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Résumé

Simulation Statique de la Distillation Azéotropique en Utilisant le Simulateur de Procédés
ASPEN PLUS® : Applications aux Mélanges Binaires Acétone/Méthanol et
Aceétone/Chloroforme.
Le but de ce travail est la simulation en régime permanent de la distillation azéotropique de

mélanges non idéaux constitués de solvants organiques, en raison de leur utilisation tres répandu dans
les processus de fabrication de produits pharmaceutiques, en utilisant le package de simulateur de
procédés ASPEN PLUS®. Dans ce contexte, nous avons étudié deux systémes binaires
(Acétone/Méthanol et Acétone/Chloroforme). Le premier présente une azéotrope homogéne a point
d'ébullition minimum alors que le deuxiéme présente une azéotrope homogeéne a point d'ébullition
maximum. Les deux méthodes les plus courantes pour la séparation des azéotropes binaires
homogenes ont été étudiées : la distillation par oscillation de pression et la distillation extractive. La
premiére est efficace si la composition de 1’azéotrope change de maniére significative avec la pression,
la seconde est efficace si un solvant adéquat est disponible. Ces deux méthodes nécessitent deux
colonnes de distillation. L’azéotrope homogéne a point d'ébullition minimum a 1 atm contient
77.6mol% d'acétone a 328 K alors a 10 atm la composition azéotropique est de 37,5% mol d'acétone a
408 K. Ce grand changement dans la composition suggére une séparation a oscillation de pression
assez facile et réalisable. L’azéotrope homogéne a point d'ébullition maximum a 0,77 atm, la
composition azéotropique est 34.51mol% d'acétone et la température est de 331 K alors qu’a 10 atm,
la composition azéotropique est 28,22 mol% d'acétone et la température est 429,6 K. Ce petit
changement suggére une séparation a oscillation de pression beaucoup plus difficile. L’eau et le
diméthyle sulfoxyde ont été utilisés en tant que solvant pour la distillation extractive de des mélanges
acétone/méthanol et acétone/chloroforme, respectivement. La simulation statique de la distillation
azéotropique par ces deux méthodes pour les deux systemes considérés, montre la praticabilité ainsi
que les avantages de I’utilisation des simulateurs de procédés pour la simulation, la conception et
I'optimisation des procédes de distillation azéotropiques comme méthodes de séparation des mélanges
non-idéaux dans I’industrie pharmaceutique. Pour les deux systemes, la distillation azéotropique a
oscillation de pression est beaucoup plus colteuse que la distillation extractive a la fois en termes de



codt d'investissement et de colt de consommation d'énergie. Cependant, la contamination du produit
est évitée, ce qui peut étre une préoccupation majeure dans certaines applications.

Les mots clés : Distillation azéotropique, les simulateurs de procédés, mélange non-idéal, équilibre
liquide-vapeur, distillation par oscillation de pression, distillation extractive.

Abstract
Steady-State Simulation of Azeotropic Distillation using ASPEN PLUS® Process

Simulator: Application to Binary Mixtures Acetone/Methanol and Acetone/Chloroform.

The aim of this work is the steady-state simulation of azeotropic distillation of non-ideal mixtures of
organic solvents, due to their large use in pharmaceutical manufacturing processes, using ASPEN
PLUS® process simulator package. In this context, two binary systems have been studied
(Acetone/Methanol, Acetone/Chloroform). The first one forms a homogenous minimum-boiling
azeotrope while the second one forms a homogenous maximum-boiling azeotrope. Two of the most
common methods for separating a binary homogeneous azeotrope have been studied: pressure-swing
distillation and extractive distillation. The former is effective if the composition of the azeotrope
changes significantly with pressure. The latter method is effective if a suitable solvent can be found.
Both methods require two distillation columns. The minimum-boiling azeotrope at 1 atm contains
77.6mol% acetone at 328 K whereas at 10 atm the azeotropic composition is 37.5 mol % acetone at
408 K. This large shift in composition suggests a quite easy and feasible pressure-swing separation.
The maximum-boiling azeotrope at 0.77 atm, the azeotropic composition is 34.51mol% acetone and
the temperature is 331 K whereas 10 atm, the azeotropic composition is 28.22 mol% acetone and the
temperature is 429.6 K. This small shift suggests a much more difficult pressure-swing separation.
Water and dimethyl sulfoxide were used as solvent for extractive distillation of Acetone/Methanol and
Acetone/Chloroform mixtures respectively. The steady state simulation by the two methods for both
systems considered, shows the feasibility and the advantages of the use of process simulators for the
simulation, the design and the optimization of azeotropic distillation processes as methods of
separation of non-ideal mixtures in the pharmaceutical industry. For both systems, pressure-swing
azeotropic distillation is much more expensive than extractive distillation in terms of both capital and
energy costs. However, product contamination is avoided, which may be an overriding concern in
some applications.
Key words: Azeotropic distillation, Process Simulators, non-ideal mixture, vapor-liquid equilibrium,

pressure swing distillation, extractive distillation.
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Introduction générale

Dans le contexte actuel de développement durable, la régénération des solvants devient de
plus en plus importante dans les procédeés. Ceci est pour un double objectif, se conformer aux
normes environnementales, et une rentabilité économique. Dans un rapport d’expertise sur la
régénération du solvant I’ADEME indique sans surprise que la distillation est le procédé le
plus performant en termes de qualité des produits, malgré une consommation énergétique
importante.

En effet, la distillation est la principale opération unitaire utilisée industriellement pour la
séparation et la purification des mélanges de constituants chimiques. Hélas, les azéotropes et
les mélanges a faible volatilité relative qui se rencontrent trés souvent dans les déchets
effluents industriels ne peuvent pas étre séparés par distillation conventionnelle. Pour ce la il
existe plusieurs méthodes de distillation pour séparer ces mélanges (la distillation
azeotropique, extractives, et par oscillation de pression, etc.) [1].

L’objectif de ce travail est de réaliser la distillation azéotropique, en utilisant les
simulateurs de procédés tels que (Aspen plus, PRO IlI, COFE). Dans notre travail on utilise
Aspen plus comme outil pour simuler la distillation par oscillation de pression (pressure
swing) et la distillation extractive. Nous envisageons la simulation de la séparation de deux
mélanges binaires non idéaux présentant chacun une azéotrope binaire : 1’acétone-méthanol
et I’acétone-chloroforme.

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

Le chapitre 1 est consacré a 1’étude des simulateurs de procédés, leur historique, leur
architecture, et les approches de calcul de ces simulateurs. L’accent sera mis sur Aspen Plus®
et ses principales caractéristiques.

Le chapitre 2 est dédié a 1’étude de la distillation, les mélanges non idéaux et puisqu’ils ne
peuvent pas étre séparés par la distillation simple on présente certaines méthodes pour les
séparer, ainsi que les notions fondamentales de 1’équilibre vapeur-liquide et les relations
d’équilibre de phase.

La partie simulation par Aspen Plus est présentée dans le troisieme chapitre, ou le choix de
systemes a étudier s’est porté sur des travaux antérieurs. Le premier concerne le mélange
binaire acétone-méthanol, I’azéotrope a minimum point d’ébullition a latm contient 77.6%
mol d’acétone a 328K, a 10atm la composition azéotropique est de 37.5% mol d’acétone a
408K. Pour le deuxieme systeme binaire acétone-chloroforme, la séparation est difficile a
cause de la non idéalité de 1’équilibre liquide-vapeur qui est tres grande et qui produit une

azeotrope maximale a 0.77atm, la composition azéotropique est de 34.51% mol en acétone et
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la température est de 331K, a 10atm la composition azéotropique est de 28.22% mol en
acétone et la température est de 429.6K. On utilise la distillation par oscillation de pression et
la distillation extractive, pour cette dernic¢re les solvants utilisés sont 1’eau pour le premier
systeme et le diméthyle-Sulfoxyde (DMSO) pour de deuxiéme systeme.

Nous présentons enfin les conclusions générales et les perspectives qui peuvent en étre

tirées de ce travail.
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1.1 Introduction

La simulation, la conception et I'optimisation d'une installation de traitement chimique, qui
comprend plusieurs unités de traitement interconnectées par des flux de processus, sont les
activités de base en génie des procédés. Ces taches nécessitent les bilans de matiere et
d’énergie, un dimensionnement des équipements performants, et des codts de calcul. Un
package qui peut accomplir toutes ces taches est connu comme un paquet de processus de
conception assisté par ordinateur ou tout simplement un simulateur de procédé (également
connu sous le paquet de processus de flowsheeting, simulation de schéma, ou logiciel de
flowsheeting). Les capacités d'un simulateur de procédé comprennent une description précise
des propriétés physiques des composants purs et mélanges complexes, des modeles rigoureux
pour les opérations unitaires, ainsi que des techniques numériques pour résoudre les grands
systemes d'équations algébriques et differentielles. Par un simulateur de procédé, il est
possible d'obtenir une image compléte de I'ordinateur d'un processus en cours, qui est un outil
précieux pour comprendre le fonctionnement d'une usine de produits chimiques complexes et
sur cette base peut servir pour améliorer en permanence le processus ou pour le

développement de nouveaux procedes.

Les ingénieurs des processus des activités principales doivent faire face au résultat dans
trois types de problemes qui peuvent étre résolu a l'aide d'un simulateur de processus (Figure
I.1). Dans le probleme de la simulation, les variables associées aux flux d'entrée pour chaque
unité du schéma de procedé, et les parameétres de toutes les unités devraient étre précisés (dans
un probléme de simulation le degré de liberté pour le systéme doit étre réduit a zéro). Les
inconnues sont les variables associées aux courants de sortie des unités. Le probleme de
conception est similaire au probléme de simulation, sauf que certaines des variables de
conception ne sont pas spécifiés et les contraintes sont imposées a certaines des variables de
flux (Seules les contraintes d'égalité), puis les conditions d’exploitation inconnue et les
parameétres de I'équipement sont calculés. L'énoncé du probléme de conception exige que le
nombre de contraintes d'égalité est égal au nombre de variables de conception non précisées.
Dans le dernier type, le probleme d'optimisation, non seulement certaines des variables de
conception peut étre omis, mais aussi certaines variables associées aux flux peut étre indéfini.
Dans ce cas, une fonction objective est ajoutée au modele pour évaluer les performances de
I'installation selon des criteres économique environnementaux ou sociaux. Les variables
spécifiées sont déterminées par optimisation de la fonction objective. Dans ce type de

probleme, les deux contraintes d'égalité et d'inégalité peuvent étre présentes et leur nombre
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differe du nombre de variables spécifiées. Le principal avantage tiré de l'utilisation de
simulateurs de processus consiste a effectuer les taches les plus quotidiennes, repétitives et

fastidieuses d'un ingénieur de procéde.

4 Sorties Entrées 0
Entrées PracessElow pro?ess Flow Sorties
i ™ Diagram L . . Diagram 2 _
" Diagramme de flux — Dlagramme'de’flux —
du procédé 4 du procédé

7 g P E
Simulation U U “&‘ | | % &7
. Fonction Conception (Calcul)
Cor’1d|t|c_ms Paramétres Objective Conditions Parameétres
Opératoires Des Unités — Opératoires Des Unités
- ﬁ b
‘%V Process Flow ‘&’
Entrées - " Diagram --« Sorties
Diagramme de flux
du procédé
Optimisation i g l W % y
Conditions Parameétres
Opératoires Des Unités

Figure 1.1 : Différences entre la simulation(a), la conception(b), et I’optimisation(c) [2].

Des avantages spécifiques dérivés d'une simulation informatique de l'installation sont les

suivantes:

¢+ Fournir un rapport détaillé des flux de matiéres et d'énergie.
% Etudier la formation et la séparation des sous-produits et les impuretés.
¢+ Analyser comment réduire I'impact environnemental.
% Evaluer le comportement de I’installation sous changements de matiéres premiéres ou
de la demande de produits.
< Améliorer la sécurité des processus et de controle.
¢+ Optimiser la performance économique de I’installation.

En ce qui concerne la formation en génie chimique, l'utilité des ordinateurs et des
programmes de simulation est incontestable. En 1959, la faculté d'ingénierie de I'Université
du Michigan a recommandé [I’introduction des étudiants en génie a des techniques
informatiques et de développer une compétence dans les langages de programmation.
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L'utilisation de programmes de flowsheet de débit dans la salle de classe a déja été introduite
en 1974 comme une technique novatrice d'enseignement. Aujourd'hui, comme le simulateur
de processus est l'outil clé pour développer la conception des procédés chimiques et que
I'éducation des ingénieurs chimiques culmine tout au cours de la conception, I'enseignement
de simulateurs de processus en cours de génie chimique est impératif. L'introduction de ce
type de logiciel doit correspondre a la prémisse de Gaddy qui stipule que "I'étudiant ne doit

jamais utiliser un ordinateur, sauf si il sait exactement ce que la machine est en train de faire"

[2].
1.2 Historique

L'histoire de la simulation par ordinateur a commencé en 1946 avec l'annonce du premier
ordinateur et intégrateur électronique numérique d’un ordinateur a usage général (ENIAC),
qui a été pensé et concu a I'Université de Pennsylvanie. Le premier déploiement de cet
ordinateur a été géré par le mathématicien John von Neumann pour modéliser le processus
d'explosion nucléaire au cours du Projet de Manhattan. Les premieres tentatives vers la
simulation sur ordinateur de systéemes d'ingénierie chimiques ont été faites dans les années
1950 et ont été limitées presque exclusivement aux ordinateurs analogiques. Une des avancées
les plus significatives dans la simulation numérique a eu lieu dans les années 1950 avec le
développement des langues de procédure orientée tels que Fortran. En 1964, le programme
exécutif d'ordinateur numériqgue PACER, l'un des ancétres des simulateurs de procédés
d'aujourd'hui, a recu son premier test pratiqgue. PACER, un acronyme pour Process Assembly
Case Evaluator Routine, a été concu en 1961 par le professeur Paul T. Shannon alors qu'il

était a I'emploi de la Humble Qil et Refining Company.

En 1964, le programme exécutif d'ordinateur numérique PACER, il a été écrit en Fortran
pour un ordinateur IBM 7090 et se compose de 1000 déclarations Fortran. La premiere étude
de cas était une installation d’acide sulfurique de contact de 300 ton/jour. La simulation de la
fabrication d'acide sulfurique a impliqué I'utilisation de 42 sous-programmes d'équipement,
qui ont été reliés entre eux par environ 70 flux d'information. Cet engagement initial
impliquait la solution de 500 équations simultanées avec prés de 1000 variables de flux et 200
parametres de I'équipement. Une simulation compléte a duré 8 minutes de temps CPU sur
I'ordinateur IBM 7040. En 1966, I'étape suivante a été réalisée par la société des sciences de
simulation (situé a Los Angeles, Californie) qui a commercialisé un programme informatique

pour simuler des colonnes de distillation. Ce programme était le cceur du processus de
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package flowsheeting. Trois ans plus tard, ChemShare (Houston, Texas) a publié le DESIGN,
un programme de flowsheeting pour les applications de gaz et de petrole. Dans la décennie
suivante, les premiers simulateurs de procédés basés sur I'approche axée sur I'équation sont
apparus, comme SpeedUp (accéléres) a I'lmperial Université de Londres (Royaume-Uni) et
TISFLO & DSM aux Pays-Bas. En 1976, le département américain de I'Energie et de I'institut
de la Technologie du Massachusetts (MIT) ont lancé conjointement le projet Aspen. En 1985,
Aspen Tech Aspen Plus libéré. Pendant les années 1980, PRO |1 a été mis a niveau a partir de
PROCESS par Simulation Sciences, et les packages majeurs ont migré vers PC. Dans les
années 1990, tous les principaux packages ont subi des mises a niveau périodiques (révision
majeure par période de 3 ans). En outre, les applications avancées comme l'analyse de

pincement ont été libérés [2].

1.3 Simulateurs de procédés actuels

Le marché de la simulation de processus a subi des transformations graves dans la décennie
1985-1995. Relativement, peu de systemes ont survécu; ils sont CHEMCAD, Aspen Plus,
Aspen HYSYS®, PRO / Il, ProSimPlus, SuperPro Designer et gPROMS. La plupart des
simulateurs de procedés actuels sont developpés en suivant une approche orientée d’objet en
utilisant des langages comme C ++ ou Java. Ce changement dans paradigme, de la procédure
a Dorientation vers 1’objet a sans aucun doute bénéficié et continuera a bénéficier de la
communauté de l'ingénierie des processus immensément. La communauté de génie chimique
progresse sur l'interfacage des composants des logiciels de simulation de processus a travers
le projet CAPE-OPEN (CO). Les interfaces standards permettent aux applications d'inter
opérer de I'ACEP. Le Réseau des laboratoires CAPE-OPEN (CO-LAN) est I'organisation
internationale pour la gestion des normes de CO, qui définit les régles a mettre en ceuvre
flowsheeting logiciel. STANDARD CO est ouvert, multi plate-forme, et disponible

gratuitement.

Il est décrit dans une documentation officielle couvrant des domaines tels que les
opérations de l'unité, les propriétés physiques, et solveurs numériques et permet aux
composants de fournis par des tiers pour étre utilisés en mode "plug and play” dans le
processus commercial des outils logiciels de modélisation. Il est disponible gratuitement pour
un usage non commercial. Comme il est un environnement de modélisation du schéma de
traitement ouvert, il permet a l'utilisateur d'ajouter de nouvelles opérations unitaires ou des

forfaits thermodynamiques.



