse de sensibilité du procédé. Des résultats de cette
analyse aident la conception rapide de la troisiéme étape et a la conduite de la campagne
expérimentale.

Il reste toujours des effets qui ne peuvent pas pris en compte quelque soit le modele, I’étape
expérimentale est souvent inévitable.

Notons que le besoin de temps, de travail et d’argent croit étape par étape, seule une ou deux

configurations possibles seront testées expérimentalement. L’ensemble de cette démarche permet
donc de réduire considérablement le domaine d’investigation.

1.4.1 Méthodes de faisabilité de la distillation discontinue

Les méthodes les plus fréquentes, qui peuvent étre retrouvées dans la littérature scientifique pour
analyser la faisabilité de la distillation discontinue (DD) et de la distillation extractive discontinue
(DED) sont :

e courbes de résidu

o lignes de distillation

e réseaux de profils de composition

Chaque étude de faisabilité¢ comporte des hypotheses générales présentées dans le chapitre
précédent mais elles comportent une hypothése additionnelle. Dans le cas des procédés
discontinus, une pureté constante est supposée pendant une étape opératoire.

Lorsqu’une méthode contient des hypothéses additionnelles elles seront évoquées au moment de
I’étude de cette méthode.

1.4.1.1 Méthode des courbes de résidu

La courbe de résidu décrit I’évolution des concentrations liquide dans le bouilleur d’une
distillation simple (Figure 1.19, Schreinemakers, 1902). La courbe de résidu peut étre calculée
avec I’équation 1.12. Le profil de concentration au sein de la colonne peut étre approximé avec la
courbe de résidu si le taux de reflux est assez grand (van Dongen-Doherty, 1985), c’est-a-dire que
les débits molaires au sein de la colonne presque identiques (V =~ L).

Figure 1.19 — Schéma de la distillation simple
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dx.
g Y Vie[l,NC] (éq. 1.12)
yrp X i pl
ou
Vv
dt=—-dt 40. 1.13
T U (q )

La méthode est basée sur I’étude des points singuliers (Doherty-Caldarola, 1985 ;
Bernotetal., 1991 ; Fien-Liu, 1994 ; Jiménezetal., 2001). Toutes les concentrations
correspondent aux points singuliers satisfont I’équation 1.14.

%:o vie L NC] (éq. 1.14)
T

L’ équation 1.14 est identique a I’équation 1.10, ainsi tous les azéotropes ainsi que les constituants
purs correspondent aux points singuliers.

L’idée principale de la méthode est que les nceuds instables des régions de distillation simple
peuvent étre produits au distillat dans une colonne d’enrichissement a condition d’utiliser un taux
de reflux et un NET infinis. Nous parlons alors d’hypothése oo/, qui reste valide dans le cas d’un
taux de reflux assez grand (van Dongen-Doherty, 1985).

L’évolution des concentrations dans le bouilleur (chemin de bouilleur) est décrite par
I’équation 1.15.

—_@ .'x;, (O donnée
i eft,NC] =
du v, Vvariable

dt

(éq. 1.15)

La Figure 1.20 présente un réseau des courbes de résidu avec sept points singuliers : trois nceuds
instable (UN;, UN,, UN3); un nceud stable (SN) et trois points de selle (S;, S;, S3). 1l y asix
régions de distillation (i-vi). Une région de distillation simple est formée par les compositions qui
permettent de produire les mémes produits dans la méme séquence. Les frontiéres des régions se
dirigent toujours entre des points singuliers. Elles sont marquées avec des lignes grasses sur la
Figure 1.20. Les frontiéres entre SN et les points de selle sont des séparatrices des courbes de
résidu, mais celles entre les points instables et SN (lignes discontinues) ne sont pas leurs
séparatrices. Le chemin de bouilleur est présenté dans la région iv avec des lignes rouges. Les
produits des différentes régions sont présentes dans le Tableau 1.1.
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UN, S, UN;

Figure 1.20 — Exemple fictive des réseaux de courbes résidu

Tableau 1.1 — Séries des produits possibles dans les régions de distillation simple

Région 1° produit 28™ produit Reste dans le

bac
i UN; S3 SN
i UN; S1 SN
iii UN; S: SN
iv UN; S SN
v UN; S, SN
Vi UN3 S3 SN

Les avantages de la méthode des courbes de résidu sont (i) qu’elle comporte des équations
différentielles simples (équation 1.12) pour approximer les profils de concentration dans la section
d’enrichissement et (ii) que les points singuliers peuvent étre déterminés simplement en utilisant la
condition de I’équation 1.14.

Les désavantages de la méthode sont (i) qu’elle ne peut étre utilisée que pour étudier la distillation
continue ou discontinue a un taux de reflux élevé et (ii) que les profils de concentration dans la
section d’extraction ne puissent pas étre approximés avec celle-ci.

1.4.1.2 Méthode des courbes de distillation

La courbe de distillation représente le profil de concentration liquide calculé étage par étage. Dans
le cas ou le procédé est effectué dans une colonne d’enrichissement et qu’il n’y a pas de
I’alimentation ou que I’entraineur est alimenté directement dans le bouilleur, la relation de la
courbe opératoire de la zone d’enrichissement (équation 1.16) est suffisante pour calculer les
profils de concentration.

(V-D)-x,; +D-Xy;
\Y;

Yousi = Vi e[l NC] (éq. 1.16)

Le calcul d’un profil d’enrichissement est commencé a la concentration du distillat. La
composition dans la phase vapeur au dessus de chaque plateau est calculée avec I’équation 1.16

puis la composition dans la phase liquide est déterminée avec un calcul du point de rosé
(Figure 1.21).
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V,D,Xp;,n=1

Xii =Xpi

(V-D)-x,; +D-Xp;

yn+1,i = V

*
yn+l,i = yn+1,i

y:+l,i Q X

n+1,i

n+1

S .
A D
! : 3 !
A v !
(VAYAVH X

€9 calcul itératif du point de rosé

Figure 1.21 — Calcul du profil d’enrichissement étage par étage

Le profil de concentrations dans la zone d’extraction est déterminé par la courbe opératoire de la
section d’extraction (équation 1.17). Il est commencé a la composition du bouilleur et le point de
bulle est calculé au lieu du point de rosé (Figure 1.22).

VY +F-Zi DX,

Xn—l,i -

V+F-D

V,D, Xy, Fz;,Xg;,n =N

Vi e[, NC]

Xoi g?y:,i

Yoi = Yni
« = V-y,i=D-Xp; +F-z,
n V+F-D

(6g. 1.17)

____________________________

€9 calcul itératif du point de rosé

Figure 1.22 — Calcul du profil d’extraction étage par étage

Une configuration est dite faisable si le profil d’enrichissement et le profil d’extraction se coupent
(Figure 1.23a), si des profils ne se coupent pas la configuration n’est pas faisable (Figure 1.23Db).
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Xp Xp
E E
A

a) A b)

Figure 1.23 — Méthode des lignes de distillation
a) profils faisables
b) profils infaisables
Les avantages de la courbe de distillation sont (i) qu’elle peut étre appliquée dans toutes les
configurations, (ii) que les débits au sein de la colonne ne sont pas infiniment grands, et (iii) que
NET peut étre estimé dans toutes les sections. La configuration faisable sur la Figure 1.23a

posséde a peu pres quatre étages théoriques dans la zone d’enrichissement (cas d’un condenseur
total) et deux étages théoriques dans la zone d’extraction (bouilleur compris).

Le désavantage de la méthode des lignes de distillation est que la position des points singuliers ne
peut pas étre déterminée facilement.

1.4.1.3 Méthode des reseaux de profils

dxi (=8 e
PR

_(V-D)ix# Do) . _ [, NC]

= éq. 1.18
Yi v (€q. 1.18)
—X v ’ 7
i @ ,\y, P (O donnée
{3 variable
dx, ' 1 valeur initiale

oA
_(VHF-D)X-FEX Do) ;e

Yi= v

yT @Z "Y| pL’

__Idx i
_I df - DXS|. XS|)

du
dt

(69. 1.19)

Vie[l,NC] (éq. 1.20)
=-D+F
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La méthode de faisabilité présentée par Lelkes et al (1998a) partage une colonne de distillation
extractive discontinue en trois parties (Figure 1.10). La zone d’enrichissement est constituée des
plateaux au dessus de I’étage d’alimentation, la zone d’extraction se compose du plateau
d’alimentation et des étages au dessous de celui. La troisieme partie de la colonne est constituée
par le bouilleur lui-méme. Les auteurs ont proposé trois équations différentielles pour étudier
chacune des trois zones de la colonne (équations 1.18...1.20). IlIs ont appliqué uniquement les
hypothéses générales présentées dans le paragraphe 1.4.

Les équations 1.18...1.20 peuvent étre intégrées comme un probléme de valeur initiale.
L’intégration de I’équation 1.20 donne le chemin du bouilleur dans le cas de la distillation
extractive discontinue. Il est représenté sur la Figure 1.24.

Les équations 1.18 et 1.19 engendrent des profils de concentration dans les différentes zones de la
colonne a un instant donné. L’intégration de I’équation 1.18 donne le profil d’enrichissement en
commencant a la composition du distillat; I’intégration de I’équation 1.19 donne le profil
d’extraction en commencant a la composition du bouilleur.

La taille de la section d’extraction peut étre plus ou moins grande en pratique. Dans le cas ou
I’entraineur est alimenté dans le bouilleur directement et pas dans la colonne la zone d’extraction
n’existe pas, ainsi le calcul du profil d’extraction n’est pas nécessaire. C’est une variante de DED.
Dans le cas de SDD, le solvant qui permet une séparation plus efficace est chargé avec le mélange
a séparer au début de la compagne. Dans le cas de DED avec une alimentation au bouilleur,
I’entraineur est alimenté en continu.

Les chemins du bouilleur sont différents. 1l est déterminé uniquement par le distillat (D, Xp) dans
lecasde DD et SDD (—-D- (xD —xs) sur la Figure 1.24) et décrit par I’équation 1.15. Dans le cas

de DED il est déterminé par le distillat (D, Xp) et I’alimentation (F, z) ensemble et décrit par
I’équation 1.20. Le chemin du bouilleur peut étre dans la région bornée par —D-(xD —XS) et

F-(z —XS) (région marron sur la Figure 1.24)

Chloroforme

Xp

Benzéne Acétone

Figure 1.24 — Chemin du bouilleur dans le cas de DD, SDD et DED

La concentration du distillat spécifiée ou supposée (point rouge sur la Figure 1.25a, Xp) est la
valeur initiale qui permet de démarrer I’intégration de I’équation 1.18 de la téte vers pied. Il donne
un profil d’enrichissement au sein de la colonne. C’est le profil gras sur la Figure 1.25a.

Si I’effet de la composition spécifiée est étudie, I’équation 1.18 doit étre intégrée avec des
conditions initiales différentes. Le triangle bleu prés du sommet d’acétone représente la région
cible du distillat. Dans ce cas, des profils d’enrichissement forment une région pour un reflux
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donné qui s’appelle le réseau de profils d’enrichissement (RPEn, I’aire sombre sur la
Figure 1.25a).

N’importe quel point du profil d’enrichissement est considéré comme étant une composition du
bouilleur potentielle a partir, de laquelle le distillat spécifié peut étre produit en appliquant DD,
SDD ou DED avec I’alimentation dans le bouilleur directement (Figure 1.25b). L’ensemble de ces
trois configurations comporte qu’une zone d’enrichissement.

CHCl,

R=25

Az

\xD =[0.95; 0.015; 0.035] \

Benzéne Acétone
a) b)
Figure 1.25 — Région de faisabilité des procédés SDD et DED alimentée directement dans le
bouilleur
a) réseau de profils d’enrichissement (RPEnN) b) schémas des procédés étudiés
Considérons maintenant la zone d’extraction d’une DED. La concentration du bouilleur & un
instant donne est la valeur initiale pour intégrer I’équation 1.19 du pied jusqu’a I’alimentation. Elle

n’est pas constante pendant la campagne de distillation, donc en général un réseau des profils
d’extraction (RPEXx, Figure 1.26a) est calculé.

Méthanol

[%5=(0.94;0.025;0.035) |

Eau Acetone
a) b)
Figure 1.26 — Région de faisabilité du procédé DED

a) réseau de profils d’extraction (RPEXx) b) schéma du procédé étudié
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Les profils d’extraction sont tracés dans le triangle entier et le chemin du bouilleur est déterminé
indépendamment. Quand le RPEXx et le chemin de bouilleur sont connus les deux éléments sont
superposeés et étudiés ensemble.

Si la concentration du bouilleur ne se situe pas sur le profil d’enrichissement, mais qu’un profil
d’extraction calculé a partir de cette composition (utilisant les méme parameétres : R et Xp) le
coupe ; le distillat spécifié peut étre produit en appliquant deux zones au sein de la colonne, et la
composition du point d’intersection est égale a la concentration au point d’alimentation (ligne doré
sur la Figure 1.26a).

Des compositions du bouilleur dont le distillat peut étre produit forment une région faisable. Sur la
Figure 1.25a et Figure 1.26a des régions faisables sont marquées avec des zones sombrées. Dans
le cas des configurations de la Figure 1.25b la région faisable ne constitue que des profils
d’enrichissement. Dans le cas de la configuration de la Figure 1.26b elle est une zone des profils
d’extraction.

Les avantages de la méthode du réseau des profils sont (i) que la position des points singuliers du
systeme peut étre étudiée facilement et (ii) que la faisabilité du procédé n’est pas étudiée
uniquement avec le taux de reflux infini mais aussi avec un taux de reflux fini (ii). La solution de
I’équation 1.21 donne la position des points singuliers.

%:o vie[L,NC] (éq. 1.21)

La connaissance des points singuliers est trés importante parce que :
e les frontiéres de la région faisable peuvent exister entre eux
e ils peuvent assurer la permanence du distillat (e. g. nceud stable des profils d’extraction), etc.

Le désavantage de la méthode du réseau de profils que le NET ne peut pas étre déterminé
directement.

1.4.2 Méthodes de faisabilité de la distillation réactive

Thery et al. (2005) et Almeida-Rivera et al (2004) ont recensé les méthodes de faisabilité de la
distillation réactive et publié ses propriétés, ses avantages et ses inconvénients. Almeida-
Riveraetal (2004) ont divisé les méthodes en trois groupes: les méthodes basées sur les
considérations graphiques et topologiques ; celles basées sur les techniques d’optimisation ; et
celles déduites des considérations heuristiques. Les méthodes les plus importantes sont :

e méthodes graphiques

> courbes de résidu
> lignes de distillation
> analyse de statique, etc.
e méthodes d’optimisation
> programmation non linéaire nombre entier mélangé (MINLP)
> collocation orthogonale sur les éléments finis (OCFE)
> optimisation dynamique nombre entier mélangé (MIDO)
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1.4.2.1 Application des courbes de résidu reactives

Dans le cas de la distillation réactive, il faut considérer deux types de réactions: la réaction
instantanément équilibrée et la réaction cinétiquement contrdlée. Les courbes de résidu réactives
permettent d’étudier les deux types des réactions. La définition de la courbe de résidu réactive est
identique a celle de la courbe de résidu non réactive. Elle décrit I’évolution de la concentration
dans le bac de la distillation simple mais cette fois en présence des réactions.

Si la réaction est instantanément équilibrée 1’équation différentielle des courbes de résidu réactive
(équation 1.22) est analogue avec celle des courbes de résidu non réactives. Notons toutefois que
le temps adimensionnel (équation 1.23) et les concentrations vapeur et liquide sont transformeées
par un changement de variables (équation 1.24) (Barbosa-Doherty, 1988ab).

dXx

d—i:Xi—Yi Vie[l,NC - NR] (éq. 1.22)
T
1— .yl
dro Y 1oV vf_elf Vet . g (6q. 1.23)
U 1- Vtot' ref'Xref
X; — X IRV _
x =XV fof o gt Y, =iV ref Vet yie[LNC-NR]  (éq. 1.24)
1- Vtot' ref " Xref 1_vtot' ref Y et
ou
V(NC-NR:1)1 77 V(NC-NR+1),NR NG
Vit = Vot _(ZV ZVLNRJ (ég. 1.26)
i=1
Ve V NeNR

Si la réaction est cinétiquement contrdlée (Venimadhavan et al., 1994, 1999) I’équation 1.27 décrit
des courbes de résidu réactives. Dans le cas ou le nombre de Damkdéhler (équation 1.29), qui est
égal au rapport entre le temps de séjour et le temps spécifique de la réaction, est égal a zéro ;
I’équation 1.27 est identique a I’équation 1.12 parce que dans ce cas la réaction ne joue pas de réle.
Mais il faut faire attention a I’utilisation de I’équation 1.27 parce qu’elle n’est valide que dans le
cas ou la politique de chauffe satisfait la condition de I’équation 1.30.

dx, —t—x, -y, +Da-(v, vmt)-L-r(x) Vie[l,NC] (ég. 1.27)
dT kref
ou
dt = % dt (éq. 1.28)
U ,
Da=K, v (ég. 1.29)
U Vv
—_— 6g. 1.30
U()~ V(0) o130

Si le calcul des courbes de résidu avec une réaction contr6lée par la cinétique ne pose pas de
probleme, son interprétation est extrémement délicate. C’est pourquoi dans la grande majorité des
cas, on applique ces outils que dans le cas des équilibres. La courbe de résidu réactive est utilisée
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pour prédire le profil de concentration au sein de la colonne sous la condition cofoo, qui signifie une
colonne infiniment longue et les débits presque identiques (V = L) au sein de la colonne. Bien que
les profils des concentrations se développent différemment dans le cas ou les débits le long de la
colonne sont différents (V #* L). Cette hypothése permet de répondre a la question de faisabilité

sur des considérations purement thermodynamiques en faisant fi de la technologie.

Cette hypothése est une des limitations de I’application de la méthode des courbes de résidu
réactives. En plus les courbes de résidu ne peuvent présenter graphiquement que des systemes qui
possedent un degré de liberté (DL) au maximum quatre (T ; X; ; X2 ; X3). Dans le cas des réactions
cinétiquement controlées le nombre maximal des constituants est quatre, parce que, conformément
au principe de phase de Gibbs (équation 1.31), les réactions cinétiqguement controlées ne
décroissent pas le degré de liberté. Dans ce cas le nombre des phases est égal a
deux (vapeur et liquide = NP = 2) et le nombre des réactions instantanément équilibrées est égal
azéro(NR =0).

DL=2+NC-NP-NR (ég. 1.31)

Dans le cas des réactions instantanément équilibrées, le nombre de constituants peut étre plus
grand en fonction du nombre des réactions (équation 1.32) parce que des réactions instantanément
équilibrées diminuent le degré de liberté.

NC=4+NR (ég. 1.32)

1.4.2.2 Application des courbes de distillation réactives

La courbe de distillation réactive représente un profil de concentration calculé étage par étage en
présence des réactions. L avantage de la courbe de distillation par rapport a la courbe de résidu est
gu’elle peut étre appliquée dans les cas ou les débits au sein de la colonne ne sont pas identiques.

Bessling et al. (1997) ont déduit des équations pour calculer les courbes de distillation réactive en
présence d’une réaction instantanément équilibrée. La connaissance des relations des courbes
opératoires est nécessaire pour obtenir les courbes de distillation. L’équation 1.33 représente la
courbe opératoire de la section d’enrichissement, I’équation 1.34 celle de la section d’épuisement.

R, R, : .
= X . 4+—%€ . X . Viell, NC-NR ég. 1.33
it R g TR 41 D E[ ] (éq )

loc loc

S S, .
X o——le X Vie[l,NC-NR éq. 1.34
l m,i S l W,i E[ ] ( q )

Y

loc

Y . =
m+1,i S

loc — loc

A cause de la réaction instantanément équilibrée les compositions sont transformées une fois
encore en composition réactive (équation 1.24). La forme des équations 1.33 et 1.34 est analogue a
la forme de la courbe opératoire d’une colonne non réactive (I’équation 1.16), mais a cause de la
réaction le taux de reflux et le taux de rebouillage changent étage par étage malgré des enthalpies
de vaporisation semblables. Par conséquent un taux de reflux local (R,OC) et un taux de rebouillage

(S,OC) doivent étre calculés avec les equations 1.35.

-1 -1
I—n '(1_Vtot Vet 'Xn,ref) _ I—m '(1_Vtot Vet 'Xm,ref)

= et S, =
loc -1 loc -1
D'(l_vtot "V ref 'XD,ref) W'(l_vtot "V ref 'XW,ref)

(ég. 1.35)
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Un réseau des courbes de distillation est calculé et I’intersection des zones des différents types de
profils est étudiée. Si un profil d’enrichissement croise un profil d’épuisement et les deux sorties
satisfont le bilan matiére global (équation 1.36) le procédé est faisable.

W'(l_vtot Vi Kot )'Xw,i + D'(l_"tot Vit 'XD,ref)'XD,i -
= F'(l_vtot Vi X ref )'XF,i

ref

(éq. 1.36)

1.4.2.3 Analyse de statique

L’analyse de statiqgue est une méthode de I’école russe pour étudier la distillation réactive
(Giessler et al., 1998 ; Serafimov etal., 1999). L’analyse de statique décompose la distillation
réactive en deux procédés successifs : une réaction suivie d’une séparation.

Les hypotheses de la méthode sont les suivantes :
o les débits sont infiniment grands au sein de la colonne
o la zone de réaction est assez efficace pour obtenir la conversion nécessaire
¢ lacolonne est en régime permanent
o I’effet de la réaction sur le profil des compositions est négligeable

Tout d’abord la composition de I’alimentation (Xg) est convertie en un mélange pseudo initial (X*).
Puis le bilan matiére est vérifié entre la composition pseudo initiale et les compositions des
produits. Les courbes de résidu non réactives ou les lignes de distillation non réactives (de reflux
total) sont appliquées pour prédire les profils des compositions au sein de la colonne. Les produits
du procédé se trouvent sur le profil prédit. Un profil est faisable si le bilan matiere est satisfait et
une partie du profil prédit se trouve dans la zone de la réaction directe. Cette partie du profil
présente la zone réactive de la colonne réactive (Figure 1.27).

A+B&C
Xp
XF X*
_>O_>
Xw

courbe de résidu

Figure 1.27 — Méthode de I’analyse de statique

1.4.3 Méthodes de faisabilité de la distillation réactive discontinue

Bien que la bibliographie de I’étude de faisabilité de la distillation réactive soit vaste, il n’y a que
quelques publications qui s’occupent de I’étude de la distillation réactive discontinue.

Espinosa (2002) a étudié la formation de I’acétate d’éthyle dans une colonne avec un bac
intermédiaire. La réaction était mise en place uniquement dans le bac intermédiaire dans le cas de
la configuration étudiée (Figure 1.28).
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AcOH

Figure 1.28 — Production de I’acétate d’éthyle dans une colonne avec un bac intermédiaire

L’auteur a utilisé les courbes de résidu non réactives pour prédire la faisabilité du procédé. Il a
trouvé que dans le cas de la formation de I’acétate d’éthyle I’espace entier de concentration forme
une seule région de distillation (il se trouve un seul nceud stable et un seul nceud instable des
courbes de résidu). Car il n’y a qu’une seule région de distillation I’auteur a négligé la présence de
la réaction au niveau de I’étude de faisabilité. La réaction, qui était cinétiquement contrdlée, était
prise en compte uniquement dans I’étape des simulations.

Guo et al. (2003) ont utilisé également les courbes de résidu pour étudier la faisabilité de la
distillation réactive discontinue soit dans une colonne d’enrichissement, soit dans une colonne
d’épuisement, soit dans une colonne avec un bac intermédiaire. La réaction est mise en place
uniquement dans le bac et la colonne est entierement non réactive .Dans ce cas les auteurs ont pris
en compte la réaction dans I’étape de I’étude de faisabilité et pas seulement pendant les
simulations.

Bien que la réaction pendant les simulations soit cinétiquement contr6lée au niveau de I’étude de
faisabilité elle était toujours considérée comme une réaction instantanément équilibrée. Les
résultats les plus importants sont :

e Une colonne d’enrichissement avec un bouilleur réactif peut produire un nceud instable (UN)
du systéeme, qui se trouve dans la méme région de distillation que I’espace réactif
(Figure 1.29a).

e Une colonne d’épuisement avec un bac réactif peut produire un nceud stable (SN) du
systtme, qui se trouve dans la méme région de distillation que I’espace réactif
(Figure 1.29b).

e Une colonne avec un bac intermédiaire réactif peut produire un UN et un SN du systéme qui
se trouvent dans les mémes régions de distillation que I’espace réactif (Figure 1.29¢). La
région faisable du bac intermédiaire est marquée sur la figure par la zone sombrée.

Guo-Lee (2004) a publié une étude de faisabilité de la distillation extractive discontinue avec un
bouilleur réactif. Les auteurs ont appliqué la méthode publiée par Lelkes et al. (1998) pour prédire
les profils de concentration au sein de la colonne. La séparation des mélanges en trois constituants,
qui contient deux ou trois azéotropes, était étudiée avec I’utilisation d’un tiers corps lourd. Dans

41



ANALYSE BIBLIOGRAPHIQUE

tous les cas, le produit souhaité se comporte comme un point de selle (S) du systéme étudié et il
pouvait étre produit grace a I’alimentation continue.

Bien que cette publication comporte des idées trés intéressants et des résultats prometteurs, & mon
avis I’étude réalisée n’a pas été analysée assez profondément.

B&®A+C B&®A+C

A=UN = Xp

SN

Figure 1.29 — Faisabilité de la distillation réactive discontinue avec un bac réactif

a) colonne d’enrichissement b) colonne d’épuisement ¢) colonne avec un bac intermédiaire
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ETUDE DE LA DISTILLATION EXTRACTIVE DISCONTINUE

2.1 Introduction

Ce chapitre est consacré a la distillation extractive discontinue dans une colonne d’enrichissement.
Trois configurations différentes sont étudiées dans les paragraphes suivants. Des études
préliminaires (études de faisabilité), des simulations (calculs avec un modele plus rigoureux) et
guelques expériences ont été réalisées au cours de ces travaux en cohérence avec les trois étapes
principales de conception (paragraphe 1.4).

2.1.1 Configurations de la distillation discontinue

Il existe trois variantes de I’utilisation d’un solvant dans une colonne d’enrichissement discontinue
(Figure 2.1).

, > Yy \
AB+E \AB K W

a) b) c)
Figure 2.1 — Trois variantes d’une colonne d’enrichissement discontinue
a) SDD b) DED c) IDED

La premiére configuration concerne un processus traditionnel : la distillation discontinue aidée par
solvant (SDD). Dans le cas de la SDD le solvant et le mélange a séparer sont chargés en méme
temps dans le bouilleur.

La deuxiéme configuration montre encore un procédé connu, la distillation extractive discontinue
(DED). Dans ce cas que le mélange a séparer est chargé dans le bouilleur au début du procédé et le
solvant est alimenté en continu soit dans la colonne, soit directement dans le bouilleur au cours de
la séparation.

La troisieme configuration montre une nouvelle variante de la DED, la distillation extractive
discontinue avec I’alimentation inversée (IDED). Dans le cas de la nouvelle configuration
I’entraineur est chargé au bouilleur et le mélange a séparer est alimenté en continu.

Les trois configurations peuvent fournir le premier produit pur soit en une phase, soit en deux
phases. L’idée principale de la séparation en deux phases est la production d’un mélange
zéotropique binaire dans la premiére phase, qui est séparable dans une phase additionnelle. Cette
idée est analogue a celle de la séparation non tranchée (‘sloppy separation’ dans la littérature
anglaise) dans le cas de la distillation continue (Figure 2.2).
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Figure 2.2 — Schéma de la séparation non tranchée (‘sloppy separation’)

Les trois configurations sont étudiées dans cette these en envisageant la séparation en une phase et
en deux phases.

2.1.2 Mélange étudié

Bien que Laroche et al (1991) ait écrit que le constituant supplémentaire de la distillation
extractive peut étre soit le composant le plus lourd, soit le plus léger, soit celui a la température
intermédiaire c’est beaucoup plus difficile de trouver un solvant intermédiaire qu’un léger ou un
lourd. Hilmen (2000) fait référence a une communication privée de Reshetov (1998) qui contenait
une collection de 1609 mélanges ternaires et leur classification. Reshetov n’a trouvé que de 12
mélanges dans la littérature entre les années 1965 et 1988 qui était dans le group topologique “1.0-
la/max’ de Serafimov (1970). C’est le groupe des mélanges d’un azéotrope a maximum avec un
tiers corps a la température intermédiaire et sans azéotrope additionnel (Figure 2.3).

Sz

SN

UN

A

Sy

Figure 2.3 — Schéma du réseau de courbes de résidu du systéme étudié

Bien que 12 mélanges sur 1609 représentent moins de 1 % nous avons décidé d’étudier ce type de
mélange pour les deux raisons suivantes :

o Dans le cas ou un constituant a la température de bulle intermédiaire est déja présent dans le
mélange a séparer et que les deux autres constituants forment un azéotrope @ maximum, il est
un bon candidat pour séparer le mélange azéotropique ce n’est donc pas la peine
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d’augmenter le nombre de constituant dans le systéme. Dans ce cas le choix le plus
raisonnable est I’utilisation de ce constituant comme entraineur.

e Le procédé de la distillation extractive discontinue sera mieux maitrisé si la séparation de
chaque type de mélange est étudiée. La séparation des mélanges azéotropiques en utilisant
des entraineurs lourds ou légers (e. g. Lelkes et al., 1998a ; Lang et al., 1999, 2000) était déja
étudiée, mais pas celle avec un solvant a la température intermédiaire. Notre équipe a
Budapest a étudié la faisabilité d’utiliser des entraineurs intermédiaires, la séparation du
mélange azéotropique a maximum (Lelkesetal., 2002) et également la séparation du
mélange azéotropique & minimum (Rev et al., 2003). Mon mémoire ne comporte que la
séparation du mélange azéotropigue a maximum.

L’utilisation d’un solvant a la température de bulle intermédiaire pour séparer un mélange
azéotropique & maximum a été publiée par Bernot et al (1991). Les auteurs ont étudié la faisabilité
de la distillation discontinue aidée par solvant (SDD) dans le cas d’un mélange théorique. La
premiére étape de notre recherche était de trouver un mélange réel pour des études plus
approfondies.

Le mélange qui a été trouvé contient du chloroforme (CHCIs) et de I’acétate d’éthyle (EtOAC), les
deux corps de I’azéotrope a maximum et du 2-chloro-butane (2CIBu) comme tiers corps
intermédiaire. Les températures normales d’ébullition sont présentées dans le Tableau 2.1. Les
parametres du modéle NRTL peuvent étre retrouvés dans la série de Gmehling-Onken (1977) pour
chaque mélange binaire sauf pour le mélange
CHCI;-2-CIBu. Les paramétres manquants ont été régressés a partir d’un modele d’UNIFAC a la
pression atmosphérique avec le logiciel ChemCAD® 5.06. Tous les paramétres du modéle de
NRTL et de la relation Antoine sont présentés dans I’Annexe 1.

