N

N

La distillation diabatique: expérimentation et
applications industrielles
Thierry Cachot

» To cite this version:

Thierry Cachot. La distillation diabatique: expérimentation et applications industrielles. Ali-
mentation et Nutrition. Institut National Polytechnique de Lorraine, 1992. Frangais. NNT:
1992INPL120N . tel-01751097

HAL Id: tel-01751097
https://hal.univ-lorraine.fr/tel-01751097
Submitted on 29 Mar 2018

HAL is a multi-disciplinary open access L’archive ouverte pluridisciplinaire HAL, est
archive for the deposit and dissemination of sci- destinée au dépot et a la diffusion de documents
entific research documents, whether they are pub- scientifiques de niveau recherche, publiés ou non,
lished or not. The documents may come from émanant des établissements d’enseignement et de
teaching and research institutions in France or recherche francais ou étrangers, des laboratoires
abroad, or from public or private research centers. publics ou privés.


https://hal.univ-lorraine.fr/tel-01751097
https://hal.archives-ouvertes.fr

UNIVERSITE
DE LORRAINE

AVERTISSEMENT

Ce document est le fruit d'un long travail approuvé par le jury de
soutenance et mis a disposition de Il'ensemble de la
communauté universitaire élargie.

Il est soumis a la propriété intellectuelle de l'auteur. Ceci
implique une obligation de citation et de référencement lors de
I'utilisation de ce document.

D'autre part, toute contrefacon, plagiat, reproduction illicite
encourt une poursuite pénale.

Contact : ddoc-theses-contact@univ-lorraine.fr

LIENS

Code de la Propriété Intellectuelle. articles L 122. 4

Code de la Propriété Intellectuelle. articles L 335.2- L 335.10
http://www.cfcopies.com/V2/leg/leg droi.php
http://www.culture.gouv.fr/culture/infos-pratiques/droits/protection.htm




OBIS A I
e 49 INPL A20 N~

INSTITUT NATIONAL POLYTECHNIQUE DE LORRAINE

LABORATOIRE DES SCIENCES DU GENIE CHIMIQUE

(M]A992 CACHOT, T

THESE

présentée pour obtenir le titre de
Docteur de I'INPL
Spécialité : GENIE DES PROCEDES

par =3

Thierry CACHOT

Ingénieur E.N.S.1.C o P
&,
~N

NARCY
&l4 >

-

Sujet :

LA DISTILLATION DIABATIQUE :
EXPERIMENTATION ET APPLICATIONS INDUSTRIELLES

soutenue publiquement le 15 décembre 1992 devant la commission d'examen :

Jury : Président : M. LE GOFF
Rapporteurs : M. RAMADANE
M. ZOULALIAN
Examinateurs: M. LAURENT
M. MERLIN
M. PILAVACHI






A mon amour, le rayon de soleil de ma vie.

A mes parents, qui se sont sacrifiés pour leurs enfants.

A mes fréres et belles-soeurs, en témoignage de leur soutien
et de leurs encouragements.

A mes filleules, Alisson et Armelle, les plus
belles fleurs de mon jardin.

A ma grand-mere, qui tient toujours la méme place au fond de mon
coeur.



“ Le commencement de toutes les sciences, c’est I'étonnement de ce que les
choses sont ce qu’elles sont.” (Aristote)

“Wer ist weise ?
Wer von jedermann lernt.” (Talmund)

“ La paix du coeur est le paradis des hommes.” (Platon)
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La distillation fractionnée classique est une opération de séparation qui dégrade
beaucoup d'énergie. Une amélioration consiste & remplacer le bouilleur et le condenseur
par deux échangeurs intégrés dans la colonne méme. L'un distribue la chaleur
régulierement dans la zone d'épuisement et l'autre extrait la chaleur de fagon uniforme
dans la zone d'enrichissement. Ce nouveau procédé dit de distillation DIABATIQUE ou
QUASI-REVERSIBLE minimise la création d'entropie et maximise son rendement

exergétique.

La premiére étude, théorique, propose un modele type Ponchon-Savarit pour
décrire la distillation diabatique et compare les deux types de distillation sur le plan
opératoire et sur le plan exergétique. Suivant le contexte industriel, le principal avantage
réside dans le fait que 'écart de température entre 'entrée et la sortie du caloporteur et du
frigoporteur augmente.

Une colonne expérimentale d'un diamétre de 150 mm, munie de 10 plateaux
perforés surmontés chacun d'un serpentin, a permis d'effectuer des distillations
adiabatiques et diabatiques, fonctionnant soit en enrichissement soit en épuisement, apreés
l'avoir comparée sur le plan hydrodynamique et sur le plan performance avec des
colonnes classiques. Les expériences ont montré la faisabilit€ technique d'un tel projet,
moyennant certaines modifications, comme la diminution du diamétre dans les extrémes

de la colonne.

La derniére partie est consacrée a une application industrielle de la diabaticité. De
par la diminution des écarts de températures entre la sortie du frigoporteur et I’entrée du
caloporteur, le couplage “POMPE A CHALEUR + DISTILLATION (Diabatique)”

retrouve ici un certain intérét.






Classical fractional distillation is a separation process which degrades a lot of
energy. An improvement consists in replacing the reboiler and the condenser by two
exchangers integrated in the column itself. The first distributes heat uniformaly inside the
stripping section and the second extracts heat uniformly inside the rectifying section.
This new process called DIABATIC or QUASI-REVERSIBLE distillation minimises the
entropy production and maximises its exergy effectiveness.

The first theoretical study proposes a Ponchon-Savarit type model for describing
diabatic distillation and compares both types of distillation from the operating and exergy
viewpoints. Concerning the industrial environment, the main advantage of the system is
that the temperature difference between input and output for the heating and cooling
media is increased.

An experimental column of 150 mm diameter with 10 perforated trays, each
equiped with a coil, has been compared with classical columns from the point of view of
hydrodynamics and operating conditions and allowed to conduct adiabatic and diabatic
distillation, operating either for rectifying or for stripping. Experimental results showed
the technical viability of such a project, provided some modifications are made, such as
the reduction in diameter towards the bottom of the stripping section or the top of the

rectifying section.