Chapitre | Simulateurs de procédes

COCO comprend quatre composantes principales:

1. Environnement de CAPE-OPEN schema (COFE): Une interface utilisateur graphique
pour le processus flowsheeting, qui est basée sur un algorithme de solution séquentielle
avec de découpage des courants flowsheet code peut étre utilisé a l'intérieur d'autres
simulateurs.

2. Thermodynamique pour les applications d'ingénierie (TEA): il est basé sur le code de la
bibliotheque thermodynamique des ChemSep LITE, qui sont un simulateur gratuit de
colonne d'équilibre pour les colonnes de distillation et extracteurs liquide-liquide et
comprend une banque de données de plus de 430 couramment produits chimiques. Le
paquet offre plus de 100 méthodes de calcul de la propriété avec leurs dérivés analytiques
Ou numériques.

3. COUSCOUS: simple paquet des opérations unitaires est livré avec COCO. Il se compose
d'un ensemble d'opérations unitaires comme Stream diviseurs / mélangeurs, échangeurs de
chaleur, compresseurs, pompes, et des réacteurs.

4. Numérique de réaction CAPE-OPEN (mais): Un ensemble enfermé dans COCO pour

spécifier les réactions cinétiques ou d'équilibre [2].

1.4 Définition des simulateurs de procédés

Sont les outils de base des techniciens et des ingénieurs de procédés, car ils permettent

d'établir aisément et avec rigueur les bilans de matiére et d’énergie sur les procédes.

1.5 Objectifs des simulateurs

Les objectifs majeurs des simulateurs de procédés sont les suivants :

% Résoudre les équations des bilans de matiére et d’énergie pour l'ensemble des
appareils du procédé.

¢+ Calculer les caractéristiques (débit, composition, température, pression, propriétés
physiques) pour tous les fluides qui circulent entre les appareils.

+¢+ Fournir les éléments nécessaires au dimensionnement des équipements, tels que les

quantités de chaleur échangées ou les débits internes d'une colonne.

A ces objectifs, s'ajoutent :
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«» L'estimation des codts d'investissement et de fonctionnement, dans un contexte de
développement durable, de I'impact sur I'environnement et la securité.

% L'optimisation des conditions de fonctionnement du procedé [3].
1.6 Architecture des simulateurs de procédes

1.6.1 Structure d'un simulateur de procédés

‘ Interface utilisateur graphique
‘\ e

/ s

entree / sortia

/ \ / o

Méthodes Prgxggi:r;irpe — Bibliothéque de
thermodynamiques ‘ modules unitaires

T ! T

IBarorcc diomncesidall le dimensionnement
et la base de

propriétés
—___ physiques ~donnees des colts -

routines numériques

Figure 1.2 : Architecture des simulateurs de procédés [2].

La figure 1.2 montre les interconnexions entre les composants de base d'un logiciel de

simulation, qui sont décrits de fagon concise ici:

1. Banque de données des composants: Une base de données avec les parametres nécessaires
pour calculer les propriétés physiques nécessaires.

2. Meéthodes thermodynamiques de prédiction de la propriété: un ensemble de méthodes
thermodynamiques pour estimer les données physiques et les propriétés
thermodynamiques.

3. Flowsheet constructeur (interface utilisateur graphique): fournit a [lutilisateur une
interface pour générer le schéma du flowsheet de I’installation a simuler dans un

environnement graphique composant de logiciels de simulation de processus.



Chapitre | Simulateurs de procédes

4. Bibliotheque de l'unité de modules: Les sous-programmes pour effectuer des bilans
énergétiques et matériels et des calculs de conception pour le processus typique des unités
d'ingénierie.

5. Routines numériques: Une collection de méthodes mathématiques pour résoudre les
systemes de linéaires, des équations non linéaires et différentielles.

6. Générateur de sortie des données: Rapport des résultats de la simulation par des tables et
des affichages graphiques.

7. Programme exeécutif (schéma solveur): Le cceur de tout simulateur de processus et

contrdle la séquence des calculs et de la convergence globale de la simulation [2].

1.6.2 Approche de calcul

Dans notre étude nous intéressons a 1’utilisation de I’approche modulaire séquentiel et

I'équation orientée (ou simultanée non modulaire)

1.6.2.1 Approche modulaire séquentielle

Dans I’architecture modulaire séquentielle (SM), le calcul a lieu, unité par unité aprés une
séquence de calcul. Le procedé de recyclage doit étre décomposé en une ou plusieurs
séquences de calcul. Chacun de ces séquences commence a un certain endroit, ou les flux
entrants doivent étre connus soit comme entrées, ou initialisée sous forme de flux découpés.
La séquence de calcul des unités impliquées dans un recyclage définit une boucle de
convergence. Lorsque des flux de recyclage (tear stream) sont présents, la solution finale de
I'état d'équilibre est obtenue par des calculs itératifs. Les flux découpés sont modifiés
(accélérée) aprés itérations successives en appliquant un algorithme de convergence
approprié. Le calcul arréte lorsque les deux unités et les courants découpées satisfont certains
criteres de convergence, le plus souvent la fermeture du bilan de matiere et de chaleur.
L'architecture SM a été la premiere utilisation dans le flowsheeting, mais domine toujours la
technologie de la simulation en régime permanent [4].

La simulation d'une opération de I'état d'équilibre d'une installation de produits chimiques

peut étre représentée par un systeme d'équations algébriques non linéaires:
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Ou f est un vecteur de fonctions et x est le vecteur des variables décrivant les flux d'entrée et
de sortie d'une unité particuliere et les parametres de conception du motif (par exemple, le
volume du réacteur, le rapport de reflux de la colonne de distillation, ou une zone de

I'échangeur de chaleur).

Ce vecteur de fonctions f est dérivé de la loi de masse, la quantité de mouvement, et de
I'énergie de la conservation, des lois cinétiques pour les systémes de réactions, et I'équilibre de
phase chimique. Le systéme d'équations (1.1) a un caractére non linéaire fort, en particulier en
raison de la relation entre les propriétés physiques et des variables d'état. Il est remarquable
que l'estimation de la propriété physique puisse consommer jusqu'a 90% du temps de calcul.
Dans le mode de simulation, le systéeme d'équations (I.1) peut contenir plusieurs milliers
d'équations et variables. Comme il peut étre tres difficile a résoudre un modele unique qui
comprend I’installation entiere, la procédure de solution exige une approche systématique et
modulaire. La stratégie adoptée par la simulation de processus modulaire séquentielle est
d'écrire les équations d’équilibrées séparément pour chague unité. Cela conduit a réécrire le

systeme d'équations (1.1) sous la forme suivante:
Fi(X)=0, 021, 2. .7 e (1.2)

Ou f; est un sous-ensemble de vecteur f, avec les fonctions associées a l'unité i et n, est le

nombre d'unités dans l'usine.

Pour résoudre I'équation (1.2), lI'approche modulaire séquentielle est de loin le plus
largement utilisée dans les simulateurs de procédés. La stratégie modulaire repose sur les

hypotheéses suivantes:

1. Les variables de conception pour les unités doivent toujours étre définis, ce qui signifie
qu'ils ne sont pas inconnus. La méme hypothése est faite pour les variables associées aux
flux entrant dans l'installation de I'extérieur (des flux d'alimentation).

2. Le flux d'informations dans le modele mathématique coincide avec le flux de matiére dans
le processus (la simulation de processus Aspen HYSYS est une exception remarquable).
Cette hypothese nous permet de rassembler les variables associées aux flux entrant dans
l'unité et de définir les fonctions qui permettent de calculer les variables pour les flux de

sortie.

Ces deux hypothéses conduisent a réécrire les équations (1.2) de la maniére suivante:

-10 -



Chapitre | Simulateurs de procédes

XU = g XM, 1,2 My e (1.3)

Ou xi (out) et xi (in) sont sous-ensembles de variables associées a la sortie et les courants
d'entrée de l'unité i, respectivement. Le flux de sortie d'une unité i devient le flux d'entrée
d'une unité aval et le calcul se déroule comme avant jusqu'a ce que toutes les unités soient
visitées. Ainsi, une tole d'écoulement entiere sans courants de recyclage rend possible de
calculer de maniere séquentielle en utilisant I'équation (1.3) (a savoir, un seul schéma
d’itération est nécessaire pour parvenir a une solution convergée). Néanmoins, l'existence de
flux de recyclage empéche un calcul séquentiel de flowsheet de distribution, puis une stratégie
itérative devrait étre adoptée. La méthodologie de la solution contenant les schémas
d'écoulement des courants de recyclage est plus compliquée et comprend une analyse
topologique pour déterminer la séquence de calcul et les courants découpés correspondants.
Cette stratégie exige également des calculs itératifs pour toutes les unités de la boucle de
recyclage, que la valeur calculée pour le recyclage peut différer de l'estimation initiale. En
outre, les techniques pour gérer le recycle dans un simulateur modulaire sequentiel doivent
fixer un critéere de convergence et une méthode pour mettre a jour les valeurs estimées des
flux découpés pour chaque itération. Les techniques les plus courantes pour la convergence
de la boucle de recyclage sont la substitution directe, Wegstein, Broyden's, et des techniques
de Newton-Raphson. Les Simulateurs de procédés commerciaux sont en mesure d'identifier
les boucles de recyclage et sélectionner automatiquement les flux découpés et la méthode de
convergence. Beaucoup de logiciels de simulation permettent également a l'utilisateur de

sélectionner le découpage de flux et de la méthode de la convergence.
1.6.2.1.1 Avantages et inconvénients de I'approche séquentielle modulaire

L’approche modulaire séquentielle a des avantages évidents pour le processus flowsheeting
qui expliquent pourquoi il domine encore la technologie de la simulation en régime permanent

sur l'approche simultanée ou 1’équation orientée.

Le tableau 1.1 présente une liste des avantages et des inconvénients sur les simulateurs de
procédés modulaires séquentiels. Afin de pallier les inconvenients, quelques simulateurs de
processus ont permis d'améliorer la circulation de l'information et éviter les calculs
redondants. A titre d'exemple, Aspen HYSYS a mis en ceuvre la transmission bidirectionnelle

des technologies de I'information [2].
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Tableau 1.1 : Avantages et inconvénients de I'approche séquentielle modulaire [2].

Avantages Inconvénients

1. lls sont particulierement adaptés pour la

1. L'architecture du schéma de traitement
est la plus facile a comprendre car il suit
de pres le schéma de procédé.

2. Les blocs d'unités peuvent étre car une procedure itérative est nécessaire
facilement ajoutés ou retirés du schéma. pour répondre aux contraintes, ce qui

3. Les modeéles des unités differentes
peuvent étre préparés et testés
Séparément (Sous_programme en tant que 2. Difficultés actuelles avec schémas de
programme d'ordinateur) conduisant a traitement impliquant un certain nombre
une bibliothéque de modules unitaires.

4. Méthodes de résolution spécifiques, y
compris l'initialisation, sont développées
pour chaque unité de traitement.

5. Enraison des exigences rigides, les
données d'entrée de l'utilisateur peuvent
étre assez facilement de vérifier
I'intégralité et la cohérence.

6. Un contréle facile de la convergence,

simulation de processus, la simulation pas

dynamique, I'optimisation ou le design,

augmente le temps CPU.

de recyclages.

tant au niveau de l'unité et de flowsheet
de débit.

1.6.2.2 Approche d’équation orientée

Dans I'équation orientée (EO) abordent toutes les équations de modélisation sont assemblés
dans la production des équations algebriques non-linéaire (NAE) dans la simulation en régime
permanent, et raide les équations algébriques différentielles (DAE) dans la simulation
dynamique d'un grand systeme clairsemée. Ainsi, la solution est obtenue en résolvant
simultanément toutes les equations de modélisation. Dans I’approche d'équation orientée (EO)
l'architecture logicielle est proche d'un solveur d'équations. EO est plus adapté pour la
simulation dynamique car cela peut étre modélisé par un systeme d'équations différentielles-

algébriques (DAE) de la forme:
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dx

w = f(U, X, A, P) e (1.4)

La solution a I'état stable est obtenue en définissant les dérivés a zéro. Le systeme de DAE

globale (1.4) est clairsemé et rigide, sa taille varie entre 10° et 10° équations.

La simulation dynamique est plus exigeante que son homologue a I'état stable. Tout
d'abord, elle a besoin de beaucoup plus des éléments de calibrage. Ensuite, la variation de
pression ne peut pas étre négligée ou localisée dans la spécification de I'unité de simulation.
Cependant, en général, la spécification des variables est plus flexible. Toute variable du
schéma de traitement pourrait étre paramétrée ainsi, indépendamment de ce qui concerne les

flux d'entrée ou de sortie, ou les variables d'unité internes.

L'architecture logicielle construit avec une approche de I'EO est présenté dans la figure
(1.3). L'entrée du probleme de la simulation peut étre formulée au moyen d'un métalangage,
ou étre supporté par une interface intelligente. Dans Aspen Dynamics, la définition du
probleme commence a I'état d'équilibre a Aspen Plus dans un environnement SM. Ajouter
des termes de capitalisation pour les équations d'unités génere le systeme DAE. Dans un
simulateur de traitement algorithmique EO le comprend non seulement la solution
mathématique, mais aussi probléme de débogage, la compilation / liaison, ainsi que la
correction et l'addition d'équations. Une caracteristique importante est le post-traitement des

résultats, que des enregistrements de temps et des parcelles de différentes variables [4].

{ Interface utilisateur graphique ‘

- ;

fichier d'entrée

package
l graphique
traducteur I
l | la formation en
1/0 interface } — temps reel
= Exécutif I bibliotheque de
compilateurs 1. . ] modeles
Fortran -
Bases des §
données ~ |

Propriétes

physique
solveur

Figure 1.3 : Architecture logicielle de simulation d'une équation-Orientée [4].
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Dans notre projet nous utilisons Aspen plus pour réaliser notre simulation, qui concerne la

distillation des mélanges non-idéaux.
|.7 Présentation d’Aspen plus

1.7.1 Définition

Aspen est un logiciel de simulation statique et dynamique des procédés (colonne de
distillation, 1’échangeur de chaleur, réacteur, colonne d’absorption...). Ce logiciel est trés
utilisé dans I’industrie pour le dimensionnement, la simulation et I’évaluation économique des
procédés.

Ce logiciel a initialement été développé au (Massachusetts Institute of Technology) MIT
dans le cadre d’une recherche menée sous 1’égide du (American Department Of Energy)
(entre 1975 et 1980). Le programme ASPEN (Advanced System for Process Engineering) qui
en est résulté est du domaine public. Le projet a ensuite été repris par la société ASPEN
Technology (qui regroupe nombre d’anciens chercheurs et enseignants du MIT), qui
développe et commercialise le logiciel ASPEN-Plus depuis 1981[5].

Différents logiciels ont été congus par Aspen Tech pour I’industrie des procédés, I’aidant a
améliorer ses performances en mati¢re d’objectifs opérationnels. Des mode¢les de simulation
précis permettent en effet aux entreprises d’accroitre I’efficacité et la rentabilité de leurs
procédés. La gamme proposée par Aspen Tech comprend des logiciels de modélisation de
tous types de procédés, de conception et d’évaluation d’échangeurs, d’analyse énergétique et
systémique, d’évaluation économique, de développement de procédés et de supports

opérationnels ainsi qu’une documentation détaillée pour chacun d’entre eux [6].

Les principales caractéristiques d’ Aspen plus sont :

¢ Grand ensemble d’opérations unitaires.

«+ Nombreux modeles de calcul des propriétés physiques.

%+ Systemes de régression de données et de génération de tables de propriétés physiques.

<+ Méthodes de contributions de groupes permettant de suppléer au manque de données
expérimentales pour I’estimation des propriétés physiques.

+¢+ Caractérisation des fractions pétroliéres.

¢+ Systeme intégré de traitement des électrolytes.

% Capacité a traiter les solides.

-14 -



Chapitre | Simulateurs de procédes

Possibilité d’inclure des modeles de 1’utilisateur (de propriétés physiques et
d’opérations unitaires).

Séquencage et convergence automatique des schémas de procédés (ASPEN est bati sur
I’architecture séquentielle-modulaire).

Possibilité de définir des spécifications de design.

Possibilité d’optimisation paramétrique.

Choix entre plusieurs algorithmes de convergence pour les recyclages, les
spécifications de design et I’optimisation.

Evaluation des codts et de la rentabilité (ce qui inclut des calculs de dimensionnement
des appareils).

Interface graphique assez simple d’emploi.

Aspen plus peut étre utilisé pour modéliser des procedés de :

+«+ Chimie organique et minérale, de la grande synthese a la chimie fine.
<+ Peétrochimie.

¢+ Liquéfaction du charbon.

¢+ Gazéification du charbon.

¢+ Traitement des roches bitumineuses.

¢+ Pulpes et papiers.

% Agro-alimentaire.

¢ Traitement des minéraux.

¢ Biotechnologie.

1.7.2 Les principales caractéristiques d’ Aspen

1.7.2.1 Opérations unitaires et les courants

Aspen est construit autour d’une architecture séquentielle-modulaire. Une opération

unitaire est représentée par un sous-programme auquel on fournit les variables des débits

d’entrée et les paramétres de fonctionnement, et qui renvoie les variables des débits de sortie.

Un débit est représenté par un vecteur contenant :

+¢+ Les débits partiels de chaque constituant
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¢+ La pression, la température
¢ L’enthalpie massique, la fraction de vapeur, celle de liquide I’entropie massique, et la
densité
Il est possible de décomposer un débit en sous-débits, ayant chacun cette structure générale.
Les sous-débits peuvent étre du type MIXED (mélange de liquide, vapeur et solide),
CISOLID (solide conventionnel inerte vis a vis des equilibres entre phases) ou NC (solide

non- conventionnel, c’est a dire auquel on ne peut pas attribuer de formule chimique précise.