Tableau 2.1 — Températures normales d’ébullition des constituants du mélange étudié

La température de bulle [°C] & 1 atm

chloroforme (CHCI3, A) 61.7
2-chloro-butane (2CIBu, E) 68.1
I’acétate d’éthyle (EtOAc, B) 77.1
I’azéotrope (Az) 77.8

Tous les calculs de I’étude qui seront présentés dans les chapitres suivants ont été effectués avec
ces paramétres. L’idée de Bernot et al. (1991) sera aussi étudiée avec notre mélange réel.

2.1.3 Méthode de faisabilité utilisée

La méthode de faisabilit¢ proposée par Lelkesetal. (1998a) et présentée dans le
paragraphe 1.4.1.3 a été utilisée pour les configurations de la SDD et de la DED, et elle a été
étendue pour la nouvelle configuration de I’IDED.

Les mémes équations de modele sont utilisées pour la nouvelle configuration, mais les
compositions sont permutées. Dans la nouvelle configuration la composition initiale du bouilleur
(xs(0)) est toujours égale a celle de I’entraineur (xg), puisque I’entraineur est chargé au bouilleur.
La composition d’alimentation est identique a la composition du mélange a séparer (Xcp).
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2.2 SDD en une phase

2.2.1 Fonctionnement a reflux total

Bernot et al. (1991) ont étudié la faisabilité de SDD en utilisant la méthode des courbes de résidu.
Les auteurs ont trouvé que la séparation d’un mélange azéotropique a maximum est faisable avec
un solvant intermédiaire selon les étapes opératoires suivantes :

1. ajout du solvant E au mélange a séparer (t;)

2. démarrage de la colonne d’enrichissement (t,)

3. production du constituant A jusqu’au moment ol le chemin du bouilleur arrive sur le c6té

BE du domaine de composition ; c’est-a-dire épuisement de A dans le bouilleur (tz)

4. régénération du solvant E jusqu’au moment ou B pur reste dans le bouilleur (ts)
Le réseau des courbes de résidu ainsi que le chemin du bouilleur (ligne rouge) est présenté sur la
Figure 2.4. La concentration dans le bouilleur est marquée a la fin de chaque étape. La
concentration Xxs(t;) est égale a la concentration Xs(t2) dans le cas ou la rétention des plateaux est
négligée.
EtOAC (B) = S, = xs(ta)
Az = SN = x5(0)

— courbe de résidu
<« chemin du bouilleur

Xs

2CIBu (E) =S, CHCI, (A) = UN

Figure 2.4 — Réalisation du procédé SDD a reflux total

L’ analyse des courbes de résidu permet de conclure que le premier produit sortant au distillat est A
pur indépendamment de la concentration initiale du mélange. C’est la conséquence du fait que le
champ de concentrations ne forme qu’une seule région de distillation. Il n’y a qu’un seul nceud
stable (SN) et un seul nceud instable (UN) dans le triangle (Figure 2.4).

Le defaut de la méthode des courbes de résidu est qu’elle suppose que le débit vapeur et le débit
liquide sont identiques au sein de la colonne. Lorsque I’on léve cette simplification, la faisabilité
du procédé peut étre foncierement changée.
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2.2.2 Fonctionnement a un reflux fini

2.2.2.1 Etude de faisabilité

Dans le cas du taux de reflux infini, I’approche du profil de concentration est donnée par
I’intégration de I’équation 1.12 mais dans le cas ou le taux de reflux est fini la courbe de résidu ne
suit plus le profil de concentration liquide au sein de la colonne. A partir de ce moment-la
I’équation 1.18 doit étre utilisée au lieu de I’équation 1.12 pour prédire le profil de concentration
au sein de la colonne (Lelkes et al., 1998a).

Le profil de concentration, calculé avec I’équation 1.18, dépend fortement du point initial. A cause
de cela une région du distillat (région cible) est spécifiée dans tous les cas au lieu d’une seule
concentration. Grace a la région cible des réseaux des profils d’enrichissement (RPEn) sont tracés
et non pas un seul profil d’enrichissement (PEn).

Trois PEn sont tracés sur la Figure 2.5 comme exemples académiques pour représenter la
sensibilité des profils. Leurs points initiaux ont presque la méme valeur mais leurs formes sont
totalement différentes. Notons que les valeurs des compositions du constituant B sur la Figure 2.5
sont importantes uniquement du point de vue théorique. Elles ne sont pas accessible en réalite,
mais peuvent étre utilisées pour estimer la région faisable.

EtOAc (B)

2CIBu (E) CHCI; (A)

Figure 2.5 — Sensibilité des profils d’enrichissement au point initial

Si le produit spécifie est le constituant A quasi pur la région cible est un triangle a cété du coin A.
Dans ce cas la concentration minimale du composant A est spécifiée. Tous les RPEn sont calculés
avec la spécification X, 5 = 0.95.
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EtOAC(B) EtOAC EtOAC(B)

s 2
CHCT; (A) 2CIBU(E) CHCI(A)

région faisable

— PEn
---- ligne d’ajout de solvant QS quantité de solvant ajoutée

Figure 2.6 — Réseaux de profils d’enrichissement avec des taux de reflux finis

La Figure 2.6 représente une série des RPEn avec des différents taux de reflux finis. La ligne
d’ajout de solvant (la ligne pointillée) est aussi représentée sur chaque figure. Comme seule la
séparation du mélange a la concentration azéotropique avec I’application du solvant a été étudiée,
la ligne d’ajout de solvant relie le point azéotropique (Az) et le sommet du solvant pur (E). Les
régions grisées sont des régions faisables de SDD.

Effet du taux de reflux

La région faisable diminue avec le taux de reflux et la ligne d’ajout de solvant ne la coupe pas
lorsque le taux de reflux est inférieur de 75, c’est-a-dire que la séparation du mélange azéotropique
possede un taux de reflux minimal. Dans le cas du reflux minimal la ligne d’ajout de solvant est
tangente a la région faisable. Dans notre exemple, la valeur minimale est égal a peu prés a 75.

Effet de la quantité de solvant ajoutée

Dans le cas du reflux infini il n’y pas de limite de I’ajout du solvant parce que tout le triangle
forme la région faisable de SDD. Si un taux de reflux fini est appliqué trois cas peuvent étre
distingués. La ligne d’ajout de solvant

e coupe la région faisable deux fois (o > R >75)
e esttangente a la région faisable (R = 75)
e ne coupe pas la région faisable (R < 75)

Dans le cas ou la région faisable est coupée deux fois, il existe une valeur minimale (QSn,) et une
valeur maximale (QSmax) de la quantité de solvant ajoutée. Les deux limites sont marquées sur la
Figure 2.6a.
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Si la ligne d’ajout de solvant est tangente a la région faisable, il n’y a qu’une seule valeur de la
quantité du solvant (QS) qui permet la production souhaitée (Figure 2.6b).

Jusqu’ici, dans tous les cas, la production du distillat spécifié est faisable seulement jusqu’au
moment ou le chemin du bouilleur traverse la frontiére de la région faisable. Ainsi dans le cas du
reflux minimal, le procédé n’est faisable que pendant un moment infinitésimal court, parce que la
composition faisable du bouilleur se trouve sur la frontiere elle-méme.

Si la région faisable n’est pas coupée, il n’y a aucune quantité du solvant qui permette de produire
le distillat spécifié.

2.2.2.2 Résultats des simulations

Des simulations ont été effectuées avec le simulateur commercial de ChemCAD® 5.06. Le modéle
de “Simultaneous Correction” a été appliqué pour valider la méthode de faisabilité et pour
comparer I’efficacité des différentes structures de séparation (SDD vs DED). Cette version du
simulateur ChemCAD® ne contient pas des modéles dynamiques qu’un modéle quasi statique. Le
modéle comporte des bilans matiéres et également le bilan d’énergie qui a été négligé au cours de
I’étude de faisabilité. Les rétentions de la colonne et du condenseur sont également négligées dans
cette étape de I’étude.

Infaisabilité du procedé SDD en une phase

Deux simulations ont été effectuées pour représenter I’infaisabilité du procédé de la SDD
permettant de produire A pur en une phase. Les paramétres des simulations et la concentration
maximale du distillat sont présentées dans le Tableau 2.2. Dans les deux cas le mélange a séparer
est a sa concentration azéotropique, mais la quantité de solvant ajoutée au début du procédé est
différente.

Tableau 2.2 — Parametres et des résultats des calculs rigoureux a vérifier I’infaisabilité du
procédé SDD

Cas | Cas Il
xs(0) [0.137;0.863 ; 0]
Xs(t1) [0.1;0.635; 0.265] [0.05;0.3175 ; 0.6325]
NET heor 100

Up 100 mol

Qs 1.5 kw

R 70
XD.A [0.862;0;0.138] [0.713;0; 0.287]

Les profils de concentration au sein de la colonne aprés le démarrage de la colonne (t,) sont
présentés sur la Figure 2.7. Les deux simulations ont donné des résultats attendus. Aucun des deux
cas ne pouvait assurer un produit pur, méme avec beaucoup de plateaux théoriques (NET = 100) et
un taux de reflux trés important (R = 70).

L’infaisabilité du procédé SDD permettant de produire A pur en une étape était prévu par notre
analyse. En effet, un taux de reflux minimal pour la spécification (XD'A > 0.95) a été établi dans

le paragraphe précédent. La valeur minimale obtenue est de 75 (Figure 2.6). Le taux de reflux
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appliqué ici est inférieur a cette valeur minimale pour les deux simulations et donc la composition
du distillat obtenue est inférieure a la spécification dans les deux cas.

EtOAC (B)

NET=100 - Xsa'(t)=0.1
R=70 ~+ xsa'(t;) = 0.05

2CIBu (E)

Figure 2.7 — Profils de composition simulés a la fin du démarrage de la colonne
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2.3 SDD en deux phases (fonctionnement a un reflux fini)

L’idée principale de la stratégie étudiée dans ce paragraphe est la production d’un mélange
zéotropique binaire dans une premiére phase, qui sera séparé dans une phase additionnelle. Cette
idée est analogue a celle de la séparation non tranchée (‘sloppy separation’ dans la littérature
anglaise) en distillation continue (Figure 2.2).

Le produit souhaité est un mélange quasi-binaire. La frontiére de la région cible est décrite par la

X
relation Xp az = ———>—— (concentration réduite du constituant A). La région cible est un
XD,A + XD,B

triangle étroit positionné le long du c6té AE. Une spécification de la concentration plus sévére
engendre un triangle encore plus étroit.

Tous les réseaux présentés dans les paragraphes suivants sont tracés avec la spécification de
Xpar = 0.95. Les profils d’enrichissement se dirigent vers différents points de pincement. Ces

points de pincement peuvent étre utilisés pour approximer la frontiére de la région faisable.
2.3.1 Etude de faisabilité

Les courbes de résidu forment une seule région, par conséquent le calcul des courbes de résidu
avec la nouvelle spécification est inutile. La séparation reste faisable dans le cas du reflux total,
mais I’étude de I’effet du taux de reflux est inévitable. La Figure 2.8 représente un exemple
académique des RPEnN avec la spécification de la concentration réduite pour étudier la faisabilité
du procédé.

EtOAC (B) = xg(t,)

X\E\v\

. S
2CIBu (B) CHCI; (A)
— PEn région faisable
---- ligne d’ajout de solvant <— chemin du bouilleur

Figure 2.8 — Réalisation du procédé SDD assurant un produit binaire

La région faisable atteint le c6té BE, c’est-a-dire que la récupération totale du composant A est
possible en théorie. La séparation présentée sur la Figure 2.8 assure une récupération totale du
composant A parce que le chemin du bouilleur (ligne rouge) atteint le cété BE. Les étapes
opératoires sont les suivantes :
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1. ajout du solvant E au mélange a séparer (t;)
démarrage de la colonne d’enrichissement (t)

3. production du mélange AE jusqu’au moment ou le chemin du bouilleur arrive sur le c6té
BE (ts)

4. régénération du solvant E jusqu’au moment ou B pur reste dans le bouilleur (ts)

5. rechargement du bouilleur avec le distillat de I’étape 3 (ts)

6. redémarrage de la colonne d’enrichissement (ts)

7. production du constituant A jusqu’au moment ou le chemin du bouilleur arrive au

sommet E (t;)

Comme la rétention dans la colonne est négligée les concentrations dans le bouilleur a la fin de
I’étape 1 (xs(t1)) et de I’étape 2 (xs(t2)) sont les mémes. La Figure 2.8 montre le chemin du
bouilleur uniqguement jusqu’a la fin de I’étape 4.

2.3.1.1 Effet du taux de reflux

EtOAC (B) EIOAC (B)

CHCI, (A) 2CIBu (E) CHCly (A)

b) c) d)
R=9 R=6 R=5 R=3
— PEn région faisable
---- ligne d’ajout de solvant QS quantité de solvant ajoutée

Figure 2.9 — RPEnN assurant un produit binaire avec des taux de reflux finis

La Figure 2.9 représente une série des RPEn avec différents taux de reflux. A coté des profils
d’enrichissement (des lignes bleues) et de la région faisable des PEn (la zone grisée), la ligne
d’ajout de solvant (la ligne pointillée) est aussi présentée sur chaque figure. Comme dans le cas du
procédé étudié dans le paragraphe 2.2.2.1 la région faisable des PEn décroit avec le taux de reflux,
mais la région faisable est plus grande si le méme taux de reflux est utilisé avec la nouvelle
spécification.

La ligne d’ajout de solvant coupe la région faisable uniquement dans le cas ou le taux de reflux est
supérieur de 5. La ligne d’ajout de solvant est tangente a la région faisable des PEn avec un taux
de reflux de 5, c’est-a-dire que le taux de reflux minimal est égal a 5 dans le cas de la séparation
du mélange a la concentration azéotropique.

2.3.1.2 Effet de la quantité de solvant ajoutée

Dans le cas d’un taux de reflux fini, la ligne d’ajout de solvant peut :
e couper la région faisable une seule fois (o0 > R > ?)
e couper la région faisable deux fois (? > R > 5)
e é&tre tangent a la région faisable (R = 5)
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e cviter la région faisable (R < 5)
Lorsque la ligne d’ajout de solvant coupe la région faisable une seule fois, la quantité de solvant
ajoutée ne posséde qu’une valeur minimale (QSwn sur la Figure 2.9a).

Dans le cas ou la région faisable est coupée deux fois par la ligne d’ajout de solvant, il existe une
valeur minimale (QSmin) et une valeur maximale (QSma) de la quantité de solvant ajoutée. Les
deux limites sont marquées sur la Figure 2.9b.

Si la ligne d’ajout de solvant est tangente a la région faisable, il n’y a qu’une seule valeur de la
guantité du solvant (QS) qui permet de réaliser la production souhaitée (Figure 2.9c¢).

Dans tous les cas, jusqu’ici, la production du distillat spécifié est faisable seulement jusqu’au
moment ou le chemin du bouilleur traverse la frontiére de la région faisable. Ainsi, dans le cas du
reflux minimal, le procédé n’est faisable que pendant un moment infinitésimal. La récupération
totale du composant A est possible uniquement dans le cas ou la ligne d’ajout de solvant ne coupe
gu’une seule fois la frontiére de faisabilité (Figure 2.9a).

Si la région faisable n’est pas coupée il n’y a aucune quantité du solvant qui permet de produire le
distillat spécifié.

2.3.2 Résultats des simulations

En appliquant la méthode de faisabilité, le procédé SDD a été déclaré faisable pour produire A pur
en deux phases.

La séparation d’un mélange équimolaire a été étudiée. Les parameétres des colonnes et les
conditions opératoires sont présentés dans le Tableau 2.3. Quand la pureté X 5, dans le bac de

recette a atteint la valeur de 0.995, la simulation est arrétée et les résultats visualisés.

Tableau 2.3 — Paramétres des calculs rigoureux

xs(0) [0.5;0.5;0]
Us (0) 6 litres ~ 68 mol
Xs(ty) [0.215 ; 0.215 ; 0.57]
Us(ty) 15.46 litres = 158 mol
QS 90 mol
NET heor 45
Qs 1.5 kW
R 20
Xp AR 0.995

L’évolution des fractions molaires du distillat dans la troisieme étape (I’étape de production du
distillat binaire) est présentée sur la Figure 2.10.
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Figure 2.10 — Evolution des compositions du distillat dans le cas de la SDD

La composition du distillat change continiment. Le chemin de bouilleur avec deux profils de
compositions a deux instants différents est présenté sur la Figure 2.11. L’un des deux profils
représente les concentrations au sein de la colonne a la fin du démarrage (x(t,)), et I’autre celles a
la 5°™ heure de la production du produit binaire (x(5h)). Le deuxiéme instant est aussi marqué sur
la Figure 2.10 par la ligne pointillée.

EtOAc (B)

R=20
NET =45

-o- chemin du bouilleur
-e- profil de concentrations simulé
— profil de concentrations estimé

2CIBuU (E) TUTTEACh (A)

Figure 2.11 — Evolution du chemin du bouilleur avec deux profils de compaosition au sein de
la colonne dans le cas de la SDD

Les résultats numériques sont présentés dans le Tableau 2.4. Quatre parameétres opératoires sont

D,, - 22

moy t3 _tz

étudiés : la récupération du constituant A (t,), la productivité du procédé , la

durée de la production (ts-t,) et la rétention maximale du bouilleur au cours du processus (Us max)-

Tableau 2.4 — Résultats numériques du calcul rigoureux

TA 91.59 %
Dmoy 8.77 mol/h
ts-t; 11.29h

Us max 15.5 litres
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2.3.3 Résultats des expériences

2.3.3.1 Pilote expérimental

Une colonne en verre de 5cm de diamétre et de 2 m de hauteur est utilisée. Les deux tiers
inférieurs de la colonne contiennent un garnissage structuré et le tiers supérieur un garnissage vrac.
L’ alimentation peut étre effectuée en deux endroits : directement au dessus du bouilleur (F;) ou
entre les deux troncons de la colonne (F; sur la Figure 2.12).

Le bouilleur est un ballon tricol en verre d’une capacité d’un litre, équipé d’un thermometre et
d’un systéme de prise d’échantillons. Un bain d’huile thermostaté permet de chauffer le bouilleur.

Un condenseur couplé avec une téte de reflux est installé sur la colonne. La taux de reflux est
contrblé par un timer commandant la position du pointeau magnétique de la téte de reflux.

Le nombre d’étages théoriques a été déterminé pour le systéme étudié ; il est de 12.

Figure 2.12 — Schéma du pilote experimental

2.3.3.2 Produits et analyse

Les produits chimiques CHCI; (99.3 %) et EtOAc (99.91 %) proviennent de Reanal, le 2CIBu
(99.9 %) de MERCK. Les compositions pendant les expériences sont déterminées par un
chromatographe gaz (GC) de PerkinElmer AutoSystem XL équipé d’un catharométre. La colonne
d’analyse de 2 m est remplie avec des particules couvertes de PEG 1540. Le gaz vecteur est
I’hélium avec un débit de 20 cm*/min (25 psi). La température du four est de 60 °C, celle du
détecteur de 150 °C et celle de I’injecteur de 130 °C. Les temps de rétention sont de 90 sec
(2CIBuU), de 162 sec (EtOAC) et de 342 sec (CHCI3). Un exemple de chromatogramme est présenté
dans I’Annexe I11. L erreur des mesures est a peu pres de 5 % relatif. Comme le constituant B est
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présent en faible quantité dans le distillat et le constituant E en légére quantité dans le bouilleur,
les compositions sont déterminées avec une exactitude de quatre chiffres.

2.3.3.3 Faisabilité du processus

Le but de notre expérience est la confirmation de la faisabilité du procédé. Le bouilleur est rempli
avec la charge qui a déja été mélangée avec I’entraineur. La composition du distillat et du bouilleur
a reflux total est xp(ty) =[0.6247; 0.0110; 0.3643] et xs(t;)=[0.3363; 0.6276; 0.0361]. La
composition du distillat n’est pas pure du tout, mais la pureté respecte la spécification en fraction
molaire réduite. La mesure des compositions du distillat et du bouilleur & R = 18 se trouve sur la
Figure 2.13. La composition du distillat est initialement dirigée le long du coté AE, puis elle
change brusquement de trajectoire. Ce changement brusque est provoqué par la traversée de la
frontiére de la région faisable par le chemin du bouilleur (Figure 2.13). Le procédé de la SDD est
donc faisable pour produire le mélange binaire de AE, mais la récupération du composant A est

limitée, comme on I’a prévu.
EtOAc (B)

—o—houilleur SDD
—e—distillat SDD

— frontiere des PEn

LS.

2CIBu (E)

CHCl; (A)

Figure 2.13 — Mesure du bouilleur et du distillat du procédé
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2.4 DED en une phase (étude de faisabilité)

Du point de vue de I’étude de faisabilité, la distillation extractive discontinue (DED) possede deux
degrés de liberté supplémentaires comparé a SDD : la concentration du solvant et son débit.
Puisque seule I’incidence du solvant pur est étudiée, le degré de liberté augmente de un. Cette
augmentation du degré de liberté signifie qu’une série des réseaux de profils d’extraction (RPEX)
doit étre tracée pour chaque taux de reflux étudie.

Le fonctionnement a reflux total ou bien aux différents taux de reflux finis a été étudie.

2.4.1 Fonctionnement a reflux total

La Figure 2.14 représente un RPEX et les courbes de résidu. Le rapport du débit molaire de
I’alimentation et du débit vapeur au sein de la colonne (F/V) est égal a 0.2. Tous les PEx se
dirigent vers le méme point. Ce point, qui se trouve sur le cdté AE, est le nceud stable des profils
d’extraction (SNg,).

La présence de la zone d’extraction ne change pas la faisabilité de la séparation en appliquant un
reflux total parce que les courbes de résidu forment une seule région faisable sur I’ensemble du
domaine.

Méme si la faisabilité ne change pas par rapport a la SDD, les étapes opératoires changent un peu.
L’ ajout du solvant au début du processus n’est pas nécessaire a cause de la zone d’extraction. De
plus, le chemin du bouilleur est différent a cause de I’alimentation continue (Figure 2.14).

EtOAC (B) = xs(ts)

W AZ = Xs(ty) = Xs(t2) = Xs(ts) FIV =02

[
Xs(t4) — PEX
—PEn

< chemin du bouilleur

2CIBu (E) SNe ' CHCTL (A)

Figure 2.14 — Réalisation du procédé DED a reflux total

Les étapes opératoires de la DED sont les suivantes :
1. chargement du mélange a séparer dans le bouilleur (t;)
2. démarrage de la colonne d’enrichissement (t)
3. début de I’alimentation avec un taux de reflux infini jusqu’a la composition souhaitée en
téte de la colonne (t3)

4. alimentation continue du solvant et production du constituant A jusqu’au moment ou le
chemin du bouilleur arrive sur le board BE (t4)
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5. arrét de I’alimentation et régénération du solvant E jusqu’au moment ou il ne reste que B
pur dans le bouilleur (ts)

La durée de I’étape 3 dépend de la rétention dans la colonne et au condenseur. Comme au niveau
de I’étude de faisabilité elle est négligée, xs(ty), Xs(t2) et Xs(t3) ont la méme valeur.

2.4.1.1 Effet du débit molaire de I’alimentation

La Figure 2.15 représente une série des RPEx avec différents débits d’entraineur. Les PEX
possédent un seul point singulier (SNgy) indépendamment du rapport F/V. La position du nceud
stable change avec le rapport F/V. 1l se dirige le long du c6té AE a partir du sommet A (F/V =0)
jusqu’au sommet E (F/V = ).

EtOAC (B) EtOAC (B) EtOAc (B)

[, [

2CTBU (E) THCLTR) 2CTBu ()

2CIBu (E) SNgy CHCT; (A)

0.02 0.1 0.2 0.5
FIV

Figure 2.15 — Réseaux de profils d’extraction a reflux total

L’application d’un rapport F/V de 0.5 ou supérieur a 0.5 doit étre évitée parce que dans ce cas les
profils d’extraction finissent dans le coin E et la séparation devient infaisable.

2.4.2 Fonctionnement a reflux fini

La forme des profils de concentration dans la section d’extraction (PEX) et la position des points
singuliers des PEx dépendent fortement de la composition du constituant le plus léger (Xp a), et
Iégérement des compositions des autres constituants (Xp s, Xp ). A cause de cela le calcul d’un seul
RPEX est suffisant pour chaque taux de reflux si le produit souhaité est presque pur A.

EtOAc (B)

R=9
F/V =0.02

2CIBuU (E) A)
— PER — séparatrice
— PEX <— direction de I’évolution du PEx

Figure 2.16 — Réseau des profils d’extraction a taux de reflux fini
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La Figure 2.16 représente un exemple des RPEX. La frontiere de la région faisable des PEn
(courbe bleue), les points singuliers estimés (points rouges) et également les séparatrices estimées
(courbes en gras) sont marquées sur la Figure 2.16. Les fleches montrent la direction de I’évolution
des profils d’extraction.

Bien que des compositions négatives, c’est-a-dire des compositions a I’extérieur du triangle de
compositions naient pas de signification, la détermination de ces points singuliers vaut la peine.
Les séparatrices courent toujours entre des points singuliers, et la connaissance de tous les points
singuliers et de toutes les séparatrices nous donne la méme information qu’un réseau de profils
entier, mais leur calcul a besoin de moins de temps si on y arrive. Frits et al. (2005, 2006) a
déterminé la position exacte de tous les points singuliers avec un seul calcul en appliquant la
technique de I’arithmétique d’intervalle. Le calcul des séparatrices elles-mémes n’est pas encore
résolu, mais la technique de I’arithmétique d’intervalle est prometteuse aussi pour ce probléme.

La Figure 2.17 représente des RPEXx pour différents taux de reflux finis et pour différents débits
d’entraineur. Tous les réseaux sont tracés en utilisant la méme spécification du distillat
(xp =[0.95; 0.025 ; 0.025]). Les frontiéres de la région faisable des PEn sont marquées sur chaque
réseau, ainsi que la croissance de la région faisable grace a I’utilisation de la section extractive
(zone grisée sur chaque réseau) s’il y en a une.

EIOAC (B) Et

80

49

24

2CIBU (E) CHCI (A)

0.02 0.1 0.2 0.5

FIV

— PEn —— PEx <€ direction de I’évolution du PEx

Figure 2.17 — Réseaux de profils d’extraction a taux de reflux fini

2.4.2.1 Effet du taux de reflux

En fonction du taux de reflux fini, des séparatrices des PEX apparaissent. Les réseaux a gauche de
la ligne sur la Figure 2.17 comportent une séparatrice des PEx. Les séparatrices elles-mémes ne
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sont pas marquées sur les réseaux mais leurs présences sont remarquables grace aux fléches qui
indiquent la direction des profils. Dans le cas ou une séparatrice des PEx existe, un nceud stable
(SNEy) aussi se trouve pres du triangle de compositions. Aucun SNgx n’est marqueé sur les figures
parce qu’ils sont a I’extérieur du triangle et leurs positions exactes n’étaient pas déterminées. Le
logiciel thermodynamique utilisé (BibPhyAdd-In1.7.1.0) ne traite pas les concentrations
négatives.

Une décroissance du taux de reflux engendre des profils d’extraction de plus en plus paralléles au
coté AE. Dans le cas ou une séparatrice des PEX existe, une diminution du taux de reflux entraine
un déplacement de celle-ci vers le sommet A.

2.4.2.2 Effet du débit molaire de I’alimentation

Dans le cas d’un débit d’entraineur faible, un nceud stable (SNg) et également une séparatrice des
PEXx existent ; SNg, et la séparatrice se rapprochent avec I’augmentation du débit d’entraineur. Au
moment ou SN atteint la séparatrice tous les deux disparaissent et tous les PEx convergent vers
le coin E ou le coté AE.

L utilisation d’une alimentation continue ne change pas la faisabilité du procédé et I’augmentation
du débit molaire non plus. Dans le paragraphe 2.2.2.1, il a ét¢é montré que la production du
distillat spécifié appliquant la SDD est faisable uniquement dans le cas d’un taux de reflux
supérieur & 75. Dans le cas de la DED I’agrandissement de la région faisable (les zones grisées sur
la Figure 2.17) n’assure pas que le mélange a la concentration azéotropique peut étre séparé en
appliquant un taux de reflux réduit. La ligne d’ajout de solvant ne coupe la zone grisée uniquement
dans le cas d’un taux de reflux de 80.
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2.5 DED en deux phases (fonctionnement a reflux fini)

2.5.1 Etude de faisabilité

Au niveau de I’étude de faisabilité, deux types de distillation extractive discontinue doivent étre
distinguées : I’'une sans la section d’extraction et I’autre avec. Dans les paragraphes suivants ces
deux variantes seront étudiées.

2.5.1.1 Configuration sans la section d’extraction

Dans le cas de I’absence de la section d’extraction le calcul des profils d’enrichissement (PEn) est
suffisant pour étudier la faisabilité du procédé de la DED. Dans ce cas I’entraineur est alimenté
directement dans le bouilleur de la colonne. La Figure 2.18 est un exemple académique qui permet
de présenter les étapes opératoires de la DED alimentée directement dans le bouilleur :

1. ajout du solvant E au mélange a séparer (t;)
2. démarrage de la colonne d’enrichissement (t)

3. début de I’alimentation et production du mélange AE jusqu’au moment ou le chemin du
bouilleur arrive sur le c6té BE (t3)

4. arrét de I’alimentation et régénération du solvant E jusqu’au moment ou B pur reste dans
le bouilleur (t4)

5. rechargement du bouilleur avec le distillat de I’étape 3 (ts)
redémarrage de la colonne d’enrichissement (ts)

production du constituant A jusqu’au moment ou le chemin du bouilleur arrive au
sommet E (t;)

EtOAC (B) = xs(ty)

2CIBu (E) CHClI, (A)
— PEn ‘ région cible
---- ligne d’ajout de solvant <— chemin du bouilleur

Figure 2.18 — Réalisation du procédé DED assurant un produit binaire

Le principal mérite de I’alimentation continue est expliqué sur la Figure 2.19. Dans le cas du
procédé de la DED, le chemin du bouilleur est déterminé par I’alimentation du solvant et par le
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soutirage du produit. En conséquence, le procédé DED permet d’atteindre une récupération du
composant A plus grande avec la méme quantité de solvant ajoutée au début de la séparation.

EtOAcC (B)

2CIBu (E) CHCl, (A)
— PEn ‘ région cible
---- ligne d’ajout de solvant <— chemin du bouilleur

Figure 2.19 — Evolution du chemin du bouilleur dans le cas de la SDD et de la DED

Dans le cas de la SDD la composition du bouilleur & la fin de I’étape 3 (xs°°°(ts)) se trouve sur la

frontiere de la faisabilité, c’est-a-dire que la récupération du composant A n’est pas totale. Par
contre, dans le cas de la DED la concentration (xs°="(ts)) se trouve sur le c6té BE, ce qui signifie
la récupération totale du constituant A.