Finally, an industrial application resulting from the implications of the diabatic
character, has been studied : due to the reduction in temperature differences between
input and output for the heating and cooling media, the coupling of "Heat-Pump +
(Diabatic) Distillation" finds there a potential relevance.
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INTRODUCTION GENERALE






La distillation fractionnée est la technique de séparation des mélanges de trés loin
la plus utilisée dans les procédés industriels de toutes filieres pétrolieres, pétroléo-
chimique, carbo-chimique, agro-alimentaire, etc...

On aurait pu penser qu'une technique aussi largement utilisée depuis des
décennies, ne pourrait plus faire 'objet de perfectionnements importants.

Le présent projet est une nouvelle preuve du fait que cette assertion est inexacte :
la "scientification" des vieilles technologies, c'est & dire la remise en cause de ces
technologies, a partir de bases scientifiques rigoureuses, notamment du second principe
de la thermodynamique conduit souvent & une augmentation substantielle de leurs

performances.

Les irréversibilités de la distillation ...

Toute séparation nécessite un apport énergétique au moins égal a la différence
d'enthalpie libre de Gibbs entre 1'état final et I'état initial. Comme tous procédés réels,
I'apport d'énergie, qu'il soit de type mécanique ou thermique, s'accompagne
d'irréversibilités diminuant le pouvoir séparateur d'une installation. Le procédé ayant le
meilleur rendement énergétique est celui qui crée le moins d'entropie, c'est a dire celui
qui se rapproche le plus de la réversibilité thermodynamique. La distillation est un
procédé potentiellement réversible, elle fait intervenir des phénomenes relevant:

- des équilibres de phases

- de I'hydrodynamique

- du transfert de matiere

- du transfert de chaleur.

Ces phénomeénes peuvent se rapprocher de la réversibilité thermodynamique moyennant
des modifications structurales ou en changeant totalement les conditions opératoires.

En omettant les problémes d'efficacité des plateaux, il est possible de distinguer
trois sources principales d'entropie :

- le transfert thermique entre les flux liquide et vapeur qui sont & des températures
différentes

- le transfert de matiére entre les flux liquide et vapeur & des concentrations

souvent trés différentes



- les phénomeénes "secondaires” comme les pertes de chaleur a l'extérieur, les
pertes de charge & la traversée de la colonne ...

11 apparait donc nécessaire, pour améliorer le rendement €nergétique ou
"exergétique” de réduire, voire éliminer certaines sources d'irréversibilités. D'aucuns ont
proposé de minimiser l'entropie générée par le mélangeage entre le flux liquide entrant
dans un étage et la rétention liquide de cet étage, en utilisant des plateaux a géométrie
particuliere comme la distillation hélicoidale ou en imposant un régime périodique pulsé
comme la distillation cyclique (1).

D'autres auteurs (2,3,4) ont proposé d'amener les deux flux entrants & 1'équilibre
thermodynamique, par un apport (ou un retrait) d'énergie : en effet, les flux entrant dans
un étage donné peuvent étre amenés a la méme température par un échangeur de chaleur,
ce qui implique a température fixée, un changement de phase (condensation ou
vaporisation partielle) d'un des deux flux.

Etant donné le couplage "transfert de matieére + transfert de chaleur”, les deux
sources d'irréversibilités se retrouvent amoindries car les différences de température et de
composition entre les deux étages diminuent. L'inconvénient de ce procédé réside dans le
fait que le nombre d'étages de la colonne augmente provoquant ainsi des irréversibilités
dues au pertes de charge des différents flux.

La distillation diabatique...

La colonne a distiller isobare idéale comporte par conséquent une infinité de
plateaux de part et d'autre de I'alimentation, refroidis dans la zone d'enrichissement et

réchauffés dans la zone d'épuisement.

Nous nous proposons au cours de ce rapport d'étudier ce nouveau procédé de
distillation qui consiste & remplacer le bouilleur et partiellement le condenseur par deux
échangeurs intégrés dans la colonne méme. Ce nouveau procédé, dit de
"DISTILLATION DIABATIQUE" ou "QUASI-REVERSIBLE" minimise la création
d'entropie donc maximise son rendement exergétique.

Nous essaierons dans un premier temps, de localiser les irréversibilités dans une
colonne de rectification classique et diabatique, & partir d'une étude exergétique.

La conception et la construction d’une maquette d’un diamétre de 15 cm permettra
de montrer la faisabilité du projet et de comparer expérimentalement les deux types de
distillation.



Dans une derniére partie, nous présenterons une application industrielle ot la
distillation diabatique peut jouer un role important : de par la diminution des écarts de
températures entre la sortie du frigoporteur et ’entrée du caloporteur, le couplage
“POMPES A CHALEUR + DISTILLATION (diabatique)” reprend en effet un certain
intérét.
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GENERALITES :

INTRODUCTION A LA DISTILLATION DIABATIQUE

1- INTRODUCTION

La distillation est une opération unitaire ou interviennent deux principaux
processus : le transfert de chaleur au cours de la vaporisation ou de la condensation et le
transfert de matiere pour séparer les produits mélangés. Pour une distillation fractionnée
classique, ces deux phénomenes s'accompagnent d'irréversibilités (5,6) qui diminuent le
pouvoir séparateur de I'installation.

Pour décrire I'évolution irréversible de certains phénoménes, divers concepts sont
utilisés : on parle de dégradation d'énergie, de création d'entropie, de consommation
d’EXERGIE ... Ces différentes appellations font référence au second principe de la
thermodynamique. L'exergie (7,8), en particulier, est un outil particuliérement commode
et efficace, pour identifier les endroits ou 1'énergie est inutilement dégradée et pour
dresser un inventaire quantitatif des flux de dégradation d'énergie (9,10).

II - ANALYSE EXERGETIOUE

La thermodynamique classique nous enseigne que la séparation d'un mélange
correspond a une diminution d'entropie. L'expression de la variation d'énergie libre
conduit & une valeur minimale de 1'énergie consommée. Cependant, dans les meilleures
colonnes de distillation, bien construites, calorifugées et a reflux optimisé, I'énergie
réellement consommé n'est jamais moins que 5 a 10 fois cette valeur minimale. Les
irréversibilit€s sont responsables de cette surconsommation :

- les processus cinétiques ( transfert de matiére...) trouvent leurs irréversibilités
dans le type de matériel utilisé et dans le temps de séjour des fluides a l'intérieur du
systéme de fractionnement.