1.7.2.2 Le calcul des recyclages

Dans une approche séquentielle-modulaire, les recyclages sont converges itérativement :

on définit un courant “coupé”, et on établit un processus de convergence sur les variables de
ce courant coupé, en calculant de fagon itérative les opérations de la boucle de recyclage.
A partir d’une description de la structure du procédé (schéma de connexion des opérations
unitaires) le logiciel détermine automatiquement les boucles de recyclage, choisit les courants
a couper pour permettre la convergence, et détermine la séquence de calcul des opérations
unitaires.

Il est néanmoins possible pour 1’utilisateur de choisir d’autres courants coupés que ceux
proposés par le logiciel, ce qui est tres utile lorsque I’on sait en initialiser les valeurs.

1.7.2.3 Le systeme de propriétés physiques

Les propriétés physiques (thermodynamiques et propriétés de transport) sont nécessaires
au cours d’une simulation pour le calcul des opérations unitaires (équilibres liquide-vapeur et

enthalpies), et pour le dimensionnement (viscosité, conductivité thermique, ...).

Un systeme de calcul de ces propriétés physiques donne ces propriétés comme fonctions
des variables d’état (température, pression, composition), a partir de modéles d’origine
empirique ou moléculaire, en utilisant des parametres stockés dans des banques de données
(coordonnées critiques, parameétres de corrélation (Antoine)). ASPEN fournit un grand
nombre de "méthodes™ de calculs pour ces propriétés physiques, les collections de routines de
calcul des propriétés physiques qui sont directement utilisées par les modéles d’opérations
unitaires.

Le choix raisonné des modéles et corrélations adaptées au calcul des propriétés
thermodynamiques et de transport pour un type de mélange donné est souvent un domaine de

spécialiste.
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1.7.3 Modélisation du procédé avec Aspen Plus
1.7.3.1Construction du schéma de procédé

A partir du menu Démarrer de Windows, choisir : Programmes /Aspen Tech
/Aspen Engineering Suite / Aspen Plus 11.1 / Aspen Plus User Interface.
Choisir "Bank Simulation”. La premiére opération consiste a définir le schéma de procédé

(nature et connexions des opérations unitaires).

il Aspen Plus =]l
File Edit Yiew Data Took Fun Libray ‘window Help

[ = T e S A e = T =S 12

i = i e I P = L

Aspen Plus Startup

- Create a Mew Simulation Lsing

m- = Blank Simdlation

P r—

é " Open an Existing Simulstion

[For Help. press F1 [ [ [
i Start| BY Microsol ft word - Modeling .| =] Microsoft PawerPaint - lintr. || Aspen Plus B eSO @GPEADS @ s21rm

Figure 1.4 : Interface Aspen plus.

On place les opérations unitaires en choisissant d’abord leur type (colonne, réacteur...) dans

les onglets du bas de page, puis en sélectionnant 1’opération souhaitée.
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Figure 1.5 : Les éléments de la fenétre Aspen plus.

On place ensuite 1’ opération unitaire dans la zone de travail (bouton gauche).
Pour placer un débit de matiere, on commence par sélectionner le mode "Material

Streams” (en bas a gauche).

Dés que 1’on ameéne le curseur dans la zone de dessin, les connexions possibles des
opérations unitaires apparaissent : fleches rouges pour les connexions obligatoires, bleues
pour les connexions optionnelles. 11 suffit de cliquer sur un port de sortie d’une opération, puis
sur un port d’entrée d’une autre opération, pour créer le débit reliant les deux opérations. Pour
créer un courant d’alimentation, on ameéne un débit d’une zone vide de I’écran vers un port
d’entrée d’une opération. Un courant de sortie part d’un port de sortie d’une opération et se
termine en un point vide de la fenétre (extérieur du procédé).Pour sortir du mode "Material
Streams", cliqué sur la fleche oblique en bas a gauche, juste au-dessus de 1’icone "Material

Streams".
Selon les options en cours (voir dans le menu déroulant “Tools/options/flowsheet”) les

opérations et les débits placés se verront affecter automatiquement un nom, ou ce nom sera

systématiquement demand¢ a 1’utilisateur.
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On sélectionne une opération ou un débit en cliquant dessus avec le bouton gauche. On
peut alors faire apparaitre un menu avec le bouton droit, qui permet soit de décrire 1’opération
ou le débit (“input”), de les supprimer, de changer 1’icone, de renommer, de déconnecter ou

reconnecter un débit, etc.

On déplace une opération en restant cliqué dessus avec bouton gauche jusqu’a faire
apparaitre une croix de positionnement. On peut ensuite la déplacer en glissant la souris
(bouton toujours enfoncé).Chaque opération a des ports d’entrée/sortic qui doivent
impérativement &tre connectés (ils sont indiqués “req”, pour “required”). Lorsque toutes les
connexions indispensables sont faites, le message d’état passe de “Flowsheet not Complete” a
“Required Input not complete” : cela signifie qu’il faut maintenant décrire les débits

d’alimentation, les réglages d’opérations, etc.

1.7.3.2 Les formulaires

Une fois le schéma de procédé complet, I'utilisateur doit indiquer :

+¢+ Les constituants en présence.

%+ Les modeles et les paramétres de calcul des propriétés physiques (propriétés
thermodynamiques et propriétés de transport).

% La composition et les conditions des débits d’entrées.

 Les réglages des opérations unitaires.

¢+ Le cas échéant, définir le type de calcul a faire (conditions particuliéres, recherche

d’objectif, optimisation).

Le plus simple pour construire un cas de base permettant la simulation du procédé est de se
laisser guider par la touche “NEXT” (un N avec une fléche vers la droite), dans la barre
d’outils. Toutes les questions nécessaires pour construire une simulation cohérente seront
posees par le logiciel. On renseigne la simulation en remplissant des formulaires (“forms”).
Un formulaire est constitué de champs a renseigner. Certains champs ne peuvent avoir que
des contenus prédéterminés, que ’on peut alors sélectionner dans une liste déroulante
(marquée par une fleche vers le bas). Chaque formulaire est forme de plusieurs onglets. Les
onglets qui exigent d’étre complétés sont marqués par un cercle rouge ; une fois complétés, ils

sont cochés en bleu.
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a) Formulaire “Setup”

Le premier formulaire intitulé “setup” permet essentiellement de donner un titre a la
simulation, mais permet aussi de choisir les systémes d’unités : il est fortement conseillé de

choisir SI ou Metric plutdt que le systéeme anglais (ENG) qui est sélectionné par défaut.

b) Les constituants

Le formulaire “Components Specifications” permet de définir les constituants intervenant
dans le probléme. Il faut fournir pour chaque molécule un “Comp ID”, qui est un nom
(souvent abrégé) choisi par 1’utilisateur et I’associer a la formule brute ou au nom officiel du

constituant qui permet de le retrouver dans les bases de données du logiciel.

c) Les modeles de propriétés physiques

Le formulaire suivant demande de choisir les modeles de propriétés physiques
(thermodynamiques et propriétés de transport). Une "méthode™ est un ensemble de
corrélations permettant de calculer toutes les propriétés requises de la matiére considérée en
fonction de la composition, la température et la pression. Il suffit en genéral de compléter le
champ “Base method”. Le mieux est de choisir cette méthode de base dans la liste déroulante

(commentée dans la zone d’aide contextuelle du formulaire).

Les parametres de corps purs sont normalement cherchés dans les bases de données du
systéeme. Les paramétres manquants peuvent étre estimés par contributions de groupes, a
partir de la formule développée des molécules. (Menu “’Pro- perties / Estimation ). Il est
méme possible de créer des molécules n’existant pas dans la base de données en entrant leur
formule développée (“Properties / Molecular- Structure™), et leurs propriétés seront estimées

par contributions de groupes.

Un certain nombre de parametres binaires de modéles sont introduits dans les bases de
données, et seront utilisés par défaut. Les parameétres non disponibles seront en général mis a
des valeurs par défaut (0). L utilisateur a bien sir intérét a introduire des valeurs déterminées
par ajustement de données expérimentales, ou a préférer, pour une premiére approche, des

modeéles de représentation des mélanges par contributions de groupes (type UNIFAC).
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Figure 1.7 : Le formulaire “Properties”
d) Définir les débits d’alimentation

Un débit est caractérisé par :
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+«+ Sa composition : on peut fournir la composition en termes de fractions massiques,
molaires ou volumiques, et indiquer le debit total (massique, molaire ou volumique).
On peut aussi indiquer les débits partiels de chaque constituant (dans ce cas, le débit

total sera calculé par le logiciel).

¢+ Son état : on doit fournir deux grandeurs parmi T, P, et fraction vaporisée. A noter
qu’une fraction vaporisée de 0 stipule un liquide bouillant.
Il est toujours possible d’indiquer, pour une grandeur, une unité différente du systeme

choisi par défaut (par exemple les pressions en atm au lieu de N/SQM).

Seuls les débits d’alimentation seront demandés par le logiciel. Il est néanmoins possible
d’initialiser les valeurs de débits internes : cela n’a d’intérét que lorsqu’il s’agit d’un débit
coupé dans une boucle de recyclage. Pour initialiser un débit, on peut le sélectionner dans le

procédé, et choisir “Input” dans le menu contextuel (bouton droit).

Attention : si vous commencez a remplir un formulaire de débit, il faut absolument le
remplir intégralement, méme si c’est un débit interne qui sera de toute fagon recalculé par le
logiciel. On peut détruire un formulaire “Stream” a partir du browser (la liste des formulaires

qui apparait a gauche de toute fenétre de formulaire).
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Figure 1.8 : Définir un débit.
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e) Les opérations unitaires

Il reste a spécifier les réglages de chaque opération unitaire. Le type de renseignements a

fournir dépend bien sir de la nature de I’opération.

f) Introduire une spécification de design

On sélectionne “Data / Flowsheeting-Options / Design-Spec”, on appuie sur

“New” et on donne un nom a la spécification de design (ou on accepte celui proposé).

Il faut d’abord pouvoir écrire la condition. Pour cela, on associe des noms de variables a des

grandeurs du procédé (onglet “define”).

On écrit ensuite la condition (les expressions sont conformes a la syntaxe du
FORTRAN), on indique la variable a manipuler (la logique est en tout point identique a celle
de I’onglet “define”). Les unités des bornes ne sont pas explicites, mais ¢’est I’'unité par défaut
du systéme d’unités courant. La variable a manipuler doit avoir eté définie dans la simulation
de base (cette valeur sera la valeur d’initialisation du processus itératif). 1l suffit ensuite
d’exécuter le calcul du procédé (en appuyant sur NEXT puis OK, ou en ouvrant le panneau de
contréle (menu “Run collections de routines Control Panel”). Un "panneau de contrdle"
permet de suivre 1’évolution des calculs. Il est possible d’arréter les calculs (“Stop™), de les

faire opération par opération (“Step”) et de visualiser les résultats a chaque étape.

Il suffit en fin de calcul de demander 1’affichage des résultats (bouton Results du panneau
de contrdle) pour avoir accés a I’ensemble des variables calculées (description compléte des
débits, des opérations unitaires. On peut aussi accéder directement aux résultats concernant
une operation unitaire ou un débit en le sélectionnant dans le schéma et en choisissant

“Results” dans le menu contextuel (bouton droit)
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Figure 1.9 : Le panneau de contrdle en cours d’exécution.

1.7.4 Les principales opérations unitaires
1.7.4.1 Alimentations, produits

Ce ne sont pas a proprement parler des opeérations unitaires, mais les connexions avec
I’extérieur du procédé sont classées dans la rubrique “Feed-Prod” des modeles d’opérations. Il
faut simplement faire attention au choix de 1’icone, qui permet de distinguer entre des débits

matériels (cas le plus fréquent) et des débits de chaleur ou de travail.

1.7.4.2 Mélangeurs, diviseurs de débit
a) Meélangeurs (MIXER)

Un mélangeur (Mixer) accepte un nombre illimité de débits d’entrée et les combine en un
débit de sortie unique. L’¢tat du mélange est obtenu a partir d’un calcul d’équilibre
isenthalpique (le mélangeur est supposé adiabatique). La pression de sortie du mélange est,
par défaut, la plus petite des pressions des débits d’entrée. On peut indiquer une perte de

charge par rapport a cette pression sous la forme d’une pression négative ou nulle.

b) Diviseurs de débits (FSPLIT)

Un diviseur de débit a un débit d’entrée et un nombre illimité de débits de sortie, tous de

méme température, pression et composition. On doit préciser, pour chaque débit de sortie sauf
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un, soit son débit total (molaire ou massique), ou, ce qui est souvent plus pratique, sa fraction

par rapport au débit d’entrée.

1.7.4.3 Les séparateurs formels

Les modéles SEP et SEP2 ne sont pas associés a des opérations unitaires réelles, mais ils
permettent de séparer un débit d’entrée en plusieurs débits de composition différente. On
spécifie pour chaque débit la température et la pression, et, pour chagque constituant, le taux de
récupération dans les débits de sortie (sauf un). Ces modeles peuvent étre utilisés en cours de
développement pour remplacer temporairement des opérations de séparations réelles qu’on ne

souhaite pas modéliser complétement.

1.7.4.4 Flashes et échangeurs
a) Les flashes

Un flash est un équilibre entre phases fluides. 1l en existe deux modeles :
FLASH2 pour les équilibres liquide-vapeur, et FLASH3 pour les équilibre liquide- vapeur.
Conformément a la regle de la variance pour un mélange de composition globale déterminée,
il suffit de spécifier deux grandeurs, parmi pression, température, fraction vaporisée ou
énergie recue (DUTY). Pour FLASH3, on peut aussi indiquer comment distinguer les deux
phases liquides en spécifiant pour la deuxieme un constituant clé : la phase la plus riche en ce

constituant sera le liquide 2.

b) Le HEATER

Un HEATER peut représenter n’importe quelle opération qui échange de la chaleur avec
I’extérieur. Il peut y avoir un nombre quelconque de débits d’alimentation, mais une seule
sortie (a la différence des flashes). Les spécifications sont les mémes que pour un flash. Le
modele HEATER se contente de calculer les bilans matiére et energie, indépendamment de la
facon dont I’énergie est échangée avec I’extérieur. (Dans le schéma de production de
cyclohexane, par exemple, le bloc MEL-IN est un HEATER, spécifié par une température et
une pression de sortie, qui calculs simplement 1’énergie a fournir. Physiquement, cela peut

étre une chaudiére ou un échangeur de chaleur).
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C) Les échangeurs de chaleur

HEATX et MHEATX sont des mode¢les de calcul d’échangeurs ou de réseaux d’échangeurs
de chaleur. Par rapport au HEATER, ils permettent de tenir compte des surfaces et

coefficients d’échange thermique.

Il est souvent avantageux de modéliser un échangeur de chaleur entre deux débits du
procédé par deux HEATER couplés par un débit de chaleur. Le dimensionnement peut ensuite

étre fait par le programme d’estimation des cofts.
1.7.4.5 Les colonnes

Il existe un grand nombre de modeles de calcul de distillation. Nous en utiliserons
essentiellement deux : DSTWU pour le design de colonnes simples, RADFRAC pour le

calcul rigoureux des colonnes.

a) DSTWU

Il s’agit d’un modéle de calcul approché de colonne simple (une charge unique, pas de
soutirage latéral), basé en particulier sur les équations de Gilliland et Underwood. Le modéle
est capable de calculer le taux de reflux minimal, et de trouver, pour des performances de
séparation imposées entre deux constituants clés, le nombre d’étages correspondant a un taux

de reflux donné, ou le taux de reflux correspondant & un nombre d’étages.

b) RADFRAC

C’est probablement le modéle le plus riche en possibilités du logiciel. RADFRAC permet
de modéliser de fagon rigoureuse des colonnes de distillation, d’absorption, d’entrainement a
la vapeur, de tenir compte de démixtions liquides ou de réactions chimiques sur les plateaux,

de faire des calculs de dimensionnement, etc. Ce qu’il faut toujours spécifier

% Dans l’onglet Radfrac /Configuration, le nombre d’étages et deux spécifications
supplémentaires entre taux de reflux, débit de distillat ou de résidu, puissance thermique
au bouilleur ou au condenseur. Cela correspond aux 3 degreés de liberté de la distillation.

% Dans I’onglet Radfrac/Streams, la position des alimentations et des soutirages (les étages

sont comptés a partir du condenseur).
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+«¢ Dans I’onglet Pressure, le profil de pression dans la colonne. On peut n’indiquer que la

pression au condenseur si la colonne est supposee isobare ou indiquer la pression a

quelques plateaux (avec interpolation et extrapolation linéair

RADFRAC est un modeéle de simulation, mais on peut aussi imposer des spécifications de
séparation en autorisant I’un des paramétres fixés dans les formulaires précédents a varier
dans une certaine plage. On peut imposer autant de spécifications que 1’on veut, a condition
de libérer un nombre égal de variables. Il est bien plus efficace d’imposer ces spécifications a

I’intérieur du calcul de la colonne, que de construire des spécifications de design (DESIGN-

SPEC) externes.
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Figure 1.10 : Spécifications dans Radfrac.
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1.7.4.6 Les réacteurs

Les modeles de réacteurs les plus importants sont :

% Le réacteur steechiométrique (RSTOIC) : c’est un modé¢le trés élémentaire, & qui on
indique les réactions qui ont lieu (c’est a I'utilisateur de les équilibrer !) et un taux de
conversion pour chacune de ces réactions

¢ Le réacteur a I’équilibre. Le modéle le plus élaboré est RGIBBS, qui minimise 1’enthalpie
libre du mélange par rapport a la composition du mélange (sous contrainte de respecter les
bilans en atomes) au nombre de phases et a leur composition. Les propriétés d’état
standard de chaque molécule pouvant sortir du réacteur (par défaut, toutes les molécules
définies dans la simulation) sont utilisées, ce qui évite de devoir introduire les réactions et
leur constante d’équilibre

+«¢ Les modeéles de réacteurs basés sur la cinétique : RCSTR (réacteur parfaitement agité),
RPLUG (réacteur piston) et RBATCH (réacteur fermé ou semi ferme).