2.5.1.2 Configuration avec une section d’extraction

Comme il est précisé dans I’introduction du paragraphe 2.4, le procédé de le DED posséde un
degré de liberté supérieur a celui de la SDD. A cause de cela, des séries des réseaux de profils
d’extraction (RPEX) doivent étre calculées. De plus, la situation est plus compliquée dans le cas
d’une région cible binaire (Xp ar) que dans le cas d’une cible constituée d’un produit presque pur
(Xxp.a). Comme la forme des profils d’extraction (PEX) et la position des points singuliers des PEx
dépendent fortement de la composition du constituant le plus léger, un RPEX doit étre tracé pour
chaque profil d’enrichissement.

Les PEx qui traversent le profil d’enrichissement (PEn) correspondant forment la zone faisable des
PEx. La région faisable des PEx correspond a la fusion des zones faisables générées par
I’ensemble des PEN.

Trois séries des RPEXx sont présentées sur les Figure 2.20, Figure 2.21 et Figure 2.22. Tous les
réseaux sont tracés avec la spécification X ., >0.95. Le profil d’enrichissement correspondant

(ligne bleue) est marqué sur chaque réseau. Les trois premiers triangles représentent des RPEX et
les zones faisables des PEx (zones grisées). Le quatrieme triangle montre la fusion des zones
faisable des PEX et la frontiere de la région faisable des PEn. Avec cette présentation, la croissance
de la région faisable, grace a la zone d’extraction, est remarquable s’il y en a une.

Le nceud instable des profils d’extraction (UNg,) est aussi marqué sur les figures avec un point
rouge s’il se trouve dans le triangle de compositions. La séparatrice des PEx n’est pas marquée sur
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les réseaux mais sa présence est mentionnée par les fleches qui montrent la direction de I’évolution

des profils.

i
/
/
2CIBu (E) CHCL(A)  2ciBu (B) CHCL(A)  2ciBu (E) CHCL (A 2ciBu (E) CHC: (A)
EtOAc (B) EtOAc (B) EtOAc (B) EtOAc (B)
/
2CIBu (E) CHCL(A)  2ciBu (B) CHCI; (A)  2cIBu (E) CHC; (A 2cIBu (E) CHCI; (A)
EtOAc (B) EtOAC (B) EtOAc (B) EtOAc (B)
0.02 /
/
7
/
/ /
2CIBu (E) CHCL () 2cIBu (B) CHCL(A)  2ciBu (E) CHCL (A 2cIBu (E) CHCI; (A)
EtOAc (B) EtOAC (B) EtOAc (B) EtQAc (B)
0.01 /
. /
/
7
/
/
2CIBu () CHCIs(A)  2ciBu (E) CHCL (A 2ciBU (E) CHCL (W) 2cIBu (E) CHClz (A)
Xp.A 0.2 05 07

---- ligne d’ajout de solvant

< direction de I’évolution du PEx

& région faisable

Figure 2.20 — Réseaux et région faisable de profils d’extractiona R = 3
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FIV

0.2

0.1

0.02

0.01

Xp,A

---- ligne d’ajout de solvant €— direction de I’évolution du PEx

FIV

0.2

0.1

0.02

0.01

Xp,A

El0AC (8)

0.1

0.5

Et0AC

£/

/
2l

Et0AC (8)

2.CIBu (8 THOT, (A)

Et0AC (8)

/
2CI8u ) TRCE )

20

/
) TRCL )

0.8

& région faisable

Figure 2.21 — Réseaux et région faisable de profils d’extractiona R =5

EI0AC (B)

o

2CIBu (6

EtOAC (8)

T, (R)

0.1

0.5

0.7

EtOAC (8)

i
2ciBu (B FCT,TR)

---- ligne d’ajout de solvant  €— direction de I’évolution du PEx gl region faisable

Figure 2.22 — Réseaux et région faisable de profils d’extractiona R =9
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Effet du taux de reflux

Dans le cas ou tous les paramétres de procédé sont constants (F/V, Xp, D) excepté le taux de reflux
(R), le nceud instable des profils d’extraction (UNgy) se trouve plus proche du milieu du triangle de
compositions (Figure 2.23), s’il y en a un. Dans le cas de la présence de UNg, une séparatrice des
PEXx apparait aussi.

EtOAc (B)

2CIBu (E) CHCT, (A)

Figure 2.23 — Position du UNg, en fonction du taux de reflux fini
F/V = 0.01, XDAR = 0.95, XpA = 0.5

La décroissance du taux de reflux engendre une séparatrice, qui s’éloigne du c6té BE. De plus, la
zone de faisabilité est de plus en plus petite si le taux de reflux est diminué. Cette décroissance est
la conséquence de profils d’enrichissement de plus en plus courts. L effet du taux de reflux sur la
zone de faisabilité est présenté sur la Figure 2.24.

EtOAc (B)

2CIBu (E) CHCI; (A)
---- ligne d’ajout de solvant 45> région faisable

Figure 2.24 — Région faisable des profils d’extraction
FIV = 02, XDAR = 095, Xpa = 0.5

Effet du débit molaire de I’alimentation

L’augmentation du débit molaire de I’alimentation assure une croissance de la zone faisable (voir
les quatriémes dessins, un en dessous I’autre, sur les Figure 2.20, Figure 2.21 et Figure 2.22).
Bien que la zone faisable, et par conséquence la région faisable (fusion des zones faisables)
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grandisse, cette augmentation ne signifie pas une région préférable a la région faisable des PEn en
regardant la séparation du mélange a la concentration azéotropique.

De telles régions faisables des PEx contiennent la concentration azéotropique et la ligne d’ajout de
solvant qui sont déterminées avec un taux de reflux supérieur a 5. Donc le taux de reflux minimal
est prés de la valeur de 5, qui est la méme valeur que la configuration étudiée dans le dernier
paragraphe.

C’est-a-dire que le seul avantage de I’application d’une zone d’extraction est que I’ajout du solvant
au début de la séparation peut étre abandonné.

2.5.2 Résultats des simulations

2.5.2.1 Faisabilité du procédé et comparaison avec la SDD en deux phases

En appliquant la méthode de faisabilité, le procéde DED a été déclaré faisable pour produire A pur
en deux phases. La séparation d’un mélange équimolaire a été étudiée afin de faciliter la
comparaison des procédé SDD et DED. Les paramétres géométriques et les conditions opératoires
sont présentés dans le Tableau 2.5 pour les deux procédes.

La quantité de solvant appliquée (QS) est identique pour les deux simulations, mais dans le cas du
procédé DED le solvant est alimenté directement dans le bouilleur. Le débit d’alimentation et la
quantité de chaleur au bouilleur correspondent approximativement au taux de F/V ~ 0.05.

Tableau 2.5 — Paramétres des calculs rigoureux pour comparer les procédés SDD et DED

SDD DED
xs(0) [0.5;05;0]
Us (0) 6 litres ~ 68 mol
Xs(ty) [0.215 ; 0.215 ; 0.57] [05;05;0]
Us(ty) 15.46 litres ~ 158 mol 6 litres ~ 68 mol
Q 90 mol
NET héor 45
Qs 1.5 kw
R 20
XD,AR 0.995
F 0 9 mol/h

L’évolution des fractions molaires du distillat dans la troisieme étape (étape de production du
distillat binaire) est présentée sur la Figure 2.25. La composition du distillat est constante pendant
plus d’une heure grace a I’alimentation de I’entraineur.
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1oty e PN
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Figure 2.25 — Evolution de la composition du distillat

Le chemin du bouilleur, avec deux profils de compositions a deux instants différents, est présenté
sur la Figure 2.26. L’un des deux profils représente les concentrations au sein de la colonne a la
1% heure de production du produit binaire (x(1h)), et I’autre celles & la 5°™ heure (x(5h)).

EtOAc (B)

R=20
NET =45

-e- chemin du bouilleur
- profil de concentrations simulé

— profil de concentrations estimé

2CIBu (E) CHCI, (A)

Figure 2.26 — L’évolution du chemin du bouilleur avec deux profils de compositions au sein
de la colonne

Dans les deux cas les simulations sont spécifiées pour que la pureté dans le bac de recette et la
guantité de I’entraineur consommée soient les mémes. Les résultats numériques sont résumés et
compareés dans le Tableau 2.6.

Tableau 2.6 — Résultats des calculs rigoureux pour comparer les procédés SDD et DED en
deux phases

SDD DED
A 91.59 % 91.96 %
Dinoy 8.77 mol/h 8.13 mol/h
ta-t; 11.29h 10.0h
Us max 15.5 liter 7.1 liter

La DED fourni le méme produit plus rapidement que SDD, et la rétention maximale du bouilleur
est beaucoup plus petite que dans le cas de SDD. C’est-a-dire que le procédé de DED permet de
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séparer une charge deux fois plus grande que celui de SDD dans la méme unité. Par contre SDD

>D

fourni la méme pureté avec une productivité (Dm = J lIégérement plus grande.

oy

3 2

2.5.2.2 Analyse de sensibilité de la DED

Les résultats de I’analyse de sensibilité sont présentés dans ce chapitre. Le taux de récupération du
composant A (t,) et la productivité de la troisieme étape (Dmoy) Ont été étudiés en faisant varier un
paramétre indépendamment des autres. Les parameétres de la base de comparaison sont présentés
dans le Tableau 2.7.

Tableau 2.7 — Paramétres initiaux permettant I’analyse de sensibilité de DED
x5(0) [0.137;0.863 ; 0]
Us(0) 4.3 litres ~ 45.2 mol
Xs(ty) [0.1;0.635; 0.265]

Us(ty) 6 litres ~ 61.5 mol
NETiheor 50
Qs 1.5 kw
R 24
XDA 0.86
F 7.2 mol/h

Le débit molaire spécifié¢ (F) signifie un taux de F/V =~ 0.04. Toutes les simulations ont été
réalisées de maniéere a ce que la fraction molaire réduite du bac de recette (YD,AR) soitde 0.98 a la

fin de la troisiéme étape du procéde.

Effet du taux de reflux

La variation du taux de reflux (R) cause un effet contradictoire sur t, et Dmoy (Figure 2.27). La
Figure 2.27 représente I’évolution habituelle de to et de Dpg, dans le cas de la distillation
discontinue. Comme il y a un effet antagoniste, le taux de reflux devrait posséder une valeur
optimale, mais la détermination des valeurs optimales n’est pas le but de I’analyse de sensibilité.

100 - - 20
01 o o
\\\ o/o/ T 15
TA 80 1 /,\8‘/\9\& Doy
[%] e S=~o o | loimolh]
°l 70 o’ -4
— —o— — Récupération 5
60 -
— -0 — Productivité
50 0
16 21 26
R

Figure 2.27 — Effet du taux de reflux
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Effet du débit molaire d’alimentation

L’effet du débit molaire ou bien du rapport de F/V est présenté sur la Figure 2.28. Au dessous de
F/V ~ 0.03, la récupération du composant A diminue pendant que la productivité augmente avec le
taux de F/V. Au dessus de cette valeur, la décroissance de Dy et I’augmentation de t, sont plus

Iégeres.

Si le rapport de F/V est tres petit, le procédé ressemble plus & une distillation discontinue qu’a une
distillation extractive discontinue, et le chemin du bouilleur suit une direction incorrecte. La
décroissance de la récupération peut étre expliquée a I’aide de la Figure 2.19. Lorsque le débit
molaire d’alimentation est trop petit, le chemin du bouilleur croise la frontiére de la région faisable
et n’atteint pas le coté BE, ce qui signifie une récupération totale du composant A. Avec
F/V =0.03, le chemin du bouilleur croise la frontiére trés proche du c6té BE et I’augmentation
de F/V ne change pas beaucoup I’évolution de la composition du bouilleur.

TA
[%]

100 +
_.o-e©
90 | Cand
& e 1+ 15
Vs
80 | \EL -A’
e TE-B - -5 g-g T 10
70 4
— -o— —Récupération
60 -
4 — -o— — Productivité
50 ‘ ‘ 0
0 0.02 0.04 0.06

FIV

20

Doy
[mol/h]

Figure 2.28 — Effet du rapport de F/V

Effet du nombre d’étages théoriques dans la zone d’enrichissement

Le nombre de plateaux d’enrichissement a juste un petit effet sur la productivité, mais le taux de
récupération augmente fortement avec celui-ci (Figure 2.29). Les évolutions portées sur la
Figure 2.29 t, et Dmoy sont comparables a celles montées habituellement en distillation

discontinue.
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Effet de la position de I’alimentation

Figure 2.29 — Effet du NETg,

Alimenter quelques plateaux au-dessus du bouilleur n’a pas d’effet considérable, mais une légére
décroissance de Dpoy €t une augmentation légere de t, sont remarquables sur la Figure 2.30. On
n’a que peu d’effet, car la composition de la charge est dans la région faisable des PEn. Dans ce
cas la zone d’extraction n’a pas d’effet sur la faisabilité.

100 - - 20
% - e
- 15
TA 80 1 ol Doy
[%] 54 G- —— G- - [mol/h]
— —o— — Récupération 15
60 - —_
— -0~ — Productivité
50 T T T T 0
33 37 41 45 49
Nr

Figure 2.30 — Effet de la position de I’alimentation

Effet de la rétention des plateaux

Les résultats présentés jusqu’ici ont été obtenus avec une rétention nulle de la colonne : toute la
dynamique du systéme était donc uniquement liée au bouilleur. L’effet de la rétention est
négligeable sur la récupération ou sur la productivité (Figure 2.31). La rétention de I’ensemble
colonne et du condenseur est marquée sur la figure comme étant le pourcentage de la rétention

initiale dans le bouilleur.

74



ETUDE DE LA DISTILLATION EXTRACTIVE DISCONTINUE

100 ~ - 20
Coe————O——"—~" 77 -©
90
+ 15
80
TA ggE—-———89-—-—"""" - 4 10Dmoy
[%] 70 4 [mol/h]
— -0— —Récupération
i o +5
60 — -0~ — Productivité
50 T T T T 0

0 2 4 6 8 10
Rétention [%]

Figure 2.31 — Effet de la rétention

Les simulations ont validé les résultats des études de faisabilité et permis de voir I’effet des
différents parametres opératoires (F/V, R, NET, etc.). Les effets du taux de reflux (R) et du
nombre d’étages théoriques (NET) sont les mémes dans le cas de la DED que dans une distillation
discontinue classique. Les deux paramétres possedent leur valeur minimale au point de vue de
faisabilité, et leur valeur maximale aussi au point de vue économique. Bien sdr, les paramétres
additionnels (débit d’alimentation, F; nombre d’étages théoriques dans la zone d’extraction
NETkey, etc.) augmentent le nombre d’effet a étudier.

2.5.3 Résultats des expériences

2.2.3.4 Faisabilité du processus

Le but de I’expérience est de Vvérifier si la composition du distillat reste sur le coté AE avec
I’alimentation continue de I’entraineur. Le mélange de la premiere expérience
(paragraphe 2.3.3.3) est rechargé dans le bouilleur. La composition du distillat et du bouilleur &
reflux total est Xp(ty) =[0.6384 ; 0.0198 ; 0.3418] et xs(t;) = [0.3376 ; 0.6302; 0.0322]. Ainsi,
I’état de la colonne apres le démarrage est similaire a celui obtenu dans I’expérience de la SDD. Le
distillat contient un peu plus de constituant lourd que dans le cas de la SDD.

La mesure du distillat et du bouilleur se trouve sur la Figure 2.32. Dans le cas de DED, la
composition du distillat se dirige le long du c6té AE et le chemin du bouilleur ne quitte pas la
région faisable prédite. L’expérience confirme donc que le procédé de la DED est faisable comme
on I’avait établi.
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EtOAc (B)

—o—bouilleur DED
—e—distillat DED

— frontiere des PEn

2CIBu (E)

CHCl, (A)

Figure 2.32 — Mesure du bouilleur et du distillat du procédé
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2.6 Naissance du procedé IDED
2.6.1 Configurations classiques de la DED

Le Tableau 2.8 présente les étapes opératoires nécessaires pour chaque type de mélange étudié
(Steger et al., 2005), en fonction de la volatilité des constituants et de celle de I’azéotrope. Notons
gue cette propriété détermine de facon stricte les étapes opératoires.

Le principe, qui est présenté dans le Tableau 2.8, est tres simple. Dans le cas ou I’entraineur
appliqué (E) est moins volatil que I’azéotrope du systéme (AB), la production du constituant le
plus volatil (A) est possible en une phase. C’est le cas dans les trois premiéres colonnes du
Tableau 2.8 : I’application d’un entraineur lourd et I’application d’un entraineur intermédiaire
pour séparer un azéotrope a minimum.

Dans le cas ou E est plus volatil que AB, la production de A pur n’est pas possible en une phase. Il
faut d’abord produire un mélange binaire de AE qui est séparable dans une phase additionnelle.
C’est le cas dans les colonnes quatre a six du Tableau 2.8 : I’utilisation d’un entraineur léger et
d’un entraineur intermédiaire pour séparer un azéotrope a maximum.

Tableau 2.8 — Etapes opératoires pour séparer les différents types de mélanges

entraineur : lourd intermédiaire léger
azéotrope : minimal maximal minimal maximal minimal maximal
pré ajout de . Lo Lo )
nécessaire : nécessaire : nécessaire
solvant ; ;
démarrage R=wF=0 { R=wF=0 | R=wF=0 | R=wF=0 { R=wF=0 | R=wF=0
purification R=wF>0 { R=wF>0 | R=wF>0
38 “oroduit | R<*F0 | R<oF>0 | R<wF>0 | R<wF>0 | R<oF>0 i R<wF>0
2 P A E A E A AE E EA E EA
& ! : ! !
Q & . R<wF=0 ! R<wF=0 ! R<woF=0 R<wF=0 i R<wF=0 i R<wF=0
S 2°™ produit : : | |
Q P B : B | E E : E : E
Q. N I v T T
£ 3" produit résidu:E | résidu:E i résidu: B résidu:B | résidu:B | résidu:B
rechargement i i AE | EA | EA
A i i R<woF=0 i R<wF=0 i R<wF=0
eme H i i i i
47 prodult | | AL E 1 E
5™ produit E | résidu:E | résidu: A 1 résidu: A
ordre de AB,AB.E | ABABE | ABAEB | AEBAB | EABAB | EA B,AB
volatilité ; | | |

Si I’on fait une analogie entre les procédés de séparation discontinus et les procédés de séparation
continus, le principe présenté dans le Tableau 2.8 est proche de celui publié par Laroche et al.
(1991).

Selon Laroche et al. (1991) dans le cas de la séparation d’un mélange azéotropique a minimum,
I’application d’un entraineur lourd permet la production de A pur dans la colonne d’extraction
(Figure 1.6 et Figure 2.33)

77



ETUDE DE LA DISTILLATION EXTRACTIVE DISCONTINUE

Par contre, dans le cas d’un entraineur intermédiaire ou léger, le constituant A pur peut étre soutiré
de la colonne de régénération (Figure 1.7, Figure 1.8 et Figure 2.34). Dans ce cas, le distillat de
la colonne d’extraction est le mélange binaire de AE. Les Figure 2.33 et Figure 2.34 présentent
également I’analogie entre des procédés continus et discontinus.

' A B
e e, |
AB | AB :
: > BE: BE
5 — E E
=3 =8 2
E . B E
AB..} . AB..BE | BE.L.E

Figure 2.33 — Analogie entre les procédés de séparation continus et discontinus dans le cas
d’un entraineur lourd

5 — ! E
| AE !

AB | AB _ :
i g | AE _

E ! E R : >
i ; B ! A
: > — 4
i AE ! E | E

E E_E_, | i
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Figure 2.34 — Analogie entre les procédés de séparation continus et discontinus dans le cas
d’un entraineur léger
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2.6.2 Naissance de la nouvelle configuration

Dans le cas d’un entraineur moins volatil que I’azéotrope a casser, il est nécessaire de produire un
mélange binaire dans une premiére phase. La raison en est que I’entraineur léger ou intermédiaire
n’est pas aussi efficace qu’un entraineur lourd. Nous avons donc cherché une configuration plus
originale qui permette de mieux valoriser la présence d’un solvant Iéger ou intermédiaire.

La comparaison des Figure 2.33 et Figure 2.34 donne la solution. Dans le cas ou un entraineur
léger est utilisé pour séparer continlment un mélange azéotropique a minimum, le solvant est
alimenté au-dessous de I’alimentation azéotropique.

Ainsi une amélioration de I’efficacité du solvant peut étre attendue lorsque sa position est changée
dans la configuration. Cela signifie dans le cas de la DED que le solvant doit étre chargé dans le
bouilleur au début du procédé au lieu du mélange azéotropique et, inversement, le mélange
azéotropique doit étre alimenté contindment dans la colonne au lieu de I’entraineur (Steger et al.,
2006).
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2.7 IDED en une phase (étude de faisabilité)
2.7.1 Fonctionnement a reflux total

La Figure 2.35 représente les courbes de résidu du systeme étudié et le chemin du bouilleur pour
I’IDED a reflux total. Dans le cas ou le mélange a séparer est alimenté directement au bouilleur, le
réseau de courbes de résidu est suffisant pour étudier la faisabilité. Puisque le constituant le plus
Iéger (CHCIy) est le seul nceud instable (UN) du systeme, il peut étre obtenu de n’importe quel
point du triangle de composition, indépendamment de I’évolution du chemin du bouilleur.

EtOAc (B)

FXcn

f Xs(0) °
2CIBu (E) CHCI, (A)

L Cf)urbe d? residu , <— chemin du bouilleur
---- ligne d’ajout de mélange

Figure 2.35 — Réseau de courbes de résidu et chemin du bouilleur dans le cas de la nouvelle
configuration

Au début, le bouilleur contient I’entraineur pur (Xs(0) = xg). Le chemin du bouilleur (xs(t)) est
determiné par I’alimentation de la charge (Fxcn) et grace a cela, la composition du bouilleur se
dirige vers la composition azéotropique (Figure 2.35).

Quand une zone d’extraction est présente dans la colonne, c’est-a-dire que le mélange a séparer est
alimenté au-dessus du bouilleur, le calcul des RPEX est inévitable.
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EtOAc (B)

R=w

F/V =0.075

Xp
2CIBu (E) CHCl, (A)
— PEn L ) .
— PEx <— direction de I’évolution du PEXx

Figure 2.36 — Deux profils de composition différents pour retirer le méme produit & partir de
la méme composition du bouilleur

La Figure 2.36 présente un réseau des profils d’extraction avec le taux de F/V spécifié de 0.075.
Les profils d’extraction possedent un point stable (SNgx) a I’intérieur du triangle. A cause du SNg
il y a une paire de séparatrices qui n’est pas présentée sur la figure mais dont la présence est
indiquée grace aux fléches qui indiquent I’évolution des profils d’extraction.

La Figure 2.36 présente aussi un morceau d’une courbe de résidu et également la composition du
distillat et du bouilleur correspondants. La partie d’un profil d’extraction, qui fait la liaison entre la
composition du bouilleur et du profil d’enrichissement, est marquée par le chiffre 1. La courbe de
résidu est coupée en deux par le profil d’extraction. Les deux parties sont marquées par les chiffres
2et3.

Des points Xs et Xp peuvent étre reliés de deux maniéres différentes :

e en utilisant une seule section : la section d’enrichissement. Dans ce cas les parties marquées
par les chiffres 2 et 3 sont utilisées

e en appliquant deux sections : une section d’enrichissement et une section d’extraction. Dans
ce cas les parties marquées par les chiffres 1 et 3 sont utilisées.

Les deux configurations peuvent correspondre a différents NET. La configuration utilisant le
moins d'étages théoriques est considérée la meilleure. Le nombre d'étages théoriques est un facteur
important pour estimer I’efficacité du procédé, mais il n’a aucun effet sur la faisabilité.

L’existence et la position du SNg, n’annule pas la faisabilité de la séparation avec le reflux total,
mais il rend possible la méme production & partir de la méme composition de bouilleur avec des
états différents de colonne.

La dépendance de la position du SNg en fonction du rapport de F/V est présentée sur la

Figure 2.37. SNg, est localisé au sommet A pour une alimentation nulle puis il se décale vers la
composition d’alimentation avec l'augmentation du rapport de F/V.
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EtOAc (B)

—_

- 0
2CIBu (E) CHCl; (A)

Figure 2.37 — Position de SNg, en fonction du rapport de F/V

2.7.2 Fonctionnement a reflux fini

Puisque les équations de modele de la DED sont aussi utilisées pour I’IDED, les réseaux de profils
d’enrichissement sont les mémes que ceux présentés sur la Figure 2.6.

Dans le cas ou le taux de reflux est inférieur a 75, la ligne d’ajout de mélange ne coupe pas la
région faisable des profils d’enrichissement. A cause de cela, la séparation est pratiquement
infaisable avec ou sans alimentation directement au bouilleur.

Lorsque le mélange a séparer est alimenté au-dessus du bouilleur, une section extractive apparait
dans la colonne ; ainsi, des réseaux de profils d’extraction doivent étre calculés et étudiées. La
Figure 2.38 présente une série des réseaux de profils d’extraction. Puisque I’évolution des profils
d’extraction dépend fortement de la fraction du constituant le plus léger et pas des autres, les
profils d’extraction sont presque les mémes pour n’importe quel profil d’enrichissement. Pour
cela, seule la frontiere de la région faisable des profils d’enrichissement (zone grisée) est marquée
sur chaque réseau.
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EtOAc (B) EtOAc (B)

e
2CIBu (E) CTHCT, (A)

R=49 R=24
EtOAc (B)

2CTBU (E) CHCTT, ( 2CIBu (B) CHCI5 (A)

R=19 R=9
— PER région faisable
— PEyx & région cible

-=-- ligne d’ajout de mélange «— direction de I’évolution de PEx

Figure 2.38 — Réseaux de profils d'extraction a taux de reflux fini F/V = 0.075

Dans le cas d’un taux de reflux élevé, un noeud instable (UNgy), un noeud stable (SNgy), et un
point de selle (Sgx1) se trouvent a I’intérieur du triangle, et un point de selle (Sgx2) doit se présenter
a I’extérieur du triangle de composition. Dans ce cas, il y a deux paires de séparatrices dans
I’espace de compositions. Elles ne sont pas marquées sur les figures mais leur présence est
évidente grace aux fleches indiquant I’évolution des profils d’extraction.

La paire instable des separatrices de Sgx; Se dirige presque parallelement a la ligne d’ajout de
mélange (ligne pointillée). La position de cette paire est principalement déterminée par le taux de
reflux appliqué.

Une des separatrices stables de Sgy; se dirige sur la ligne reliant Sgx; au SNgy en fonction de R. La
position de la paire de separatrices stables est principalement déterminée par le rapport de F/V.
Sex1 et SNg, s’approchent quand R diminue. Dans le cas ou F/V = 0.075, ils disparaissent si le taux
de reflux est entre 19 et 24. Sg,, ne se déplace pas de maniére significative. La séparatrice stable
de Sgx2 Se situe sur la méme ligne que la chaine de separatrices le long de Sgx2-SNex-Sex1 & un
taux de reflux plus éleve.

La frontiére de la région faisable des profils d’enrichissement et la ligne d’ajout de mélange
azeotropique sont également présentées sur les figures. La région faisable du procédé pourrait étre
augmentée si un profil d’extraction commengant en dehors de la région faisable des profils
d’enrichissement et croisant la ligne d’ajout de mélange pénetre dans la région faisable.
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Malheureusement, tous les profils d’extraction croisant la ligne d’ajout de mélange se dirigent vers
le c6té BE. Par conséquence les profils d’extraction n’agrandissent pas la région faisable originale,
c’est-a-dire que le constituant A pur ne peut pas étre produit de cette facon.
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2.8 IDED en deux phases (fonctionnement a reflux fini)

2.8.1 Etude de faisabilité

L’idée principale du procédé étudié dans ce chapitre est la production d’un mélange zéotropique
binaire, qui est séparable dans une étape additionnelle. Cette idée est analogue a celle développée
pour la DED. La pureté de distillat est spécifiée a X, 5 >0.95. Les réseaux de profils

d’enrichissement (RPEN) sont identiques a ceux présentés sur la Figure 2.9. Un RPEn a R = 10 est
montré sur la Figure 2.39 pour présenter le nouveau procédé dans le cas d’un taux de reflux fini.

EtOAC (B) = xs(ty)

4l R =10
XD,AR > 0.95

N 'F
?)&

2CIBU (E) = x5(0) CHClI, (A)

— PEN & région cible

---- ligne d’ajout de mélange <— chemin du bouilleur

Figure 2.39 — Etapes opératoires du nouveau procédé

2.8.1.1 Procédé IDED sans section d’extraction

Dans le cas d’une configuration sans section d’extraction, I’étude des RPEN est suffisante pour
veérifier la faisabilité. Dans ce cas, le mélange a séparer est alimenté directement au bouilleur.
Puisque la région faisable des PEn s’étend jusqu’au coté de BE (Figure 2.39), le distillat spécifié
peut étre en théorie produit avec une récupération totale de constituant A. La composition initiale
du bouilleur (xs(0) = xg) se situe sur la frontiere de la région faisable. A cause de cela, une petite
quantité du mélange azéotropique doit s’ajouter au bouilleur pour faire pénétrer sa composition
dans la région faisable (xs(t1)). Grace a I’ajout du mélange a séparer, le distillat spécifié peut étre
soutiré immédiatement.

Le mélange binaire spécifié peut étre produit avec le procédé IDED jusqu’au moment ou le chemin
du bouilleur croise une frontiere de la région faisable. Lorsque la composition du bouilleur quitte
la région faisable en croisant le coté de BE (Xs(t3)), une récupération totale du composant A est
réalisée. Une certaine quantité du composant A demeure dans le bouilleur si le chemin du
bouilleur traverse la frontiére déterminée par les points de pincement des PEn, c’est-a-dire si le
chemin du bouilleur n’atteint pas le c6té BE.
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2.8.1.2 Procédé IDED avec une section d’extraction

Dans le cas de I’application d’une section d’extraction, le mélange a séparer doit étre alimenté au-
dessus du bouilleur. Afin de vérifier si la région faisable peut étre étendue en appliquant une
section d’extraction, des profils d’extraction doivent également étre calculés et visualisés. Puisque
la composition du distillat n’est pas fixée a une valeur, mais correspond a une région, une série des
RPEX doit étre tracée comme pour la DED (Figure 2.20-Figure 2.22)

La Figure 2.40 présente une série de RPEX. Les profils d’extraction et le profil d’enrichissement
correspondant sont présentés. Les profils d’extraction qui traversent le PEn correspondant forment
une zone faisable (zone grisée). Le quatriéme dessin de la Figure 2.40 présente I’union des zones
faisables (la région faisable des PEx) ainsi que la frontiere de la région faisable des PEn.