- le type d'énergie utilisé et la fagon dont elle est consommeée sont aussi des
sources d'irréversibilités.

La fonction d'énergie libre de Gibbs est adaptée a I'analyse fine et interne des
opérations, permettant ainsi de relier les dégradations d'énergie aux processus mis en jeu.
Cependant, nous ne chercherons pas a améliorer I'efficacité d'un plateau ou d'une



colonne donnée; notre étude s'oriente plutdt vers un nouveau type de fractionnement
utilisant de facon plus rationnelle 1'énergie. L'exergie, trés adaptée a des analyses
globales, permet de localiser les sections du procédé qui nécessitent une optimisation.
Souvent utilisée dans les transferts thermiques, cette fonction semble bien adaptée a la
recherche des irréversibilités d'une colonne de fractionnement dégradant de 1'énergie
thermique.

2.1. - Rappel

L'exergie peut étre définie comme la quantité maximale d'énergie mécanique qui
peut étre extraite d'un flux énergétique disponible dans les conditions (H,S) et travaillant
jusqu'aux conditions de l'environnement définies par To. Cette fonction doit étre
distinguée de I'enthalpie libre de Gibbs (G=H-T.S) qui représente la quantité maximale
d'énergie récupérable pour un systtme monotherme a la température T. Dans le cas des
corps purs et dans le cas de mélanges quelconques dont la composition chimique ne varie
pas, I'exergie Ex est donnée par la relation :

Ex = (H-Hp) - To (8-S¢) (1.1
soit
Ex =AH - Ty AS (1.2)

ol Ty est une température de référence, choisie arbitrairement et généralement prise égale
a la température de l'environnement. Hy et S sont l'enthalpie et I'entropie dans un état de
référence.

A titre d'exemple, considérons le cas de 'exergie thermique : une quantité de chaleur Q
issue d'une source a température constante T au contact d'un puits thermique de
dimension infinie (= l'environnement) & température constante To, contient une quantité
d'exergie donnée par l'expression suivante :

Ex=Q (1-72) (1.3)

L'énergie thermique est pondérée par le facteur de CARNOT qui détermine le rendement
idéal de conversion de cette €nergie en énergie mécanique entre les deux sources T et T,



2.2. - Application 2 la distillation d'un binaire

Dans une colonne a distiller classique, le processus de séparation nécessite un
apport de chaleur au bouilleur et un retrait au condenseur. On dit que l'opération convertit
de l'exergie "THERMIQUE" en exergie "CHIMIQUE". -

Tee

TD<TA<TS —» Qc
Cs
=
D (XD,TD,HD, Sy
A S

(xA’ TA’HA’ SA)

T

N > - Q,
Ths

- g (x s’TS’Hs’SS)

Figure 1.1 : Schéma d'une colonne de distillation classique d'un mélange binaire

La figure 1.1 montre le schéma d'un séparateur qui traite un mélange binaire. Le
bouilleur regoit le flux de chaleur Qg d'un fluide caloporteur qui entre & TR et sort & Tgs.
Le condenseur ceéde un flux Qc & un fluide frigoporteur qui entre & Tce et sort 2 Tcs. Les
bilans classiques de matiére et d'enthalpie fournissent les équations suivantes :

A=D+S (1.4)
Axa=Dxp+Sxsg (1.5)
Qs+AHa=Dhp+Shg+Qc (1.6)

. [ x; est la composition molaire d'un des deux constituants dans le mélange i
H; ou h; est 'enthalpie molaire (vapeur ou liquide) du mélange i.

Des équations identiques peuvent étre obtenues avec les débits, les fractions et les
enthalpies massiques.



Le bilan d'exergie s'écrit de méme :

EXp - EXC = (D Exp + S Exg - A Exp ) + Pex .7

EXERGEE y EXERGIEDE,  EXERGIE
(THERMIQUE)' (SEPARATION) (DETRUITE)

2.2.1. - Expression de 'exergie de séparation

Le terme d'exergie de séparation se sépare en deux composantes :

- une composante due a la différence de composition des phases entrante et
sortante

-une composante due a la différence de température des phases entrante et
sortante.

11 est possible de calculer ces deux facteurs en considérant le systéme représenté
sur la figure 1.2. Le chemin réactionnel d'une distillation non-isotherme est ramené a une
séparation isotherme a To, oli To représente la température de référence choisie pour
I'analyse exergétique.

TR EERE TR EBREEEBREWCRRREBARREERTREW R R "™

2&me circuit
I’II”’I”I”’Il"’I’lI’I’I’I’I’””””””’I””.”
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¢ \ \ ¢
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’ ........._‘_...’ : ‘
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[ \ ¢
' N (To) N Tg)
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r

P 4t aF 4 JF o & GV JF o8 &F &F 4F 4V 48 4 40 I 4F 2 2 4 4F g 40 2 4 4 4 4 4 g 4 4% 4F & S O aF 4 48 4N 4N 4F 40 4F 2F 40 ¢ 4F N

Figure 1.2 : Schéma du parcours fictif d'une distillation non-isotherme
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* Dans le premier circuit, la distillation isotherme conduit 2 une exergie de

séparation :
AEXsep (To) =D Exp(To) + S Exs(To) - A Exa (To) (1.8)

L'exergie d'un mélange i peut faire intervenir les enthalpies et les entropies des

constituants purs ( h%S°)
E

Exi = xj h] + (1-x{) h3+ hf - To (x ST+ (1-x;) 83 + 'T“E;“ - Rxj In(y1,i xi)
- R (1-x) In(2 (1% ))) (1.9)

- R est la constante des gaz parfaits
- ¥j.i est le coefficient d'activité de j dans le mélange i

- hiE est l'enthalpie d'exceés lors du mélange de 1 et 2
Par conséquent :
AEXep(To) =R To ( D (xp In(y1,pxp ) + (1-xp) In(y2,p (1-xp )+

S (xs In(y1,s xs ) + (1-xs) In(y2,s (1-x5)) -
A (xa In(1 A %A )+ (1xa) In(Aa (1-xA ) (1.10)

Cette expression fait intervenir uniquement les compositions de chaque mélange et les
coefficients d'activité de chaque composant. On remarquera que cette expression est
identique a la variation d'énergie libre de Gibbs & Ty et que, comme le préconise la
thermodynamique classique, cette expression est positive.