1.7.4.7 Pompes et compresseurs

Pour une pompe, on speécifie soit la pression de sortie, soit la puissance. Pour un
compresseur, on indique en plus le mode de calcul (isentropique, poly tropique). On peut
aussi fournir le rendement (isentropique ou poly tropique).

1.7.5 Les modes de calcul

Une simulation du procédé est possible dés que tous les degrés de liberté des opérations
unitaires et des débits d’entrée sont renseignés. Mais on souhaite souvent imposer des

conditions supplémentaires.

1.7.6 L’optimisation

L’optimiseur d’Aspen converge simultanément le probléme de maximisation ou de
minimisation de la fonction objectif, les spécifications de design et les recyclages.
Avant de passer a une optimisation, il convient de remplacer les spécifications de design
existantes par des contraintes (“Data / Model Analysis Tools / Constraints”). Les formulaires
“constraint” permettent d’écrire des conditions a respecter (sous forme d’égalités ou
d’inégalités). A la différence des spécifications de design, il n’y a pas de variable associée a

une contrainte : ces variables seront manipulées par 1’ optimiseur.
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Pour poser un probléme d’optimisation, (“Data / Model Analysis Tools / Optimization”) on
commence par définir la fonction @ maximiser/minimiser a partir de variables du procédé : on
passe donc par un formulaire “define” pour associer des variables fortran a des grandeurs
procédé.

On définit ensuite 1’ objectif : la fonction & maximiser ou minimiser (en termes des variables
déclarées dans le formulaire “define”) et les contraintes associées.
Il faut enfin indiquer les variables de décision, qui seront manipulées par 1’optimiseur.
A la différence de la spécification de design, une optimisation peut manipuler simultanément

plusieurs variables.

1.7.7 Comment accéder aux grandeurs du procédé

Les blocs Calculator, la spécification de design, comme I’optimisation nécessitent
d’associer des variables aux grandeurs du procédé, ou de définir les variables procédé a
manipuler. Dans les deux cas, on accéde a un paramétre procédé de la méme facon, en

choisissant leur type et I’opération ou le débit auquel il se rapporte :

«+ Si la grandeur est un débit partiel, son type est MOLE-FLOW ou MASSFLOW.

¢+ |l faut ensuite préciser le débit et le constituant concerné.

¢+ On accéde de la méme facon a une fraction molaire (MOLE-FRAC) ou massique.

% (MASS-FRAC) d’un constituant dans un débit.

¢ Si la grandeur est une variable globale associée a un débit (température, pression, débit
total) son type est STREAM-VAR. Il faut ensuite indiquer le débit et la variable
concernée (par exemple, TEMP, PRES, MOLE-FLOW).

% Si la grandeur est associée a une opération, son type est BLOCK-VAR. Il faut ensuite
préciser 1’opération et la variable concernée.

Tous les mots-clés peuvent étre choisis dans des listes défilantes (bouton droit), et
I’explication de chaque choix est donnée dans la ligne d’aide contextuelle. Attention : lorsque
vous accédez a une variable du procédé¢, I’unité dans laquelle cette variable est renvoyée est
I’unité par défaut du systéme d’unités actif dans la fenétre DEFINE. Il est fortement conseillé

d’utiliser le SI par défaut [5].
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1.8 Conclusion
Les simulateurs permettent d'établir de maniére efficace et rigoureuse les bilans de matiére
et de 1’énergie sur les procédés, déchargeant ainsi I'ingénieur de calculs fastidieux et répétitifs.

On comprend alors aisément pourquoi ils constituent les outils de base pour la conception des

procédés [3].
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I11.1 Introduction

Les changements d'état sont largement utilisés dans toutes les étapes de séparation et de
purification. La distillation est une technique basee sur le changement d'état liquide - vapeur
des especes chimiques. Elle permet entre autre la purification d'un mélange de différentes
especes. En fonction des propriétés physiques des constituants, il arrive que des composes
aient des volatilités constantes par rapport au mélange initial, et que les vapeurs d'un tel
mélange gardent toujours la méme composition méme si on répéte l'opération évaporation-
condensation plusieurs fois. Il s'agit d'un mélange azéotropique qui nécessite des conditions

spéciales afin de séparer les composants [7].

L’azéotrope est un sujet commun dans la discipline du génie chimique. Il rend le processus
de la distillation trés difficile, car on ne peut pas séparer les deux produits chimiques
impliqués dans le systeme. La encore, les azéotropes ne se produisent a des pressions
maximales pour un systéme donné sur une certaine plage de températures. Si l'on peut
augmenter ou abaisser la température assez, l'azéotrope disparait et la distillation devient

possible une fois de plus.

D'un point de vue technique, il est important d'étre en mesure d'identifier les azéotropes
qui peuvent se produire dans un systéeme de tels sorte que l'on peut prendre les précautions

nécessaires pour les éviter [8].

Dans ce chapitre on va donner quelque informations sur la distillation et la distillation des
mélanges non idéaux ainsi que les différentes méthodes pour séparer ces mélanges, apres nous

allons parler sur les fondamentaux de 1’équilibre vapeur-liquide (VLE).

11.2 Historique

La distillation est une des méthodes de séparation des plus importantes dont on dispose
pour résoudre un mélange en ses divers constituants. Elle est fondée sur le fait qu'une phase
vapeur surmontant un liquide bouillant et en équilibre avec ce dernier n'en a pas la méme
composition. En recueillant séparément, d'une part, le liquide et, d'autre part, la vapeur que
I'on refroidit et condense, on obtient deux liquides différents appelés respectivement résidu et
condensat ou distillat. On réalise ainsi une étape élémentaire de séparation dont la répétition

pourra permettre d'obtenir les constituants du mélange initial.
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Bien que le premier traité a ce sujet, ceuvre du chimiste frangais Arnaud de Villeneuve, ne
soit paru qu'aux environs de 1311, I'« art de la distillation » daterait de plus de trois mille ans,
et I'on pense que les Perses l'auraient decouvert pour fabriquer I'eau de rose. Rappelons aussi

qu'Aristote proposait aux marins de distiller I'eau de mer pour produire de I'eau douce.

Les premiers véritables appareils a distiller furent congus par les coptes d'Alexandrie et les
chrétiens d'Egypte ; ils comprenaient une cornue (cucurbite), un récipient de condensation des
vapeurs (ambix) et un réceptacle des produits distillés (phiale). Le terme ambix a donné

« alambic », qui désigne I'appareil entier de distillation.

Les médecins et pharmaciens améliorérent les appareils et la technique. Ainsi, les
apothicaires du xii® siecle surent préparer des médicaments alcoolisés dont l'usage se
généralisa rapidement, Irlandais et Ecossais se signalant alors par leur particuliére compétence

dans la préparation de ces boissons.

Les producteurs d'alcool furent d'ailleurs pendant longtemps les experts en distillation, et
c'est grace a leurs travaux, complétés principalement, depuis cinquante ans, par les recherches
des ingénieurs de l'industrie pétroliére, que la distillation occupe une place industrielle aussi
importante parmi les opérations de séparation. Pour la souligner, il faut rappeler que la

distillation est I'opération de base du raffinage des pétroles bruts [9].

11.3 La distillation

Les solvants sont trés utilises dans les industries pharmaceutiques et agroalimentaires pour
extraire des principes actifs, ou éliminer des substances indésirables qu'ils dissolvent et dont
ils se séparent apres distillation. La distillation est un procédé chimique permettant la
séparation de substances généralement sous forme liquide. Elle est utilisée pour réaliser la
majorité des séparations dans les procédés industriels. Le mélange est porté a ébullition, on

récupere alors une fraction Iégeére, le distillat, et une fraction lourde, le résidu [10].

11.3.1 La distillation pharmaceutique

La distillation est un procédé utilisé dans l'industrie pharmaceutique. Cette technique
permet par exemple de purifier I'eau pour la préparation des médicaments notamment. Les
huiles essentielles, obtenues par distillation de plantes, sont également utiles en médecine
[11].
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11.3.2 Principe

La distillation repose sur la différence des températures d'ébullition d'un mélange. En effet
chaque composé chimique posséde sa température d'ébullition propre. Celle-ci dépend de la
volatilité de la substance, ainsi plus un composé est volatil plus sa température d'ébullition est

basse.

Lors de l'opération le mélange est chauffé. Il monte en température jusqu'a atteindre la
température d'ébullition du composé le plus volatil, appelé A. Ce dernier passe alors sous
forme gazeuse et peut étre récupéré séparément du mélange encore liquide. Lorsque la totalité
du composé A est passé sous forme gazeuse, la température augmente jusqu'a ce que le
composeé le plus volatil restant en ébullition. Ainsi chaque constituant va successivement étre

séparé des autres, on parle de coupe de distillation.

La vapeur qui est récupérée peut-étre condenseée, elle est appelée le distillat. Tandis que le

liquide restant est appelé résidu [10].

O l distillat

condenseur
ballon

de

refiux

pompe de reflux

charge

\plateau perfore

vapeur reboullie \'a]:eur

s —==
T condensats

= residu

Figure 11.1: Colonne de distillation.

La distillation peut étre effectuée de plusieurs maniéres : discontinue, continue, sous vide.
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1.4 Les manieres de la distillation
11.4.1 Distillation discontinue

Une distillation discontinue est une distillation ou le mélange a séparer est chargé une fois
dans l'installation et d'ou les composants sont distillés les uns apres les autres. Ceci implique

un changement permanent de la composition du mélange initial et des profils de température.

11.4.2 Distillation continue

Une distillation continue est une distillation ou l'installation de distillation est
continuellement alimentée avec le mélange a séparer. Ce type d'installation permet de

travailler sans modification des profils de composition ainsi que de température.

11.4.3 Distillation sous vide

Certains produits sont trop peu volatils a pression ambiante ou se décomposent avant de
s'évaporer du fait de leur haut point d'ébullition. Dans ce cas, la pression de I'installation est

réduite a l'aide d'une pompe a vide afin de réduire le point d'€bullition [7].

Certains mélanges de liquides, en raison des attractions ou répulsions entre les molécules,

ne se comportent pas idéalement

11.5 Les solutions non idéales

Une solution non idéale est une solution qui ne respecte pas les régles d'une solution idéale
ou les interactions entre les molécules sont identiques (ou tres proche) pour les interactions
entre les molécules de différentes composantes. Autrement dit, il n'y a pas de forces agissant

entre les composants: pas de Van der Waals, ni des forces de Coulomb.

Nous utilisons le concept de solutions non idéales pour les solutions concentrées. Une
variete de forces agit sur de véritables mélanges, ce qui rend difficile de prédire les proprietes
de ces solutions. Des solutions non idéales sont identifiées en déterminant la résistance et la
spécificité des forces intermoléculaires entre les différentes molécules dans cette solution

particuliere.

Des solutions non idéales peuvent se produire de deux fagons:
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¢+ Lorsque les forces intermoléculaires entre soluté et les molécules de solvant sont moins
fortes que entre les molécules de méme (du méme type) molécules.
¢+ Lorsque les forces intermoléculaires entre les molécules différentes sont plus grandes que

celles qui existent entre des molécules similaires.

11.5.1 Les principales situations qui peuvent causer des solutions non idéales
¢ Situation 1

Les solutions non idéales peuvent se former lorsque les forces dattraction entre les
molécules dissemblables sont plus faibles qu’entre les molécules similaires. A ce stade, un
(non-mélange) solution hétérogéne peut encore se produire, mais il n’est pas toujours le
boitier. La solution résultante a une plus grande enthalpie de solution que les composants purs
de la solution, ce qui provoque le processus d'étre endothermique (chaleur est absorbée pour

déplacer la réaction vers l'avant).
Exemple

Un exemple courant d’un type de solution dans laquelle ce comportement est considéré se
trouve dans les mélanges de disulfure de carbone et de ’acétone. Le disulfure de carbone est
non polaire et I’acétone est polaire. Etant donné que le disulfure de carbone est non polaire,
les attractions intermoléculaires sont des forces de dispersion de London, qui sont connues
pour étre faible par rapport a d’autres types de forces intermoléculaires. Cependant, étant
donné que I’acétone est polaire, il a des forces dipble-dipdle, qui sont connues pour étre trés

fortes.

En mettant ces deux composants ensemble dans un résultat de mélange dans les
interactions dipdle-dipdle induit. Depuis que ces forces ne sont pas presque aussi fortes que
les interactions dip6le-dipole entre les molécules d’acétone dans une substance pure, donc les

mélanges disulfure de carbone-acétone sont des solutions non idéales.

« Situation 2

Des solutions non idéales peuvent également former, lorsque les forces intermoléculaires
entre les molécules différentes sont plus grandes que celles qui existent entre des molécules

similaires. Dans ce cas, les interactions entre ces deux types de molécules libérent plus
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d’énergie que ce qui est pris pour séparer les deux types de molécules. Cette énergie est

libérée sous forme de chaleur, ce qui rend le processus de solution exothermique [12].
Exemple

Un exemple de ce type de solution non idéale est un mélange d’acétone et de chloroforme.
Lorsque le chloroforme est mélangé avec I’acétone, les molécules de chloroforme forment des
liaisons d’hydrogénes avec les molécules d’acétone, ce qui augment les forces interactives
moléculaires entre soluté-solvant (A-B) que celle de (A-A) et (B-B), conduit a diminuer la

pression de vapeur du mélange a 1’état pur [13].

Un azéotrope se comporte comme s’il était un composé pur, et il distille du début a la fin

d’une température constante.
11.5.2 Mélange azéotropique

Un mélange présentant la propriété d'avoir une température d'ébullition unique et définie
pour une composition déterminée ; un mélange azeotrope, ou un azéotrope, presente alors
certaines propriétés physiques, qui sont celles des corps purs, et notamment la propriété
d'avoir la méme composition en phase gazeuse et en phase liquide. La température d'ébullition
d'un azéotrope est inférieure a la température d'ébullition du mélange des mémes corps dans
d'autres proportions. L'azéotrope est dit positif si sa température d'ébullition est inférieure a

celle des constituants purs, négatif dans le cas contraire [14].
11.5.3 Les Types d’azéotrope

Plus de 18.000 mélanges azéotropes ont été documentés, chacun avec une caractéristique
de point d'ébullition . Si le point d'un azéotrope d'ébullition est inférieur a celui de 1’un de ses
constituants, il est appelé un azéotrope positif (le plus courant), et s’il est supérieur a celle de

tous ses constituants, il est appelé un azéotrope néegatif (moins fréquent) [15].
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Figure 11.2 : Les Types d’azéotrope [15].

11.5.4 Les méthodes de distillation des mélanges azéotropique

Les méthodes les plus utilisées industriellement pour séparer les mélanges non idéaux

en distillation sont les suivants :

X4

La distillation réactive

L)

3

*

La distillation en utilisant les sels ionique

R/
°o

La distillation Extractive

>

La distillation par oscillation de pression

R/
A

L X4

La distillation azéotropique (homogeéne et hétérogéne)

La plupart de ces méthodes reposent sur 1’addition de tiers corps, des produits chimiques
specifiqguement choisis pour faciliter la séparation. Dans le présent travail on a utilisé de type

parmi ces méthodes [16].

11.5.4.1 La distillation extractive

La distillation extractive est définie comme la distillation en présence d'un solvant
miscible, le point d'ebullition est éleve, le composant relativement non volatile, le solvant, qui
ne forme pas d'azéotrope avec les autres composants dans le mélange. La méthode est utilisée
pour les mélanges ayant une faible valeur de la volatilité relative, approchant I'unité. Ces
mélanges ne peuvent pas étre séparés par la distillation simple, en raison de la volatilité des
deux composants dans le melange qui est presque la méme, les obligeant a évaporer a
pratiquement la méme température a un rythme similaire, ce qui rend la distillation normale

impossible [17].
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La figure 11.3 représente le principe de la distillation extractive. Le composant pur 1 (D1)
est considéré comme produit de téte de la colonne d'extraction. L’entraineur “extrait"
composant 2 au fond (B1) .La colonne de récupération de I’entraineur sépare 1’entraineur du
composant 2.L’agent d'entrainement pur (E) est récupéré dans le fond (B2) et utilisé comme

reflux dans la colonne d'extraction [16].
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o
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Figure 111.3: Schéma de principe pour la distillation extractive [16].