EtOAC (B) EtOAC (B) EtOAC (B)

2CIBu (E) CHCL (A)  5.CiBu (B) CHCI, (A) 2-CIBu (E) CHCI, (A) 2-CIBu (E) CHCI, (A)
Xpa = 0.4 XpA = 0.6 Xpa = 0.8
---- ligne d’ajout de solvant €— direction de I’évolution du PEx région faisable

Figure 2.40 — Réseaux et région faisable des profils d’extraction
R= 10, XpDAR = 0.95

Le noeud instable des profils d’extraction (UNg,) se trouve toujours dans la région faisable des
PEn. Compte tenu de cela et de I’évolution des séparatrices, les profils d’extractions
n’agrandissent pas la région faisable des PEn.

Du point de vue de faisabilité, I’application des plateaux extractifs n’est pas interdite, mais inutile.
Ainsi, I’application du IDED avec I’alimentation directement au bouilleur est suggérée.

Les étapes opératoires de cette configuration sont :
1. ajout une petite quantité du mélange a séparer a I’entraineur dans le bouilleur (t;)
2. démarrage de la colonne d’enrichissement (t,)

3. alimentation continue du mélange a séparer et production du mélange AE jusqu’au
moment ou le chemin du bouilleur arrive sur le coté de BE (t3)

régénération du solvant E jusqu’au moment ou B pur reste dans le bouilleur (t,)
rechargement du bouilleur avec le produit de I’étape 3 (ts)
redémarrage de la colonne d’enrichissement (ts)

N o g &

production du constituant A jusqu’au moment ou le chemin du bouilleur arrive au
sommet E (t7)
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2.8.1.3 Effets des parametres géomeétriques et opératoires

Effet du taux de reflux

EtOAC (B)

20160 (6) CHCI; (A)

R=6 R=5 R=3

— PER région faisable

---- ligne d’ajout de mélange QM quantité de mélange ajoutée

Figure 2.41 — Réseaux de profils d’enrichissement assurant un produit binaire a taux de
reflux fini

La Figure 2.41 représente la série des RPEN. A c6té des profils d’enrichissement (lignes bleues) et
de la région faisable des PEn (zone grisée) la ligne d’ajout de mélange (ligne pointillée) est aussi
présentée sur chaque figure.

La ligne d’ajout de mélange coupe la région faisable uniquement dans le cas ou le taux de reflux
est supérieur a 5. La ligne d’ajout de mélange est tangente a la région faisable des PEn avec un
taux de reflux de 5, c’est-a-dire que le taux de reflux minimal est égal & 5 dans le cas de la
séparation du mélange a la concentration azéotropique.

Effet de I’ajout du mélange au début du procedé

La production du distillat souhaité est possible si la composition du bouilleur se trouve dans la
région faisable. La Figure 2.41 présente la ligne d’ajout de mélange (ligne pointillée) et les PEN.
Elle peut traverser la région faisable une ou deux fois en fonction du taux de reflux.

Nous retrouvons les concepts développés pour la DED : Rpin, QMmin €t QMax dans certains cas de
figure (Figure 2.41).

Effet du nombre d’étage théorique dans la zone d’enrichissement (NETg,)

Le seul nceud instable du systéme étudié est le constituant A (Figure 2.35). Sa nature ne change
pas avec le taux de reflux fini ; il reste le nceud instable du systéme. Par conséquence le NETg, ne
posséde pas une valeur maximale. Plus il y a d’étages dans la zone d’enrichissement, plus le
produit créé est pur. Par contre, le NETg, a une valeur minimale, comme pour tous les procédés de
séparation, pour atteindre la pureté spécifiée.

Effet du nombre d’étage théorique dans la zone d’extraction (NETg,)

Selon la Figure 2.39 le procédé est faisable sans étage d’extraction, ainsi le NETg, ne possede pas
de valeur minimale dans la zone d’extraction.
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Selon la Figure 2.40 des plateaux extractifs n’agrandissent pas la région faisable du procédé et
donc leur application est inutile, mais pas interdite. C’est-a-dire que NETg, n’a pas de valeur
maximale non plus.

Bien que le NETg, dans la zone d’extraction n’ait pas de limite d’un point de vue faisabilité, il peut
avoir une influence sur les conditions opératoires a cause des différentes courbures des profils
d’enrichissement et des profils d’extraction (Figure 2.36).

Effet du débit molaire d’alimentation

Dans le cas d’une alimentation directement au bouilleur, le débit d’alimentation n’est pas limité au
point de vue de la faisabilité. Dans ce cas, I’alimentation ne modifie pas le profil au sein de la
colonne mais uniquement le chemin du bouilleur.

Bien que le débit d’alimentation ne change pas la faisabilité, il détermine la récupération du
constituant A. La récupération totale du constituant A est possible si la région faisable atteint le
coté BE (R >9), et le chemin du bouilleur quitte la région faisable en traversant ce cote.

L’évolution de la composition du bouilleur est déterminée par I’alimentation (F, Xg = Xa,) et par le
distillat ensemble (D, xp). Il y a une combinaison des deux débits qui permet d’atteindre
I’intersection des deux frontiéres (* sur la Figure 2.42). Le rapport de F/V dirige le chemin du
bouilleur vers ce point marqué F/V". Lorsque F/V > F/V", la récupération totale du constituant A
n’est pas possible. Par exemple, si R =9 ; xs(t;) =[0.03; 0.2; 0.77] ; xp = [0.01; 0.0053; 0.9847] et
Xr = Xa, la valeur initiale de F/V" = 0.042, et elle évolue au cours du temps. Bien que cette valeur
ne soit pas constante, on néglige son changement au niveau de I’étude de faisabilité.

EtOAC (B)

R=9
XpARZ 0.95

Xp

2CIBU (E) CHCI; (A)

— PEn & révion cible du distillat

«— chemin du bouilleur o . .
47 région cible du bouilleur

---- ligne d’ajout de mélange

Figure 2.42 — Effet du débit d’alimentation sur la récupération du constituant A

Les effets des différents parameétres opératoires sur la faisabilité du procédé sont présentés dans le
Tableau 2.9.
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Tableau 2.9 — Existence des paramétres limitantes de I’IDED

Parametre Minimum Maximum

R oui non

Q 0+ oui
FIV non non
NETg, oui non
NETEg, non non

2.8.1.4 Comparaison de la DED et I’IDED

Le mélange zéotropique binaire AE peut étre produit en appliquant soit le procédé DED
(paragraphe 2.5), soit le procédé IDED. La présence des plateaux extractifs est inutile dans les cas
des procédés. La différence principale des deux configurations réside dans le fait que pour la DED
I’ajout du solvant est nécessaire au début de la séparation, tandis que pour I’IDED il ne I’est pas.

Puisque la méme tache de séparation est faisable avec les deux configurations, elles valent la peine
d’étre comparées. Une comparaison basée sur le modéle simplifié de I’étude de faisabilité est
présentée dans cette section. Une comparaison basée sur les calculs plus rigoureux sera présentée
dans le paragraphe suivant.

La comparaison conceptuelle est basée sur le fait qu’il y a des profils d’enrichissement qui
traversent la ligne d’ajout de mélange deux fois. Un profil d’enrichissement, la ligne d’ajout de
mélange (ligne pointillé) et également la frontiére supérieure de la région faisable sont montrés sur
la Figure 2.43. Le point d’intersection le plus proche de la composition azéotropique est choisi
comme composition initiale du bouilleur dans le cas de la DED (Figure 2.43a). Le point
d’intersection le plus éloigné de la composition azéotropique est choisi comme composition
initiale pour I’IDED (Figure 2.43b). Ainsi on a le plus petit taux d’entraineur possible dans le
bouilleur dans le cas de la DED, et le plus petit possible taux de constituants clés dans le bouilleur
dans le cas de I’'IDED.

EtOAc (B) EtOAC (B)

/ / Xp
2CIBu (E) CHCl,4 (A) 2CIBu (E) CHCI; (A)

a) b)
—— PEn <— chemindu bouilleur ---- ligne d’ajout de mélange

Figure 2.43 — Comparaison des procédés basée sur un modéle simplifié
a) procédé DED b) procédé IDED

Lorsque la composition du bouilleur a la fin de I’étape 3 est plus proche du sommet B, le résidu
contient moins d’entraineur qui doit étre traité dans I’étape 4. Par conséquent, le bouilleur doit
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tendre vers Xxg(t3). C’est possible avec un débit d'alimentation approprié, dans les deux cas.
Supposons que les deux procédés se finissent avec la méme composition finale (xs(t3)), et que les
chemins du bouilleur puissent entrecroiser les mémes profils d’enrichissement dans les deux
procédés. De cette fagon, les compositions du distillat instantanées peuvent également étre les
mémes avec des colonnes suffisamment longues.

Notons d’une part que la méme pureté peut étre atteinte avec une colonne plus courte dans le cas
de I’IDED, et que d’autre part si I’on utilise la méme colonne, une meilleure pureté est prévue au
distillat dans le cas de I’IDED.

2.8.2 Résultats des simulations

2.8.2.1 Faisabilité du procédé

Les parameétres des simulations sont identiques a ceux présentés dans les paragraphe 2.3.2 et
paragraphe 2.5.2 afin de simplifier la comparaison entre les deux procédés. Des paramétres et des
résultats numériques de simulations sont présentés dans le Tableau 2.10. La comparaison des
deux procedés est faite en considérant la méme pureté des produits et le méme taux de
récupération du constituant A.

Tableau 2.10 — Paramétres et résultats numériques de simulations

DED IDED
NETE, 45
R 20
Q [KWh] 15
Quantité du mélange a séparer [mol] 68
Contenu initial du bouilleur [mol]
CHCl; 34 21
EtOACc 34 21
2CIBu 0 70
Quantité de I’entraineur appliquée [mol] 90 70
Xp AR 0,995 0,997
A 92,0 % 91,2 %
F [mol/h] 9 7,8
Durée de I’étape de production [s] 36000 12000

Les compositions des produits sont presque identiques, et les deux configurations fournissent un
taux de récupération du constituant A élevé. L’avantage de I’'IDED est qu’elle utilise moins
d’entraineur. La nouvelle configuration utilisait 70 mol de solvant au lieu de 90 mol, c’est-a-dire
environ 20 % de moins.

90



ETUDE DE LA DISTILLATION EXTRACTIVE DISCONTINUE

2.8.2.2 Analyse de sensibilité de I’IDED

Afin d’explorer les effets des parametres du procédé, de valider I’existence des valeurs limites, et
de trouver s’il y a des valeurs extrémes, une analyse de sensibilité a été réalisée sur la base d’un
calcul rigoureux. Les paramétres de la configuration initiale sont montrés dans le Tableau 2.10. La
quantité de chaleur au bouilleur est Q = 4.5 kW dans tous les cas et la rétention des plateaux a été
négligée (Ugage = 0 mol). Le critere d’arrét des calculs rigoureux est de X, . = 0.997.

Deux critéres de performance sont étudiés dans chaque configuration; le taux de récupération du
chloroforme (ta) et le Taux de Meélange/Entraineur (TME). TME est le rapport molaire du
mélange séparé sur I’entraineur utilisé. Le TME représente la quantité de mélange a séparer qui
peut étre séparé avec 1 mole d’entraineur. Une valeur plus élevée sera représentative d’une

séparation plus efficace, pour les deux propriétés analysées.

Effet du taux de reflux

s et TME augmentent monotonement en fonction de R. Le taux de récupération présente une
asymptote pour R supérieur a 20 (Figure 2.44a). Ainsi il n’y a aucune valeur maximale du taux de
reflux du point de vue de la faisabilité, méme s’il doit y avoir une valeur optimale dépendant de la
fonction objective. Un minimum du taux de reflux a été prévu lors de I’étude de faisabilité. La
valeur minimale trouvée est R = 5 (Figure 2.41) si le mélange a séparer est azéotropique.

100% +

2 =
/,’,__4—0——-0————-0
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Figure 2.44 — Effet du taux de reflux

Dans I’étape de simulation, le mélange a séparer est équimolaire ; ainsi, le taux de reflux minimal
doit étre déterminé en appliquant les nouveaux parametres (xe=[0.5; 0.5 ; 0] et xp ar = 0.997). La
nouvelle valeur minimale du taux de reflux est environ de Ry, = 2.2 (Figure 2.45).
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Figure 2.45 — R, pour un mélange équimolaire

CHCI; (A)

Pendant les simulations, la valeur minimale trouvée est d’environ Rpyi, = 4.3 en appliquant le
modéle plus rigoureux. Cette valeur est le double de celle estimée lors de la faisabilité. La
différence provient du NET différents dans des deux étapes de I’étude. L’étude de faisabilité
fonctionne en supposant un NET infini, tandis que notre modéle plus rigoureux représente une

colonne a 45 plateaux.

Effet du débit d'alimentation

La récupération du constituant A diminue continment, mais TME augmente, avec I’augmentation
du débit d’alimentation (Figure 2.46). Le TME augmente parce qu’un débit d’alimentation plus
grand implique plus de constituant clé ajouté pour la méme quantité d’entraineur. Une composition
de distillat constante et un NET infini étaient supposés en prévoyant le chemin du bouilleur dans
I’étude de faisabilité. Puisque aucune de ces hypothéses ne se tient dans la simulation rigoureuse

faisant que le taux de récupération du composant A n’atteint pas I’uniteé.
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Figure 2.46 — Effet du débit d'alimentation

La quantité de mélange ajoutée au début du procédé (Q) a un effet significatif sur le procédé, selon
les résultats de I’étude de faisabilité. La Figure 2.47 montre les résultats des calculs rigoureux en
fonction du rapport Q/Us(0). Comme les deux propriétés changent en sens opposé, il doit y avoir
une valeur optimale qu’il conviendra de déterminer en fonction d’un critere d’optimisation.
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Figure 2.47 — Effet du mélange ajouté au début du procédé

Une valeur maximale de Q était prévue dans I’étude de faisabilité, (Figure 2.41). Cette valeur
maximale ne peut pas étre trouvée sur la Figure 2.47 parce que le mélange a séparer est
équimolaire. Il est situé juste a la frontiére de la région faisable, et aucun maximum n’existe dans
ce cas-la (Figure 2.41). Le maximum est établi quand le mélange azéotropique est considéré a
séparer.

Pour vérifier I’existence du maximum de Q, des calculs rigoureux additionnels ont été exécutés
avec les spécifications suivantes: NET =50/100; R=10; Q=45kW; F=7.8molh;
Xg = [0.137; 0.863; 0] ; Ng =50/100; Ugge = 0. Le critere d’arrét est Xpar =095 afin d’étre

conforme a la Figure 2.41.

Les résultats sont montrés sur la Figure 2.48. La valeur prévue de Q était d’environ 5 avec
I’hypothése d’un NET infini. Les simulations ont donné des valeurs plus petites pour les deux
séries. La valeur critique est plus proche de celle prévue dans le cas du NET plus élevé. Ainsi, la
différence peut étre expliquée par la différence des nombres d’étages théoriques.
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Figure 2.48 — Effet du mélange ajouté dans le cas d’un mélange azéotropique

Effet de NET dans la section d’enrichissement

D’abord le taux de récupération et également le TME augmentent, ensuite les deux taux présentent
un plateau (Figure 2.49). Ainsi, le NETg, n’a pas la valeur maximale d’un point de vue de la
faisabilité, méme s’il doit y avoir un NET optimal du point de vue économique. Il y a un NET
minimal pour atteindre les spécifications (NETgn min = 11).
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Figure 2.49 — Effet du NETg,

Effet de NET dans la section extractive

La récupération du constituant A augmente jusqu’a 100 %, tandis que le TME ne change pas de
maniére significative, quand le NET dans la section d’enrichissement est maintenu constant
(NETg, = 45), et que NET dans la section d’extraction augmente (Figure 2.50). Il s’en suit gu’il
n’existe ni une limite inférieure, ni une limite supérieure au nombre de plateaux extractifs. Bien
gue I’augmentation de I’efficacité pourrait étre di a un effet de I’accroissement du NET total, la
récupération de 100% n’est pas accessible en appliquant simplement une grande valeur au NETEg,
(Figure 2.49a). Ainsi, I’application de quelques plateaux extractifs augmente I’efficacité du

procédé.
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Figure 2.50 — Effet de NETgy

Effet de la position d'alimentation

La position d’alimentation est le seul paramétre pour lequel le taux de récupération et le TME

montre un extremum (Figure 2.51).

Ce phénomeéne peut également étre expliqué par la courbure différente des profils d’extraction et
d’enrichissement (Figure 2.36). Du point de vue de la faisabilité (pas nécessairement
économique), la position optimale d’alimentation peut étre lue sur cette figure. Le maximum dans
la récupération du constituant A est une conséquence des deux derniers phénomeénes expliqués.
Tandis que la position d’alimentation monte le long de la colonne, alors le nombre de plateaux

extractifs augmente, et le nombre de plateaux d’enrichissement diminue
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Figure 2.51 — Effet de la position d'alimentation

2.8.2.3 Conclusions de I'analyse de sensibilite

Les résultats de I’analyse de faisabilité sont les suivants :
e L’existence des paramétres de limite prévus est confirmée avec des calculs plus rigoureux.

e La plupart des limites des parametres peuvent étre calculées dans I’étape de faisabilité, et
dans I’étape de I’analyse de sensibilité. Les deux valeurs obtenues par les deux méthodes
sont proches bien que légerement différentes. La différence peut étre expliquée par
I’utilisation d’un modeéle plus précis mais également simplement par une différence du NET.
Le NET infini est supposé dans I’étude de faisabilité, tandis que des NET finis sont utilisés
pour les simulations.
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2.9 Conclusion et comparaison des configurations

Six configurations de la distillation discontinue et leurs fonctionnements a reflux total et a taux de
reflux fini ont été étudiées dans ce chapitre :

SDD produisant A pur en une phase (paragraphe 2.2)
SDD produisant A pur en deux phases (paragraphe 2.3)
DED produisant A pur en une phase (paragraphe 2.4)
DED produisant A pur en deux phases (paragraphe 2.5)
IDED produisant A pur en une phase (paragraphe 2.7)
IDED produisant A pur en deux phases (paragraphe 2.8)

Bien que Bernotet al. (1991) ait publié que la séparation totale d’un melange azéotropique a
maximum est faisable en utilisant un solvant a température de bulle intermédiaire, et en produisant
A pur en une phase dans la configuration de la SDD, nous sommes arrives a la conclusion inverse.
La séparation n’est faisable qu’en deux phases. Lorsque le premier produit au distillat est le
mélange binaire AE au lieu du A pur, la séparation est faisable en appliquant n’importe quelle
configuration. Dans le cas de la DED I’entraineur, dans le cas de I’IDED le mélange a séparer,
peut étre alimenté directement dans le bouilleur ou quelques étages théoriques au-dessus.

Les étapes opératoires des trois configurations sont déterminées et présentées dans le

Tableau 2.11.
Tableau 2.11 — Etapes opératoires des trois configurations
SDD DED IDED
étape 1 Ajout du solvant au mélange a séparer Charge du solvant
étape 2 Démarrage de la colonne

Début de I’alimentation

étape 3 de I’entraineur et ‘ du mélange et

Production du mélange AE

Arrét de I’alimentation

étape 4 de I’entraineur et ‘ du mélange et

Régénération du solvant E

étape 5 Rechargement du bouilleur avec le produit de I’étape 3
étape 6 Redémarrage de la colonne d’enrichissement
étape 7 Production du constituant A

Les procédés SDD, DED et IDED ont été comparés avec des simulations et ont permis de valider

que :

la DED est plus efficace que la SDD, parce que la DED fourni le méme produit plus
rapidement que la SDD, et que la rétention maximale du bouilleur est beaucoup plus petite
gue dans le cas de la SDD. C’est-a-dire que le procédé DED permet de séparer une charge
deux fois plus grande que celui de la SDD dans la méme unité.

I’IDED est plus efficace que la DED, parce qu’elle utilise moins d’entraineur, environ 20 %
de moins, dans le cas étudié dans ce mémoire.

96



ETUDE DE LA DISTILLATION EXTRACTIVE DISCONTINUE

Des analyses de sensibilité ont été réalisées pour valider les résultats de I’étude de faisabilité. Les
résultats des simulations confirment ceux de I’étude de faisabilité. L’existence des parametres de
limite prévus a été confirmée avec des calculs rigoureux. La plupart des valeurs limites des
paramétres peuvent étre estimées dans I’étape de faisabilité avec une bonne approximation, et
peuvent étre déterminées avec plus de précision dans I’étape d’analyse de sensibilité.

Enfin, la mise en ceuvre des expériences a validé les résultats de I’étude de faisabilité ou bien ceux
des simulations. La premiere expérience a monté que dans le cas de la SDD la pureté du produit
diminue brusquement lorsque le chemin du bouilleur traverse la frontiére de la région faisable. La
deuxiéme expérience a monté que la pureté du distillat reste dans une région plus propice dans le
cas de I’alimentation continue de I’entraineur. La conséquence de ces deux expériences est que le
procédé DED est plus efficace que le SDD.

Les résultats théoriques des études présentées dans ce chapitre sont publiés dans des journaux
scientifiques : « Lelkes, Z.; Rev, E.; STEGER, C.; Fonyo, Z.: Batch extractive distillation of
maximal azeotrope with middle boiling entrainer, AIChE J., 2002, 48(11), 2524-2536 » ;
« STEGER, C.; Varga, V.; Horvath, L.; Rev, E.; Fonyo, Z.; Meyer, M.; Lelkes, Z.: Feasibility of
extractive distillation process variants in batch rectifier column, Chem. Eng. Proc., 2005, 44(11),
1237-1256 » et « STEGER, C.; Rév, E.; Horvath, L.; Fonyd, Z.; Meyer, M.; Lelkes, Z.: New
Extractive Configuration Separating Azeotropic Mixture in Semi-Batch Way, Sep. Pur. Techn.,
2006, accepted ». Les résultats des expériences sont publiés a une conférence: « E. Rév; Z.
Lelkes; V. Varga; C. STEGER; L. Horvath; Z. Fonyo6: Feasibility of batch extractive distillation
with middle-boiling entrainer in rectifier, Distillation and Absorption’02, 2002, Baden-Baden,
Germany »
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3.1 Introduction

Si les méthodes de faisabilité sur les colonnes entierement réactives continues ont été largement
publiées (Barbosa-Doherty, 1988cd ; Doherty-Buzad, 1992 ; Groemping et al., 2003 ; Huss et al.
2003), il n’en va pas de méme pour la distillation réactive discontinue. Les articles consacrés a la
distillation réactive discontinue concernent essentiellement des simulations ou des expériences
(Xu-Dudukovic 1999 ; Schneider et al., 2001) mais pas I’étude de faisabilité.

Ainsi nous avons décidé de créer une méthode de faisabilité qui répond aux objectifs suivants :
e étudier les configurations hybrides et non hybrides (totalement ou partiellement réactive)

e étudier les configurations discontinues soit d’une colonne d’enrichissement, soit d’une
colonne d’épuisement, soit d’une colonne avec un bac intermédiaire

e généraliser la méthode de faisabilité de DED présentée dans le paragraphe 1.4.1.3

Quelques uns de ces €léments ont été abordés et publiés par d’autres chercheurs tres récemment
(Guo et al., 2003 ; Guo-Lee, 2004). Nous avons analysé leurs écrits et profité de leur expérience
pour améliorer notre méthode.

Différentes configurations de la distillation réactive discontinue ont été étudiées dans ce chapitre
Pour chaque configuration un mélange type a été déterminé qui peut étre un bon candidat a utiliser.
Le paragraphe 3.2 est dédié a la présentation de cette partie du travail.

Une analyse bibliographique a permis de trouver des systemes réactifs et de sélectionner des
systemes pour eétudier la distillation réactive discontinue de fagon plus approfondie. Le
paragraphe 3.3 est consacré a la présentation de cette analyse bibliographique.

Un modeéle a été bati pour decrire le comportement d’un tel procédé et en déduire une méthode de
faisabilité présentée dans le paragraphe 3.4.

Enfin des études de faisabilité avec deux mélanges sélectionnés ont été réalisées. Le
paragraphe 3.5 est dédié a I’étude de transestérification de I’acétate de méthyle et de I’acétate
d’éthyle, alors que le paragraphe 3.6 concerne la production d’acétate d’éthyle a partir d’acide
acetique et d’éthanol dans une distillation réactive discontinue.
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3.2 Quelques configurations possibles de la distillation réactive
discontinue

Ce paragraphe est consacré a I’étude préliminaire rapide des configurations possibles de la
distillation réactive discontinue. Les tableaux présentés dans ce paragraphe ne comportent pas
toutes les combinaisons des systémes réactifs, mais leurs éléments permettent d’élaborer une étude
préliminaire pour n’importe quel systéme. Le Tableau 3.1 contient les configurations dans le cas
des mélanges zéotropiques, le Tableau 3.2 le cas des mélanges azéotropiques a minimum, le
Tableau 3.3 le cas des mélanges azéotropiques a maximum.

Les tableaux présentent également I’ordre de volatilité des corps. L’écriture A >> B signifie que le
constituant A est plus volatile que le constituant B.

Tableau 3.1 — Des configurations pour séparer un mélange zéotropique

A& B
B>>A A>>B
B
B
A+B&C A& B+C
C>>A,B A B>>C B>>A,C A B>>C B>>A>>C
B
C
C
A+B&C+D
C>>AB,D A B,C>>D C>>AB>>D
c c
D

zone réactive
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Tableau 3.2 — Des configurations pour séparer un mélange azéotropique a la température de
bulle minimale

A+ (E) < B+ (E)

AB>>B>>A>>E A>>B
B
: >
E
E B
A+B&C A& B+C
AC>>C>>A>>B AC>>A,B>>C BC>>B,C>>A BC>AB>C
C <fc B {j
B >B A >A
Cc Cc
A+B&C+D
CD >>C>>B, D >>A CD>>A,B,C>>D
BC>>C>>B,D>A AC>>AB,C>>D
C <&
e X
A A
D

zone réactive

Le constituant E dans les Tableau 3.2 et Tableau 3.3 représente un constituant inerte qui ne joue
pas de rble dans la réaction. Dans le cas de mélange réactif faisant intervenir au moins trois
constituants, nous n’avons pas étudier I’hypothése de I’ajout d’un tiers corps bien que cela puisse
présenter un intérét dans certain cas. Nous avons préféré utiliser I’un des constituants déja présent
dans le mélange pour I’alimenter en continu dans la colonne.

Dans le cas des systemes zéotropiques (Tableau 3.1) les configurations de la distillation réactive
discontinue (DRD) sont identiques aux configurations publiées par Yi-Luyben (1997) pour la
distillation réactive continue en mettant en place une configuration avec un bac réactif couplés a
des colonnes non réactives.

Les Tableau 3.1, Tableau 3.2 et Tableau 3.3 ne présentent ni toutes les combinaisons des
configurations ni tous les types de mélange, mais ils donnent une bonne base pour I’étude de
n’importe quel systeme.

Ces tableaux permettent uniquement une étude préliminaire, ils ne remplacent ni I’étude de
faisabilité systématique, ni des calculs rigoureux, ils suggerent simplement d’étudier en priorité
telle configuration pour tel mélange réactif.
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Tableau 3.3 — Des configurations pour séparer un mélange azéotropique a la température de
bulle maximale

A+ (E) < B+ (E)

B>>A>>AB E>>A>>B>>AB
B E E
B
B
A+B&C A&B+C
C>>A B>>AC A>>B,C>>AC C>>A B>>BC A>>B,C>>BC
C C
A Al A A
B < c <
B C
A+B&C+D
C>>A,B,D>>AD A>>B,C>>D>>CD
C>>A,B,D>CD A>>B,C>>D>>AD
C
A A

zone réactive
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3.3 Reéactions candidates pour une DRD

Une bibliographie approfondie a permis de retrouver des réactions qui peuvent étre intéressantes
au niveau de la distillation réactive. Ces réactions ont été classées selon les critéres suivants :

e nombre des constituants
e nombre et de la qualité des azéotropes :
> homogéne/hétérogene
> binaire/ternaire
¢ volatilité du produit ou des produits
e données accessibles pour réaliser les calculs
> des données de I’équilibre liquide-vapeur (ELV)
> des données de la cinétique ou de la constante d’équilibre de la réaction
Le but de cette classification est de déterminer la configuration la plus convenable pour chaque
systéme trouvé.

Le Tableau 3.4 présente un résumé de I’Annexe 1V, qui contient de bons mélanges tests pouvant
étre étudiés dans le cadre de cette thése. Un bon mélange signifie qu’au moins un des produits de
la réaction est le constituant le plus léger ou le plus lourd, et qu’il ne manque pas des données pour
réaliser des calculs. Les systemes de trois ou quatre constituants avec une seule réaction sont les
candidats pour la premiere étape, tandis que les systémes avec plusieurs réactions peuvent étre les
candidats pour une deuxiéme étape de la recherche. Parmi ces exemples deux ont été choisis pour
cette thése: la transestérification entre I’acétate de méthyle (MeOAc) et I’acétate d’éthyle
(EtOAC), et la production d’EtOAc a partir d’acide acétique (AcOH) et d’éthanol (EtOH).