* Le deuxieme circuit introduit des échanges thermiques. Si un mélange i avec un

débit L, passe de la température T; a la température Ty, 'exergie perdue au cours de

I'opération est :

AEX = Q (1- 725 ) =L (H(T) - HilTo)) (1- 1 (1.1)

A= T

La variation d'exergie de la séparation totale devient :

T Ty
AEXsep = AEXsep (To) + D AHp (1- Tmi1,D )+ s ans (1- Tom1s )
T
) to
A AHA (1 Tml,A) (1.12)

11



En utilisant les facteurs de Carnot moyen 6; , nous obtenons :
AEXsep = AEXsep (To) +DAHp ( 8p ) +SAHs (65 )-AAHA (84 )

soit :

EXERGIE EXERGIE DE EXERGIE DE
DE CHANGEMENT DE + | CHANGEMENT DE
SEPARATION COMPOSITION ISOTHERME TEMPERATURE

L'exergie de changement de température peut étre négative, suivant la valeur de la
température de référence et suivant l'allure de la courbe (T vs x ) du systeme considéré
(par exemple, variations rapides de la température entre xg et x,). Par contre, 'exergie
de changement de composition reste une valeur positive.

Pour une distillation donnée, c'est a dire pour des conditions opératoires fixées (débits,
enthalpies et compositions du mélange, du distillat et du soutirage), l'exergie de
séparation reste constante.

2.2.2. - Expression de 'exergie thermique :

L'exergie thermique totale représente la différence entre l'exergie apportée par le
fluide caloporteur et I'exergie retirée par le fluide frigoporteur :

TZ}" ) (1.13)

T
EXp - EXc=Qg (1- T;f,?) -Qc (1- Y

Cette exergie thermique est utilisée pour :
- assurer la séparation : cette contribution est représentée par le terme AEX¢ep(T, )

- pallier aux irréversibilités dues au transfert de chaleur dans le condenseur et dans
le bouilleur, et 2 une grande partie des irréversibilités internes a la colonne. Cette derniére
contribution a lieu a I'intérieur de la colonne et peut étre estimée en considérant I'exergie
thermique interne définie comme suit :
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EXERGIE THERMIQUE XERGIE RECUE PAR LE XERGIE CEDEE PAR LE
INTERNE =| FLUIDE DUPROCEDE |-| FLUIDE DU PROCEDE
AEX¢] DANS LE BOUILLEUR DANS LE CONDENSEUR

Par conséquent, les irréversibilités a 'intérieur de la colonne se calculent par la relation
suivante :

Pexcol = QB (I‘TT%) -Qc (1'%) - AEXsep (To)
-DAHp (6p )-SAHs (05 ) +AAHA (04 ) (1.14)

et les irréversibilités dans chaque échangeur deviennent :

Pexg =EXp - QB (1- %—SQ-) avec Tg température du soutirage

Pexc = Qc (l- %—g— ) ~EXc avec Tp température du distillat

Le bilan d'exergie est représente sur la figure 1.3, ol le facteur de CARNOT 6 est
porté en fonction des flux de chaleur transférés (11). L'exergie détruite dans le transfert
de chaleur au bouilleur est représentée par l'aire du trapéze compris entre la droite du
caloporteur (Oge,085) et la droite du fluide du procédé a 6s. De méme, dans le transfert
de chaleur au condenseur, les irréversibilités sont représentées par l'aire du trapéze
compris entre la droite fj_g_fg goporteur (8ce,0pcs) et la droite du fluide du procédé a 6p.

L'aire sous la droite 2 8 représente 'exergie thermique apportée par l'alimentation,

l'aire sous cellesde O6p et de 6g sont les exergies thermiques emportées par les

produits. L'aire entre les droites des flux entrants et sortants est la somme de plusieurs
contributions :

- I'exergie de changement de composition isotherme (disque)

- les irréversibilités dans 1a colonne (aire hachurée)

- les irréversibilités dans les échangeurs (aire grisée)
11 est possible de définir un rendement exergétique comme le rapport des exergies de
sortie sur les exergies d'entrée :

_EXc+ D Exp+ S Exg
MEX =~ EXp+ A Exa (1.15)
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Figure 1.3 : Représentation graphique du bilan d' exergie dans une colonne de fractionnement.
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Figure 1.4 : Représentation graphique du bilan d' exergie dans une colonne diabatique
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223 - imisation : introduction 3 1a distillation di igue

Le rendement exergétique peut étre considérablement amélioré en rapprochant les
deux droites extrémes correspondant aux fluides de chauffage et de refroidissement, ce
qui revient & descendre le niveau énergétique de la sortie du caloporteur et 2 augmenter le
niveau énergétique de la sortie du frigoporteur : I'exergie thermique diminue au dépend
des irréversibilités. Cette amélioration peut étre obtenue dans une colonne de distillation,
en intégrant le condenseur et le bouilleur 2 l'intérieur de la colonne elle-méme. Pour une
distillation analogue au cas précédent (AEXsep = constante), nous obtenons la figure 1.4
ou les irréversibilités sont réduites, en particulier les pertes internes car l'aire entre les
droites du fluide du procédé est réduite (les températures du coté procédé ne sont plus
constantes dans le bouilleur et le condenseur).

A partir de ce diagramme, il est aisé de constater que les irréversibilités dues au
transfert de chaleur, seront moindres si les fluides caloporteur et frigoporteur ont un
profil de température linéaire qui suit les variations de température de la colonne. 11 est
donc préférable de chauffer (ou refroidir) les plateaux en série et non en paralléle. Dans le
cas défavorable ou les échangeurs sont placés en parallele, les pertes exergétiques sont
accrues du fait du fort écart de température entre le plateau et le fluide caloporteur (ou
frigoporteur).