Le procédé de distillation extractive utilise un solvant de séparation, ce qui est
généralement non volatil, a un point d'ébullition élevé et est miscible avec le mélange, mais
ne forment pas un mélange azéotrope. Le solvant interagit différemment avec les composants
du mélange ce qui provoque leurs volatilités relatives au changement. Cela permet au
nouveau mélange en trois parties a séparer par distillation normale. Le composant d'origine
avec la plus grande volatilité sépare comme produit de téte. Le produit de fond constitué d'un
mélange du solvant et de l'autre composant, ce qui peut de nouveau étre séparé facilement
parce que le solvant ne forme pas d'azéotrope avec elle. Le produit de queue peut étre séparé

par un quelconque des procédés disponibles [17].
11.5.4.2 Distillation azéotropique par oscillation de pression

Certains systemes azéotropes présentent la propriété souhaitable que la pression a un effet
important sur la composition de l'azéotrope. Lorsque cela se produit, un systéme a deux
colonnes peut étre utilisé pour obtenir la séparation souhaitée. L'idée de base est de faire
fonctionner une colonne a basse pression et une deuxieme colonne a haute pression. L'un des

composants est fourni a partir d'une extrémité de la colonne basse pression. Si l'azéotrope est
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d’ébullition minimum, lI'azéotrope sortira de la partie supérieure et le flux produit sur le fond.
La composition de ce courant de distillat sera proche de celle de I'azéotrope a la pression
basse. Si le point d'ébullition azéotropique est maximal, I'azéotrope sortira du fond et le flux
de produit sur le dessus. L'azéotrope est ensuite introduit dans la seconde colonne a haute
pression dans lagquelle une séparation similaire se produit, sauf que maintenant l'autre
composant est enlevée d'une extrémité de la colonne et un courant de composition proche de
I'azéotrope a haute pression est retiré de l'autre extrémité. Ce courant azéotropique est renvoyé

a la colonne de basse pression. [18]

D]_ ]:|1
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XNy

Figure 11.4: Schéma de principe pour la distillation par oscillation de pression [16].

11.6 Fondamentaux de I’équilibre vapeur-liquide (VLE)

La distillation occupe une place trés importante dans, la génie chimique. La distillation et
les réacteurs chimiques représentent I'épine dorsale de ce qui distingue la génie chimique a
partir d'autres disciplines de I'ingénierie. Les opérations impliquant un transfert de chaleur et
de la mécanique des fluides sont communes a plusieurs disciplines. Mais la distillation est
uniguement du ressort des ingénieurs chimistes. La base de la distillation est spécifiquement
I’équilibre de phase et dans certains cas, I'équilibre vapeur-liquide-liquide (VLLE). La
distillation ne peut affecter une séparation entre les composants chimiques des compositions
de la phase liquide et de vapeur qui est en équilibre de phase, les uns étant différents des
autres. Une compréhension raisonnable de VLE est essentielle pour I'analyse, la conception et

le contr6le des colonnes de distillation.
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11.6.1 Pression de vapeur

La pression de vapeur est une propriété physique d'un composant chimique pur. Il est la
pression qu’exerce un composant pur a une température donnée quand il y a les deux phases
liquide et vapeur présentes. Les données de pression de vapeur de laboratoire, habituellement
générés par les chimistes, sont disponibles pour la plupart des composants chimiques
d'importance dans l'industrie. La pression de vapeur dépend seulement de la température. 1l ne
dépend pas de la composition car il est une propriété de composant pur. Cette dépendance est
normalement forte, avec une augmentation exponentielle de la pression de vapeur la
température augmente. La figure I11.5 donne deux courbes de pression de vapeur typique, I'un

pour le benzene et 1’autre pour le toluéne.
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Figure I11.5 Pressions de vapeur de benzéne pur et de toluene [19].

Le logarithme naturel de la pression de vapeur des deux composants est représenté en
fonction de l'inverse de la température absolue. Lorsque la température augmente, nous nous
dirigeons vers la gauche sur la figure, ce qui signifie une pression de vapeur plus élevée. Dans
ce chiffre particulier, la pression P° de vapeur de chaque composant est donnée en unités de

mm Hg. La température est donnée en kelvin.

En regardant une ligne verticale a température constante, elle montre que le benzéne a une
pression de vapeur plus élevée que le toluéne a une température donnée. Par conséquent, le
benzeéne est le composant “léger” du point de vue de la volatilité¢ (pas de densité). En
regardant une ligne horizontale a pression constante, elle montre que le benzéne bout & une

température plus basse que le toluene. Par conséquent, le benzene est la composante " point
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d'ébullition bas ". Notez que les lignes de pression de vapeur pour benzéne et le toluene sont
assez paralleles. Cela signifie que le rapport entre les pressions de vapeur ne change pas

beaucoup avec la température (ou de la pression).

11.6.2 Diagrammes binaires de la phase VLE

Il existe deux types de diagrammes VLE qui sont largement utilisés pour représenter des
données pour les systéemes a deux composants (binaires). La premiére est la "température par
rapport a diagramme x et y" (Txy). Le terme x représente la composition liquide,
généralement en termes de fraction molaire. Le terme y représente la composition de la
vapeur. Le deuxieme diagramme est une représentation graphique de x par rapport a y. Ces
types de diagrammes sont générés a une pression constante. Etant donné que la pression dans
une colonne de distillation est relativement constante dans la plupart des colonnes (I'exception
est la distillation sous vide dans lequel la pression en haut et en bas est significativement
différente en termes de niveau de pression absolue), un diagramme Txy et un diagramme xy

sont commodes pour I’analyse des systemes de la distillation binaires.

La figure I11.6 donne le schéma Txy pour le systéeme benzéne / toluéne a une pression de 1
atm. L'abscisse est la fraction molaire de benzéne, I'ordonnée est la tempeérature. La courbe
inférieure est la ligne "de liquide saturé” qui donne la fraction molaire de benzene dans la
phase x liquide. La courbe supérieure est la ligne "de vapeur saturée” qui donne la fraction
molaire de benzene dans la phase vapeur y. Dessiner une ligne horizontale a une certaine
température et de la lecture de l'intersection de cette ligne avec les deux courbes donne les
compositions des deux phases. Par exemple, a 370 K, la valeur de x est de 0,375 fraction
molaire de benzéne, et la valeur de y est de 0,586 fraction molaire de benzéne. Comme prévu,
la vapeur plus riche en le composant plus Iéger. Au point le plus a gauche, nous avons toluene
pur (0 mole fraction de benzéne), de sorte que le point d'ébullition du toluéne a 1 atm peut
étre lu dans le schéma (384,7 K). Au point le plus a droite, nous avons benzene pur (1 mole
fraction de benzene), de sorte que le point d'ébullition du benzéne a 1 atm peut étre lu dans le
schéma (353,0 K). La zone comprise entre les courbes est I'endroit ou il y a deux phases. La
zone au-dessus de la courbe de vapeur saturée est I'endroit ou il n'y a qu'une seule phase
vapeur «surchauffée». La région sous la courbe de liquide saturé est ou il ya seulement une

seule phase liquide "sous-refroidi".
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Figure 11.6 : Schéma Txy pour le benzéne et le toluéne a 1 atm [19].

11.6.3 Volatilité relative

Un des moyens les plus utiles pour représenter des données VLE est par l'utilisation de
"volatilité relative." La définition de la volatilité relative est le rapport Y / X des valeurs
(fraction molaire de la vapeur au-dessus de la fraction de liquide en moles) de deux
composants. Par exemple, la volatilité relative du composant L par rapport au composant H
est définie par I'équation ci-dessous.

YL/XL

Plus la volatilité est grande, la séparation devient plus facile.

Les volatilités relatives peuvent étre appliquées a la fois aux systemes binaires et multi
composants. Dans le cas binaire, la volatilité relative entre la composante légére et la
composante lourde peut étre utilisée pour donner une relation simple entre la composition de
la phase liquide (X est la fraction molaire du composant Iégére dans la phase liquide) et de la
composition de la phase vapeur (y est la fraction molaire du composant Iégére dans la phase

vapeur).
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11.6.4 Diagrammes ternaires

Les systémes a trois composants peuvent étre représentés dans les diagrammes ternaires de
deux dimensions. Il y a trois composantes, mais la somme des fractions molaires doivent
former l'unité. Par conséquent, spécifier deux fractions molaires définit completement la

composition.

Un diagramme ternaire rectangulaire typique est donné a la figure 11.7 L'abscisse est la
fraction molaire du composant 1. L'ordonnée est la fraction molaire du composant 2. Ces
deux dimensions vont de 0 a 1. Les trois coins du triangle représentent les trois composants
purs [19].

composition de I"alimentation
c4

Zc4 =02 et ZCS =0.5

0.2 frmmrr ey e

cé6

Figure 11.7 Diagramme ternaire [19].
11.6.5 Les cartes de la courbe de résidus (MRC) et de la courbe de distillation (DCM)

Les diagrammes d'équilibre de phase d’azéotropes tels que les cartes de courbes de résidus
(MRC) ou des cartes de la courbe de distillation (DCM) sont parfois surnommeés les McCabe-
Thiele de distillation azéotropique et permettent de mieux comprendre et de compréhension.
MRC ou DCM esquissés ainsi que des lignes de bilan de matieres et des lignes d'exploitation
sont utilisés pour identifier les systemes et produits de distillation possibles. La courbe de
résidu decrit le changement de la composition de fond encore avec le temps (trajectoire). La
courbe de distillation décrit le changement de la composition du composant le long de la

colonne (trajectoire) [16].
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Figure 11.8 : La courbe de résidus [16].
11.6.6 Les points singuliers dans la MRC et de DCM

Les sommets et azéotropes de composants purs sont des points singuliers de la MRC et de
DCM. Le comportement au voisinage des points singuliers est fonction des deux valeurs

propres.

a) Nceud Stable (o) : Le point avec le point d'ébullition le plus éleve, produit de fond dans
la distillation. Toutes les courbes de résidus se terminent a ce point. Les deux valeurs
propres négatives

b) Nceud instable (o) : Le point avec le point d'ébullition le plus bas, le produit du top
(haut) dans la distillation, toutes les courbes de résidus commencent a ce stade. Les
deux valeurs propres positives

c) Point de Selles (A) : Point avec un point d'ébullition intermédiaire - courbes de résidus
se déplacent vers et loin de ces points — une valeur propre positive et une valeur propre

négative.

neend Stable neend instable

@ (b)

Figure 11.9: Points singuliers dans la MRC et de DCM [16].
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11.6.7 Les limites de la distillation

L'existence d'azéotropes peut introduire des limites de la capacité a séparer les composants
par distillation. Ces limitations sont appelées limites de distillation. Ils séparent les régions de
séparations possibles. Courants d'alimentation avec des compositions situées dans une région
peuvent donner certains produits, tandis que les compositions d'alimentation dans d'autres
régions vont également donner d'autres produits (différentes compositions du distillat et les

fonds courants).

Pour illustrer ce phénomeéne, nous allons commencer par un mélange binaire simple. S'il n'y
a pas d'azéotropes, le diagramme Xy représente la courbe VLE entiérement au-dessus de la
ligne 45°, comme représenté dans le graphique gauche de la figure 11.10. Cependant, s'il existe
un azéotrope homogeéne a point d'ébullition minimum comme représenté sur la figure 11.11a, il
existe une limite de distillation a la composition azéotropique. La figure de droite montre que
si le z1 de composition d'alimentation est inférieure a la azéotrope, le produit de queue sera la
plupart du temps la composante clé lourde, et le distillat aura une composition légérement
inférieure a celle de I'azéotrope. D'autre part, si la composition de la charge est supérieure a
celle de l'azéotrope (fig. 11.11B), le produit de fond sera principalement la composante clé

Iégeére, et le distillat aura une composition Iégérement supérieure a celle de I'azéotrope.

Einaire Ternaire

b

Figure 11.10 : Aucune limite de distillation dans des systémes idéaux [19].
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Figure 11.11: Limite de la distillation dans les systémes non idéaux binaires. (a) Composition
de flux z1 moins azéotrope. (b) Composition de flux z2 supérieure a azéotrope [19].
Maintenant, considérons un systeme ternaire. Le diagramme ternaire d'un systéeme idéal
montré dans le graphique de droite dans la figure 11.10 n’affiche aucune délimitation de
distillation. Cependant, la figure 11.12 donne le diagramme ternaire pour un systeme non ideal
avec deux azéotropes binaires. L'un est le A/ B azéotrope et l'autre est A / C azéotrope. Une

courbe reliant les deux azéotropes représente une limite de distillation.

A/C azéotrope

5

Limite de la distillation

c - : B

Figure 11.12 : Limite de la distillation dans les systemes ternaires [19].
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Il y a deux régions dans l'espace ternaire. Un courant d'alimentation situé dans les régions
supérieures (F1) peut produire des produits qui se trouvent seulement dans cette région
supérieure. Un courant d'alimentation situé dans les régions inférieures (F2) peut produire des

produits qui se trouvent seulement dans cette région inférieure [19].

11.6.8 VLE non idéalité

L’idéalité en phase liquide (y=1 coefficients d’activité) ne se produit que lorsque les
composants sont assez similaires. [8] La plupart des mélanges sont non idéaux (c'est-a-dire
qu’ils n’obéissent pas a la loi de Raoult ‘p;=P;'x;’). dans ce cas, cette équation doit étre
modifiée pour introduire un facteur de correction, appelé coefficient d’activité de la phase

liquide.

Ou v; est le coefficient d’activité de la phase liquide, nombre sans dimension.
p; : Pression partielle du composant i
P;": pression de vapeur du composant i

Aux pressions élevées, la phase vapeur peut également s’écarter du comportement idéal et
I’introduction du coefficient de fugacité du composant dans la phase vapeur et du facteur de
Poynting pour la phase liquide peut se révéler nécessaire. L’approche courante en distillation
est de supposer un comportement idéal de la phase vapeur et de corrigé le comportement non

idéal de la phase liquide par I’introduction du coefficient d’activité.

L’¢état de référence standard pour le coefficient d’activit¢ de la phase liquide est
couramment choisi pour y; =1 pour un composant i pur. Si y;>1, on observe une déviation
positive par rapport a I’état idéal dans la solution liquide, si y;<1, la déviation est négative par

rapport a I’ état idéal.

Le coefficient d’activit¢ de la phase liquide dépend fortement de la composition du
mélange. Les déviations positives sont les plus courante lorsque les molécules des différents
composants sont différentes et présentent des forces répulsives entre les espéces. Les
déviations négatives se produisent lorsqu’il y a des forces attractives entre les différents

composants, qui ne se produisent pas lorsque les composants sont a 1’état pur [20].
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11.7 Les relations de la phase d'équilibre
11.7.1 L’équilibre vapeur-liquide

La relation de base pour chaque composant i dans les phases vapeur et liquide d'un systéeme
a I'équilibre est I'égalité de fugacité dans toutes les phases.

Ou

Fi'= fugacité du composant i dans la phase vapeur

Fi'= fugacité du composant i dans la phase liquide

Il existe deux méthodes pour représenter les fugacités en fonction des variables d'état
mesurables: la méthode équation d'état et la méthode du coefficient d’activité. La

représentation habituelle dans la phase vapeur est d'utiliser la méthode équation d'état.

Fi":Qi"yiP .......................... (| | .5)
Ou

Qi'= coefficient de fugacité de la phase vapeur du i composant
yi= fraction molaire du constituant i dans la phase vapeur
P=la pression totale du systeme

Pour une vapeur a basse pression modérée, Q;" est proche de l'unité, la représentation de la

vapeur d'fugacité suivante est utilisée:

La représentation ci-dessus dans I'équation. (11.6) ne sont pas assez précis. La raison est que
I'acide acétique peut présenter une association menant a la dimérisation dans la phase vapeur.
Hayden et O'Connell ont utilise I'équation viriel de I'état tronqué apres le second terme. 1ls ont
développé une corrélation pour le second coefficient du viriel de polaire, non polaire, et en
associant des espéces en fonction de la température critique et a la pression, le moment
dipolaire, et le rayon de giration moyen. L’association de molécules semblables et différentes
est decrite par le parametre d'association réglable. La composante pure et les valeurs binaires
pour le paramétre d'association sont disponibles dans le systeme de la propriété physique

Aspen. En ce qui concerne la phase liquide, dans une solution liquide idéale la fugacité
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liguide de chague composant dans le mélange est directement proportionnelle a la fraction
molaire

FioxiFi (11.7)

Ou

xi= fraction molaire du constituant i dans la phase liquide

i = référence de fugacité de la phase liquide du composant i

La non idéalité dans des mélanges de molécules est, contrairement aux molécules, décrite en
utilisant un coefficient d'activité y;d’un liquide, représentant I'écart du mélange a l'idéalité.

L'équation ci-dessus (11.5) est modifiée comme suit:

La référence de fugacité de la phase liquide ;"' & partir de I'équation ci-dessus. (11.8) est

calculée comme suit:

Fi'=Qi (T, PP O e, (11.9)
Oou
Qi =Coefficient de fugacité du composant i pur & la température du systéme (T) et la

pression de vapeur, tel que calculée a partir de I'équation d'état de la phase vapeur

Pi"= la pression de vapeur du liquide du composant i & la température du systéme
©; = correction Poynting pour la pression= exp(% f;’f v*idP)

A des pressions de systeme faible, la correction de Poynting est proche de l'unité et peut
étre ignorée. Ainsi, la relation de I'équilibre global vapeur-liquide (VLE) peut étre décrite

comme l'équation suivante:
ViP= X YiPi e (11.10)

11.7.2 L’équilibre liquide-liquide
Pour le calcul d'équilibre dans le décanteur, la relation suivante est utilisée:

X Y X Y (11.11)
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Ou

xi-'= fraction molaire du constituant i dans la premiére phase liquide.

v:"'= le coefficient d'activité de la composante i dans la premiére phase liquide.
x;-*= fraction molaire du constituant i dans la deuxiéme phase liquide.

v;"%= coefficient de I'activité de composante i dans la deuxiéme phase liquide.