La transestérification a été choisie parce que ce systéme est étudié par ailleurs dans notre équipe.
En effet, Bonet (2006) a étudié un procédé de la distillation continue avec changement de pression.
Le deuxieme exemple est la formation d’EtOAc, parce qu’elle ressemble a la formation de
MeOAc, mais elle est moins étudiée dans la littérature.
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Tableau 3.4 — Sommaire des réactions candidates

La réaction

Configuration proposée

Commentaire

CH3CH=CH,+CH3;0OH®

colonne d’enrichissement

sous-pression

(H3C);CHOCH; ou MVC bien étudié
(CH3CO),0+CH30H<® o
colonne d’épuisement pas de catalyseur
CH;COOCH;+CH;COOH
(CH3C0),0+C,H;0H % ..
colonne d’épuisement pas de catalyseur
CH3COOC;,H5+CH3;COOH
CH3COOH+CH3;0OH & T
MVC bien étudié
CH3;COOCH;+H,0
CH3COOH+C,;H;0H &
MVC
CH3COOC;Hs+H,0
CH3COOH+C4H,OH®& ) R
MVC décanteur en téte de la colonne
CH3COOC Hgy+H,0
CH3COOH+CsH;OH<® , A
MVC décanteur en téte de la colonne
CH3COOCsH;+H,0
CH3COOH+C¢H30H®
3 orhs MVC décanteur en téte de la colonne
CH3COOC¢H3+H,0
H,C=CHCOOH+C4HyOH & ] .
MVC décanteur en téte de la colonne
H,C=CHCOOC,Hqy+H,0
(OHC=CHO)CO+2CH30OH+= L )
MVC deuxieme étape de I’étude
(CH30),CO+(CH,0),
CH3COOCH;+C,Hs0OH &
MVC
CH3COOC;Hs+CH30H
CH3COOCH;+C4HOH & D
colonne d’épuisement
CH3COO0OC4Hy+CH50H
CH3COOC,H5+C4HgOH & .
colonne d’épuisement
CH3COOC,Hg+C,Hs0H
(C,H50),CO+CH3;0H&

(C,Hs0)CO(OCH3)+C,HsOH
(C,Hs0)CO(OCH3)+CH;0H<

(CH30),CO+C,HsOH

MvC

deuxieme étape de I’étude

CeHg+CH3CH=CH, &
CesHs-CH(CHa),

colonne d’épuisement

Sous-pression

3HCO+H,0®
(CHO)g+ H,0

MVvC

trouver un solvant applicable

systeme étudié
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3.4 Méthode de faisabilité

Une méthode de faisabilité qui généralise celle publiée par Lelkes et al. (1998a) a été développée.
Les équations de modéle décrivent la force motrice du procédé, notamment la différence entre la
composition de la phase vapeur (y) et celle en équilibre avec la phase liquide (y*). Pour construire
ce modele, nous avons utilisé les hypotheses suivantes :

e 1l n’y aqu’une seule réaction instantanément équilibrée dans le systéme étudié.
e Laréaction est mise en place uniquement dans la phase liquide.

e Lachaleur de réaction est négligée.

e Le catalyseur ne change pas I’équilibre liquide-vapeur.

e Larétention est négligée sur les plateaux.

e Lesenthalpies de vaporisation des constituants sont identiques.

3.4.1 Déduction des equations réactives de modele

3.4.1.1 L’equation différentielle de modele

Lelkes et al. (1998) ont suivi la stratégie décrite ci-dessous. lls ont traité la concentration de la
phase liquide comme une variable inconnue en fonction de la position au sein de la colonne, ainsi
ils ont introduit la série de Taylor (I’équation 3.1) pour I’approximer. Pour écrire toutes les
relations et la série de Taylor la colonne est comptée a partir de la téte vers le pied de la colonne.
dx dx;
X, . =X

ni =~ Mn-l,i +d_hi '(n _(n _1)):>d_h=xn,i _Xn—l,i (éq 31)
h=n-1

Ils ont écrit un bilan matiére autour d’un étage théorique (équation 3.2 selon la Figure 3.1) puis un
autre autour d’une partie de la colonne ; soit la section d’enrichissement (équation 1.18) soit la
section d’extraction (équation 1.19).

________

m

A

<
S

Figure 3.1 — Etage théorique non réactif

Ln ’ Xn,i + Vn ’ yn,i = Ln—l ' Xn—l,i + Vn+l ’ yn+1,i (éq 32)

La combinaison des équations 3.1 et 3.2 a donné I’équation du modéle (équation 1.18) pour étudier
la faisabilité de la distillation extractive discontinue. La méme stratégie a été suivie pour déduire
les équations de modele appliqué a la DRD.
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Dans le cas de la distillation réactive, nous avons basé notre approche sur les débits partiels, parce
que le débit molaire de la phase liquide peut changer le long de la colonne a cause de la réaction.
En effet, si la somme des coefficients de stoechiometrie n’est pas egale a zéro (vtot * 0), le débit

molaire de la phase liquide change le long de la colonne méme quand les enthalpies de
vaporisation des constituants sont identiques. Dans ce cas il faut écrire deux series de Taylor (une
pour la concentration et une autre pour le débit molaire) qui ne sont pas indépendantes ou une
seule série avec le débit partiel. Ainsi I’équation 3.3 représente le développement limité au premier
ordre du débit partiel :

dl. dl.
.=, .+ ‘n-(n=-1)=—=I1.-1_,. éqg. 3.3
n, n-L,i dh b ( ( )) dh n, n-L,i ( q )
ou
In,i = Ln,i 'Xn,i (eq 34)

Lorsqu’une réaction est mise en place sur un étage théorique on parle d’un étage théorique réactif
(Figure 3.2) La réaction signifie un terme de source pour le(s) produit(s) et un terme de source
négative pour le(s) réactif(s) de la réaction.

. i Vn In 1 i
Ve :
) '__;____I 1
:“‘\ :_I_EI___V___: n i

1 1

i N |

! Vn+1 W !

1 1

Figure 3.2 — Etage théorique réactif

Le bilan matiére de I’étage théorique réactif est représenté par I’équation 3.5. Le terme

. _ dn, . .
d’accumulation grace a la réaction (d_tlj posséde une valeur positive pour le(s) produit(s) et une

valeur négative pour le(s) réactif(s).

dn, .
+Voi= In—l,i +Vn+l,i + ’

I n,l
’ dt

(éq. 3.5)

n,i

ou
Vi =Vii Yo (éq. 3.6)

Le terme de réaction de chaque constituant peut étre exprimé par un seul terme : I’avancement de

An
la réaction [& =—= J

v ref

Le bilan matiere du plateau théorique avec le terme d’avancement de la réaction est

Lo + Vo =l + Ve +Vi- & (€q. 3.7)

n+1,i
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L’avancement de la réaction peut &tre formulé par I’écriture du bilan matiére pour le constituant de
référence

£ =

(In,ref - In—l,ref )+ (Vn,ref - Vn+1,ref )

A%

(éq. 3.8)

ref

A partir de ce moment-la I’avancement de la réaction peut étre substituée avec I’équation 3.8.
Gréce a cette substitution, (équation 3.9) un changement de variable (équation 3.10) peut étre
appliquée aux débits partiels. La conséquence de cette transformation est que le nombre du degré
de liberté diminue de un.

ni T Vi = In—l,i Vo L ’ [(In,ref - In—l,ref )+ (Vn,ref ~ Vi ref )] (éq. 3.92)

ref

Vv, v,
(Ini_ : ’Inrefj_(ln—li_ : 'In—lref]:
Vref Vref

(ég. 3.9b)
Vi Vi
= Vn+1,i - 'Vn+l,ref - Vn,i - 'Vn,ref
Vref Vref
b=l =], et ¥ i :
hi — Tni — “Tn,ref et Vn,i :Vn,i - 'Vn,ref (eq 310)
ref Vref
En utilisant ces débits partiels réactifs, les bilans matiéres s’écrivent :
L= s = Vo — Vi (ég. 3.11)

Comme la transformation proposée par I’équation 3.10 est linéaire, I’équation 3.3 reste valide pour
les variables transformees

di -~ = ,

d_:] “T-1., (éq. 3.12)

Le membre de gauche de I’équation 3.11 et le membre de droit de I’équation 3.12 sont identiques,
ainsi les deux équations peuvent étre combinées

(6g. 3.13)

La forme de I’équation 3.13 est la méme que celle de (équation 1.18). Cette équation exprime la
force motrice de la séparation. La variable de V__,. est égale au débit partiel réactif de la phase

n+1,i

vapeur qui entre a un niveau donné de la colonne tandis que la variable de vn,i est égale a celui

qui est en équilibre avec la phase liquide.

La transformation décrite par I’équation 3.10 reléve de la méme démarche que celle publiée par
Barbosa-Doherty (1988ab), (équation 1.24). Les compositions obtenues avec des débits partiels
réactifs sont identiques aux compositions réactives déduites par Barbosa-Doherty (1988ab). On a
donc retrouvé les compositions reactives classiquement utilisées en distillation réactive continue.
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A\ V.
- l,,——-1 |- i
| ni v n,ref n,i v n,ref
¢ n.i ref ref ,
Xui = - = éq. 3.14a
n,i NC _ NC V. NC 1 NG ( q )
2 b |- Shy=lw Sy,
: ) nJ n,ref _ nJ n,re N % i
= = ref =1 ref  j=1
I, -] NZC‘J x —Yiy
n,i v n,ref n,j ni v n,ref
Y = ref j=1 _ ref _ ;
Xni = Nc R T =X, (éq. 3.14b)
| —| 1 | 1 Vtot X
nJ n,ref Vi n.Jj n,ref
i=t ref  j=1 j=1 V (et

3.4.1.2 Les équations algebraiques des différentes courbes opératoires

L’équation différentielle 3.13 est I’équation de base du modele utilisé par I’analyse de faisabilité.
Elle est appliquée indépendamment de la section de la colonne. L’élément du modéle qui change
avec la section étudiée est I’équation de la courbe opératoire. La courbe opératoire n’est qu’un
bilan matiére autour de la section étudiée.

Dans le cas d’une colonne avec un bac intermédiaire quatre différentes sections peuvent étre
apparues

e lasection d’enrichissement réactive

e lasection d’épuisement réactive

e lasection extractive au-dessus du bac intermédiaire
e lasection réactive au-dessous du bac intermédiaire

Dans ce chapitre seul la déduction de I’équation dans la section d’enrichissement réactive sera
présentée et les équations algébraiques de chaque section (Tableau 3.5).

Pour la section d’enrichissement réactive la Figure 3.3 et I’équation 3.15 représentent le bilan
matiere.

Figure 3.3 — Bilan matiére de la section d’enrichissement réactive

n

In,i +di :Vn+l,i +Vizé:m (eq 315)

m=1

ol
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d, =D-xy, (éq. 3.16)

La production totale de la réaction pour le constituant de référence peut étre exprimée :

o Inre
2En ="
m=1

f+dref -V

n+1,ref

(6q. 3.17)

v ref

La courbe opératoire de la section d’enrichissement réactive en substituant I’équation 3.17 dans
I’équation 3.15 est :

_V- 7
—- (In,ref + dref - Vn+1,ref ) (eq 3186.)

ref

[Vn+1,i __I'Vn+1,refJ:[ln,i - In,refj+(di __I'drefj (éq 318b)
Vref Vref Vref

. Lo Vi o .
En appliquant la transformation d, =d, ——-—-d_ la courbe opératoire ne contient plus le terme

ref

In'i +d, =V +

n+1,i

de réaction

~

Vi = hi +d, (6. 3.19)

Les équations des autres sections (Tableau 3.5) peuvent étre déduites d’une fagon analogue.

Tableau 3.5 — Les équations de modele des différentes sections réactives

Section Equation
section d’enrichissement Vo,i=1L,+d
section d’épuisement V.=l -w,
section extractive au-dessus du bac vV, i = |n i dI — T,
section extractive au-dessous du bac \~/n P = |n_li — \Tvi + fi

3.4.1.3 Equations du chemin du bouilleur

Dans le cas de la distillation discontinue non réactive dans une colonne avec un bac intermédiaire
le chemin de bouilleur est décrit par I’équation 3.20 (Cheong-Barton, 1999).

dX MV,i
dt

=D- (X mvi ~ Xpii )+ W- (X MV, T XW,i) (éa. 3.20)

ou

3 D+W
U

dr dt (éq. 3.21)

L’avantage de I’équation 3.20 est que le chemin de bouilleur peut étre déterminé graphiquement
lorsque la composition initiale du bac, les débits des produits et leurs compositions sont connus.
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Dans ce paragraphe, I’équation différentielle qui permet de prédire I’évolution du chemin du
bouilleur dans le cas de la distillation réactive discontinue est décrite.

La base du calcul est le bilan matiére autour de la colonne entiére en négligeant les rétentions dans
la colonne (I’équation 3.22).

d(UMV-xMV,i):_D_XD’i CWexy, +v,- Yk (69.3.22)

dt colonne

La production totale de la réaction pour le constituant de référence peut étre exprimée :
d(U YVRRYVE: )

+ D ’ XD,ref +W' XW,ref

SE-= dt (éq. 3.23)
Vref
La combinaison des équations 3.22 et 3.23 donne :
dlU v - Xy
( Mth MV'I)+D'XD]i +W'XW’i —
(ég. 3.24a)
- (dlU,,, - X
= VI ’ ( = nyref)—i—D'XDref +W'XWref
V ot dt ’ ’
d(UMV 'XMV,i)_ Vi ‘d(UMV 'XMV,ref):
dt Vot dt
(ég. 3.24b)
=_D'(XDi _L'XDrefj_W'(XWi _L'XWrefj
’ vref ’ ’ Vref ’
dlU; - X, - dlUg - x
CF Sv')— Vi CF S”‘*f)z—D-xDi—W-xWi (éq. 3.24c)
dt % dt ’ ’

ref

En suivant la regle de dérivation :

dX v i du . dX v re d(U
LAZ ISP Gl 2 TN 7 SRSV dUw) -
' dt (éq. 3.25a)

M dt v, dt
=-D-Xp; ~W- Xy,
UMV ’ dXMVYi _ Vi 'dXMV'ref +dUMV | Xuvi _L'XMVref = ,
dt \ dt dt T Vi ’ (éq. 3.25b)

:_D'XD,i _W'Xw,i

Puisque la transformation est linéaire I’équation 3.25 peut étre récrite comme :
dX,.,: du

U,y - d“:v" + d:”V Kuwi ==D-Xp; =W X, (éq. 3.26)
Le bilan matiére total autour de la colonne est décrit par I’équation 3.27.

du .

T“”:—D—Wwtot & (éq. 3.27)

La combinaison des équations 3.26 et 3.27 donne :
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Xwvi .

Uy - i d'\:VVI +XMV,i '(Vtot Z%— D_W):_D'XD,i _W'Xw,i (9. 3.282)
dX v (&

Uy =" =D (Xpvi = Xo )+ W Xy = X )= X Vior - 2. 6 (€q. 3.29b)

Lorsque la somme des coefficients de stoechiométrie est egale a zéro (vtot = O), I’equation 3.21

faisant intervenir un temps adimensionnel peut étre appliquée.
dX

UMV % =D- (XMV,i - XD,i )"’ W- (XMV,i - XW,i) (éq. 3.30)
dX MV _ D. (X i — XD,i )+ W - (X Mvi — XW,i ) (ég. 3.31)

dt

L’équation 3.31 est analogue a I’équation 3.20, ainsi le chemin de bouilleur peut étre déterminé
graphiquement de la méme maniére, que dans le cas de la distillation non réactive discontinue. La
seule différence est que les compositions réactives doivent étre utilisées au lieu des compositions
non réactives.

Lorsque la somme n’est pas égale a zéro (vtot * O), un troisieme terme doit étre pris en compte

selon I’équation 3.28.
3.4.2 Solution des équations réactives

Un seul systeme d’équations est présenté dans ce paragraphe : celui de la section d’extraction dans
la zone d’enrichissement. Le Tableau 3.6 contient toutes les équations du modele pour obtenir le
nombre des parametres du modéle c’est-a-dire le degré de liberté (DL) du modele.
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Tableau 3.6 — Vérification du nombre du degré de liberté

Equations Variables Relations
~1 )
dl
~ dh
dil - - "
— =V, .=V, % 3(NC-1) NC-1
dh o v,
n n,i
Y2
n+l,i Y,
~ 3
d;
Vi = hi+di =T, l; > 3(NC-) NC-1
fi
J
Inl :|n,i - In,ref In,i NC NC-1
Vref
NC
Vi
K=TTx X, i NC 1
i=1
n,i
X, = :
X8 ( ) - - NC
20
=1
yn,i
Yai =f(x,,p.T) p NC+2 NC
T
Vn,i
Vi :V'yn,i NC+1 NC
Vv
NC
zyn,i =1 - - 1
i=
4
Vi = ni Vn,ref - - NC-1
Vref
10NC-3 7NC-2
DL 3NC-1 = 2(NC-1) + NC + 2
DL = Variables — Relations (ég. 3.32)

Le degré de liberté du modéle est égal a 3- NC —1. Pendant les calculs, les débits molaires
transformés de I’alimentation et du distillat (fi ,d, =2 (NC —1)), le débit vapeur et la pression
au sein de la colonne (V,p = 2) ont été fixés et il restait des variables & initialiser (oni = NC).

La stratégie de résolution du modéle est présentée sur la Figure 3.4
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d..f loi»V,p,Ah,g,n =0

Xo; Eéygyi g, Ah parametres de I’algorithme
Vv, v
Vo vy

Ny
\S

x
\
<

<l <

-Ah

>
—»
»

I nouv
n+1,ref K

4

non oui

(K_ Kn+l)2 <&

€9 calcul itératif du point de bulle

Figure 3.4 — Stratégie de résolution du modele

Le calcul itératif du point de bulle a été réalisé par une fonction interne du logiciel BibPhyAddin.
Pour le calcul itératif global (la variable d’itération est I, ., ) la méthode de Newton-Raphson a
été choisie avec des dérivées centrées. La variable d’itération est initialisée avec une des deux

Iinit init I

stratégies suivantes : 1", . =2- In’ref —In_llref ou IMref =1 e -

3.4.3 Etude des configurations simples et hybrides

Nous nous sommes focalisés dans cette thése sur la distillation réactive au service de la réaction.
La rétention la plus grande de la colonne est localisée dans le bac (le bouilleur dans le cas d’une
colonne d’enrichissement, le bac de reflux dans le cas d’une colonne d’épuisement et le bac
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intermédiaire dans le cas d’une colonne avec un bac intermédiaire). A cause de cela, la réaction est
mise en place dans le bac. La colonne au-dessous ou/et au-dessus du bac peut étre soit entiérement
réactive, soit entierement non réactive (les configurations simples), soit partiellement réactive (la
configuration hybride).
Les étapes de la méthode de faisabilité sont les suivantes :
1. Laspécification du produit souhaité ou des produits souhaités.
2. Le calcul des différents réseaux de profils avec une série des paramétres opératoires (R,
S, FIV, 2).
3. L’étude des configurations simples et des configurations hybrides. L’étude des conditions
de faisabilité pour chaque configuration.

4. L’estimation des paramétres géométriques du procédé (Nen, Ney, €tc.) et des parameétres
opératoires (R, S, F/V)

3.4.3.1 Conditions de faisabilité des configurations simples

Les configurations simples sont des colonnes entiérement réactives ou bien entiérement non
réactives, mais le bac lui-méme est réactif dans toutes les configurations. Il y a deux endroits dans
une colonne ou les conditions de faisabilité doivent étre vérifiées au cours de I’étude :

e Le point d’intersection de deux types de section :

> une section d’enrichissement non réactive et celle d’extraction non réactive
> une section d’épuisement non réactive et celle d’extraction non réactive

> une section d’enrichissement réactive et celle d’extraction réactive

> une section d’épuisement réactive et celle d’extraction réactive

e Le point d’intersection de la colonne et du bac :

une section d’enrichissement réactive et le bac réactif

une section d’extraction réactive et le bac réactif

une section d’épuisement réactive et le bac réactif

une section d’enrichissement non réactive et le bac réactif
une section d’extraction non réactive et le bac réactif

> une section d’épuisement non réactive et le bac réactif

YV V V V V

La condition de faisabilité concernant le point d’intersection de deux sections non réactives est
déja connue. Un PEn non réactif et un PEx non réactif sont faisables si les deux profils calculés
avec les mémes parametres (R, Xp) se coupent (Lelkes et al., 1998).

Dans le cas ou les deux sections sont réactives, la méme condition peut é&tre appliquée pour étudier
la faisabilité. Lorsqu’un PEn réactif et un PEx réactif calculés avec les mémes parametres (R, Xp)
se coupent, les deux profils sont faisables.

Dans le cas ou une section réactive se connecte au bouilleur réactif la concentration du bouilleur se
trouve sur le profil de concentrations réactif. Il n’y a pas de condition de faisabilité spécifique.

La situation est plus délicate lors du contact entre une section non réactive et le bouilleur réactif.
La Figure 3.5 représente ce contact.
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Figure 3.5 — Contact entre une section non réactive dans la zone d’enrichissement et le
bouilleur réactif

La vapeur sortant du bouilleur est en équilibre avec le contenu du bac, le bouilleur se comporte
comme un étage théorique réactif. La vapeur sortant du bouilleur est égale a celle pénétrant dans la
colonne et en méme temps elle dépend — selon le bilan matiére autour de la section — du liquide
sortant de la section.

Le profil de concentration de la phase liquide (xn) et également celui de la phase vapeur ( n+1)
sont déterminés par I’équation différentielle et par la ligne opératoire (équation 1.18 ou
équation 1.19). Pour étudier la faisabilité d’un profil donné il faut calculer des points de rosé
(x;l) pour chaque Y, ,

X:Hl = g(yn+l’ p) (eq 333)

*
n+1

Lorsque le profil de X, traverse I’espace réactif, le profil de compositions de la phase liquide est

faisable.

Cette condition de faisabilité est un peu plus fine que celle proposée par (Guo et al., 2003 ; Guo-
Lee, 2004). Ces auteurs ont trouvé que la condition de faisabilité est satisfaite lorsque le profil de
concentration de la phase liquide obtenu traverse I’espace réactif.

Pour la colonne au-dessous du bac la condition est plus simple. Le contact entre le bouilleur réactif
et la section non réactive est présenté sur la Figure 3.6.
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Figure 3.6 — Contact entre une section non réactive dans la zone d’épuisement et le bouilleur
réactif

Dans ce cas le liquide qui sort du bouilleur pénétre directement dans la section au-dessous du bac.

Le profil de concentration de la phase liquide est aussi déterminé dans la zone d’épuisement par

conséquence le profil obtenu est faisable s’il coupe I’espace réactif.

3.4.3.2 Conditions de faisabilité des configurations hybrides

Dans le cas des configurations hybrides, la faisabilité du contact entre une section réactive et non
réactive doit étre étudiée. Du point de vue de la faisabilité, ce contact est identique a celui du bac
et d’une section. La seule différence est qu’aucune de ces deux sections ne se comporte comme un
étage théorique : ni la section au-dessus du contact ni celle au-dessous. Mis a part cette différence,
les mémes conditions de faisabilité sont appliquées.

Dans le cas ol la section réactive est au-dessous de celle non réactive le profil de X;,, doit
traverser le profil de concentration de la section réactive.
Dans I’autre cas, les deux profils de X, doivent se couper. Les différentes conditions de faisabilité

sont résumées sur la Figure 3.7.
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Figure 3.7 — Conditions de faisabilité

3.4.3.3 Détermination des parametres opératoires

La détermination des parameétres opératoires est trés simple en utilisant les réseaux de profils
calculés. Les réseaux qui présentent des configurations faisables donnent automatiquement les
parametres opératoires tels que R, S, F/V. lls donnent aussi la configuration faisable de la colonne,
les nombres et les types des sections nécessaires.

Un inconvénient de la méthode présentée est que les paramétres géométriques tels que les NET des
sections ne peuvent pas étre déterminés directement. Connaissant les longueurs des profils ou bien
le nombre de points calculés pour les profils, seul un rapport des longueurs des différentes sections
peut étre déterminé.
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3.5 Etude de transestérification de I’acétate d’éthyle et de I’acétate de
méthyle

Ce paragraphe est consacré a la présentation de I’étude systématique de la transestérification de
I’acétate d’éthyle (EtOAC) et de I’acétate de méthyle (MeOAC).

Le paragraphe 3.5.1 présente I’étude de faisabilité, puis le paragraphe 3.5.2 concerne quelques

simulations dynamiques, réalisées avec le logiciel ProSimBatch, pour valider les résultats de
I’étude de faisabilité.

3.5.1 Résultats de I’étude de faisabilité

Une étude de faisabilité systématique conformément au paragraphe 3.4 a été réalisée. C’est-a-dire
que tout d’abord les réseaux de profils non réactifs et réactifs avec le reflux total et puis avec des
taux de reflux fini ont été tracés, ensuite les conditions de faisabilité présentées dans le
paragraphe 3.4.3 ont été étudiées.

La réaction présente dans le systéme étudié est décrite par I’équation 3.34. Les quatre constituants
du systéme sont I’acétate d’éthyle (CH3;O0C;Hs, EtOAC), le méthanol (CH;OH, MeOH), I’acétate
de méthyle (CH3OOCHS;, MeOAC) et I’éthanol (C,HsOH, EtOH).

K
EtOAC + MeOH < MeOAc + EtOH (éq. 3.34)

La constante d’équilibre de la réaction, selon Bonet (2003) est décrite par :
_ [EtOH]- [MeOAc]

~ [MeOH]-[EtOAC] (6a. 3.39)

Les calculs d’équilibre liquide vapeur ont été effectués avec le modele NRTL, dont les paramétres
sont présentés dans I’Annexe Il. Tous les paramétres se trouvent dans la collection DECHEMA
(Gmehling-Onken, 1977-).

Le Tableau 3.7 présente les températures de bulle du systeme étudié. Il comporte trois azéotropes
binaires, ainsi il y a sept points singuliers du systéme. Le Tableau 3.7 présente également ces
points singuliers.
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Tableau 3.7 — Propriétés importantes du systéeme étudié a 1 atm

Constituant X Température de bulle (°C) Point singulier
MeOH-MeOAc [0.320; 0.680] 54.02 UN
MeOAc 57.10 S
MeOH-EtOAc [0.728 ; 0.272] 62.38 S
MeOH 64.5 S
EtOACc-EtOH [0.446 ; 0.554] 72.06 S
EtOAcC 7.2 SN
EtOH 78.3 SN

La Figure 3.8 représente les courbes de résidu du systtme en 3D. La Figure 3.9 est une
représentation du patron du tétraédre. Dans ce cas, seules les courbes de résidu des faces sont
tracées.

EtOAc = SN

/)

MeOAc =S

— courbe de résidu dans la zone de I’'EtOAC
B point singulier
= courbe de résidu dans la zone de I’EtOH

Figure 3.8 — Les courbes de résidu du systeme étudié

Les séparatrices des courbes de résidu divisent I’espace de concentration en deux régions de
distillation.

Une colonne d’enrichissement infiniment grande a reflux total peut produire le point instable (UN)
des courbes de résidu, ainsi qu’une colonne d’épuisement le point stable (SN).

Par conséquent dans le cas d’une colonne avec un bac intermédiaire le produit en téte de la
colonne est toujours en théorie UN et a pied SN.
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EtOH = SN

EtOH = SN MeOAc =S MeOH =S

7% N

EtOAc=SN S EtOH = SN

— courbe de résidu —— séparatrice @ point singulier

Figure 3.9 — Présentation des courbes de résidu sur le patron du tétraédre

Comme les deux SN du systéme (EtOH et EtOAc) sont un produit et un réactif de la réaction
(ég. 3.34), deux procédés doivent étre distingués. Le paragraphe 3.5.1.1 est dédié a la présentation
des résultats au sujet de la formation de I’EtOAc, puis le paragraphe 3.5.1.2 est consacré aux
résultats de I’étude de faisabilité réalisée au sujet de la production du MeOAc.

3.5.1.1 Formation de I’acétate d’éthyle (EtOAC)

Configurations avec des colonnes entierement non réactives a reflux total

Lorsque le but du procédé est de produire I’EtOAc pur dans une colonne avec un bac
intermédiaire, I’autre produit doit étre le méthanol selon I’équation 3.34. Les Figure 3.8 et
Figure 3.9 représentent des courbes de résidu du systéme étudié, qui donnent la base de I’étude a
reflux total.

Car les deux produits ne se trouvent pas dans la méme région de distillation, leur production
simultanée est impossible.

La Figure 3.10 représente la région faisable des PEp non réactifs et I’espace réactif sur un méme
diagramme en 3D. La région faisable coupe I’espace réactif, ainsi la production de I’'EtOAc est
faisable dans une colonne d’épuisement non réactive couplée a un bac de téte de colonne réactif.
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1 EtOAC

MeOAc

MeOH
EtOAC
EtOH
espace réactif —— PEp
zone réactive B point singulier

Figure 3.10 — Intersection de la région des PEp non réactifs et I’espace réactif

Pour étudier la faisabilité de la section d’enrichissement avec un bouilleur réactif les profils de x”
doivent étre calculés. La Figure 3.11 représente la région des profils X* et I’espace réactif sur un
méme schéma en 3D. L’intersection de la région de X" et de I’espace réactif n’est pas
remarquable, mais c’est str que le coté EtOH-MeOH est dans leur intersection et que cette
intersection est étroite. Par conséquent la production du MeOH dans une colonne d’enrichissement

non réactive avec un bouilleur réactif est infaisable.
a1 EtOAC

MeOAcC
eOH

" MeOH

espace réactif —— profil de x* B point singulier

Figure 3.11 - Intersection de la région faisable des profils de x* et de I’espace réactif

Jusqu’ici la production de I’EtOAc a été trouvée faisable avec une colonne d’épuisement non
réactive avec un bac de téte de colonne réactif, mais la production du MeOH avec une colonne
d’enrichissement non réactive a été trouvée infaisable.

Le MeOH se comporte comme un point de selle du systéme (Tableau 3.7). L application d’un
solvant lourd peut permettre de produire un point de selle du systeme. Dans ce cas |’entraineur
lourd casse I’azéotrope a minimum (Lelkes et al., 1998 ; Espinosa, 2002, Guo-Lee, 2004).
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Comme le systéme étudié comporte déja quatre constituants nous voulons utiliser un des
constituants comme I’entraineur, plutdt qu’augmenter le nombre de constituant dans le systéme.

Les deux nceuds stables du systeme sont I’EtOH et I’EtOAc (Tableau 3.7). L’utilisation de

I’EtOAC n’est pas raisonnable parce qu’il est un des produits souhaités et il est formé dans la
colonne grace a la réaction. Donc le seul candidat possible est I’EtOH, le constituant le plus lourd.

EtOAC #|EtOAC
MeOH MeOH
FIV=0.2 FIV=05
m pointsingulier —— PEX

Figure 3.12 — PEx non réactifs

La Figure 3.12 représente des PEXx en 3D, et la Figure 3.13 leurs SNg sur le patron du tétraédre.
Les PEx commencent sur les faces du tétraedre et s’arrétent a un nceud stable du systéeme (SNgy 3).

La région faisable des profils d’enrichissement est aussi marquée sur la Figure 3.13.
Conformément aux conditions de faisabilité présentées dans le paragraphe 3.4.3 un PEX est
faisable s’il coupe le PEn correspondant. Par conséquent les PEx calculés dans cette étape de

I’étude sont faisable, si SNgx se trouve dans la région faisable des PEn (région grisée sur la
Figure 3.13).