III - LA DISTILLATION DIABATIOUE

Comme nous venons de le voir, la distillation fractionnée classique est une
opération de séparation qui dégrade beaucoup d'énergie. Nous proposons donc un
nouveau procédé de distillation qui consiste & remplacer le bouilleur et le condenseur,
habituellement placés en pied et en téte de colonne par deux échangeurs intégrés dans la
colonne méme. L'un intégré dans la zone inférieure apporte la chaleur, l'autre intégré
dans la zone supérieure extrait la chaleur. Ce nouveau procédé, dit de distillation
DIABATIQUE ou QUASI-REVERSIBLE constitue une importante amélioration par
rapport 2 la distillation classique, sur le plan énergétique.

Nous nous proposons a présent de comparer les deux types de distillation sur leur mode
de fonctionnement en évaluant le nombre d'étages théoriques, en déterminant les
compositions, les débits vapeur et liquide a chaque étage. L'étude théorique fait appel aux
bilans classiques de matiére, d'enthalpie et d'exergie. Il est possible d'utiliser des
méthodes graphiques pour représenter le fonctionnement des installations de distillation

fractionnée.
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La premiere méthode graphique de PONCHON et SAVARIT (12) nécessite la
connaissance du diagramme classique enthalpie-composition : elle a I'avantage de faire
apparaitre le nombre de plateaux, les compositions, les températures et les enthalpies des
différentes phases a chaque étage, sans faire référence aux hypothéses de LEWIS,
contrairement 2 la construction de Mc CABE et THIELE (13), qui nécessite uniquement
la connaissance du diagramme (y,x).

3.1. - Modélisation de 1a distillation adiabatique

3.1.1. - Bilan de matiére global

Le bilan classique global est €tabli sans aucune hypothése sur le fonctionnement.
Il est fourni par les équations 1.4 et 1.5 :

A=D+8§
Axpa=Dxp+Sxg

Pour la distillation d'un mélange donné (A, xa, xs et xp fixées), les débits de soutirage
et de distillat deviennent :

= A 2AXD (1.16)
X$-XD

_ A XA-XS

=ALs (1.17)

3.1.2. - Etude de 1a colonne adiabatique d'enrichissement

Considérons le systeme constitué par 'ensemble de la colonne situé au dessus du
pieme plateau, comme représenté sur la figure 1.5 :
- Vj, est le débit molaire de vapeur qui entre sur le plateau n-1

- L1 est le débit molaire de liquide qui quitte le plateau n-1
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Les bilans nets de matiére s'écrivent :
Vn-Lpi1=D (1.18)
Vn¥n-Ln1xn-1=Dxp (1.19)
Le bilan d'enthalpie s'écrit :
VanHp - Lo1hp.1=Dhp + Qc (1.20)

- Hp est I'enthalpie de la vapeur. Nous supposerons que la vapeur est saturante,
Hj, est donc une fonction implicite de yp.

- hp.1 est l'enthalpie du liquide. Nous supposerons de méme que le liquide est
bouillant, hy.1 est donc fonction de xp.1 .

- La demiére hypothése consiste a poser que xp-1 est en équilibre avec la vapeur
sortant du plateau (n-1).

Les données du probléme imposent un mélange A de composition xa connue et
d'enthalpie hp . Par ailleurs, les compositions du soutirage et du distillat sont imposées.
La quantité de chaleur extraite au condenseur Qg reste un facteur arbitraire: elle est
fonction du taux de reflux (r =-]—ﬁ’—) qui peut varier d'une valeur minimale NON NULLE

a l'infini. Le choix du taux de reflux reste un compromis purement économique entre les
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frais de fonctionnement et les frais d'installation. Le taux de reflux optimal rop, une fois
fixé, conduit  la valeurde Qc:

avec Ap enthalpie molaire de vaporisation du distillat.

Connaissant les fonctions enthalpies et la fonction d'équilibre, nous obtenons
alors un systéme de trois équations (1.18,1.19,1.20) a trois inconnues. Il peut étre résolu
numériquement en utilisant un programme de recherche de racine ou graphiquement par
la méthode de PONCHON-SAVARIT. Dans ce dernier cas, la série de différences de
débits est représentée sur le diagramme enthalpique de la figure 1.6 par un point de
soustraction :

d(xp , hp +35.

Les bilans se traduisent vectoriellement par :

Vn d Vn "Ln-] dln-] = 0 (1.22)

vn (¥n » Hpn)

avece
lp.1 (Xp-1, hn-1)

- La vapeur a chaque étage est saturante : l'intersection de la droite de construction
(d, I5-1) avec l'isobare de rosée nous fournit le point vp.
- Les flux sortants d'un plateau sont en équilibre : la courbe de conjugaison relie

donc les points vy et Ij.
Par itération, nous obtenons ainsi I'ensemble des points "vapeur” et "liquide" de chaque
plateau, c'est & dire les débits, les compositions et les enthalpies aux différents étages.

Cas particulier des hypothéses de LEWIS :

Le bilan d'énergie peut éte €crit en faisant trois hypothéses simplificatrices

- la colonne est parfaitement adiabatique
- les chaleurs molaires de vaporisation des deux constituants sont égales a A

- 1a chaleur de mélange des deux liquides est nulle.
11 résulte de ces trois hypotheses que les débits molaires de liquide L et de vapeur V sont
constants tout le long de la colonne d'enrichissement. L'équation 1.17 devient :

18



A
3 i - \’."
A ] S \Il
;/ "' X ,"-i\
T | :
{ C
2 L
X, X |

Figure 1.6 : Construction de Ponchon-Savarit pour la colonne adiabatique.
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Figure 1.7 : Construction de Mc CABE et THIELE pour une colonne adiabatique.
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Yn = p Xpn-1 + (l-p) XD (1.23)

L
avec p= Y
ou si r est le taux de reflux en haut de colonne : p= ;{T

. L AD
ou encore si A est la chaleur de vaporisation : p=1 “Oc

Dans le diagramme des titres (y vs x), schématisé sur la figure 1.7, la relation (1.23)
représente la droite opératoire passant par le point du distillat (xp,xp) et permettant le
tracé des gradins de la zone d'enrichissement par la construction de Mc CABE et
THIELE. Dans le cas du reflux minimum, le nombre d'étages de la zone
d'enrichissement, compris entre les compositions xa et xp, est infini : ceci correspond au
cas extréme ou la droite opératoire et la droite d'alimentation (fixée par l'enthalpie du
mélange) se coupent sur la courbe d'équilibre. Ce cas correspond aussi & une quantité de
chaleur extraite au condenseur minimale.