Pour certaines applications, dans la colonne de distillation azéotropique hétérogene,
I'équilibre liquide-liquide-vapeur (ELLV) se produit dans la partie supérieure de la colonne.
La relation d'équilibre de base a utiliser est d'assimiler les fugacités de tous les composants

dans toutes les phases vapeur et liquide comme dans I'équation suivante:
Q' yiP=x" v P =Xy PP (11.12)

Cependant, les calculs de phase d'équilibre impliquant la vapeur et deux phases liquides
peuvent parfois conduire a une solution instable. Au lieu de cela, la technique de minimisation
de I'énergie de Gibbs peut étre utilisé dans cette situation, on obtient toujours une solution
stable (tangente d'analyse plane par Michelsen). Aspen Plus peut incorporer automatiquement
cette technique de calcul dans le modele de distillation pour la détection d'une séparation de

phase liquide a I'intérieur de la colonne [18].

11.8 Conclusion

Il existe donc plusieurs méethodes de distillation pour séparer les mélanges non idéaux.
Dans la plus part des procédes industriels, on a besoin de connaitre 1’équilibre entre les phases
liquide-vapeur (VLE) et liquide-liquide (LLE), ce calcul peut étre effectué en utilisant
différentes méthodes, en pratique, on utilise trés souvent les méthodes basées sur les

corrections des coefficients d’activité.

L’utilisation des diagrammes de lignes de distillation ou de courbes de résidu est nécessaire

pour la synthese et le calcul des procédés de séparation des mélanges ternaires [20].
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I11.1 Introduction

Les colonnes de distillation ont été étudiées en détail au cours du siecle dernier (I'analyse,
la conception, I'exploitation, le contrdle et l'optimisation), mais, jusqua l'introduction des
ordinateurs, seuls des calculs manuels et des méthodes graphiques ont été élaborés et
appliqués dans les études de distillation. L’utilisation des ordinateurs a eu un effet bénéfique
au cours des dernieres décennies. De nombreuses entreprises ont encore leurs propres
simulateurs de processus internes, bien que les simulateurs d'état stable commercial et
processus dynamique (par exemple, Aspen Plus, Aspen Dynamics, ChemCAD, Aspen
HYSYS, PROII, etc.) sont maintenant disponibles et dominent le champ de distillation en
jouant un réle clé dans ces simulateurs [21].

Notre travail sur la distillation des mélanges non idéaux, a pour objectif 1’utilisation des
simulateurs de procédés pour la distillation de ces mélanges. Nous avons choisi des mélanges
ayant déja été étudié précédemment, a savoir :

% Acétone-méthanol.

¢+ Acetone-chloroforme.

La distillation par 1’oscillation de pression et la distillation extractive sont deux méthodes des
plus courantes pour la séparation d'un azéotrope homogene binaire. La premiere est efficace si
la composition de l'azéotrope change de maniere significative avec la pression. La derniére
méthode est efficace si un solvant approprié peut étre trouvé [22].

Dans ce chapitre on présente la simulation en régime stationnaire de deux mélanges
binaires présentant chacun une azéotrope homogene par les deux méthodes citées plus haut.
Nous présentons également une comparaison sur la faisabilité et la rentabilité économique des

deux méthodes de distillation étudiées.

I11.2 Choix des modeles

Une des questions les plus importantes impliquées dans les calculs de distillation est la
sélection d'une méthode de propriété physique appropriée qui décrira avec précision
I'équilibre des phases du systeme de composant chimique. La bibliotheque Aspen Plus
dispose d'un grand nombre de méthodes alternatives. Certaines méthodes les plus couramment
utilisés sont Chao-Seader, van Laar, Wilson, UNIQUAC, NRTL, et UNIFAC.

Dans la plupart des situations de conception, il ya un certain type de données qui peut étre

utilisé pour sélectionner la méthode de propriété physique la plus appropriée. Souvent les
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données VLE peuvent étre trouvées dans la littérature. Les multiples volumes de livres de

données DECHEMA 1 constituent une source importante de données.

Si les données d'exploitation a partir d'une, usine-pilote, la colonne de I’installation ou de
laboratoire sont disponibles, elles peuvent étre utilisées pour déterminer quelle méthode de
propriété physique correspond aux données de la colonne [19]. Donc, il est clair que le choix
d’un mode¢le plutot qu’un autre nécessite une certaine expérience de la thermodynamique. Il
repose en particulier sur la disponibilité de données expérimentales sur les systémes a traiter,
le domaine d’application (température et pression), la précision requise, et le type d’équilibre

a représenter, etc [23].

Le modéle UNIQUAC est peut-étre le meilleur des équations de corrélation. 11 est basé sur
la mécanique statistique et utilise des informations sur les volumes moléculaires et les zones
de surface, ce qui le rend applicable aux molécules de tailles différentes. Les coefficients
d'activité sont calculés comme la somme de deux contributions. La premiére est une
contribution de taille et de volume avec les paramétres obtenus en général en considérant
chaque molécule pour étre un ensemble de groupes fonctionnels (par exemple, -CH3 et -
CH20H), et en ajoutant les volumes et les surfaces des groupes. Toutes ces informations sont
dans la base de données Aspen Plus, et le calcul est effectué par Aspen Plus. La seconde
contribution du modele UNIQUAC provient des interactions entre les molécules. Les deux
parametres pour chaque paire binaire de molécules dans cette contribution sont obtenus en
ajustant les données expérimentales. Le modele UNIQUAC fonctionne pour les composés

polaires et peut traiter des azéotropes, ainsi que deux phases liquides [24].

=1
NRTL
UNIQUAC (OU UNIFAC)
-
Oui Le
nombre
de phase
liquide
polaire 1
P<10atm

2 i

NRTL
(UNIQUAC OU UNIFAC)
Wilson

non electrolyte

non

4

PRWS
RKSWS

Figure 111.1 : Arbre de décision pour le choix des modéles thermodynamiques.
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111.3 Choix de solvant

Il est important de choisir un solvant de séparation appropriée pour ce type de distillation.
Le solvant doit modifier la volatilité relative par une marge assez large pour un résultat réussi.
La quantité, le codt et la disponibilité du solvant doivent étre considérés. Le solvant doit étre

facilement séparable du produit de fond, et ne doit pas réagir chimiquement avec les

composants ou le mélange, ou provoquer la corrosion du matériel [17].

Tableau I11.1: Exemples industriels des solvants de la distillation extractive [4].

mélange solvant

Butadiene/Buténe a partir de la fraction de C4 | Furfural, Acétonitrile, NMP, DMF
Butanes/Buténes Acétone

Butene/lsoprene DMF

Acétone/Méthanol Eau, Aniline, Etylenglycol
Ethanol/Eau Etylenglycol, Glycérine
Benzene/Cyclohexane Aniline

Toluene/Heptane Aniline, Phénol
Propylene/Propane Acrylonitrile

HCL/Eau, Acide Nitrique/Eau

Acide sulfurique

Tétrahydrofurane /Eau

DMF, Propylene glycol

Cunene/Phénol
Acétone/chloroforme

Phosphates
DMSO

Knapp et Doherty présentent la conception économique optimale d'une séparation d'acétone
et de méthanol en utilisant de I'eau comme solvant d'extraction. Pour séparer le systeme
acétone / chloroforme, Luyben (2008) a étudié l'utilisation d'une distillation extractive.
Plusieurs solvants ont été étudiées au moyen de la simulation utilisant Aspen Plus (I'eau, le
chlorobenzéne, I'éthylene glycol et xylene), mais la seule trouvée qui a obtenu la séparation
souhaitée est le diméthylsulfoxyde (DMSO) [25].

I11.4 Séparation de I’Acétone-Méthanol

111.4.1 La distillation par oscillation de Pression
111.4.1.1 Les équipements utilisés

Le choix de I'équipement et leur interconnexion sont optimisées avec le choix des
parametres de fonctionnement tels que la température, la pression et les flux. Les logiciels

d'ordinateur du schéma de traitement a I'équilibre sont fréquemment utilisés pour developper
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les flowsheets [4]. On s’intéresse a la distillation azéotropique donc on utilise les équipements

suivants :

1. Deux colonnes de distillation de type RADFRAC.

[—p distillat vapeur

senvice de chaleur
du condenseur

alimentation———————————®

chauffage fuphnqd}_..—.p}

AN |— >
e
-

chauffage(optionnel)
distillat hguide
distillat de "eau (optionnel)

. produits(optionnel)

ciculation du reflux @‘ |  E—
. I ] * décanteurs
e e —
chauffage(optionnel)
o !Badlm e prodit

Ir P retour
|

service de chalenr ———\A——®—— Nstage | P chauffage (optionnel)

du rebouilleur |
e

P e fond

Figure 111.2 : Colonne de distillation ‘RADFRAC’

2. Pompes
3. Vannes

Si nous sommes intéressés seulement de la simulation en régime permanent, les pompes et
les vannes de régulation ne doivent pas étre incluses dans le schéma. Mais si nous voulons
que la capacité pour faire la conception simultanée (état stable et dynamique), ces éléments
doivent étre inclus pour permettre une simulation dynamique "commandé par la pression
[19].

111.4.1.2 Configuration de la simulation

Nous allons avoir besoin de deux colonnes de distillation, trois pompes et cing vannes de
régulation. En cliquant sur l'onglet de la page Colonnes et en cliquant sur la fleche juste a
droite de Radfrac la fenétre de la figure 111.3 s’ouvre. Elle contient plusieurs types de
colonnes: colonnes complétes, décapants (avec un rebouilleur mais pas de condenseurs),
redresseurs (avec un condenseur, mais pas de rebouilleurs, des absorbeurs (avec aucun des

deux), et ainsi de suite.
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Figure 111.3 Sélection de type de colonne.

On ajoute maintenant les vannes et les pompes

wlu—-lu-wlc.-la—u " | s | | dgmntont |

Figure 111.4: Sélection les types des vannes et des pompes.

A ce stade, le flowsheet de débit a été configuré. Il est une bonne idée de renommer les
différentes piéces d'équipement et les courants, de sorte qu'il devienne facile de garder une
trace de ce que chacun est. Pour renommer un bloc, a gauche on clique sur son icone et on
clique a droite pour obtenir un menu déroulant. On sélectionne « Renommer », ce qui donne
la fenétre de la figure I11.5. On tape le nouveau nom désiré. La méme procédure est utilisee
pour renommer les flux. La figure 111.6 donne le schéma avec tous les blocs et les flux

renommés pour correspondre a la terminologie de distillation classique.
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o

Enter the Block ID

-

0K Cancel

Figure 111.5: Renommer un bloc.

On a réalisé ce flowsheet sur la base des expériences précédentes.

RECY|

P3

Figure 111.6 : Flowsheet de la distillation par oscillation de pression de I’acétone-méthanol.

La structure du schéma de principe est maintenant complétement spécifiée. Ensuite, nous
devons définir les composants chimiques impliqués dans la séparation et préciser que ce

package de propriété physique doit étre utilisé.

Pour commencer la spécification des composants chimiques, on va a la barre d'outils en
haut de la fenétre et on clique sur le quatrieme élément de la gauche donnée. On sélectionne
I'élément supérieur Setup. Cela ouvre la fenétre de données du navigateur représentée sur la
figure I11.7. Ceci est la fenétre qui est utilisee pour examiner tous les aspects de la simulation.
Il est utilisé pour définir les éléments, les propriétés physiques, spécifier les paramétres de

I'équipement (par exemple, le nombre d'étages de la colonne et la pression), et les propriétés
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specifiques des différents flux (par exemple, le débit, la composition, la température et la
pression) [19].

L i e =

e
Figure I111.7 : Données de la fenétre du navigateur.
111.4.1.3 Spécification des propriétés des courants

Les flux d'entrée au processus doivent étre spécifiés. Dans cet exemple, il n'y a qu'un seul

flux d'entrée, le courant d'alimentation ‘Feed’ [22].

Tableau I11.2: Spécification du courant d’alimentation

paramétres valeurs

Température (K) 320

Pression (atm) 2

Débit total (kmol/h) 540

Compositions 0.5 Acétone
0.5 Méthanol
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111.4.1.4 Specification des parameétres des equipements

Les parametres de tous les equipements doivent étre spécifiés. En cliquant sur les blocs sur
le coté gauche de la fenétre du navigateur de données on produit une liste de tous les blocs qui
doivent étre traitées. Tout bloc avec une couleur rouge n’est pas complétement spécifi¢. La

colonne est la plus complexe et a la plupart des paramétres a corriger [22].
111.4.1.4.1 Configuration des colonnes

Pour trouver le nombre optimal de plateaux la simulation peut étre exécutée en diminuant
le nombre d'étages jusqu'a ce que le taux de reflux requis devienne tres grand. Les puretés du
produit sont maintenus constantes. Il est supposé que I'étage d'alimentation est une proportion

fixe du nombre total d'étages [19].

Les emplacements optimaux de I'étage d'alimentation sont déterminés en recherchant les
plateaux d'alimentation qui minimisent 1’apport de chaleur du rebouilleur [22]. Dans la plupart
des colonnes de distillation, le colt d'exploitation majeur est la consommation d'énergie du
rebouilleur. Bien entendu, si la réfrigération a éte utilisée dans le condensateur, cette charge
d'évacuation de la chaleur serait également assez grande. Pour le taux de reflux minimum, la
simulation peut étre utilisée pour trouver le taux de reflux minimum en augmentant les
numéros d’étages jusqu'a ce qu'il n'y ait pas de réduction supplémentaire du taux de reflux
[19].

Les rapports de reflux minimum se retrouvent avec 103 étages a 2,3 et 3,08 dans les
colonnes des basses et des hautes pressions, respectivement. Le nombre d'étapes requises pour
des rapports de reflux environ 1,2 fois ces minimums sont 52 dans la colonne a basse pression

et 62 dans la colonne a haute pression [22].
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Tableau 111.3: Données des colonnes.
C1 C2
Nombre d’étage 52 62
Condenseur Total Total
Options de rebouilleur Bouilloire (Kettle) Bouilloire (Kettle)

configuration

Phases valides

Vapeur-liquide

Vapeur-liquide

Convergence

Azéotropique

Azéotropique

Exploitation
des

spécifications

Taux de distillat 458.7 188.4
(kmol/h)
Taux de reflux 2.76 3.696

111.4.1.4.2 Spécification des étages d'alimentation et de courant de recyclage

Tableau I11.4 : Donnés des courants.

C1l Cc2
Etage d’alimentation 42 41
Etage de recyclage 37 -
111.4.1.4.3 Spécification de pression entre les plateaux
Tableau I11.5 : Donnés des pressions.
C1 c2
Pression (atm) 1 10
Chute de pression (atm) 0.0068 0.0068
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111.4.1.4.4 Les vannes et les pompes

Tableau I11.6 : Données des pompes.

Les pompes augmentation de la pression (atm)
(pressure increase)
1 12
2 6
3 6

Pour les vannes il faut calculer les pressions de sortie a partir de la pression du premier
étage de chaque colonne connaissant la perte de charge entre les étages, on recueillit la
pression du premier étage avec les pertes de charge jusqu’a I’entrée du courant qui connecte

la vanne avec la colonne.

Tableau I11.7 : Les pressions des vannes.

Les vannes Pression de sortie (atm)
(Outlet pressure)
1.2516

1.2788
1.3536
1.2856
10.4260

o B W N

Le schéma est entierement spécifié a ce stade. Tous les boutons de lecture sont bleus, et

nous sommes préts a lancer la simulation.
111.4.1.5 Utilisation de la fonction ‘Design Spec/Vary’

Les spécifications pour les impuretés du produit pour la premiere colonne sont 0.5% en
moles d’acétone dans le rebouilleur et 25% en moles de méthanol dans le distillat en faisant
varier le taux de reflux entre 1-5 et le débit de distillat entre 0.1-0.3 kmol/sec successivement
et 99.4% en moles de méthanol dans le rebouilleur et 40% en moles d’acétone dans le distillat
dans la deuxieme colonne en faisant varier le taux de reflux entre 1-5 et le débit de distillat
entre 0.01 -0.08 kmol/sec. Pour atteindre ces spécifications précises, Aspen Plus utilise la

fonction " Design Spec/ Vary". Une valeur de consigne d'une variable "contr6lée" est
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specifiée, et la variable manipulée peut étre spécifié. La simulation tente d'ajuster la variable

manipulée de manieére telle que la valeur indiquée de la variable commandeée est atteinte.

Un mot d'avertissement pourrait étre utile a ce stade. La solution d'un grand ensemble
d'équations algébriques non linéaires simultanées est trés difficile. Il n'y a aucune garantie
qu'une solution soit trouvée en raison de problémes numériques. En plus, si les bonnes
connaissances de techniques ne sont pas utilisées dans le choix des valeurs des parameétres, il
peut n’y avoir aucune solution réalisable physiquement. Par exemple, si le nombre spécifié
d'étages est inférieur au minimum requis pour la séparation déterminée, il n'y a aucune valeur
de la variable ajustée qui peut produire le résultat souhaité. Une autre complication possible
est la multiplicite. Parce que les équations sont non linéaires, il peut y avoir plusieurs
solutions. Parfois, le programme va converger vers une solution et & d'autres moments, elle

converge vers une autre solution, selon les conditions initiales.