EtOH
r3
‘I
N % eOH
AW \S\ e EtOH
'\ A
SNexs MeOAc \
EtOH MeOH
EtOAC EtOH
région faisable des PEn —— courbe de résidu e point singulier

Figure 3.13 — Positions des SNgy, F/V=0;0.1;0.2;0.3;05
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Le nombre des SNg, dépend du débit molaire de I’alimentation. Au début (F ~ 0) il yenatrois:

e  SNg; qui tire son origine du sommet MeOAc :
> il se dirige le long de I’aréte MeOAc-EtOH

> ces profils se finissant dans ce SNgy sont ceux qui commencent sur la face
MeOAc-EtOH-EtOAC

e SNk, qui prend sa source de I’azéotrope EtOAc-MeOH :
> il se dirige vers I’aréte EtOAc-EtOH sur la face EtOAc-EtOH-MeOH

> ces profils se finissant dans ce SNgy sont ceux qui commencent sur la face
EtOAc-EtOH-MeOH

e  SNg,3 qui prend sa source de I’azéotrope MeOH-MeOAC :

> il se dirige vers I’aréte MeOAc-EtOH sur la face MeOAc-EtOH-MeOH

> quand il atteint I’aréte MeOAC-EtOH (F/V = 0.5) il s’uni avec SNex1

> SNEex 3 est le point stable le plus important du point de vue de la faisabilité
parce que tous les profils a partir des points intérieurs du tétraédre finissent
en ce point

Comme il n’y a pas de nceud stable qui s’approche la région faisable aucun PEx n’est faisable. Par
conséquent la production du MeOH pur dans une colonne d’enrichissement entierement non
réactive avec ou sans zone d’extraction est infaisable.

Configurations avec des colonnes entierement réactives a reflux total

La Figure 3.14 représente des courbes de résidu du systéme étudié dans I’espace transformé. Le
systéeme dans I’espace transformé présente 6 points singulier, parce que I’azéotrope MeOH-EtOAC
a disparu gréce a la réaction. L’espace transformé se présente sous la forme d’un rectangle parce
gu’il n’y a pas de constituant inerte dans le systeme.

EtOH = SN

Ji

EtOAc = SN MeOAc =S

— séparatrice  —— courbe de résidu réactive ® point singulier

Figure 3.14 — Courbes de résidu réactives

Aucun c6té du rectangle sur la Figure 3.14 n’est réactif. C’est-a-dire que la présence de la réaction
peut étre négligée lorsqu’un profil est trés proche d’un c6té quelconque.
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La séparatrice des courbes de résidu divise I’espace en deux régions de distillation. Comme les
deux produits (EtOAc et MeOH) ne se trouvent pas dans la méme région de distillation, la
production des deux produits simultanée sans alimentation additionnelle est impossible.

La Figure 3.15 represente les régions faisables des PEn réactifs (XD,MQOH >0.95 )et des PEp
réactifs (xW'EtOAC > 0.95). Les deux régions ne se coupent pas, de cette maniére la production

simultanée des deux produits n’est pas possible.

La région faisable des PEp réactifs correspond a la zone grisée sur la Figure 3.15. La production
de I’EtOAC est faisable avec une colonne d’épuisement réactive dans le cas ou la concentration du
bac se trouve dans cette région.

La région faisable des profils d’enrichissement réactifs reste proche du co6té MeOH-EtOH. Par
conséquent la production du MeOH n’est pas faisable dans une colonne d’enrichissement réactive.
La région étroite le long du c6té non réactif signifie que la réaction ne joue pas un réle important
dans cette section.

Bien que I’azéotrope EtOAc-MeOH a disparu grace a la réaction, les autres points présentés dans
le Tableau 3.7 ne changent pas, le MeOH reste un point de selle du systeme dans I’espace
transformé.

EtOAC MeOAcC EtOAC
— separatrice  —— courbe de résidu ® point singulier
région faisable & réoion cible

Figure 3.15 — Régions faisables au cas des sections réactives

L’ application d’un solvant lourd peut permettre de produire un point de selle du systeme. Car
I’EtOH est le constituant le plus lourd du systéme et en plus il est un des réactifs, I’effet de son
alimentation continue dans une section réactive a été étudié.

La Figure 3.16 représente un RPEX réactifs avec une alimentation continue d’EtOH. Le MeOH
peut étre soutiré dans le cas ou les profils d’extraction traversent la région faisable des profils
d’enrichissement réactifs (voir les conditions de faisabilité dans le paragraphe 3.4). La situation
est I’inverse sur la Figure 3.16. Les PEx se dirigent vers le milieu du rectangle, vers le point stable
(SNEy).
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<« I’évolution des PEx —— PEx réactif ~® point singulier

Figure 3.16 - RPEX réactifs F/V =0.2

EtOH “
0.75
e MeOH
0.66 e
05 °
e eOH
0.3 " EtOH
02° —>
.
0.1,
i"v
0
EtOAC MeOAc

zone réactive g region cible © point singulier
Figure 3.17 — Position de SNg, en fonction du rapport de F/V

La Figure 3.17 représente I’étude de I’effet du débit molaire de I’alimentation sur la position de
SNeyx. Selon cette figure, il n’y a pas de débit d’alimentation qui permette de produire le MeOH
pur.

La production du MeOH pur est infaisable dans une section d’enrichissement réactive avec ou sans
alimentation continue de I’EtOH.

Etude des configurations hybrides a reflux total

Jusqu’ici seules des configurations simples ont été étudiées : les colonnes entiérement réactives et
entierement non réactives. La production de I’EtOAc est faisable soit avec une colonne
entierement réactive, soit avec une colonne entierement non réactive. A cause de cela des
configurations hybrides au-dessous du bac ne sont pas étudiées. La production du MeOH pur n’est
pas possible dans une colonne entiérement réactive ni dans une colonne entiérement non réactive.
Ainsi I’application d’une configuration hybride peut étre raisonnable au-dessus du bac réactif. La
Figure 3.18 présente des configurations hybrides.
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D D D > D
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zone réactive (7> zone réactive ou non réactive

Figure 3.18 — Configurations hybrides au-dessus d’un bac réactif

La configuration de colonne au-dessous du bac réactif détermine une région faisable du bac. Cette
région est nommée ‘région initiale’ parce qu’elle ne peut que décroitre avec I’application d’une
colonne d’enrichissement au dessus du bac.

Dans le cas d’une colonne réactive les PEp réactifs forment la région faisable initiale du bac
(Figure 3.15). Dans le cas ou la colonne au-dessous du bac est non réactive la région faisable
initiale est donnée par I’intersection des PEp et I’espace réactif (Figure 3.10).

Chaque condition présentée ci-dessous configuration par configuration doit étre satisfaite pour
obtenir un procédé faisable.

configuration (a)

1. Les profils de x* calculés a partir des profils d’enrichissement non réactifs doivent
traverser I’espace réactif.

2. Les profils d’enrichissement réactifs qui tirent leur origine de I’intersection des profils de
x* et I’espace réactif doivent couper la région faisable initiale du bac.

Dans le systeme étudié la région des profils de x* est une région étroite le long du
coté EtOH-MeOH (Figure 3.11). Les profils d’enrichissement réactifs donnent
également une région étroite le long du méme coté (Figure 3.15). Par conséquent ils
ne peuvent pas traverser la région faisable initiale du bac, donc cette configuration
ne permet pas de produire le distillat spécifié.

configuration (b)

1. Les profils de x* calculés a partir des profils d’enrichissement non réactifs doivent
traverser I’espace réactif.

2. Les profils d’enrichissement réactifs qui tirent leur origine de I’intersection des profils de
x* et I’espace réactif doivent couper les PEX réactifs qui prennent leur source de la région
faisable initiale du bac.

La région des profils de x* est une région étroite le long du c6té EtOH-MeOH
(Figure 3.11). Les profils d’enrichissement réactifs donnent également une région  cox
étroite le long du méme cété (Figure 3.15). Par conséquent il faudrait que les PEX
réactifs fassent la liaison entre la région faisable initiale du bac et la région des PEXx
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réactifs. Les Figure 3.16 et Figure 3.17 montrent exactement cette situation.
Comme la conclusion de la Figure 3.17 était I’infaisabilité, la configuration (b) ne
permet pas de produire le distillat spécifié.

configuration (c)

1. Les profils de x* calculés a partir des profils d’enrichissement non réactifs doivent
traverser I’espace réactif.

2. Les PEx réactifs qui tirent leur origine de I’intersection des profils de x* et I’espace
réactif doivent couper la région faisable initiale du bac.

La région des profils de x* est une région étroite le long du c6té EtOH-MeOH

(Figure 3.11). Pour réaliser une configuration faisable il faudrait que les PEx ., o
réactifs fassent la liaison entre la région faisable initiale du bac et le c6té EtOH-

MeOH. Selon la Figure 3.17 il n’y a pas de débit d’alimentation qui permet de cette

liaison, ainsi la configuration (c) ne permet pas de produire le distillat spécifié.

configuration (d)

1. Les PEx non réactifs doivent couper le PEn non réactif correspondant.
Les profils de x* calculés a partir des PEx non réactifs doivent traverser |I’espace réactif.

Les PEXx réactifs qui tirent leur origine de I’intersection des profils de x* et I’espace
réactif doivent couper la région faisable initiale du bac.

EtO

Selon les Figure 3.12 et Figure 3.13 les PEx non réactifs ne peuvent pas couper le o
PEn correspondant, ainsi la configuration (d) ne permet pas de produire le distillat
spécifié.

Configurations avec des colonnes entiérement non réactives a reflux fini

La Figure 3.19 représente la région faisable des PEp non reactifs (8:10 et Xy eonc = 0.95),

celle des profils x* et I’espace réactif. Les profils de x* étaient calculés a partir des profils
d’enrichissement non réactifs (R =10et X yeon = 0.95).

Naturallement les régions faisables sont plus petites que celles obtenues avec un reflux total. La
région faisable des PEp non réactifs coupe I’espace réactif, ainsi la colonne non réactive au-
dessous du bac réactif est capable de produire I’'EtOAc pur en appliquant un taux de rebouillage
fini.

La région faisable des profils de x* reste une zone étroite le long du cété EtOH-MeOH mais elle
est un peu plus courte, elle n’atteint pas le sommet EtOH. Par conséquent, une colonne
d’enrichissement non réactive ne permet pas de produire le MeOH pur.
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MeOAc

EtOH

EtOAC

— profil x* — PEp

Figure 3.19 — Régions faisables des colonnes non réactives R =10 et S =10

FIV= 0.05

10

m finduPEn

espace reéactif ®  point singulier

Figure 3.20 - RPEX non réactifs
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La Figure3.20 représente des PEx non réactifs (R=5/10; F/V=0.05/0.1;
Xp = [0.0166 ; 0.0167 ; 0.0167 ; 0.95(MeOH)]) et la fin du PEn non réactif correspondant (point
marron). Quelques uns des PEx coupent le PEn correspondant. Des profils de x* ont été calculés a
partir de ces profils.

La Figure 3.21 représente, dans I’espace transformé, des points d’intersection de I’espace réactifs
et des PEX, qui coupent le PEn correspondant (points verts). Elle représente aussi des points
d’intersection de I’espace réactif et des PEp non réactifs (points bleus) et également des points
d’intersection de I’espace réactif et des profils de x* (points marrons) dans I’espace transformé.

FIvV
EtOH MeOH
b
[ ]
5 g
[ ]
S=10
0.1 -
H
EtOH
Ol >
EtOAC MeOAcC EtOAc
EtOH MeOH
. EEmONG
™ MeOH
EtOH
—
| ] |
u - u EtOA
[ ] | ]
| R =fini
0.05 -

—

EtOAC MeOAc

) . m point d’intersection de x*
— séparatrice

e pointsingulier B point d’intersection de PEx

B point d’intersection de PEp

Figure 3.21 — Points d’intersection dans I’espace transformé, R = 10
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Les profils de x* traversent I’espace réactif, ainsi I’application d’une section d’extraction permet
de produire le MeOH pur au distillat. La région des points d’intersection des profils de x* est plus
petite que celles des PEX.

Bien que la production du MeOH soit faisable dans une colonne d’enrichissement non réactive
grace a I’alimentation continue de I’EtOH, la production simultanée de I’EtOAc et du MeOH n’est
pas faisable dans une colonne avec un bac intermédiaire réactif, parce que les deux régions
faisables ne se coupent pas.

Configurations avec des colonnes entiérement réactives a un reflux fini

La Figure 3.22 représente la région faisable des PEn réactifs (R =10et Xp yeon = 0.95) et celle
des PEp réactifs (S =10et X\, gioac = 0.95).
Les régions faisables diminuent en fonction du taux de reflux fini. La région faisable des PEp ne

traverse pas le séparatrice des courbes de résidu et la région des PEn n’atteint pas le sommet
EtOH.

EtOAC MeOAc EtOAC
— séparatrice & région cible
région faisable ® point singulier

Figure 3.22 — Régions faisables des PEn réactifs et des PEp réactifs

La région faisable des PEp est remarquable, ainsi une colonne au-dessous du bac réactif permet de
soutirer I’'EtOAc pur a pied de la colonne. La région des PEn, qui se trouve le long du c6té EtOH-
MeOH, est trés étroite, ainsi la production du MeOH dans une colonne réactive au-dessus du bac
réactif est infaisable.

La Figure 3.23 représente deux RPEX réactifs (R=10; F/V=0.1/05;
xp =[0.0166 ; 0.0167 ; 0.0167 ; 0.95(MeOH)]). Le nombre des points singuliers change en
fonction du rapport de F/V. Dans le cas d’un faible taux (F/V =0.1), un point stable (SNg,
originaire de I’azéotrope MeOH-MeOAC) et un point de selle (Sgy, originaire de I’azéotrope EtOH-
EtOAC) peuvent étre remarqués dans le rectangle. Dans le cas d’un rapport plus élevé (F/V = 0.5)
SNEgy se trouve a I’extérieur du rectangle.
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Eof MeOH
OH
D EtOH
R =10
EtOAcC eOAC
F/V=0.1 F/IV =05
<«— I’évolution desPEx —— PEx réactif ~® point singulier

Figure 3.23 — RPEX réactifs R = 10

La production du MeOH dans une colonne d’enrichissement réactive en alimentant I’'EtOH en
continu est faisable dans le cas ou il existe des PEx réactifs qui se dirigent vers le cété EtOH-
MeOH et pénétrent dans la région des PEn réactifs.

Aucun réseau tracé ne satisfait cette condition, ainsi la colonne réactive ne permet pas de produire
le MeOH pur au distillat ni avec ni sans alimentation d’EtOH.

Etude des configurations hybrides a un reflux fini

Les conditions de faisabilité a étudier a reflux fini sont identiques a celles a reflux total. Ainsi leur
étude n’est présentée en détail que dans le cas de la configuration (d) a cause des nouvelles idées
présentant. Le Tableau 3.8 présente le résultat de I’étude systématique.

configuration (d)
1. Les PEx non réactifs doivent couper le PEn non réactif correspondant.
2. Les profils de x* calculés a partir des PEx non réactifs doivent traverser I’espace réactif.

3. Les PEx réactifs qui tirent leur origine de la région faisable initiale du bac doivent couper
I’intersection des profil de x* et I’espace réactif.

Les deux premiéres conditions sont satisfaites selon la Figure 3.21, mais la troisiéme condition
n’est pas satisfaite. La Figure 3.24 représente I’étude de la troisieme condition.
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EtOH MeOH
EtO H
EtOA
EtOAC MeOAc
<— I’évolution des PEx —— PEx réactif ® pointsingulier

B point d’intersection de PEp m  point d’intersection de x*

Figure 3.24 — Etude des conditions de faisabilité de la configuration (d)

Le point stable des PEx (SNgy) et la région des points d’intersection des profil x* se trouvent sur
les cOtés opposés par rapport a la séparatrice présentée sur la Figure 3.24. Puisque la région
faisable des PEp ne traverse pas la séparatrice le procédé est infaisable avec une colonne réactive
au-dessous du bac.

Par conséquence les PEX réactifs ne font pas la liaison entre les deux régions et la configuration
(d) ne permet pas de produire simultané les deux produits spécifiés.

Tableau 3.8 — Résultats de I’étude systématique des configurations hybrides

configuration (a)  configuration (b)  configuration (¢)  configuration (d)

EtO MeOH

R =fini

3.5.1.2 Formation de I’acétate de méthyle (MeOAc)

Bien que la réaction dans ce sens ne présente aucun intérét d’un point de vue économique, I’étude
systématique a été réalisée pour ce cas aussi. On a trouvé que la production de I’acétate de méthyle
pur n’est pas possible dans une colonne discontinue avec un bac intermédiaire ni avec ni sans
I’alimentation continue du méthanol. Puisque I’étude réalisée n’apporte pas des faits nouveaux elle
n’est pas présentée en détail.
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3.5.2 Simulations dynamiques

Ce paragraphe est dédié aux résultats obtenus par des calculs rigoureux basés sur un modéle
MESH, qui a pour objectif de valider les résultats de la faisabilité :

e |’applicabilité des courbes de résidu réactives pour prédire les profils de concentration au
sein de la colonne au cas du reflux total

e laprésence des deux régions de distillation

e I’applicabilité des PEx réactifs pour prédire les profils de concentration au sein de la colonne
dans le cas du reflux total avec une alimentation continue

e |’applicabilité de I’équation 3.31 pour prédire I’évolution du chemin de bouilleur

e I’applicabilité des régions faisables déterminées avec des équations déduites dans le
paragraphe 3.4.1

Ces calculs rigoureux ont étaient réalisés avec le logiciel ProSimBatch.

3.5.2.1 Simulateur ProSimBatch

Le logiciel ProSimBatch est un simulateur dynamique dédié aux procédés discontinus.
Contrairement au logiciel ChemCAD® il intégre des équations différentielles de modéle et
n’approche pas la dynamique du systeme au travers des régimes permanents. Grace aux équations
différentielles il peut traiter aussi le démarrage d’un procéde.

Le simulateur permet de réaliser des simulations d’une colonne d’enrichissement discontinue,
d’une colonne d’épuisement discontinue ou bien une colonne discontinue avec un bac
intermédiaire.

Dans le cas d’une colonne discontinue avec un bac intermédiaire il faut spécifier un soutirage
additionnel par rapport & la colonne d’enrichissement discontinue. En plus il y a le bac
intermédiaire qui doit étre décrit d’une certaine fagon. Le mot clé « MVSTages=... » permet de
libérer et d’initialiser la rétention d’un plateau donné qui sert au bac intermédiaire pendant la
simulation. Pour bien fonctionner il faut spécifier le débit de liquide qui sort le bac intermédiaire.
Le mot clé « MVFlowrate=... ...’... » permet cette spécification. La simulateur laisse nous
spécifier les débits différents étape par étape, si nous le voulons (Figure 3.25).
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MVSTages=10 Q'— /
MVFlowrate=10 0.1’mol/sec "’

MVFlowrate=10 1.5’kmol/hr ill

N:-l
>4,

Figure 3.25 — Schéma de la colonne discontinue avec un bac intermédiaire dans le simulateur
ProSimBatch

Il'y a deux points faibles du simulateur qui m’ont empéché de vérifier les résultats de la méthode
de faisabilité : la spécification du débit de produit du pied (W) et I’incapacité de traiter des
réactions instantanément équilibrées.

Le simulateur ne permet pas de spécifier le débit du produit du pied directement. Il utilise un
contréleur pour maintenir le niveau du bouilleur a une valeur constante. Lorsque le niveau est plus
haut que la valeur spécifiée, le simulateur rend le soutirage actif, jusqu’au moment ou le niveau
possede la valeur spécifiée. Bien que dans la réalité une colonne fonctionne de cette maniére, cette
gestion du débit complique la vérification de I’étude de faisabilité avec un taux de rebouillage fini.
Le simulateur ne permet pas de spécifier une ou des réaction(s) instantanément équilibrée(s)
pendant les simulations. La méthode de faisabilité a été réalisée avec des réactions instantanément
équilibrées, il faut pouvoir les spécifier. Pour contourner cette difficulté deux réactions
cinétiguement contr6lées ont été spécifiées au lieu d’une réaction instantanément équilibré de
facon a ce que le rapport des deux constantes de réaction soit égal a la constante d’équilibre
chimique.

3.5.2.2 Résultats des calculs rigoureux

La réaction présentée dans le systéme étudié est décrite par I’équation 3.34.
K=0.63

EtOAc+ MeOH <« MeOAc+ EtOH (éq. 3.34)
Au lieu de la réaction décrite par I’équation 3.34, deux réactions présentées par I’équation 3.36 ont
été spécifiées :

k,
EtOAC+ MeOH=> MeOAc + EtOH (6q. 3.36)

k_
EtOAC + MeOH < MeOAc + EtOH
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Des valeurs de k :lOOOrSn—OI

 etde k_=630__Mo
dm® -min

e omi ont été données pour satisfaire
m® - min

- - k
la constante d’équilibre chimique de K =— =0.63.
k.
Toutes les simulations présentées dans les paragraphes suivants ont été realisées avec des colonnes
entiérement réactives. Les paramétres des calculs rigoureux sont présentés dans le Tableau 3.9.

Vérification de I’applicabilité des courbes de résidu reactives

Le but des simulations présentées dans ce paragraphe est de vérifier I’applicabilité des courbes de
résidu réactives (calculées avec la combinaison des équations 3.13 et 3.19) pour prédire les profils
de compositions au sein de la colonne ou les régions de distillation.

L’étude de faisabilité réalisée avec le systeme MeOACc/EtOH/EtOAc/MeOH présente deux régions
de distillation. Les deux produits d’une colonne discontinue avec un bac intermédiaire sont soit
I’EtOH et I’azéotrope MeOH-MeOAc soit I’EtOAc et I’azéotrope MeOH-MeOAc. Les produits
dépendent de la composition initiale du bac intermédiaire.

Deux simulations (Simulation | et Simulation Il dans le Tableau 3.9) avec deux compositions
initiales différentes ont été réalisées.

Tableau 3.9 — Paramétres des calculs rigoureux

Simulation | Simulation Il Simulation 1l Simulation IV~ Simulation V
R 0 o 0 0 3
o o o 0 ©
Nen 10 10 5 2 10
NEex - - 5 8 -
Nep 10 10 10 10 10
Ustage 1 mol 1 mol 1 mol 1 mol 1 mol
Us 0.5 mol 0.5 mol 0.5 mol 0.5 mol 0.5 mol
Umv(0) 480 mol 480 mol 480 mol 480 mol 480 mol
Feton - - 1 mol/min 2 mol/min -
MVFlowrate12 - - 5.41 mol/min 5.41 mol/min 6 mol/min
Qs dém 7 kw 7 kw 7 kwW 7 kw 7 kwW
Qs.op 3 kw 3 kw 3 kw 3 kW 3 kwW
T(0) 25°C 25°C 25°C 25°C 25°C
[MeOAC; EtO)Iif;(cl)E)tOAc; MeOH] [0.5;0.5;0;0] [0.7 0.3;0;0] [0.5;0.5;0;0] [0.5;05;0;0] [0.5;0.5;0;0]
top - - 100 min 60 min -
Xw eroac(final) - - - - 0.95

La Figure 3.26 présente les résultats des simulations avec des courbes de résidu. La composition
du bac intermédiaire est marquée par le point rouge dans les deux cas.
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EtOH MeOH

EtOAC MeOAc
W Xen, Xep Simulée (1) °  Xwv
W Xen, Xep Simulée (I1) — courbe de résidu réactive

Figure 3.26 — Comparaison des profils de compositions simulés et des courbes de résidu
réactives

L’évolution des profils de compositions au sein de la colonne suit la tendance des courbes de
résidu et les deux compositions initiales différentes conduisent a des produits différents comme
c’était prévu. Par conséquent, les courbes de résidu réactives calculées avec la combinaison des
équations 3.13 et 3.19 peuvent étre utilisées pour prédire les profils de compositions au sein de la
colonne dans le cas du reflux total.

Vérification de I’applicabilité des PEx réactifs

Le but des simulations présentées dans ce paragraphe est de vérifier I’applicabilité des PEx réactifs
(calculés avec la combinaison des équations 3.13 et 3.19) pour prédire les profils de compositions
au sein d’une section d’extraction réactive et de vérifier la localisation des points singuliers
principalement du nceud stable (SNEy).

Plusieurs simulations avec différents rapports de F/V et des différents NET dans la section
d’extraction réactive ont été réalisées. Les parameétres de deux calculs rigoureux sont présentés
dans le Tableau 3.9 (Simulation 11 et Simulation 1V).

La Figure 3.27 présente des résultats de la premiére simulation et le RPEXx réactifs correspondant.
Le PEx réactif simulé suit exactement le profil calculé avec la combinaison des équations 3.13 et
3.19, donc elle peut étre utilisée pour prédire les profils de composition dans une section
d’extraction réactive.
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EtOH MeOH

EtOA MeOAc
B Xen, Xep Simulée  m XgxSimulée  — PEx réactif  ® Xmv

Figure 3.27 — Comparaison des PEXx réactifs simulés et calculés
FIV=0.2

La Figure 3.28 présente des résultats des deux simulations et les localisations prédites de SNg,. La
composition de I’intersection des sections d’extraction et d’enrichissement réactives, qui est égale
a la composition de SNg, dans le cas du NET infini, se trouve sur le chemin prédit de SNg, dans
les deux cas. Par conséquent, la combinaison des équations 3.13 et 3.19 peut étre utilisée pour
prédire la location des points singuliers.

EtOH MeOH
.
e
~w ‘0.5
~ 04 F/V=0.2
e, 03
.
R.~_02 Xetoac XetoH
USEN _
Simulation 1 \)-." . Prédit | 0.6575 | 0.5805
_ iy - N
B ) Simulé | 0.654 0.579
l’rSimuIationl »
¥
]
EtOAC MeOAc
W Xen, Xep Simulée (I)  m Xgx Simulée (1) ® Xuv

W Xen, Xep Simulée (1) m xecsimulée (1) ~* SNexpredit

Figure 3.28 — Comparaison des localisations de SNgy calculées et prédites

Vérification de I’applicabilité des régions faisables et de I’équation 3.31

Une simulation a été réalisée pour vérifier I’applicabilité des régions faisables déterminées avec
des équations déduites dans le paragraphe 3.4.1 et I’applicabilité de I’équation 3.31 pour
déterminer le chemin de bouilleur graphiqguement dans I’espace transformé.

Les parameétres du calcul rigoureux sont présentés dans le Tableau 3.9 (Simulation V).
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En théorie une colonne discontinue avec un bac intermédiaire sans alimentation additionnelle peut
créer des produits souhaités tant que la composition du bac intermédiaire se trouve dans
I’intersection des régions faisables des PEn et des PEp.

Les Figure 3.29 et Figure 3.30 présentent des résultats de la simulation. La Figure 3.29 présente
I’évolution de la composition du produit de pied, tandis que la Figure 3.30 présente I’intersection
des deux régions faisables (la zone sombrée), le chemin de bouilleur (ligne rouge) et le profil de
compositions final au sein de la colonne.

i it et Sebvre bl Sttt ST
0.75 0.95
-—--MeOAc
X 05 - - - EtOH
-+ - EtOAC
-~ MeOH
0.25

0 1000 2000 3000 4000 5000
t [sec]

Figure 3.29 — Evolution des compositions du produit de pied

EtOH MeOH

= Xen, Xgp Simulée (1) g région faisable dubac ~ ® Xwv

Figure 3.30 — Vérification de la région faisable du bac intermédiaire

La simulation s’est arrétée quand la fraction de I’EtOAc du produit de pied a atteint la valeur de
0.95 (XW,EIOAC = 0.95). Le chemin du bouilleur se finit pres de la frontiére de la region faisable

des PEp comme c’était prévu. Ainsi les régions faisables sont bien estimées avec les équations
déduites dans le paragraphe 3.4.1.

La variation de la composition du bac intermédiaire est determinée par le distillat (D,XD) et le
produit de pied (W,x,,) selon I’équation3.31. Les débits molaires des produits étaient
D =1.38mol/min et W =0.6mol/min pendant la simulation. La Figure 3.31 représente la
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détermination graphique de la variation de la composition du bac appliquant des résultats des
simulations.

EtOH MeOH

(XX WID+(X-Xp) ot dX/cle

L - (X-Xw)*W/D

X
EtOAC

MeOAc

Figure 3.31 — L’estimation du chemin de bouilleur avec I’équation 3.31

La composition finale du bac intermédiaire se trouve tres proche du chemin de bouilleur estimé par
I’équation 3.31. Par conséquent, elle peut étre appliquée pour prédire I’évolution de la composition
du bac.
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3.6 Etude de la formation de I’acétate d’éthyle avec la distillation
réactive discontinue

Ce paragraphe est consacré a I’étude systématique de la formation de I’EtOAc. Le
paragraphe 3.6.1 concerne I’étude de faisabilité, puis le paragraphe 3.6.2 présente quelques
simulations dynamiques, réalisées avec le logiciel ProSimBatch pour valider les résultats de
I’étude de faisabilité.

3.6.1 Résultats de I’étude de faisabilité

Une étude de faisabilité systématique conformément au paragraphe 3.4 a été réalisée.

La réaction présente dans le systeme étudié est décrite par I’équation 3.37. Les quatre constituants
du systeme sont I’éthanol (C,HsOH, EtOH), I’acide acétique (CH;COOH, AcOH), I’acétate
d’éthyle (CH;00C;Hs, EtOAC) et I’eau (H,0).

K
EtOH + AcOH < EtOAc+H,0 (ég. 3.37)
La constante d’équilibre de la réaction (Espinosa, 2002) est décrite par :

_ [EtoAc]-[H,0]
~ [EtOH]- [AcOH]

=3.943 (éq. 3.38)

Les calculs d’équilibre liquide vapeur ont été effectués avec le modéle NRTL, dont paramétres
sont présentés dans I’Annexe Il. Tous le paramétres ont été calculés a partir des paramétres de
UNIFAC par le logiciel ChemCAD®, parce que les paramétres présentés dans la collection
DECHEMA (Gmehling-Onken, 1977-) ne donnaient pas les azéotropes conformément a la
littérature.

Le Tableau 3.10 présente les températures de bulle du systéme étudié. 1l y a trois azéotropes
binaires et un azéotrope ternaire, ainsi il y a huit points singuliers dans le systéme. Le
Tableau 3.10 présente ces points singuliers.
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Tableau 3.10 — Propriétés importantes du systéeme étudié

Constituant X Température de bulle (°C) Point singulier

EtOH-EtOAc-H,0O [0.191; 0.585 ; 0.224] 71.1 UN
EtOAc-H,0 [0.689 ; 0.311] 71.6 S
EtOH-EtOAC [0.456 ; 0.544] 72.0 S
EtOAC 7.2 S
EtOH-H,0 [0.908 ; 0.092] 78.2 S
EtOH 78.3 S

H,O 100 S
AcOH 117.9 SN

3.6.1.1 Etude a reflux total

Le but du procédé est de produire I’acétate d’éthyle pur et le deuxiéme produit est I’eau.

Configurations avec des colonnes entierement non réactives

Le réseau des courbes de résidu donne la base de I’étude a reflux total. La Figure 3.32 représente
les courbes de résidu du systeme en 3D, tandis que la Figure 3.33 est une représentation du patron
du tétraédre. Dans le deuxieme cas, seules les courbes de résidu du patron sont tracées.