3.1.3. - Etude de la colonne adiabatique d'épuisement

Pour établir les bilans classiques de mati¢re et d'enthalpie, nous considérons le

systéme constitué par I'ensemble de la colonne situé au-dessous du n'*™¢ plateau, comme

représenté sur la figure 1.8 :
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Figure 1.8: Partie de la colonne d'épuisement adiabatique
ou sont établis les bilans.
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Les bilans nets de matiére s'écrivent :

Lp-1-Vp=8 (1.24)

Ln-1Xn-1-Vonyn =S xs (1.25)
Le bilan d'enthalpie devient :

Lp-1hp1- Vo Hp=S hg - Qp (1.26)

Il apparait que la différence de ces débits reste constante quand l'indice n du plateau
varie. Comme précédemment, nous supposerons que la vapeur est saturante, que le
liquide est bouillant et que les flux sortants du plateau sont en équilibre. La quantité de
chaleur cédée au bouilleur est aussi fonction du taux de reflux:

QB =ApD (I+1op ) + S (hs- ha) + D (hp - ha) (1.27)

Pour un mélange et un taux de reflux fixés, le systtme composé des équations 1.24, 1.25
et 1.26 comporte trois inconnues. A partir des fonctions enthalpiques et de 1a fonction
d'équilibre, il est possible de déterminer le nombre d'étages théoriques dans la zone
d'épuisement, ainsi que les différents parametres de fonctionnement (compositions
molaires, débits molaires...). La résolution graphique d¢ PONCHON-SAVARIT fait

intervenir un point de soustraction :

s( Xs , hg "QSB‘)

Les bilans se traduisent vectoriellement par :

Log Slp-1 -Vn svp = 0 (1.28)

La détermination graphique des compositions des €tages successifs se déduit
aisément de ce point de soustraction, comme l'indique la figure 1.6.

Cas particulier des hypothéses de LEWIS :

Suite aux hypothéses simplificatrices, les débits L et V sont constants tout le long de la
colonne d'épuisement. L'équation 1.25 devient :
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Yn =P Xp-1-(p"- 1) x5 (1.29)

, L
avec p=v

ou si A est la chaleur de vaporisation : p'=1 + oy

Sur le diagramme des titres molaires (y vs x), cette relation représente la droite opératoire
d'épuisement qui passe par le point du soutirage (xs ,xs ) (voir figure 1.7).

3.2. - Modélisation de la distillation diabatique

3.2.1. - Bilan de matiére global

Les équations 1.4, 1.5, 1.16 et 1.17 restent inchangées car le bilan global de
matiecre est indépendant du type de fonctionnement.

3.2.2. - Etude de la colonne diabatique d'enrichissement

Des échangeurs de chaleur refroidissent chaque étage i de la colonne
d'enrichissement d'une quantité Q;, comme l'indique la figure 1.9 :
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Figure 1.9: Partie de la colonne d'enrichissement diabatique
ol sont établis les bilans.
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Les bilans nets de matiére, fournis par les équations 1.18 et 1.19, restent inchangés. Le
bilan d'enthalpie ne fait intervenir que les quantités de chaleur échangées sur les plateaux

iéme

situés au dessus du n plateau :

n-1
VnHp-Ln1bp1=Dhp+Qc+ X Qj (1.30)

I=

Qc est la quantité de chaleur extraite au condenseur, elle correspond 2 la condensation du
distillat et éventuellement 2 la condensation d'un reflux minimal.

Par analogie & la construction de PONCHON-SAVARIT pour une colonne
d'enrichissement adiabatique, la différence de débits fait intervenir un point de
soustraction dp.1 qui n'est plus constant mais dépend de I'étage n :

n-1
dn-1(xp , hp +*%C—+ 2 %—i)

1=1

Les bilans se traduisent vectoriellement sur le diagramme enthalpique de la figure 1.10
par:

Va dn-1vn - Lo dnalny = 0 (1.31)

vn (¥n » Hp)

avec In-1 (Xp-1, hp-1)

Nous supposerons tout d'abord que les vapeurs sont saturantes : l'intersection de
la droite de construction (dp.1,lp-1) avec l'isobare de rosée nous fournit le point vy,
Par ailleurs, les flux sortant d'un plateau sont en équilibre : la courbe de conjugaison
relie donc les points vy et l;. On supposera implicitement que les liquides sont bouillants.

Par comparaison avec son homologue adiabatique et pour une quantité de chaleur
extraite globale identique, les points de soustraction dp.; se situent au-dessous de d. Cette
remarque a pour conséquence un déplacement du point vy, vers la droite ou vers le point
Vi

(Yn)adiab < (Yn)diab

La répartition de la chaleur le long des étages implique un rapprochement des
compositions vapeurs ou des compositions liquides de fagon a diminuer les
irréversibilités. Cette répartition initialement congue pour utiliser I'énergie de fagon plus
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Figure 1.12 : Construction de Mc CABE et THIELE pour une colonne diabatique.
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rationnelle, a aussi pour conséquence une diminution des irréversibilités sur le plateau, en
rapprochant les flux au niveau de leur composition. La conséquence immédiate est
I'AUGMENTATION du NOMBRE de PLATEAUX, pour obtenir une distillation
identique au cas adiabatique ou alors une AUGMENTATION de la QUANTITE de
CHALEUR globale 8 EXTRAIRE.