Il est généralement une bonne idée de commencer en faisant converger une seule variable a

la fois au lieu d'essayer de gérer plusieurs simultanément [19].
111.4.1.6 Dimensionnement de la colonne
111.4.1.6.1 Longueur

Le calcul de la hauteur de la colonne est assez facile si le nombre de plateaux est donné. La
distance typique entre les plateaux (espacement de plateau) est 0,61 m (2 ft). S'il y a des
étages NT, le nombre de plateaux est NT- 2 (un étage pour le tambour de reflux et l'autre pour
le rebouilleur). En plus des plateaux, une partie d'espace est nécessaire au sommet ou la
canalisation de reflux pénétre dans le récipient et au niveau du plateau d'alimentation pour les
canalisations de distribution. De maniere plus significative, I'espace est nécessaire a la base
pour répondre a deux exigences. Tout d'abord, la rétention de liquide est nécessaire pour une
capacité de pointe. Deuxiéemement, la hauteur de liquide dans la base de la colonne doit étre
assez haute au dessus de I'élévation des pompes du fonds pour fournir les exigences de NPSH
nécessaires a cette pompe. Par conséquent, une régle heuristique de conception est de fournir
20% de hauteur supplémentaire a celle nécessaire uniquement pour les plateaux. Par

conséquent, la longueur du récipient peut étre estimée a partir de I'équation suivante.

L=1.2%(0.61) (NT-2)..eeeeveeeeeeereeeeeeeeinen, (11.1)
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111.4.1.6.2 Diametre

Le diamétre d'une colonne de distillation est déterminé par la vitesse maximale de vapeur.
Si cette vitesse est dépassée le systeme hydraulique, constitué par la vapeur et le liquide, de la
colonne échoue, et la colonne inondera. Les corrélations fiables sont disponibles pour
déterminer cette vitesse maximale de vapeur.

Comme les débits de vapeur changent d'un plateau a un systeme de débordement non-
équimolaire, le plateau avec la vitesse de la vapeur la plus élevé donnera le diametre de la
colonne minimum. Connaissant le débit massique de vapeur et la densité de vapeur, le débit
volumétrique de la vapeur peut étre calculé. Puis, connaissant la vitesse maximale admissible,

la surface de section transversale de la colonne peut étre calculée.

Aspen Plus a une capacité facile de I’utilisation le dimensionnement- plateau. On clique sur
I'élément Plateau Dimensionnement sous le bloc C1, puis on clique sur Nouveau, puis sur OK
pour le numero d'identification. Une fenétre ouverte sur laquelle les sections de colonnes pour
étre de taille, et le type de plateau peuvent étre saisis. La figure 111.8 A montre les valeurs des
parametres utilisés dans I'exemple. Pour notre exemple les étages vont de I'étape 2 (le plateau
supérieur) a 1’é¢tage 52 (le plateau inférieur). Les plateaux ‘Sieve’ sont spécifiés. La
simulation doit étre exécutée en cliquant sur le bouton N. Ensuite, la page onglet Résultats est

cliquee (voir Fig.111.8B), et le diamétre de la colonne est considéré comme 3.38 m.
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Figure 111.8 : Dimensionnement du Plateau(A). Dimensionnement des Plateau des résultats

avec des plateaux de passe simples(B).

Le diametre donné par Aspen Plus peut étre vérifiee en utilisant I'heuristique approximative
que le «facteur F" doit étre égal a 1 (en unités d'ingénierie anglaise).

FaCteUr F = Vg o/ Pue e, (1m.2)

Ou V.. €st la vitesse maximale de vapeur en unités de ft/ s et p,, est la densité de vapeur en
unités de Ib /ft3.

Toutes les informations détaillées sur la vapeur et le liquide circulent dans toute la colonne
peuvent étre consultées en cliquant sur le rapport de l'article sous le bloc C1 et sous Options
de propriété, on coche la case en face de Inclure les paramétres hydrauliques. Puis, apres le
programme est exécuté, on clique sur les profils de poste et I'onglet de la page Hydraulics
[19].

111.4.1.7 Résultat

La figure 9A donne les diagrammes TXY pour le systéme acétone-méthanol a des pressions
de 1 a 10 atmosphéres. Le grand changement dans la composition de 77,6 a 37,5% mol

d'acétone indique qu'un systéme a oscillation de pression devrait étre possible.

L'ensemble de la propriété physique UNIQUAC est utilisé dans la simulation Aspen Plus.
Knapp et Doherty ont utilisé la méthode van Laar, mais la recherche azéotropique a Aspen
Plus en utilisant van Laar prédit qu'il n'y a pas un azeotropes. Par conséquent, la méthode

UNIQUAC est utilisée dans ce travail. On note que la figure I11.9A montre un comportement
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inhabituel dans les points composant d'ébullition pure. A basse pression, l'acétone est le
composant du plus faible point d'ébullition. A haute pression, le méthanol devient le
composant & point d'ébullition inférieur. La figure 111.9B donne une carte de la courbe du
résidu du systéme acétone-méthanol-eau, ce qui est utile dans la conception du systeme de

distillation extractive.
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B)

Diagramme ternaire (base molaire)
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ACETO-01

Figure 111.9 : Diagrammes TXY pour lI'acétone-méthanol a 1 et 10 atm(A). Carte de courbe

de Résidu pour l'acétone-méthanol-eau(B).
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Figure 111.10 : Diagramme XY de Acétone-Méthanol a 1 et 10 atm.
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111.4.1.8 Design de I’état stationnaire

La figure 111.11 montre le schéma d'informations de flux, les droits de la chaleur, la taille
de I'équipement, et les conditions d'exploitation. La conception est optimisée de facon
heuristique en exécutant la simulation rigoureuse avec un nombre croissant d'étages jusqu'a ce
que le taux de reflux soit arrété en diminuant, ce qui donne une approximation du taux de
reflux minimal. Ces essais sont réalisés avec les compositions de distillat et les fonds détenus
a leurs valeurs spécifiées. Dans la colonne a basse pression, la spécification de la composition
de queues est% 99,5 mol de méthanol, et la spécification de la composition de distillat est de
75% molaire de l'acétone (2,5% en moles inférieure a celle de I'azéotrope a 1 atm). Dans la
colonne a haute pression, la spécification de la composition de queue est de 99,4 moles%
d'acétone et la spécification de la composition de distillat est de 40% en mole d'acétone (2,5

mol% supérieure a celle de l'azéotrope a 10 atm).

= latm = l0atm
1 @'jzﬂ.ik ' 407 45k
(3 1520 W = 5.58MW

41

. (i * D2

Alimentation ' @
540 kmol/h T | = | RE=1ET D1 RR=2.93 188 4kmol'h
0504 b D e o Rl ID=1.96m 0.40Acétone
300 0.75Acétone 33708k
eene] o
T+ A
14 SOMW T1TMW
Bl - B +—n
269.7kmol'h 270 3kmol'h
02950 éthanol 0004 Acetone
34527k 41847k

Figure 111.11 : Flowsheet de débit pour la distillation par I’ oscillation de pression; acétone-

méthanol.

Les figures 111.12 et 111.13, presentent les profils de température et de composition donnes

dans les deux colonnes.
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A)
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Figure 111.12 : Profil de température de la colonne a basse pression(A). Les profils de
composition de la colonne a basse pression(B).
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A)
o Blogue C2: Profil de la Température
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Elogue C2: Profils de compositions du liquide
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Figure 111.13 : Profil de température de la colonne a haute pression(A).Les profils de
composition de la colonne a haute pression(B).

La figure 111.14 présente des puretés tres élevées de produits peuvent étre facilement
obtenus avec seulement de modestes augmentations des colts de I'énergie dans le systéeme de
distillation a oscillation de pression. Ces résultats sont générés par un nombre fixe de plateaux

dans chaque colonne. Les fonctions de chaleur du rebouilleur sont QR1 et QR2 dans les
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colonnes a basses et a hautes pressions, respectivement. Cette caractéristique est un avantage

évident du processus a oscillation de pression.

15.8 ) ! ! ! !
16.6

$ 154

0.995 0.996 0.997 0.998 0.999 1 1.001
Pureté du produit (MF)

Qra(MW)

T
0.995 0.996 0997 0.998 0.999 1 1.001
Pureté du produit (MF)

Figure 111.14 : La demande en énergie de la distillation par oscillation de pression pour des

puretés élevées.

I11.4.2 Séparation de I’ Acétone-méthanol utilisant la Distillation extractive
111.4.2.1 Configuration de la simulation

On a déja discuté comment réaliser le flowsheet
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Figure 111.15: Flowsheet de la distillation Extractive de 1’acétone-eau-méthanol
111.4.2.2 Spécification les propriétés des courants

On a deux courants qui doivent étre spécifiés. Dans cet exemple, le courant d'alimentation

‘Feed’, le courant de ‘Makeup’

Tableau I11.8 : Spécification du courant d’entrée

parameétres Courant
‘ ‘ Courant de ‘Makeup’
d’alimentation

Température (k) 320 320
Pression (atm) 5 2

Débit total 540 1.73
(kmol/h)

Compositions 0.5 en Acétone leneau

0.5 en Méthanol -
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111.4.2.3 Spécification des parameétres des équipements
111.4.2.3.1 Configuration des colonnes

La conception optimale Knapp-Doherty avait une colonne d'extraction de 57 étages et une
colonne de méthanol de 26 étages, les deux fonctionnant a 1 atm. Ils ne fournissent pas
d'informations sur les emplacements du plateau d'alimentation, de sorte que ceux-ci ont éte
trouvés empiriquement en trouvant quels endroits donnent la consommation d'énergie
minimale. A noter que le solvant est introduit dans la colonne d'extraction sur un plateau au-
dessus du plateau d'alimentation et en dessous du sommet de la colonne de telle sorte que

I'acétone de haute pureté peut étre produite dans le distillat [22].

Tableau I111.9 : Données des colonnes.

configuration

Cl C2
Nombre d’étage 57 26
Condenseur Total Total
Options de rebouilleur Bouilloire (Kettle) Bouilloire (Kettle)

Phases valides

Vapeur-liquide

Vapeur-liquide

Convergence

Azéotropique

Azéotropique

Exploitation
des

spécifications

Le débit de distillat 270.7 2711
(kmol/h)
Taux de reflux 35 2

111.4.2.3.2 Spécification des étages d’alimentation et du courant de recyclage

Tableau 111.10 : Donnés des courants.

C1 C2
Etage d’alimentation 40 14
Etage de recyclage (solvant) 25 -
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111.4.2.3.3 Spécification de pression entre les plateaux

Tableau I11.11 : Donnés des pressions.

C1l Cc2
Pression (atm) 1 1
Chute de pression (atm) 0.0068 0.0068

La simulation

111.4.2.3.4 Les vannes et les pompes

Tableau I11.12 : Données des pompes.

Les pompes augmentation de la pression (atm)
(pressure increase)
P1 2
P2 2
P3 2
P4 1.2

Tableau 111.13 : Les pressions des vannes.

Les vannes Pression de sortie (atm)
(Outlet pressure)
V1 1.2720
V2 1,2788
V3 1.0952
\Z: 1,0952
V5 1.1700

111.4.2.3.5 Spécification de mélangeur et de I’échangeur de chaleur ‘Heater’

On utilise I’échangeur de chaleur pour ajuster la température du produit qui sort du fond de
la colonne. On spécifie la température de 320k et la pression de 1.163 atm, pour le mélangeur

les données d’entrée sont optionnelles.
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111.4.2.4 Résultat de la simulation

La figure 111.16 montre le flowsheet utilise dans le présent document avec toutes les

informations, les entrées et le résultat de la simulation.

Makeup water —» latm latm
1.73 kmol'h L »329.3k 337.64k
320k . @‘ 9.9MW 7.94MW
98 D1
2~ 270.7kmolh B2
_ i e 0.995Acétone
Almentation ... S 0.0011Méthanol RR=2 D2
540 kmol'h RR=3.45 0.0039 Eau ™ o O 271.1 kmolh
0.50 Acétone ID=2.89m il il ARSI O
0.50 Méthanol 0.0027 Acétone
0k 0.995 Methanol
o & = 0.0023Eau
1132MW ' | s.6Mw
363 84K L 377.63K
1 1.53MW
Lﬂ B2 ')8’330;;

1369.45 kmol'h 1098.3 kmol'h -

0.00054 Acétone 10E.14 Acétone

0.1975 Méthanol 3.27E0-7 Méthanol

0.8019 Eau 09999 Eau

Figure 111.16: Flowsheet de débit de la distillation Extractive ; acétone-méthanol-eau.

Ce schéma differe de celui donné dans la conception Knapp-Doherty dans une
caractéristique importante: le rapport de solvant a I'alimentation. Knapp et Doherty utilisent
un ratio unité. Pour un débit d'alimentation de 540 kmoles / h, ce qui correspond a un debit de
solvant dans la colonne d'extraction de 540 kmoles / h. Cependant, comme la figure 111.16
montre, un débit de solvant de 1100 kmol / h est utilisé dans le présent document. Nous
sommes incapables d'obtenir la pureté désirée du produit de lI'acétone a des débits de solvant
inférieur. La colonne extractive a trois degrés de liberté, une fois le total des étages et les lieux
dalimentation sont fixés: le taux de reflux, le débit de solvant, et I’entrée de chaleur du
rebouilleur. La figure 111.17 montre les effets de la modification du débit de solvant et le taux
de reflux dans les compositions du courant de distillat provenant de la colonne d'extraction, ce
qui est le produit de l'acétone. La composition de l'acétone dans le bas de colonne est

maintenue a 0,05% mol d'acétone par la manipulation de I'apport de chaleur du fond pour tous
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les cas représentés sur la figure 111.17. La figure 111.17A montre que, pour un débit donné de
solvant S, il existe un taux de reflux optimal, RR, qui donne une pureté maximale d'acétone.
Plus le débit du solvant est éleveé, plus la pureté de I'acétone. Pour obtenir la pureté 99,5 mol%
d'acétone désirée, le débit de solvant doit étre d'environ 1100 kmol / h & un taux de reflux
d'environ 4. La figure 111.17B montre comment les impuretés du méthanol et I'eau sont
affectées par rapport au solvant et au reflux. L'augmentation du débit de solvant diminue
I’impureté du méthanol et I'impureté de l'eau [22].

A)

XD (acétone)

B)

0035
0,03
0025
002
00115

XD (méthanol)

Figure 111.17 : Effet de RR et de solvant dans la colonne d'extraction sur la pureté de

I'acétone(A). Effet de RR et de solvant dans la colonne d'extraction sur les impuretés(B).
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La simulation

Les profils de température et de composition dans les deux colonnes sont donnés sur les

figures 111.18 et 111.19. Les profils de composition de la colonne d'extraction donnée a la

figure 111.18B sont tout a fait inhabituels. Le solvant est introduit sur 1’étage 25 et

I'alimentation est introduite sur 1’étage 4
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Elogue C1: Profils de compositions du liquide
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Figure 111.18 : Profil de Température (A) ; Les profils de composition de la colonne

d’extraction ; acétone-méthanol-eau (B)
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Blogue C2: Profils de composition du liquide
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Figure 111.19 : Les profils de Température et de composition la colonne de récupération;
acétone-méthanol-eau.

La figure 111.20 montre le diagramme ternaire avec les profils de composition liquide et de

composition vapeur dans la colonne d’extraction ; acétone-méthanol-eau.
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Acétone

»---2-- - : Profile de composition liguide 0.1 0.9 Cenian | Profile de position vapeur

(&

\ Méthanol

Figure 111.20 : Profil de composition liquide et vapeur dans la colonne d’extraction ; acétone-
méthanol-eau.

I11.5 Séparation de I’Acétone-Chloroforme

I111.5.1 La distillation par oscillation de Pression

111.5.1.1 Configuration de la simulation

ECY M

]

Figure 111.21 : Flowsheet de la distillation par oscillation de pression ; acétone-
chloroforme.
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111.5.1.2 Spécification des propriétés des courants
Tableau I11.14: Spécification du courant d’alimentation.
parameétres valeurs
Temperature (k) 320
Pression (atm) 12
Débit total (kmol/h) 100
Compositions 0.5 en Acétone
0.5 en Chloroforme
111.5.1.3 Spécification les parameétres des équipements
111.5.1.3.1 Configuration des colonnes
Tableau I11.15: Données des colonnes.
Cl C2
Nombre d’étage 56 22
Condenseur Total Total
Options de rebouilleur Bouilloire (Kettle) Bouilloire (Kettle)
configuration
Phases valides Vapeur-liquide Vapeur-liquide
Convergence Azéotropique Azéotropique
Exploitation Taux de distillat 50 50
des (kmol/h)
specifications Taux de reflux 40 22.69
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111.5.1.3.2 Spécification des etages d'alimentation et de courant de recyclage

Tableau 111.16 : Donnés des courants.

Cl C2
Etage d’alimentation 13 17
Etage de recyclage 34 -

111.4.1.3.3 Spécification de pression entre les plateaux

Tableau I11.17 : Donnés des pressions.

C1 C2
Pression (atm) 10 0.77
Chute de pression (atm) 0.0068 0.0068

111.5.1.3.4 Les vannes et les pompes

Tableau 111.18 : Données des pompes.

Les pompes augmentation de la pression (atm)
(pressure increase)

P1 2

P2 2

P3 2

P4 12
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Tableau 111.19 : Les pressions des vannes.