EtOAc=S
[ ]

EtOH =S

H,O0=S

—— courbe de résidu @ point singulier
AcOH = SN

Figure 3.32 — Courbes de résidu en 3D
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AcOH = SN

AcOH=SN EtOAc=S

ﬂ EtOH =S
S
H,O=3S AcOH = SN

—— courbe de résidu @ point singulier

Figure 3.33 — Courbes de résidu sur le patron du tétraédre

Puisque le systéme étudié ne contient qu’un seul nceud stable (AcOH) et un seul nceud instable
(azéotrope ternaire) il n’y a pas de séparatrice des courbes de résidu : I’ensemble du tétraédre
forme une seule région de distillation.

Dans le cas d’une colonne avec un bac intermédiaire sans I’alimentation, qui est créée avec la
combinaison d’une colonne d’enrichissement infini longue et d’une colonne d’épuisement infini
longue, le produit en téte de la colonne est toujours UN (azéotrope ternaire) et en bas SN (AcOH).
Afin de fournir les produits souhaités (H,O pure et EtOAc pur) I’hypothése du NET infini doit étre
supprimé. La Figure 3.34 représente la région faisable des PEp non réactifs et I’espace réactif en
3D. La région faisable ne coupe pas I’espace réactif, ainsi la production de H,O est infaisable dans
une colonne d’épuisement non réactive avec un bac de téte de colonne réactif.

AEtOAC

EtOH

H,0

AcOH |,
— PEp espace réactif

Figure 3.34 — Intersection de la région des PEp non réactifs et de I’espace réactif
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Pour étudier la faisabilité de la section d’enrichissement avec a un bouilleur réactif les profils de
X" doivent étre calculés. La Figure 3.35 représente la région des profils X" et I’espace réactif en
3D. L’intersection de la région de X* et de I’espace réactif n’est pas remarquable, mais c’est s(r
que le coté EtOAc-AcOH est dans leur intersection et que cette intersection est étroite. Par
conséquent, la production de I’EtOAc dans une colonne d’enrichissement non réactive avec un
bouilleur réactif est infaisable.

EtOAC

OAC

H,O

— profil de x* —— espace réactif

Figure 3.35 — Intersection de la région faisable des profils de x* et de I’espace réactif
Jusqu’ici la production de I’eau et de I’EtOAC avec des colonnes non réactives avec un bouilleur
réactif a été trouvée infaisable.

L’EtOAc se comporte comme un point de selle du systeme (Tableau 3.10). L’application d’un
solvant lourd peut permettre de produire ce point de selle.

Le seul nceud stable du systeme est I’AcOH, il est le constituant le plus lourd (Tableau 3.10), il est
un bon candidat pour jouer le réle de solvant.
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EtOAC EtOAC

EtOH EtOH

H,O H,O

AcOH |z&= AcOH

FIV =02 F/V =0.75

m pointsingulier —— PEX

Figure 3.36 - PEx non réactifs

La Figure 3.36 représente des PEx en 3D, comme la Figure 3.37 présente des SNg sur le patron
du tétraédre. La région faisable des PEn est aussi marquée sur la figure. Conformément aux
conditions de faisabilité présentées dans le paragraphe 3.4.3 un PEX est faisable s’il se coupe le
PEn correspondant. Par conséquent, ces PEX sont faisables, si les SN« se trouve dans la région

faisable des PEn (région grisée sur la Figure 3.37).
AcOH

O

EtOAC

AcOH

O

AcOH

EtOH

AcOH
® pointsingulier —— courbe de résidu

Figure 3.37 — Positions des SNg,, F/V=0.1;0.2;0.5;0.6;0.75; 1.0

Le nombre des SNg, dépend du débit d’alimentation. Au début (F ~ O) il y en a quatre, mais en

fonction du rapport de F/V ce nombre diminue :
e SNy tire son origine de I’azéotrope EtOH-H,0 :
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> d’abord il se dirige sur la face EtOH-AcOH-H,O puis le long de I’aréte
EtOH-ACcOH

> les profils finissant dans SNgx 1 sont ceux qui commencent sur la face EtOH-
AcOH-H,0
e SNg, 2 prend sa source de I’azéotrope EtOAc-EtOH :

> d’abord il se dirige sur la face EtOH-AcOH-EtOAc puis le long de I’aréte
EtOAc-AcOH
> les profils finissant dans SNex 2 sont ceux qui commencent sur la face EtOH-
AcOH-EtOAC
> SNEex2 pénétre dans la région faisable des PEn (F/V =~ 0.75) en permettant la
production du distillat spécifié
e SNg, 3 prend sa source de I’azéotrope EtOAc-H,0 :
> d’abord il se dirige sur la face H,O-AcOH-EtOAc puis le long de I’aréte
EtOAc-AcOH
> les profils finissant dans SNgy 3 sont ceux qui commencent sur la face H,O-
AcOH-EtOAc
> SNexs pénétre aussi dans la région faisable des PEn (F/V =~0.75) en
permettant la production du distillat spécifié et s’unie avec SNgy 2
e SN, 4 prend sa source de I’azéotrope ternaire :
> il se dirige vers I’aréte EtOAc-AcOH a I’intérieur du tétraédre (il n’est pas

marqué sur la Figure 3.37, mais ses cordonnées sont présentées dans le
Tableau 3.11)

> SNexs pénétre aussi dans la région faisable des PEn (F/V ~0.75) en
permettant la production du distillat spécifié et s’unie avec SNgy 2 et SNgy 3

> SNEex 4 est le point stable le plus important au point de vue de faisabilité parce
que tous les profils a partir des points intérieurs du tétraédre se finissent en
ce point

Tableau 3.11 — Position de SNg, 4 en fonction du débit d’alimentation

FIvV EtOH AcOH EtOAc H,0
0.1 0.1891 0.0966 0.5526 0.1616
0.2 0.1563 0.1827 0.5337 0.1273
0.5 0.0319 0.4137 0.4923 0.0622
0.6 0.0111 0.4880 0.4652 0.0357
0.75 0.0024 0.5915 0.4021 0.0040
1 0.0007 0.7274 0.2718 0.0001

Puisque il y a des nceuds stables qui s’approchent la région faisable la plupart des PEx sont
faisables. Par conséquent, la production de I’EtOAc pur dans une colonne d’enrichissement
entierement non réactive avec une zone d’extraction est faisable.
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Configurations avec des colonnes entierement réactives

La Figure 3.38 représente des courbes de résidu réactives du systéme étudié dans I’espace
transformé. Le systeme dans I’espace transformé est constitué de 6 points singuliers, parce que
I’azéotrope ternaire et I’azéotrope EtOAc-H,0 ont disparu gréace a la réaction. L’espace transformé
donne un rectangle parce qu’il n’y a pas de constituant inerte.

ACOH = SN H,0 = S
'S
EtOAC=S ON EOH = SN

— séparatrice  —— courbe de résidu réactive ® point singulier

Figure 3.38 — Courbes de résidu réactives

Aucun cété du rectangle sur la Figure 3.38 n’est réactif. C’est-a-dire que la présence de la réaction
peut étre négligée dans le cas des profils qui se rapprochent d’un cété quelconque.

La séparatrice des courbes de résidu divise I’espace en deux régions de distillation, mais les deux
produits (EtOAc et H,0) se trouvent dans la méme région de distillation. Le constituant EtOH se
compte comme un nceud stable dans I’espace transformé.

La Figure 3.39 représente des régions faisables des PEn réactifs (XD,EtOAc >0.95 )et des PEp
réactifs (XW,HZO > 0.95). Bien que les deux produits (EtOAc et H,O) se trouvent dans la méme

région de distillation, la production des deux produits sans I’alimentation additionnelle est
impossible. Les deux régions réactives ne se coupent pas.

La région faisable des PEp réactifs est remarquable sur la Figure 3.39, ainsi la production de
I’H,0 est faisable avec une colonne d’épuisement réactive dans le cas ou la concentration du bac
se trouve dans la région grisée.

La région faisable des profils d’enrichissement réactifs se reste proche du c6té AcOH-EtOAc. Par
conséquent, la production de I’EtOAc ne pas faisable dans une colonne d’enrichissement réactive.
La région étroite le long du c6té non réactif signifie que la réaction ne joue pas un réle important
dans cette section.

Bien que I’azéotrope ternaire et I’azéotrope EtOAc-H,O ont disparu grace a la réaction, le
constituant EtOAc ne change pas, il reste un point de selle du systtme méme dans I’espace
transformé.
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AcOH H20

EtOAC EtOH HO0
— séparatrice —— courbe de résidu
région faisable & réoion cible

Figure 3.39 — Régions faisables dans le cas des sections réactives

L’AcOH est le constituant le plus lourd du systéme et en plus il est un des réactifs. Puisque
I’application d’un solvant lourd peut permettre de produire un point de selle du systeme, I’effet de
I’alimentation continue de I’AcOH dans la section réactive a été étudié.

Comme I’EtOAc peut étre soutiré dans le cas ou les PEx traversent la région faisable des PEn
réactifs (voir les conditions de faisabilité dans le paragraphe 3.4), il faut que les PEx réactifs se
dirigent vers le coté EtOAc-AcOH. La Figure 3.40 représente deux RPEX réactifs. Le point stable
(SNEy) atteint le coté, ainsi I’alimentation continue de I’AcOH permet de la production de I’EtOACc
pur dans le cas d’un rapport de F/V supérieur a 0.75.

Synthése : La production de I’eau pure est faisable uniquement dans une colonne réactive avec un
bouilleur réactif (Figure 3.39). La production de I’EtOAc pur est faisable soit dans une colonne
réactive (Figure 3.40), soit dans une colonne non réactive (Figure 3.36), mais I’alimentation
continue de I’AcOH est nécessaire dans les deux cas pour casser I’azéotrope EtOAc-EtOH. Le
rapport de F/V minimal qui permet la production est identique dans les deux cas (F/Vmin ~ 0.75)

AcOH H.0

SNEex EtOAc
q

AcOH

EtOAc EtOH

<— I’évolution des PEx —— PEx réactif ® pointsingulier

Figure 3.40 -RPEXx réactifs F/V =0.5; 0.75
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Etude des configurations hybrides

Bien que la production des deux produits soit faisable avec des sections entiérement réactives
I’étude des configurations hybrides provoque une connaissance plus profonde du procédé.
Uniquement les configurations hybrides de la colonne d’enrichissement ont été étudiées. La
colonne d’épuisement est entierement réactive dans tous les cas.

Les conditions de faisabilité sont identiques a celles dans le paragraphe 3.5.1.1.

configuration (a) de la Figure 3.18

Dans le systeme étudié la région des profils de x* est une région étroite le long du

coté EtOAc-AcOH (Figure 3.35). Les PEn réactifs donnent également une région
étroite le long du méme c6té (Figure 3.39). Par conséquent, ils ne peuvent pas .
traverser la région faisable initiale du bac, donc cette configuration ne permet pas de

produire le distillat spécifié.

configuration (b) de la Figure 3.18

La région des profils de x* est une région étroite le long du cété EtOAc-AcOH

(Figure 3.35). Les PEn réactifs donnent également une région étroite le long du

méme coté (Figure 3.39). Par conséquent, il faudrait que les PEx réactifs fassent la

liaison entre la région faisable initiale du bac et la région des PEx réactifs. La g
Figure 3.40 s’occupe exactement de I’étude de cette situation. Comme la conclusion

de la Figure 3.40 était la faisabilité du procédé, la configuration (b) permet de

produire le distillat spécifié.

configuration (c) de la Figure 3.18

La région des profils de x* est une région étroite le long du cété EtOAc-AcOH
(Figure 3.35). Pour réaliser une configuration faisable il faudrait que les PEX
réactifs fassent la liaison entre la région faisable initiale du bac et le cété EtOAC-  aon | |5
AcOH. Selon la Figure 3.40 dans le cas ou le rapport de F/V est supérieur a 0.75

I’alimentation permet cette liaison, ainsi la configuration (c) permet de produire le
distillat spécifie.

configuration (c) de la Figure 3.18

Selon la Figure 3.36 et le Tableau 3.11 les PEx non réactifs originaires de

n’importe quel point a I’intérieur du tétraédre peuvent couper le PEn correspondant

dans le cas ou le rapport de F/V est supérieur a 0.75. Puisque n’importe quel profil

originaire d’un point a I'intérieur du tétraédre coupe le PEn correspondant, i) G
I’intersection de I’espace réactif et des profils x* est identique a I’espace réactif tout

entier. Par conséquent, la configuration (d) permet de produire le distillat spécifié.
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Configurations faisables

La Figure 3.41 représente toutes les configurations faisables, qui permettent de produire les deux
produits souhaités simultanément. Les configurations C)-E) sont presque identiques parce que la
réaction ne joue pas un réle important dans la section d’enrichissement (Figure 3.39).

EtOAC AcOH EtOAC AcOH EtOAC EtOAC Acon EtOAC
AcOH > —> g
AcOH >

Sls O Sel>

H.0 H.0 H0 H.0 H0

R=w;S=w;FNV>075
A) B) C) D) E)

zone réactive

Figure 3.41 — Configurations faisables de la colonne avec un bac intermédiaire pour produire
I’EtOAC pur

3.6.1.2 Etude a reflux fini

Configurations avec des colonnes entierement non réactives

La Figure 3.42 représente la région faisable des PEp non réactifs (S =10et Xy 1,0 2 0.95), celle

des profils x* et I’espace réactif. Les profils de x* étaient calculés des PEn non réactifs
(R =10et X gop. > 0.95).

EtOH

Ry,
Ay
A ANy >

i)
/]
i

e

Nos
SRR
SRERARN

PRRRRR
PRRRY
e
e
z

AcOH

— profildex* — PEp —— espace réactif

Figure 3.42 — Régions faisables des colonnes non réactives R = 10 et S =10

Les régions faisables sont plus petites que celles a reflux total en fonction de taux de reflux. La
région faisable des PEp non réactifs ne traverse pas I’espace reactif, ainsi la colonne non réactive
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au-dessous du bac réactif est incapable de produire I’H,O pure en appliquant un taux de
rebouillage fini.

La région faisable des profils de x* reste une zone étroite le long du c6té EtOAc-AcOH mais elle
est un peu plus courte, elle n’atteint pas le sommet EtOAc. Par conséquent, une colonne
d’enrichissement non réactive ne permet pas de produire I’EtOAc pur.

EtOAc

EtOAC
H,0 H0
EtOAC | EtOAC
AcOH
HZO HZO
R=15 R=10
— PEx m finduPEn
espace réactif ®  point singulier

Figure 3.43 — Réseaux des profils d’extraction non réactifs F/V = 0.75

La Figure3.43 représente les PEx non réactifs (R=10/15/25/50; F/V=0.75;
Xp =[0.0166 ; 0.0167 ; 0.0167 ; 0.95(EtOAC)]) et la fin du PEn non réactif correspondant (point
marron). Dans le cas de R=10 et de R =15 aucun PEx ne coupe le PEn correspondant. Par
conséquent, ces profils sont infaisables. Dans le cas de R =25 et de R =50 la plupart des PEXx
coupe le PEn correspondant. Ces profils sont faisables, ils doivent étre étudie de facon plus
approfondie.

Des profils de x* a partir de ces profils ont été calculés. La Figure 3.44 représente des points
d’intersection de I’espace réactif et des profils de x* (points marrons) dans I’espace transformé.
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AcOH H,0
[
l" .‘
I:- . EtOAC
’ ' AcOH
A —
" :
| 5
= I:. R =fini
e . m.m
EtOAC EtOH

m  point d’intersection de x*

Figure 3.44 — Points d’intersection dans I’espace transformé, R = 25 F/V = 0.75

Les profils de x* traversent I’espace réactif, ainsi I’application d’une section d’extraction permet
de produire I’EtOAc pur au distillat.

Synthese : Bien que la production de I’EtOAc soit faisable dans une colonne d’enrichissement non
réactive grace a I’alimentation continue de I’AcOH, la production simultanée de I’EtOACc et de
I’H,O n’est pas faisable dans une colonne avec un bac intermédiaire réactif, parce que les PEp non
réactifs ne coupent pas I’espace réactif.

Configurations avec des colonnes entiérement réactives

La Figure 3.45 représente la région faisable des PEn reactifs (R =10et X; gonc = 0.95) et celle
des PEp réactifs (Sle et Xy 0 2 0.95). Les régions faisables diminuent en fonction du taux

de reflux fini. La région des PEn n’atteint pas le sommet AcOH.
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AcOH H,O
.: ': R=10
': i $=10
EtOAc EtOH
H0
région faisable g région cible — courbe de résidu

Figure 3.45 — Régions faisables des PEn réactifs (R = 10) et des PEp réactifs (S = 10)

La région faisable des PEp est remarquable, ainsi une colonne au-dessous du bac réactif permet de
soutirer I’H,O pure le pied de la colonne. La région des PEn, qui se trouve le long du c6té EtOACc-
AcOH, est trés étroite, ainsi la production de I’EtOAc dans une colonne réactive au-dessus du bac
réactif est infaisable.

La Figure3.46  représente  trois RPEx réactifs (R=10; F/V=0.5/0.75/1;
Xp = [0.0166 ; 0.0167 ; 0.0167 ; 0.95(EtOACc)]). Le nombre des points singuliers change en
fonction du rapport de F/V. Dans le cas d’un faible rapport (F/V =0.5), un point stable (SNg,) et
un point de selle (Sg,) peuvent étre remarqués dans le rectangle. Dans le cas d’un rapport plus
élevé (F/V =0.75) SNg se trouve sur le coté EtOAc-AcOH ou légérement a I’extérieur du
rectangle. Dans le cas du rapport de F/V = 1, SNg, se trouve a I’extérieur du rectangle et les PEx
réactifs se dirigent vers le c6té H,O-AcOH.
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H20

Ac

AcO

R =10

EtOH

FIV=05

D&,

EtOAc
AcOH
A

R =10

AcOH H,O
Kg///

\ AcO

AN

EtOAc EtOH

A

F/V =0.75

Ac

FIV =1
<— I’évolution des PEx —— PEx réactif ® pointsingulier

Figure 3.46 — RPEX réactifs R = 10

La production de I’EtOAc dans une colonne d’enrichissement réactive en alimentant I’AcOH en
continu est faisable dans le cas ou il existe des PEx réactifs qui se dirigent vers le c6té EtOAc-
AcOH et pénétrent dans la région des PEn réactifs. Dans le cas d’un rapport de F/V =0.75 la
plupart des PEx réactifs se dirigent vers le coté exigé. Ainsi la production de I’EtOAC reste
faisable avec un taux de reflux fini. Notons qu’il existe une valeur minimale et également une
valeur maximale du rapport de F/V en fonction de taux de reflux. Le taux de reflux doit avoir une
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valeur minimale, mais il ne peut pas étre déterminé indépendamment du rapport de F/V. La
production est possible avec en taux de reflux moins élevé dans le cas des sections réactives que
dans le cas des sections non réactives (la Figure 3.43).

Etude des configurations hybrides

Les conditions de faisabilité a reflux fini sont identiques a celles a reflux total. Ainsi leur étude
n’est pas présentée en détail. Le Tableau 3.12 présente le résultat de I’étude systématique.

Tableau 3.12 — Résultats de I’étude systématique des configurations hybrides

configuration (a)  configuration (b)  configuration (c)  configuration (d)

Ac EtOAC EtOAC AcOH EtOAC
AcOH
AcOH
=fini

R =fini R =fini R =fini

Configurations faisables

La Figure 3.47 représente toutes les configurations faisables, qui permettent de produire simultané
les deux produits souhaités.

HOAC AcOH élOAc AcOH étOAc OAC élOAc

AcOH > —> AcOH AOH
] | |
D - ) D) -
R>25 R=10
S=10;FNV=0.75
A) B) C) D) E)

zone réactive

Figure 3.47 — Configurations faisables de la colonne avec un bac intermédiaire pour produire
I’EtOAC pur

3.6.2 Simulations dynamiques

Ce paragraphe est dédié aux résultats des calculs rigoureux, qui ont été réalisés pour vérifier que la
configuration présentée sur la Figure 3.41A est faisable en appliquant le reflux total. Tous les
calculs rigoureux ont étaient réalisés avec le logiciel ProSimBatch.

La réaction qui se présente dans le systéeme étudié est décrite par I’équation 3.37.
K=3.943

EtOH+AcOH < EtOAc+H,0 (éq. 3.37)
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Au lieu de la réaction décrite par I’équation 3.37, deux réactions ont été spécifiées présentées par
I’équation 3.39

K,
EtOH + AcOH= EtOAc+H,O

) (ég. 3.39)
EtOH + AcOH«<EtOAc+H,0
Des valeurs de k, = 2.46T—0|_ etde k_ = 9.7T—OI_ ont été données pour satisfaire la
dm® - min dm?-min

A - k
constante d’équilibre chimique de K = k—‘ =3.943.
+
Puisque le contrble de niveau du bouilleur est moins fiable cette fois que dans le cas de la
transestérification entre EtOAc et MeOAc, la configuration avec un taux de reflux fini n’avait pas
étudiée.

3.6.2.1 Reésultats des calculs rigoureux

Les buts principaux des simulations présentées dans ce paragraphe sont (i) la vérification de la
faisabilité de la configuration présentée sur la Figure 3.41A et (ii) de réaliser une petite analyse de
faisabilité. Cette analyse n’est pas exhaustive. Elle présente quelques résultats tres importants,
mais une analyse plus approfondie n’a pas été possible a cause des points faibles du simulateur
présentés dans le paragraphe 3.5.2.1.

Des parametres de la colonne et de son opération sont présentés dans le Tableau 3.13 Ce tableau
présente aussi la méthode de leur détermination.
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Tableau 3.13 — Paramétres déterminés pendant la méthode de faisabilité

Parameétre Valeur Méthode
R o0
S o0
NEen 4 Calcul étage par étage
Estimation en utilisant des profils
NEx 40 -
continus
Nep 7 Calcul étage par étage
non réactif 2 mol
Uétage L.
réactif 50 mol
Umv 2000 mol
Vs 1 mol/s
Vy 1.2 mol/s
F
FIV ~08 Etude de faisabilité
F 1 mol/s
x(0)

[EtOH ; AcOH ; EtOAc ; H,0]

[0.7;0.3;0.0;0.0]

MVFlowrate =

1.085 mol/s

Le débit d’alimentation doit étre calculé a partir le débit vapeur au niveau du plateau
d’alimentation. Dans le cas étudié, par exemple, le débit de vapeur au point d’alimentation est de
1.2 mol/s alors que le débit spécifié sortant du bouilleur est de 1 mol/s.

Effet du NET dans la section d’enrichissement

Une série de simulations a été lancée avec des différents NET dans la zone d’enrichissement.
Puisque le produit souhaité est un point de selle dans le systeme (Figure 3.33), le NET doit avoir
une valeur minimale et également une valeur maximale. La Figure 3.48 présente la pureté
maximale obtenue avec la colonne en fonction du NET. La ligne pointillée représente la pureté

souhaitée (XD,EtOAc = 0.95).

XD,EtOAc

0.9

0.8

0.7 1

0.6 1

0.5

Figure 3.48 — Effet du NETg,

NETg,
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Puisque la pureté simulée coupe deux fois la ligne pointillée représentant la spécification, le NET
posséde de valeur minimale et de valeur maximale. La valeur optimale (NETgnqop = 3) est proche
de la valeur minimale prédite pendant la méthode de faisabilité (NETgnmin = 4).

Effet du NET dans la section d’extraction

Une série de simulations a été lancée avec différents NETg,. Le NETg, est constant : égal a 3.
Puisque le nceud stable des PEx (SNgy) se trouve sur I’aréte AcOH-EtOAc dans le cas d’un rapport
de F/V supérieur a 0.75 (Tableau 3.11), le NETg, ne doit pas avoir de valeur maximale mais
uniquement une valeur minimale. La Figure 3.49 présente la pureté maximale obtenue avec la
colonne en fonction du NET. La ligne pointillée représente la pureté souhaitee (x D EtOAC = 0.95).

1 .
0.975 -

Xpeoac 0-95 7

0.925 -

0.9 T T T

20 30 40 50
NETg

Figure 3.49 — Effet du NETg,

Le NET n’a pas de valeur maximale comme c’était prévu, mais il possede une valeur minimale
(NETexmin=32) qui est proche de la valeur prédite pendant la méthode de faisabilité
(NETEX'min = 40).

Effet du débit d’alimentation de I’AcOH

Une série de simulations a été réalisée avec différents débits molaires d’AcOH. Le NETE, est égal
a la valeur constante de 3 et le NETg, a 40. Selon le Tableau 3.11, le rapport de F/V posséde une
valeur minimale proche de 0.75. La Figure 3.50 présente la pureté maximale obtenue avec la
colonne en fonction du rapport de F/V. La ligne pointillée représente la pureté souhaitée
(X D,EtOAc — 0'95)'
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0.95 ~

XD,EtO Ac 0.9

0.85 -

0.8 T T T

0.5 0.7 0.9 11 1.3 15
FIv

Figure 3.50 — Effet du rapport de F/V

Le rapport de F/V posséde une valeur minimale comme c’était prévu et sa valeur (F/V = 0.8) est
proche de la valeur prédite (F/V =0.75). La pureté maximale du distillat est presque constante
mais aprés la valeur de F/V =1.05 elle diminue. Cette décroissance de la pureté peut étre
expliquée avec le NETg, constant. Puisque SNgy se dirige plus en plus proche du sommet AcOH
apres une valeur donnée le PEn n’est pas assez long d’atteindre le sommet EtOAc (Figure 3.51).
EtOAC

EtOH

H.0

AcOH
Figure 3.51 — Profil de compositions au sein de la colonne F/V = 1.25, NETg, =3
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3.7 Conclusion sur la DRD

Le chapitre 3 a été consacré a I’étude de la distillation réactive discontinue. La distillation réactive
est un des procédés hybrides le plus prometteur, mais son application plus large dans I’industrie
chimique est limitée par sa complexité et par I’absence d’une méthode de conception générale. Des
équations de modéle des sections réactives ont été développées conformément a la méthodologie
publiée par Lelkes et al. (1998) pour le procédé DED. Les équations déduites montrent la force
motrice du procédé, c’est-a-dire la différence entre la composition de la phase vapeur et celle en
équilibre a la phase liquide.

Gréce a la conformité des deux systemes d’équations, la combinaison des modéles réactif et non
réactif permet d’étudier les configurations hybrides (des colonnes comportant des zones réactives
et non réactives). Pour étudier les configurations hybrides les conditions de faisabilité au point
d’intersection des différentes zones ont été déterminées.

La méthodologie développée dans ce chapitre comporte cing étapes successives :

1. calcul des profils de compositions réactifs et non réactifs dans les différentes sections a
reflux total

2. étude des conditions de faisabilité en superposant les différents types des profils, et
détermination de la région faisable du bouilleur ou du bac intermédiaire

3. calcul des profils de compositions réactifs et non réactifs dans les différentes sections a
reflux fini

4. étude des conditions de faisabilité en superposant les différents types des profils, et
détermination de la région faisable du bouilleur ou du bac intermédiaire

5. étude de faisabilité du procédé en superposant le chemin du bouilleur prédit et la région
faisable du bouilleur

L’ applicabilité de notre méthodologie a été présentée sur deux exemples : la transestérification de
I’EtOAC et du MeOAc et la production de I’EtOAC a partir de I’EtOH et I’AcOH.

Bien que dans la plupart des systémes les mémes configurations soient trouvées faisables et non
faisables a reflux total et a reflux fini, les cingq étapes doivent étre performées pour chaque
configuration, parce qu’il y a tojours des cas contradictoires (voir la Figure 3.13 et la
Figure 3.21).

Dans le cas de la transestérification on n’a pas trouvé de configuration faisable qui permet de
soutirer des deux produits (soit I’EtOAc et le MeOH, soit le MeOAc et I’EtOH) purs.

Dans le cas de production de I’EtOAc cing configurations ont été trouvées faisables en soutirant
I’EtOAC pur comme distillat et I’H,O comme le produit de pied. Dans les configurations faisables
I’alimentation continue de I’ AcOH est inévitable afin de casser I’azéotrope MeOH-MeOAc.

Les équations de modéle déduites ont été validées par des simulations dynamiques. Les équations
décrivent bien des profils réactifs de composition au sein de la colonne et peuvent étre appliquées
pour prédire la position des différents points singuliers du systéme. Le chemin du bouilleur peut
étre prédit en appliquant I’équation déduite dans le paragraphe 3.4.1.4 en présence d’une réaction
équimolaire (v, =0).
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CONCLUSION

Dans tous les secteurs d’activité et surtout dans I’industrie chimique la préservation de
I’environnement est de plus en plus importante. Une partie significative de I’impact
environnemental vient des besoins des procédés, qui peuvent étre diminués par I’intensification
des procédés existants ou par le développement des nouveaux procédés propres.

Plusieurs variantes de la distillation ont été inventées pour I’intensifier. L application des procédés
hybrides, tels que la distillation extractive et la distillation réactive, est de plus en plus étendue.

Le chapitre 2 a été dedié a I’étude de la distillation discontinue dans le cas d’un mélange
azéotropique a maximum avec un entraineur intermédiaire. Le systéme étudié comportait de
I’acétate d’éthyle (EtOAc) du chloroforme (CHCIy) et de 2-chlorobutane (2CIBu).

Six configurations de la distillation discontinue et leurs fonctionnements a reflux total et a reflux
finis ont été étudiées : la SDD, la DED et I’'IDED en produisant le produit pur en une phase ou en
deux phases.

Bien que Bernot et al. (1991) ait publié que la séparation totale d’un mélange azéotropique a
maximum est faisable en utilisant un solvant intermédiaire, et en produisant le produit pur en une
phase dans la configuration de la SDD, nous sommes arrivé a la conclusion inverse : la séparation
n’est faisable qu’en deux phases. Dans le cas de la DED et de I’IDED, respectivement I’entraineur
et le mélange a séparer peuvent étre alimentés directement dans le bouilleur.

Les procédés SDD, DED et IDED ont été comparés par des simulations et les conclusions sont
que :

e la DED est plus efficace que la SDD, parce que la DED fourni le méme produit plus
rapidement que la SDD, et la rétention maximale du bouilleur est beaucoup plus petite que
dans le cas de la SDD. C’est-a-dire que le procédé DED permet de séparer une charge deux
fois plus grande que celui de la SDD dans la méme unité.

o I’IDED est plus efficace que la DED, parce qu’elle utilise moins d’entraineur, environ 20 %
de moins, dans le cas étudié dans ce mémoire.

Des analyses de sensibilité ont été réalisées pour valider les résultats de I’étude de faisabilité. Les
résultats des simulations confirment ceux de I’étude de faisabilité. L’existence des paramétres
limites prévus a été confirmée par des calculs rigoureux. La plupart des valeurs limites des
paramétres peuvent étre estimées dans I’étape de faisabilité avec une bonne approximation, et
peuvent étre déterminées avec plus de précision dans I’étape d’analyse de sensibilité.