Le cas idéal correspond a une répartition uniforme et infinitésimale de la chaleur
sur chaque plateau. On extrait tout d'abord la quantité Q¢ uniquement pour condenser le
distillat et on extrait sur chaque plateau la quantité dQ de fagon a ce que les compositions
ne varient pratiquement pas d'un plateau 2 un autre. Cette opération est effectuée jusqu'a
la composition du mélange xa; le point de soustraction da, le dernier point dans la
construction de Ponchon-Savarit, est situé a I'intersection entre l'isotherme (1a,va) et la
droite (xp= constante), ce qui correspond au point de reflux minimum dans la
construction d'une distillation classique.

Nous pouvons donc poser que :

[La quantité de chaleur minimale a extraire dans la totalité de la colonne
ldiabatique est la méme que celle d'une colonne classique opérant dans les
Imémes conditions. Elle correspond au taux de reflux minimum et conduit

laussi a un nombre d'étages infini.

Une autre conséquence réside dans la variation des débits liquides et vapeurs. En
effet, ces débits diminuent lorsque I'on monte dans la colonne d'enrichissement car la
vapeur ascendante est partiellement condensée a chaque étage. Ces débits peuvent étre
calculés numériquement ou estimés graphiquement en posant :

Lp1_ Gn-1vn V, Gn-iln1

et -
D Vnln-1

La diminution de débit implique une remodification totale de la colonne. Pour assurer un
bon contact liquide-vapeur et pour des raisons évidentes d'hydrodynamique , le diamétre
de la colonne diminue lorsque 1'on s'approche du distillat (voir figure 1.11).
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Figure 1.11 : Schéma d'une colonne d'enrichissement diabatique.

De fagon a réduire les irréversibilit€s dans le condenseur, la valeur de Qc doit €tre
minimale, ce qui correspond a un reflux nul en haut de colonne. Le choix de la valeur des
quantités Q; a extraire a chaque étage reste arbitraire et est un compromis entre le nombre
d'étages et les irréversibilités a l'intérieur de chacun d'eux. Mais cette valeur n'est pas
totalement indépendante, dans la mesure ot I'on doit assurer un reflux minimal au dessus
du plateau, correspondant a 1'équilibre entre Ip.j et vp.1 :

n-1
Qc +i§lQi > Qmin

}Le point dp-1 doit donc se trouver au-dessus de l'intersection entre la
ldroite d'équilibre (lp.1,vn-1) et la droite (xp= constante).

Nous avons vu que la distillation diabatique nécessitait un nombre d'étages plus
important ou une quantité de chaleur plus grande pour obtenir les mémes caractéristiques
qu'une colonne adiabatique (A, xA, Xp, xs). Une étude économique sera a faire entre les
frais de fonctionnement et les frais d'installation, pour déterminer s'il est plus avantageux
d'agrandir la colonne ou de chauffer davantage. Notre étude est surtout orientée vers
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I'économie d'énergie, nous supposerons donc qu'il est préférable d'extraire la méme
quantité de chaleur que dans le cas adiabatique, ot I'on a déja optimisé le taux de reflux,
donc Qc.

De par ce choix, les débits de vapeur et de liquide seront au maximum égaux a ceux de la
colonne adiabatique; ces débits maximaux se rencontrent au niveau de l'alimentation. Du
reste, nous savons que les frais d'installation sont fonctions du diamétre de la colonne, or
celui-ci diminue avec les débits vapeurs et liquides; les frais occasionnés par
l'augmentation de plateaux devraient €tre compensés par les gains obtenus sur la
diminution des diameétres (le diamétre maximal de la colonne diabatique correspond au
diametre de la colonne adiabatique).

a iculier du tracé de Mc CABE et THIELE

La premiére hypothése de Lewis n'est plus vérifiée, les débits molaires de vapeur et de
liquide ne sont plus constants mais diminuent lorsque 'on monte dans la colonne. Pour
chaque €tage, la droite opératoire définie par 1'équation 1.23 possédent une pente
fonction de 1'étage considéré :

¥Yn =Pn Xp-1+(1-pn) xp (1.32)

avec Pp~= I:V!%

I‘%l)i Pn=“"zn_‘

ou si ry est le taux de reflux interne de la colonne (1 = T+
n

AD
n-1

Qc+3 Qj
i=1

ou encore si A est la chaleur de vaporisation, supposée constante : pp=1 -

Cette pente décroit avec n et peut tendre vers 0 lorsque 1'on atteint le haut de la
colonne (cas particulier ol r1=0). Si la quantité de chaleur totale extraite est la méme que
dans le cas adiabatique, la pente aura une valeur maximale en bas de la colonne
d'enrichissement et égale a la pente de la droite opératoire adiabatique.

Le tracé des gradins ne se fait plus entre la courbe d'équilibre et une droite
opératoire mais entre la courbe d'équilibre et une série de droites opératoires paramétrées
passant toutes par le point (xp, xp) et constituant une courbe opératoire. La construction
de Mc Cabe et Thiele représentée sur la figure 1.12, montre une courbe opératoire proche
de la courbe d'équilibre, donc une distillation proche de la réversibilité. On constatera
aisément que plus le phénomene est réversible, plus le nombre de plateaux augmente .
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3.2.3 - Etude de la colonne diabatique d'épuisement

Des échangeurs de chaleur réchauffent chaque étage i de la colonne d'épuisement
d'une quantité Q;, comme l'indique la figure 1.13 :
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Figure 1.13: Partie de la colonne d'épuisement diabatique
ou sont établis les bilans.

Les bilans nets de matiére, fournis par les équations 1.24 et 1.25 restent
inchangés. Le bilan d'enthalpie ne fait intervenir que les quantités de chaleur données sur

les plateaux situés au-dessous du n'®™ plateau :
n
Lot b1 - VaHa = Shs - Qs - 3 Q; (1.33)
i=n

Qg est la quantité de chaleur extraite au bouilleur, elle peut étre nulle car le bouilleur a
pour rdle de revaporiser une partie du liquide, constituant le rebouillage. Il est donc
possible de supprimer définitivement le bouilleur et d'effectuer le rebouillage de fagon
"plus réversible" a l'intérieur de la colonne d'épuisement.