Les vannes Pression de sortie (atm)
(Outlet pressure)

V1 10,0884

V2 2

V3 0,8856

V4 2

V5 10,2312

111.5.1.3.5 Résultat

L’acétone et le chloroforme ont des points d'ébullition trés similaires (329,4 et 334,3 K),
en dépit d'avoir des poids moléculaires qui sont considérablement différentes (58,08 et 117,4
kg / kmoles). Ces molécules présentent un intérét pour l'autre, ce qui entraine un azéotrope
bouillant au maximum. Figure I11.22 donne des diagrammes TXY pour le systeme a deux
pressions différentes. A 0,77 atm, la composition azéotropique est de 34,51% en mole
d'acétone et la température est de 331 K a 10 atm, la composition azéotropique est de 28,22
mol% d'acétone et la température est de 429,6 K. Ce petit changement dans la composition
azeotropique est clairement indiqué dans le diagramme xy donné dans la figure 111.23 et

indique que la distillation par oscillation de pression ne peut pas étre attrayant dans ce

systéme.
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Figure 111.22 : Txy diagramme d'acétone / chloroforme azéotrope a 0,77 atm(A). Txy

diagramme d'acétone / chloroforme azéotrope a 10 atm(B).

Y-x for ACETO-01/CHLOR-01

(8] 025 0.5 075 1
Liguid Molefrac ACETO-01

Figure 111.23: Schema de XY acétone / chloroforme a 0,77 et 10 atm.

Le diagramme ternaire pour le systeme acétone-chloroforme-DMSQO est donné a la figure
I11.24A. 1l y a une limite de distillation qui sépare le diagramme en deux régions. Notez que
les courbes de résidus suivent des trajectoires qui commencent a I'un des composants Iégers
(de l'acetone ou le chloroforme) et se déplacent a la composante lourde (DMSO).Dans la
colonne d'extraction par distillation, le solvant est essentiellement du DMSO pur et est
introduit dans la partie supérieure de la colonne d'extraction. Le mélange d'alimentation

fraiche de l'acétone et le chloroforme est introduit en bas de la colonne. Le point

-81-



Chapitre 111 La simulation

d'alimentation totale représentée sur la figure 111.24B correspond a un débit d'alimentation
fraiche de 100 kmoles / h de 50 moles% d'acétone et 50% en moles de chloroforme avec un
débit de solvant de 164 kmoles / h de DMSO. Le diagramme ternaire montre que le distillat
d'acétone trés pur peut étre produit a partir du sommet de la colonne d'extraction, et le produit
de queue contient de tres petites quantités d'acétone. Le courant de queue est essentiellement
un mélange binaire de chloroforme et le DMSO qui peut étre facilement séparé dans une
colonne de récupération. Le chloroforme va en téte dans le distillat et DMSO laisse dans le

bas de colonne, qui est recyclé dans la colonne d'extraction.

Il peut sembler déroutant que le point de la colonne de récupération (le rebouilleur B1 de la
premiére colonne) dalimentation est légérement en dehors de la région dans laquelle le
distillat D2 et le rebouilleur des points B2 se situent dans le diagramme ternaire (Fig.111.24B).
Ceci est matériellement possible parce que la limite de distillation est incurvée. Par
conséquent, le point dalimentation peut se situer en dehors de la région dans laquelle les deux

courants de produit sont situés.

A)

Diagramme ternaire

0.1 02 03 04 I}.]!: 0.6 07 058 0.9
ACETO-01
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B)
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Figure I11. 24 : Diagramme ternaire: I'acétone chloroforme-DMSO(A). Alimentation, le

produit et les points de solvant. (B)
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ABI=0.2836 B2=575kmolh
, xB2=03258

Figure 111.25 : La distillation par oscillation de pression pour un maximum point d'ébullition

d’azéotrope.

Les figure 111.26 et 111.27 donne les profils de la température et de composition dans la

colonne a haute pression et de la basse pression.
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A)
- Blogque C1: Profils de la Temperature
g_
= oA
2 Poo"‘w
ﬁ —>—— Temperature K
3
mal
T
E
]
'_
L ]
'
=T
1 6 11 16 21 26 31 36 41 46 51 56
etage
B)

Blogue C1: Profils de compositions du liquide

—o— ACETO-01
—O0— CHLOR-01

-
i T U T T
m a
=
R
[=f=]
: lo%{x o
= ey,
o :::C:WWWW
o

1 16 29 26 31 36 41 46 51 356
etage

Figure 111.26 : Profil de température de la colonne HP (A) et profil de composition de la
colonne HP(B).
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Figure 111.27 : Profil de la température de la colonne LP (A) et profil de composition de la
colonne LP (B).
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La simulation

111.5.2 Séparation de I’Acétone-Chloroforme utilisant la distillation extractive

111.5.2.1 Configuration de la simulation

Figure 111.28: Flowsheet de la distillation Extractive de 1’acétone-DMSO-chloroforme.

111.5.2.2 Spécification des propriétés des courants

Tableau I11.20 : Spécification du courant d’entrée

parameétres

Courant

d’alimentation

Courant de ‘Makeup’

Température (k) 320 320
Pression (atm) 5 5

Débit total (kmol/n) | 540 0,00573094
Compositions 0.5 en Acétone 1 en DMSO

0.5 en Chloroforme
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Chapitre 111 La simulation
111.4.2.3 Spécification des parameétres des équipements
111.5.2.3.1 Configuration des colonnes
Tableau I11.21 : Données des colonnes.
C1l C2
Nombre d’étage 22 12
Condenseur Total Total
Options de rebouilleur Bouilloire (Kettle) Bouilloire (Kettle)

configuration

Phases valides

Vapeur-liquide

Vapeur-liquide

Convergence

Azéotropique

Azéotropique

Exploitation
des

spécifications

Le débit de distillat 50 50
(kmol/h)
Taux de reflux 0.802 0.628

111.5.2.3.2 Spécification des étages d’alimentation et le courant de recyclage

Tableau 111.22 : Donnés des courants.

C1 C2
Etage d’alimentation 10 6
Etage de recyclage (solvant) 4 -
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111.5.2.3.3 Spécification de pression entre les plateaux

Tableau 111.23 : Donnés des pressions.

C1l Cc2
Pression (atm) 1.1 1.1
Chute de pression (atm) 0.0068 0.0068

111.5.2.3.4 Les vannes et les pompes

Tableau 111.24 : Données des pompes.

Les pompes augmentation de la pression (atm)
(pressure increase)
P1 5
P2 5
P3 5
P4 5

Tableau I11.25 : Les pressions des vannes.

Les vannes Pression de sortie (atm)
(Outlet pressure)

V1 1,168

V2 3

V3 1,1408

V4 3

V5 3

VS 1,1272

111.5.2.3.5 Spécification de mélangeur et de ’échangeur de chaleur ‘Heater’

On spécifie la température de 320Kk et la pression de 5 atm, pour le mélangeur les données

d’entrée sont optionnelles.
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111.5.2.4 Résultat
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Figure 111.29 : La distillation extractive ; acétone- DMSO -chloroforme.
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Figure 111.30 : Profil de température de la colonne HP (A) et profil de composition de la
colonne HP(B).
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B)

Bloque C2: Profils de compositions du liquide
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Figure 111.31 : Profil de la température de la colonne LP (A) et profil de composition de la
colonne LP (B).

La figure 111.32 montre le diagramme ternaire avec les profils de composition liquide et

vapeur dans la colonne d’extraction pour le systeme acétone-chloroforme-DMSO.

Acétone

/ R S S S o o oS 3\ Chloroforme
DMSO S ] pineens
- 0g 0.9

'-.-l

0.1 0.2 (%] 0 0.5 0.6 0.7

Figure 111.32 : Profil de composition liquide et vapeur dans la colonne d’extraction ; acétone-

chloroforme-DMSO.
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La séparation dans la colonne d'extraction dépend de la quantité du solvant circulant dans le
systeme. La figure 111.33 montre que les debits de solvant élevés réduisent I'impureté de
chloroforme dans le produit de I'acétone distillat. Pour chaque débit de solvant, il y a un effet
non monotone du taux de reflux. Pour obtenir la pureté désirée de distillat% 99,5 mol acétone,
le taux minimal d'écoulement de solvant est de 145 kmoles / h (rapport de solvant a
l'alimentation de 1,45). Ces résultats sont obtenus avec l'impureté de l'acétone dans le
rebouilleur tenue a % 0,1 mol d'acétone en utilisant la spécification de’ Design Spec/Vary’ de
Aspen Plus et manipuler le débit de distillat varient.

Le taux optimal de flux de solvant se trouve en déterminant I'énergie totale minimale
requise dans les rebouilleurs des deux colonnes (QR1 et QR2), en utilisant quatre
specifications Spec / Vary. Dans la colonne d'extraction, I'impureté du distillat est maintenue
a 0,5% mol chloroforme et I’impureté dans le rebouilleur est maintenu a 0,1% mol d'acétone
en faisant varier le debit de distillat D1 et le taux de reflux RR égal a 1. Dans la colonne de
récupération de solvant, I'impureté du distillat est maintenue a 0,01 mole% de DMSO et
I’impureté dans le rebouilleur est maintenue a 0,01% en moles de chloroforme en faisant
varier le debit de distillat D2 et le taux de reflux RR2. La figure 111.34 montre que la
puissance du rebouilleur dans la colonne extractive QR1 diminue a mesure que le débit de
solvant augmente, mais la puissance du rebouilleur dans la colonne de récupération QR2
augmente. Le débit de solvant qui minimise la consommation d'énergie totale est de 164 kmol
/ h[25].
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£ g]ﬂ.?.--...-.--.-u ................
= . ' H \
41 0.015 ‘--.‘-------------:‘--------- e R ---------E----------------
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Figue 111.33 : Effet du taux de reflux et de solvant sur I’'impureté de chloroforme dans le

produit de I'acétone.
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Figure 111.34 : La consommation d'énergie minimale.

111.6 Etude économique

L’évaluation économique pour un procedé a pour but, généralement, la détermination du
cott annuel total (Total Annuel Cost, TAC). Ce coit est la somme du cout d’investissement
amortis sur une peériode (dans cette étude 3 ans) et le coit d’énergie consommeée. Comme ces
codts ne sont pas disponibles en unité monetaire nationale (DZD), nous présentons les bases

de I’évaluation économique telles que données dans la littérature [25].

Le tableau 111.26 résume les relations de dimensionnement et de codts utilises, qui sont

basés sur Douglas (1988) et Turton et al. (2003) mentionnées dans la référence [25].
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Tableau 111.26: La Base de I'économie et de dimensionnement des équipements.

Diametre de la colonne (D): Aspen ‘Tray Sizing’

Longueur (L): plateaux NT avec un espacement de 2 ft plus 20% longueur supplémentaire
Colonne : (diametre et longueur en métres)

Colit d'investissement=17.640 (D) - (L) %%

Condenseurs (surface en m?)

Coefficient de transfert de chaleur = 0.852 kW/K-m?

Différence de température = Température Condenseur - 315 K

Co(it d'investissement =7296 (surface) >®

Rebouilleurs (surface en m?)

Coefficient de transfert de chaleur = 0.568 kW/K-m?

Différence de température = température de la vapeur - tempeérature du rebouilleur
Colit d'investissement =7296 (surface) >®

Echangeur de refroidissement du solvant (surface en m?)

Coefficient de transfert de chaleur= 0.852 kW/K-m?

Moyenne logarithmique de différence de tempeérature

= températures a I'entrée et a la sortie du refroidisseur - 315 K.

Co(it d'investissement =7296 (surface) >®

Les codts d'énergie

Vapeur a pression élevée = $9.88 par GJ

Vapeur a pression modérée = $8.22 par GJ
TAC= Coiit d'investissement

Période de la récupération

+ le co(t d'énergie

Période de la récupération = 3 ans

Le tableau 111.27 résume les résultats de la conception de la distillation azéotropique du
mélange acétone-méthanol par les deux modes de distillation azéotropique ainsi I’évaluation
détaillée des colts d’investissement et d’énergie. Ce tableau montre que la distillation par
oscillation de pression est plus codteuse en termes d’investissement et de consommation

d’énergie.
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Tableau 111.27 : Résultat de la conception de la distillation azéotropique du mélange acétone-
méthanol.

Distillation par Oscillation Distillation
de pression Extractive
C1 N étage 52 57
ID(m) 3.38 2.89
QR(MW) 14.8 11.32
QC (MW) 15.15 10
QHX(MW) - 1.35
T reflux(K) 328.4 329.3
AC (m?) 996 609
AR (m?) 758 576
A HX (m?) - 52.7
Shell (10° $) 1.13 1.03
HX (10° $) 1.19 1.02
Total capital (10° $) 2.32 2.06
energy ($10° /yr) 2.22 1.69
TAC ($10° /yr) 3.00 2.38
C2 N étage 62 26
ID(m) 1.96 2.05
QR(MW) 7.17 8.16
QC(MW) 5.58 7.94
T reflux(K) 407.49 337.63
AC (m?) 72.2 288
AR (m?) 383 250
Shell(10° $) 0.722 0.346
HX (10°$) 0.466 0.624
Total capital (10° $) 1.19 0.970
energy ($10° /yr) 1.13 1.03
TAC ($10° /yr) 1.52 1.38
Total | Total capital (10° $) 3.51 3.03
Total energy ($10°%yr) 3.35 2.72
TAC ($10°/yr) 452 3.75

L’¢évaluation des cotlts d’investissement et d’énergie pour le procédé de séparation du
mélange acétone-chloroforme est réalisée de la méme maniére que celle du mélange acétone-

méthanol. Le tableau 111.28 présente un résume des co(ts total.
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Tableau 111.28 : Résultat de la conception de la distillation azéotropique du mélange acétone-
chloroforme.

Distillation par Distillation
Oscillation Extractive
de pression
Total system | Total capital (10° $) 3.652 0.6505
Total energy ($10%yr) 3.110 0.7359
TAC ($10°/yr) 4.327 0.9527

Contrairement au mélange acétone-méthanol on constate que la différence entre le codt
annuel total de la distillation par oscillation de pression et la distillation extractive est
nettement supérieure. Ceci est due, comme cela est représenté dans les figures 111.10 et 111.23,
a la différence entre les courbes d’équilibre qui montrent clairement que la séparation du

mélange binaire est plus difficile pour le mélange Acétone-Chloroforme.

111.7 Etude comparative

Gréace a ces études concernant la séparation de I’acétone-méthanol et 1’acétone-chloroforme
par utilisation des deux méthodes de la distillation azéotropique, extractive et I’oscillation de
pression, les résultats montrent que le procédé de la distillation extractive est beaucoup plus
attrayant a la fois du point de vue investissements et du point de vue consommation de
I’énergie. Mais la distillation par oscillation de pression évite le probléeme de la contamination

du produit par le solvant d’extraction, qui doit étre ajouté au systéme binaire.

Comme cette derniére peut provoquer des problémes au niveau des équipements a cause de
la pression élevée, on peut utiliser la distillation extractive si la contamination des produits par
le solvant n’est pas problématique. Dans ce cas on peut conserver les équipements pour

longtemps.
111.8 Conclusion
Les conclusions a tirer de ces études sont :

v Les simulateurs de procédés, dans ce cas Aspen plus®, sont des outils trés précieux
pour la simulation de la distillation azéotropique en régime stationnaire.

v" Les résultats de cette étude sont identiques a ceux obtenues par Luyben (2008).
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v' La distillation par oscillation de pression est plus colteuse que la distillation
extractive. On évite cependant la contamination des produits.

v La distillation extractive bien que mois cotteuse elle est cependant difficile d’obtenir

des puretés élevées des produits.
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Le travail que nous avons réalisé nous a permis d’apprécier I’'importance des solvants dans
I’industrie pharmaceutique, a travers la recherche bibliographique qui montre 1’intérét donné

par les académiciens et les industriels a I’utilisation et la récupération des solvants.

L’utilisation des solvants donne lieu & des mélanges de composés qui ont un comportement
non idéal avec souvent la présence d’azéotrope homogene ou hétérogéne. La récupération des
solvants a travers ces mélanges passe par une compréhension de la thermodynamique des
équilibres de phases qui représentent la base pour la synthése et la conception des procédés de

séparation de ces mélanges.

La separation des mélanges que nous avons étudié est basée sur 1’utilisation du simulateur
de procedés Aspen plus® pour réaliser la distillation azéotropique (a oscillation de pression
et extractive), les résultats montrent que ces outils facilitent les opérations de calcul et
réduisent le temps que les essais peuvent prendre pour I’obtention des résultats optimaux
relatifs a 1’évaluation du colt annuel total comme critére de sélection entres les différentes
variantes de conceptions. Les deux exemples présenteés dans le troisieme chapitre a travers
I’étude de la simulation de la distillation azéotropique montrent a priori la faisabilité du

procédé et 1’avantage de ces outils.

D’autre part les résultats de la simulation sont semblables a ceux de Luyben, 2008, on a
obtenu les puretés désirées dans les mémes conditions. On a également procédé a 1’étude
économique entre les deux méthodes de distillation qui nous permet de faire la comparaison

entre elles.

L’étude montre que les deux mélanges considérés peuvent étre séparé par les deux modes de
distillation. Cependant la séparation par oscillation de pression est plus facile pour le mélange

Acétone-Méthanol.

Bien que la distillation extractive est moins colteuse en termes des coiits d’investissement et
en termes de colt de consommation d’énergic pour les deux mélanges étudiés, il est
cependant difficile d’obtenir des puretés élevées des produits par ce mode de distillation en

plus de la contamination des produits par le solvant utilisé pour I’extraction.

En perspective il serait intéressant de poursuivre ce travail pour étudier la simulation en

régimes stationnaires de la séparation d’autres mélanges d’intéréts industriels et d’étendre
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I’¢tude a la simulation dynamique et la conception de systéme de régulation en utilisant

Aspen Dynamics et ce pour les mélanges étudiés dans ce travail ou des mélanges qui peuvent
étre considérer dans des futurs travaux.
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