Enfin, la mise en ceuvre des expériences sur le procédé SDD et DED a validé les résultats de
I’étude de faisabilité ou bien ceux des simulations.

Les perspectives d’études futures sur la distillation extractive discontinue sont :
e de valider expérimentalement les résultats de I’étude de faisabilité pour la nouvelle
configuration
e d’étudier la faisabilité de I’IDED pour séparer d’autres types de mélange
e d’optimiser et comparer les différentes configurations de la distillation discontinue
Le chapitre 3 a été consacré a I’étude de la distillation réactive discontinue. Des équations de

modele des sections réactives ont été développées conformément a la méthodologie publiée par
Lelkes et al. (1998) pour le procédé DED.

La combinaison des modeles réactif et non réactif permet d’étudier les configurations hybrides
(des colonnes comportant des zones réactives et non réactives). Pour étudier les configurations
hybrides les conditions de faisabilité ont été également déterminées.
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CONCLUSION

L’applicabilité de notre méthodologie a été présentée sur deux exemples : la transestérification de
I’EtOAC et du MeOAc et la production de I’EtOAc a partir de I’EtOH et I’ AcOH.

Dans le cas de la transestérification on n’a pas trouvé de configuration faisable qui permet de
soutirer des deux produits (soit I’EtOACc et le MeOH, soit le MeOAc et I’EtOH) purs.

Dans le cas de production de I’EtOAc cing configurations ont été trouvées faisables en soutirant
I’EtOAC pur au distillat et I’'H,O au produit de pied.

Les équations de modéle déduites ont été validées par des simulations dynamiques. Les équations
décrivent bien des profils réactifs de compositions au sein de la colonne et peuvent étre appliquées
pour prédire la position des différents points singuliers du systéme.

Les développements ultérieurs sur le sujet de la distillation réactive discontinue sont
o d’améliorer et accélérer le calcul des profils réactifs
e d’étendre I’étude de faisabilité aux systemes réactifs avec plusieurs réactions instantanément
équilibrées
e (d’étendre I’étude de faisabilité aux systémes réactifs avec des réactions cinétiqguement
controlées

e de développer un prototype du simulateur pour réaliser des simulation dynamiques plus
fiables
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NOMENCLATURE

1% parametre de la relation Antoine
constituant A

2™ paramétre de la relation Antoine
constituant B

3™ paramétre de la relation Antoine
constituant C

débit total du distillat

débit partiel du distillat

débit partiel réactif du distillat
constituant D

nombre Damkdhler
constituant de I’entraineur
débit total de I’alimentation

débit partiel de I’alimentation

débit partiel réactif de I’alimentation
longueur de la colonne
constante de vitesse de réaction
volatilité absolue

constante d’équilibre chimique
débit total du liquide

débit partiel du liquide

débit partiel réactif du liquide
quantité de la rétention

nombre d’étage théorique
pression ambiante

tension de saturation

correction Poynting

chaleur échangée

taux de reflux

taux de rebouillage

temps

température

rétention

débit total du vapeur

[Hgmm]

[Hgmm*°C]

[°C]

[mol/s]

[mol/s]

[mol/s]

[-]

[mol/s]

[mol/s]

[mol/s]
[-]
[varié]
[-]
[-]
[mol/s]

[mol/s]

[mol/s]

[mol]

[atm]
[atm]

[-]

[J/sec]
[mol/mol]
[mol/mol]
[sec]

[°C]
[mol]

[mol/s]
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NOMENCLATURE

X xt x X 52 2 < <

débit partiel du vapeur

débit partiel réactif du vapeur

debit total du produit de pied

débit partiel du produit de pied

débit partiel réactif du produit de pied
composition molaire de la phase liquide
composition moyenne dans une recette
composition réactive de la phase liquide

composition réactive de la phase liquide

[mol/s]
[mol/s]
[mol/s]
[mol/s]

[mol/s]

composition molaire de la phase liquide en équilibre avec la phase vapeur

composition molaire de la phase vapeur

composition réactive de la phase vapeur

composition molaire de la phase vapeur en équilibre avec la phase liquide

composition molaire de I’alimentation supplémentaire

Lettres grecques

v 5 = Q

a

volatilité relative

coefficient d’activité

coefficient de fugacité

avancement de la réaction

temps adimensionnel

taux de récupération d’un constituant d’un constituant
coefficient stoechiométrique

critérie d’arrét

Indices et exposants

dém
dim
En

réaction vers la gauche
réaction vers la droite
matrix inverté
constituant A

réduit(e)

charge

distillat

démarrage
dimérisation

enrichissement

[-]
[-]
[-]

[mol/s]

[%]
[-]
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NOMENCLATURE

Ep
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Ex

étage

init

loc

min

max
moy
MV

nouv
op
opt
ref

théor

tot

épuisement
estimé(e)
extractive
étage
alimentation
constituant i
initial(e)
local
plateau m
minimal(e)
maximal(e)

moyen(ne)

bac intermédiaire

plateau n

nouveau / nouvel / nouvelle

opératoire

optimal(e)

constituant de référence

bouilleur

théorique

matrix transposé

total(e)

produit en pied
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ABREVIATIONS

2CIBu
AcOH
CHCI3
DD
DED
DL
DRD
ELV
EtOAC
EtOH
H,O
IDED
MeOAc
MeOH
NET
NC
NP
NR
PEn
PEp
PEX
QS
QM
RPEN
RPEX

SDD
SN
TME
UN

ABREVIATIONS

2-chloro-butane

acide acétique

chloroforme

distillation discontinue

distillation extractive discontinue

degré de liberté

distillation réactive discontinue

équilibre liquide vapeur

acétate d’éthyle

éthanol

eau

distillation extractive discontinue avec alimentation inversée
acetate de méthyle

méthanol

nombre d’étages théoriques

nombre de constituants

nombre de phases

nombre de réactions instantanément équilibrées
profil d’enrichissement

profil d’épuisement

profil d’extraction

guantité de solvant ajoutée

guantité de mélange ajoutée

réseau des profils d’enrichissement

réseau des profils d’extraction

point de selle

distillation discontinue aidée par solvant

nceud stable

taux de mélange séparé a I’entraineur appliqué

nceud instable
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Antoine
B
I H =A- 1.1
og(p[Hgmm]) W (1.1)
N° 101
In(p[Pa))= A+i+c-|n(T[K])+ D-T[K] (1.2)
T[K]
NRTL
) (Tju'Gji'Xj) "G x Z(TI'GIJ'XI)
In(y;) =" D e K1 T r— (1.3)
Z;(GJI XJ) = IZ;(GU 'Xl) |21:(Glj 'X|)
= = =
g i i
1.4
i =R T[] (1.4)
Gji = exp(— a; -rji) (1.5)
Wilson
C \ Xy 'Aki
In(yi):—ln Z(xj -Aij) +1—Z ErEE— (1.6)
= - Z(Xj 'Akj)
j=1
Ay =0 - i 1.7
L= eXp| - ——— :
A P R-T[K] (-9
R =1.98721 cal
mol - K
i paramétre d’interaction entre les composants i et |
\Va volume molaire du composant i en phase liquide
Ol parameétre de non accidentalité
Aij énergie d’interaction entre les composants i et
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ANNEXE Il

Systeme acétone/chloroforme + benzene

Parameétres de la relation d’Antoine

A B C
acétone 7.11714 1210.595 229.664
chloroforme 6.95465 1170.966 226.232
benzéne 6.87987 1196.760 219.161
Parameétres de la relation N° 101
A B C D E
acétone 69.006 -5599.6 -7.0985 6.2237E-6 2
chloroforme 146.43 -7792.3 -20.614 0.024578 1
benzéne 83.107 -6486.2 -9.2194 6.9844E-6 2
Parameétres du modéle NRTL
9ii-0j 9;i-Gi i
acétone/chloroforme -643.2770 228.4574 0.3043
acétone/benzéne -193.3405 569.9314 0.3007
chloroforme/benzéne 176.8791 -288.2136 0.3061
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Systeme chloroforme/acétate d’éthyle + 2-chloro-butane

Parametres de la relation d’Antoine

A B C
chloroforme 6.95465 1170.966 226.232
acétate d’éthyle 7.10179 1244.950 217.881
2-chloro-butane 6.88177 1190.334 229.068
Parametres de la relation N° 101
A B C D E
chloroforme 146.43 -7792.3 -20.614 0.024578 1
acétate d’éthyle 66.824 -6227.6 -6.41 1.7914E-17 6
2-chloro-butane 68.867 -5564.1 -7.1727 6.8734E-6 2
Parameétres du modele NRTL
9iiGjj 9ji-Gii i
chloroforme/acétate d’éthyle 375.569 -619.982 0.8704
chloroforme/2-chloro-butane® 857.970 -595.470 0.2216
2-chloro-butane/acétate d’éthyle 118.613 16.088 0.3007

# les paramétres sont calculés & partir des paramétres d’UNIFAC
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Systeme éthanol/acide acétique/acétate d’éthyle/eau

Parameétres de la relation N° 101

A B C D E
éthanol 74.475 -7164.3 -7.327 3.134E-6 2
acide acétique 53.27 -6304.5 -4.2985 8.8865E-18 6
acétate d’éthyle 66.824 -6227.6 -6.41 1.7914E-17 6
eau 73.649 -7258.2 -7.3037 4.1653E-6 2
Parametres du modéle NRTL
9ij-Gjj 0ii-Gii ajj
éthanol/acide acétique -293.6838 209.279 0.2992
éthanol/acétate d’éthyle 322.6216 306.4437 0.2987
éthanol/eau -109.6107 1332.3071 0.3031
acide acétique/acétate d’éthyle -436.9457 844.3039 0.3138
acide acétique/eau -219.722 842.6148 0.2997
acétate d’éthyle/eau 935.6937 2316.4112 0.4104
Systeme éthanol/acétate de méthyle/méthanol/acétate d’éthyle
Parametres de la relation N° 101
A B C D E
éthanol 74.475 -7164.3 -1.327 3.134E-6 2
acétate de méthyle 61.267 -5618.6 -5.6473 2.108E-17 6
méthanol 81.768 -6876.0 -8.7078 7.1926E-6 2
acetate d’éthyle 66.824 -6227.6 -6.41 1.7914E-17 6
Parametres du modéle NRTL
9ij-jj Gii-Gii o
acétate de méthyle/acétate d’éthyle 119.3997 -77.4494 0.3034
méthanol/éthanol -309.0056 377.6842 0.3053
méthanol/acétate d’éthyle 466.9100 469.6503 0.8474
méthanol/acétate de méthyle 566.1456 456.9427 1.0293
acétate d’éthyle/éthanol 371.2238 246.9939 0.2993
acétate de méthyle/éthanol 163.1133 276.6108 0.3007
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Tableau des échantillons de calibration

XaciBu XE0Ac XcHcl3 AZCIEu AEOAC Achciz ZA ANzc@u ANEOAC Acricis fZCIEu fEOAc fenen
72.63 2.95 24.27 99.85 72.74 2.95 24.31
| 0.6132 0.0296 0.3572 72.80 2.89 24.11 99.80 72.95 2.90 24.16
72.86 2.85 24.14 99.85 72.97 2.85 24.18
72.88 2.90 24.21 84.126 102.181 147521
58.83 1.46 39.32 99.61 59.06 1.47 39.47
58.41 1.46 39.75 99.62 58.63 1.47 39.90
I 04504 0.0114 0.5382 58.24 1.46 39.95 99.65 58.44 1.47 40.09
58.71 1.47 39.82 76.711 78.000 135.146
15.21 66.25 18.54 100 15.21 66.25 18.54
15.11 66.86 18.03 100 15.11 66.86 18.03
- 0.1133 0.6439 0.2428 14.96 66.52 18.52 100 14.96 66.52 18.52
15.09 66.54 18.36 75.049 96.766 132.226
13.87 55.16 30.19 99.22 13.98 55.59 30.43
11.76 63.12 25.12 100 11.76 63.12 25.12
IV 0.0590 0.7210 0.2200 10.65 66.95 22.4 100 10.65 66.95 22.40
9.74 69.93 20.32 99.99 9.74 69.94 20.32
11.53 63.90 24.57 51.202 112.828 89.541
7.68 75.49 16.83 100 7.68 75.49 16.83
7.73 75.49 16.78 100 7.73 75.49 16.78
v 0.0800 0.6992 0.2208 1.7 75.44 16.85 99.99 7.70 75.45 16.85
7.70 75.48 16.82 103.901 92.635 131.260
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Tableau des échantillons de I’expérience de SDD

t[hr] Aacigy Atetoac Achciz f XaciBu XEtOAC XcHel3 XacIBu XEtoAc XcHel3
s 0:00 5.06 68.20 26.74 m 0.0380 0.6599 0.3536 0.0361 0.6276 0.3363
2:41 0.70 75.75 23.55 0.0053 0.7330 0.3114 0.0050 0.6983 0.2967
0:00 49.93 1.48 48.59 0.3830 0.0115 0.6567 0.3644 0.0110 0.6247
0:08 50.53 1.79 47.68 0.3876 0.0140 0.6444 0.3706 0.0133 0.6161
0:17 51.64 1.95 46.41 0.3961 0.0152 0.6272 0.3814 0.0146 0.6039
0:25 51.86 1.98 46.16 0.3978 0.0154 0.6238 0.3836 0.0149 0.6015
0:34 52.18 2.07 45,75 0.4003 0.0161 0.6183 0.3868 0.0156 0.5975
0:42 52.57 2.48 44.85 0.4033 0.0193 0.6061 0.3920 0.0188 0.5892
0:50 52.85 2.49 44.66 0.4054 0.0194 0.6036 0.3942 0.0189 0.5869
0:58 53.11 2.59 44.30 0.4074 0.0202 0.5987 0.3970 0.0197 0.5833
1:06 53.69 2.88 43.43 0.4119 0.0225 0.5869 0.4033 0.0220 0.5747
1:14 53.84 3.24 42.92 0.4130 0.0253 0.5800 0.4056 0.0248 0.5696
D 1:22 53.93 3.48 42.59 | 0.4137 0.0271 0.5756 0.4070 0.0267 0.5663
1:30 54.45 418 41.35 0.4177 0.0326 0.5588 0.4139 0.0323 0.5538
1:38 55.34 4,16 40.51 0.4245 0.0324 0.5475 0.4226 0.0323 0.5451
1:46 54.15 4.87 40.98 0.4154 0.0380 0.5538 0.4124 0.0377 0.5499
1:54 53.86 5.20 40.94 0.4132 0.0406 0.5533 0.4103 0.0403 0.5494
2:02 53.54 5.73 40.73 0.4107 0.0447 0.5505 0.4083 0.0444 0.5472
2:10 53.15 6.38 40.47 0.4077 0.0498 0.5469 0.4059 0.0495 0.5445
2:18 52.51 6.83 40.67 0.4028 0.0533 0.5496 0.4005 0.0530 0.5465
2:26 51.62 8.06 40.32 0.3960 0.0629 0.5449 0.3945 0.0626 0.5429
2:36 50.44 9.29 40.27 0.3869 0.0725 0.5442 0.3855 0.0722 0.5423
2:41 48.52 11.75 39.73 0.3722 0.0917 0.5369 0.3719 0.0916 0.5365
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Tableau des échantillons de I’expérience de DED

t[hr] Ascisu Atoac Achciz f XacIBu XEtoAc XcHcI3 XaclBu XEtoAc XcHcl3
0:00 4.52 68.6 26.89 0.0339 0.6638 0.3556 0.0322 0.6302 0.3376
S 1:23 12.29 64.38 23.33 " 0.0922 0.6230 0.3085 0.0901 0.6086 0.3013
2:23 32.69 49.97 17.35 0.2453 0.4835 0.2294 0.2560 0.5046 0.2394
0:00 46.83 2.67 49.65 0.3592 0.0208 0.6710 0.3418 0.0198 0.6384
0:23 47.15 2.06 50.55 0.3617 0.0161 0.6832 0.3409 0.0151 0.6439
0:33 49.64 3.57 46.80 0.3808 0.0278 0.6325 0.3658 0.0267 0.6075
0:43 51.50 411 44.39 0.3951 0.0321 0.5999 0.3847 0.0312 0.5841
0:53 54.91 4.75 40.34 0.4212 0.0371 0.5452 0.4198 0.0369 0.5433
1:03 58.17 5.25 36.57 0.4462 0.0410 0.4942 0.4547 0.0417 0.5036
D 1:13 61.68 6.00 32.31 | 0.4732 0.0468 0.4367 0.4946 0.0489 0.4565
1:23 64.44 6.20 29.36 0.4943 0.0484 0.3968 0.5262 0.0515 0.4224
1:33 67.52 6.68 25.80 0.5180 0.0521 0.3487 0.5638 0.0567 0.3795
1:43 69.82 6.51 23.66 0.5356 0.0508 0.3198 0.5911 0.0560 0.3529
1:53 71.52 7.05 21.42 0.5486 0.0550 0.2895 0.6143 0.0616 0.3241
2:03 73.90 1.47 18.62 0.5669 0.0583 0.2516 0.6465 0.0665 0.2870
2:13 76.29 7.46 16.25 0.5852 0.0582 0.2196 0.6781 0.0674 0.2545
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Relations des tableaux :

AN

f =

X

A.

Ay + Agoac T ACHCI3

m-X,

YA
j=L

-10*

fZCIBu 'AZCIBu + fEtOAc 'AEtOAc + fCHCI3 'ACHCI3

aire du constituant i sur le chromatogramme
aire normalisée du constituant i sur le chromatogramme

facteur du constituant i

nombre d’échantillons tests pour la calibration

3 "
"T (&}

(11.1)
(111.2)
(111.3)

-5 62

—
O
I
@)

Figure 111.1 — Exemple de chromatogramme du systeme étudié
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ANNEXE IV

Tableau des réactions publiées dans la littérature

Réaction Cinétique/ igu-
Auteurs Composants Toune (°C) ELV q, . Con_f Igu
Catalyseur Constante d’équilibre rations
A = formaldehyde A=-19.1 e MVC avec
Hu et al (1991) 3ASB . oac=0.73 Cinetique un
B = 1.3.5-trioxane C =100 ' L. o
Maurer (1986) H,SO, . agc =4.00 Dans la phase liquide entrafneur
C= Hzo (lnerte) B=1145 ' lourd
Wilson
AB A B c D
Taskanen.-PohJoIa (2000) A = i-butene A=-6.9 A i J576.8532 2715669 1 o
Groemping et al (2003) A+B&C B = MeOH D=-05 Cinétique MVC
Jakobsson et al (2002) Hétérogene C=MTBE BC B 169.9%3 - ~406.3902 3823429 Groemping et al (2003)
Noeres et al (2003) D = n-butane (inerte) C=55.2 C 601022  1483.2478 ) 1
B =645 D 1 2283.8726 1 -
A = cyclohexene A =8297
A+B&C Colonne
Saha-Sharma (1996) s s B = HCOOH B =100.6 UNIFAC L
Hétérogene de stripping
C = ester C=1625
A = cyclohexene A =8297
A+B&C L UNIFAC Colonne
Saha-Sharma (1996) L B = Acrylic acid B =141 K Lo
Hétérogene (pas de parametres du composant C) de stripping
C = ester C=7
A = cyclohexene A =8297
A+B&C L UNIFAC Colonne
Saha-Sharma (1996) R B = MeAcrylic acid B =161 K .
Hétérogene C = ester c=9 (pas de parametres du composant C) de stripping
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Réaction

Cinétique/ iqu-
Auteurs Composants Toune (°C) ELV q’ . Conflgu
Catalyseur Constante d’équilibre rations
NRTL
A-B A-C B-C
A+B&C A = benzene B =80 Gy/R 38.671 964.0 26.116
Giessler et al (1999) B = propylene A=47 v : i i K=5 C(il(_)nn_e de
(512 kPa) C = cumene Cc=15p  Gi#R 710346 -407.0 -6.002 SHippIng
o 0.4628 0.3693 -0.979
UNIFAC => NRTL
AB A-B A-C B-C
. A = AcAnhydride .
Giessler et al (1999) A+BOC B = H.0 B =100 Gi/R 319.00 282.84 622.39 Cinétique Colonne de
Higler et al (1999) c _'ACZOH Cc=118 GyIR 25291 2164 -400.56 Higler et al (1999) stripping
A=139 o -091 0.30 01
Wilson
MVC
AC A B c D Bessling et al (1998)
Noeres et al (2003) A+BOC+D A= MeOH cb A - 5475248 8131843  107.3832 K=52
Huss etal (2003) Hétorogene B = AcOH €=57.05 B 2535202 1123.144 2375248 inéti
Baur-Krishna (2002) g C = MeOAc A=645 : - : : Cinétique Colonne de
Bessling et al (1998) Homogene D = H,0 D = 100 C  -31.1932  -696.5031 - 645.7225 Huss et al (2003) rectifier
B =118 D 4695509  658.0266  1918.232 - Baur-Krishna (2002)
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Réaction Cinétique/ igu-
Auteurs Composants Toune (°C) ELV q’ . Conflgu
Catalyseur Constante d’équilibre rations
NRTL
ACD Gij/R Gji/R Olij
cD A-B 254.63 -457.75 0.25
. A = EtOH AC L
Giessler et al (1999) A+B&C+D A-C 158.35 155.91 0.25 Cinétique
. ; B = AcOH c=772 )
Lee-Dudukovic (1998) Homogéne C = EtOAG AD A-D 315.17 7.13 -0.67 Lee-Dudukovic (1998) MVC
Espinosa (2002) Hétérogene D = H,0 A=783 B-C 97.48 10357 03 Espinosa (2002)
D =100 B-D -427.90 400.60 0.1
B=118 c-D 523.16 1059.54 0.37
ACD NRTL
CD Gij/R Gji/R Qij
AD A-B 354.03 -474.91 0.2
A = BUOH D =100
Giessler et al (1999) A+B&C+D B : ACOH BC AC 19.76 164.02 045 Cinétique
Loning et al (2000) Hétérogéne C = BUOAC AC A-D 220.19 1249.9 0.425 Loning et al (2000) MVC
Venimadhavan et al (1999b) Homogéne D_- H.0 ABC B-C 910.82 -706.24 0.1 Venimadhavan et al (1999)
= 2
AB B-D 622.39 -400.56 0.1
A=11T  cp 42927 2369.69 0.1004
B =118
C=126
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Réaction Cinétique/ igu-
Auteurs Composants Toune (°C) ELV q, . Conflgu
Catalyseur Constante d’équilibre rations
NRTL
ACD
CD Gij/R Gji/R (X,j
AD A-B 178.3 -316.8 0.1695
A =AmOH -
_ A+BSC+D D =100 A-C -144.8 320.6521 0.3009 Cinétique
Chiang et al (2002) R B = AcOH .
Lee et al (2000) Hetérogene C = AMOAG B=118 A-D 100.1 14475 0.298 Chiang et al (2002) MVC
Homogene D=H,0 A=131  g¢ -37.043 21455 0.2 Lee et al (2000)
ABC
AB B-D -110.57 424.018 0.2987
C=1488 C-D 254.47 2221.5 0.2
UNIQUAC
A Aji Bij Biji G G
D =100 A-B 0 0 49.44 -52.77 0 0
A = 2-EtHexOH
A=1846 A-C 0 0 90.824 -183.25 0 0
Omota et al (2003a) A+B&C+D B = Lauric acid Cinétique
L B =298.6 A-D 1157 -10 -785.57 -2.807 17187 15011 MVC
Omota et al (2003b) Hétérogene C = ester Omota et al (2003b)
D=H,0 C=3319 B-C 0 0 97.72 -140.7 0 0
2 (440.9)
B-D -0.29924 -0.38437 -195.44 -107.62 0 0
C-D -0.44196 -0.04839 -738.1 -203.49 0 0
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Réaction Cinétique/ igu-
Auteurs Composants Toune (°C) ELV q, . Conflgu
Catalyseur Constante d’équilibre rations
ACD
CD
AD
A = AlIOH
AC
. A+B&C+D B = AcOH
Pisarenko et al (1999) R A=971 UNIFAC MVC
Homogéne C = AllOAc
D =100
D= Hzo
BC
B=141
C=1474
NRTL
ACD A Aji Bjj Bji oy
cD A-B 0 0 579.91 26912 03
A = HexOH AD A-C 32413 -4.0646 -1049.7 152247 03 o
Schmitt et al (2004) ArBHCHD B = AcOH D = 100 Cinétique MVC
Hétérogéne C = HexOAc _ AD 3486 1851 0905  0Ls 03 Schmitt et al (2004)
D = H,0 B=118 B-C 42895 54563  -1489.92 218461 0.3
A=157.4
B-D  -0.7455 1.8053 119.06 -86.26 0.3
C=1715
C-D  -13148  -1.7481 998.7 354558 0.2
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Réaction Cinétique/ igu-
Auteurs Composants Toune (°C) ELV q, . Conflgu
Catalyseur Constante d’équilibre rations
UNIQUAC
Aij Aji Bij Bji
A-B 0 0 48.3493 -309.554
A =MeOH A=64S T 0 0 31789 -539.979 o
Omota et al (2003a) A+B&C+D B = Lauric acid D =100 Cinétique MVC
Omota et al (2003b) Hétérogene C = ester C=26685 _~D 10662 06437 4328785  -322.131 Omota et al (2003a)
D =H,0 B =298.6 B-C 0 0 238.8469 -369.561
B-D -0.29924 -0.38437 -195.44 -107.62
C-D 0 0 -658.816 -216.733
NRTL
AIJ Aji Qi
AD B-C 623.6506 -81.1148 03
A =MeOAC A=STL AR 14544142 -636.7181 0.2073 Cinétique
Jimenez et al (2002) A+B&C+D B = BuOH D =64.5 Jimenez et al (2002) Colonne de
- fes s D-B 43508.6022 -38250.7999 0.0022 L. -
Steinigeweg et al (2004) Hétérogene C = BuOAc BC Steinigeweg et al (2004) stripping
D = MeOH B=1177 AD 566.1456 456.9427 1.0293
C=126 D-C 328.2162 453.0017 0.2961
A-C -51.5247 200.8575 0.2999
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Réaction Cinétique/ igu-
Auteurs Composants Toune (°C) ELV q, . Conflgu
Catalyseur Constante d’équilibre rations
NRTL
Aj Aji Qi
A-B -1221.3 6415.3 0.2
A = MeMyr D =64.5 -
) A-C -4577.2 23548.7 0.2 Cinétique
Jimoh et al (1999) A+BEC+D B =1ProH B =825 Jimoh et al (1999) MVC
Hétérogeéne C =iPrMyr A =295 AD 24152 98653 02
D = MeOH - B-C 7185.1 -1222.7 0.2
B-D -2468.7 3889.9 0.2
c-D -2433.8 11147.3 0.2
NRTL
Ajj Aji i
AD A-C 119.3997 -77.4494 0.3034
A =MeOAc A=511 pB 3000056 377.6842 0.3053
A+B&C+D B = EtOH D =645 K =0.63
Bonet (2003) s s D-C 466.9100 469.6503 0.8474 MVC
Hétérogene C = EtOAC BC
D = MeOH C=772 D-A 566.1456 456.9427 1.0293
B =783 c-B 371.2238 246.9939 0.2993
A-B 163.1133 276.6108 0.3007

207



ANNEXE IV

Réaction Cinétique/ igu-
Auteurs Composants Toue (°C) ELV q, . Conflgu
Catalyseur Constante d’équilibre rations
AD
CD
A =BuOH
. D =100 .
A+B&C+D B = Acrylic acid Cinétique
Schwarzer et al (2002) e A=117 UNIFAC MVC
Hétérogene C = BuAcrylate BC Schwarzer et al. (2002)
D =H,0
B =141
C=1474
van Laar
Ajj Aji
AD D-A 0.455 0.370
A = EtOAC A=T772
Davies etal (1973) B = BuOH D=78.31 o° ° ° Cinétique
Davies et al (1973b) A+B&C+D B T D-C 0.253 0.667 _ q Colonne de
Davies et al (19730) C = BuOAc BC Davies et al (1973b) stripping
D = EtOH B=1177 _AB 0.182 0-226
C=126 A-C 0 0
B-C 0.225 0.144
AC
A = MeOH BD
2A+B~C+D B = EthyleneCarbon A=645
Jimenez et al (2002) B thyleneCarbonate UNIFAC Cinétique MVC
Hétérogene C = Me2Carbonate Cc=90
D = EthyleneGlycol D=1974
B =238
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ANNEXE IV

Réaction Cinétique/ igu-
Auteurs Composants Toune (°C) ELV q, . Conflgu
Catalyseur Constante d’équilibre rations
AC
A =MeOH
2A+B&C+D B = AcAnhydride €=5105
Cardona et al (2001) - y A=645 UNIFAC
Sans catalyseur C =MeOAc
D =118
D = AcOH
B =139.6
AC
A = EtOH
2A+B<<C+D B = AcAnhydride c=772
Cardona et al (2001) - Y A=783 UNIFAC
Sans catalyseur C = EtOAc
D =118
D = AcOH
B =139.6
A = acétone A=56.3
Podrebarac at al (1998a) 2ACB B = diacétone alcool D =100 UNIFAC
B&C+D - ) - - K = f(T) Colonne de
Podrebarac at al (1998b) Hétérogene C = mesityl oxyde C=129.8 (pas de parametres du composant C) stripping
g D =H,0 B =167.9
NRTL
Ajj Aji oljj
AHBEC, A, =PO (S) Al =339 AL-A2 0 0 0
AHBEC, A, =PO (R) A2 =339 Al-B 1261.7035  1637.2004 0.4748
Okasinski-Doherty (2003) Hétérogéne B =H,0 B =100 Al-C1 1931.5759 -292.9414 0.3 MVC
(enantio C,=PG (S) C1=187.6 A2-B 1261.7035  1637.2004 0.4748
sélective = =
) C.=PGR) C2=1876 A2-C1 19315759  -292.9414 03
B-C1 -946.1303 1228.953 0.3273
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ANNEXE IV

Réaction Cinétique/ igu-
Auteurs Composants Thue (°C) ELV q, . Conf 'gu
Catalyseur Constante d’équilibre rations
Wilson
AD
D=645 D B A E c
A = Me2Carbonate AB D 135.8113 771.98 364.177 684.591
A+B&C+D B = EtOH
. B=178.3 B  -1320576 - 522.235 626.606 709.523 L
Luo-Xiao (2001) C+B~D+E C = MeEtCarbonate Cinétique MVC
Hétérogéne D = MeOH BC A 202.44 450.581 -474.659 323.814
E = Et2Carbonate A=90 E 411.055 331.781 1000.0 -83.1232
C=109.2
C 203.922 164.462 -311.781 80.9023
E=126
A;+B&C A;=TMP1 B =645
A,+B&C A, = TMP2 Al=1014
Rihko-Struckman et al (2004) 2 2 UNIFAC Colonne de
ARA; B = MeOH A2 =105.7 stripping
Hétérogene C = éther c=?
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