Comme précédemment, la construction de Ponchon-Savarit fait intervenir un point de
soustraction sp.1 dépendant de I'étage considéré :

n
sn-1(Xs , hs -%B* i%)
i=n
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Les bilans se traduisent vectoriellement sur le diagramme enthalpique de la figure 1.10
par:

Ln1 Sn-1ln-1 -Vn Spqvn = O (1.34)

La détermination graphique (ou numérique) des compositions des étages successifs se
déduit aisément si l'on fait les hypothéses suivantes :

- les vapeurs sont saturantes

- les liquides sont bouillants

- les flux sortant d'un plateau sont en équilibre.

Pour une quantité de chaleur identique au cas adiabatique, les points de soustraction sp.1
se retrouvent au-dessus du point s. Les points vy sont ainsi déplacés vers la gauche ou
vers le point vs. Les conséquences sont identiques au cas de l'enrichissement : les
irréversibilités diminuent en rapprochant les compositions de chaque flux mais le nombre
d'étages augmente.

Le cas idéal reste celui ol la chaleur est répartie de fagon uniforme et infinitésimale sur
chaque plateau et ol le bouilleur est totalement supprimé. Il s'en suit que le nombre de’
plateau est infini.

La deuxiéme conséquence implique une variation du diamétre de la colonne, car
les débits liquides et vapeurs diminuent lorsque l'on descend dans la colonne
d'épuisement, conduisant & un schéma de colonne représenté sur la figure 1.14. En effet,
le liquide descendant est partiellement vaporisé a chaque étage.

L'étude de la colonne d'enrichissement permet de fixer la quantité de chaleur
globale Qc, la valeur de Qp global est donc déterminée pour un type de distillation donné

QB(global) = QC(global) + S (hs - ha) + D (hp - ha) (1.35)

L'optimisation consiste a répartir de fagon la moins irréversible possible, les quantités de
chaleur sur chaque plateau, tout en sachant qu'un taux de rebouillage suffisant est
nécessaire en dessous de chaque plateau :

lLe point sp.1 doit donc se trouver au-dessous de l'intersection entre la
ldroite d'équilibre (In.1,vp-1) et la droite (xs= constante).
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Figure 1.14 : Schéma d'une colonne d'épuisement diabatique.

De nouveau, un compromis entre les irréversibilités et le prix de revient de la
colonne permettra de fixer ce nombre d'étages.
En choisissant la méme quantité de chaleur que le cas adiabatique, les débits maximaux
atteints par le liquide et la vapeur sont ceux de la colonne adiabatique. Le diameétre
maximal se situe donc au niveau de l'alimentation et est égal a celui de la colonne

adiabatique.

Cas particulier du tracé de Mc CABE et THIELE

Comme précédemment, la droite opératoire est remplacée par une courbe opératoire se
rapprochant de la courbe d'équilibre (voir figure 1.12). L'équation 1.29 est remplacée
par une équation de droite paramétrée passant toujours par (xs, X§) :

Yn =P, Xn-1- ( Pri- 1) xs (1.36)

bl — Ln']
avec Pl =7Y,
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A S
n
Qs+ ¥ Q

1=n

ou si A est la chaleur de vaporisation, supposée constante : ppy=1+

Cette pente augmente avec n. La variation peut étre rapide en bas de colonne dans le cas
particulier ou Qg est nulle.

Si la quantité de chaleur totale fournie est la méme que dans le cas adiabatique, la pente
aura une valeur minimale en haut de la colonne d'épuisement et égale a la pente de la
droite opératoire adiabatique. '

3.3. - Remarques sur le calcul exergétique
Vn Ln—l
Q

l

A L

n+1 n

Figure 1.15 : Schéma d'un plateau diabatique

Nous venons de voir que le procédé le plus réversible consiste a répartir de facon
uniforme et infinitésimale la quantité de chaleur sur chaque étage. Le nombre de plateaux
est alors infini, ce qui est impossible a réaliser. La meilleure solution consiste a
rechercher 'optimum économique entre le cofit d'exploitation réduit par le fait que la
distillation est plus réversible et le cofit d'investissement augmenté par un nombre plus
important de plateaux. La répartition des flux d'énergie peut se faire de fagon a
uniformiser les pertes, comme le conseille D. TONDEUR dans une de ses publications
(14) : " le critére d'optimisation est donné par 'équi-répartition des flux de production
d'entropie (ou de destruction d'exergie)" .

Pour calculer les irréversibilités au niveau d'un plateau, nous utiliserons la
fonction "exergie" définie précédemment. Considérons le plateau de la figure 1.15 : le
bilan d'exergie sur ce plateau conduit a 'équation suivante :
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+EXCn

Vpe1 Exvne1 - L.y Bxlpq = Vg Exvp + Ly Exly + Pex + {_EXB“

(1.37)

EXcn et EXpj représentent 1’exergie emportée par le frigoporteur ou cédée par le
caloporteur.
Les pertes énergétiques comprennent :

- les irréversibilités dues au transfert de chaleur et de matiére entre les flux
vapeurs et liquides

- les irréversibilités dues au transfert de chaleur dans les échangeurs. Si I’on
suppose que I’échange se fait a la température du plateau 0y, ces derniéres sont égales a :

Pex = Expn - Qn 8n  dans I'échangeur n chauffant

Pex =Qn0n - Excpn  dans 'échangeur n refroidissant

Globalement dans 'ensemble de la colonne, nous obtenons :

np nA
Pex(totale) = - AEXsep + 3 EXpi- Y EXci-EXc (1.38)
i=nA i

1=

Pour une distillation fixée, les pertes seraient réduites si l'on arrive a rapprocher les
niveaux exergétiques des deux fluides frigoporteur et caloporteur.

IV - APPLICATION NUMERIQUE

Pour étayer 1'étude ci-dessus, nous allons comparer deux colonnes
d'enrichissement (adiabatique et diabatique) fonctionnant avec le couple
EAU/ETHANOL.

Les colonnes a distiller sont alimentées par un mélange de composition massique
xA.m = 0,35 en éthanol et avec un débit de Ap, = 1kg/s & T, = 15,6°C. L'alimentation
est entierement vaporisée dans le bouilleur (qui joue uniquement le réle d'un
évaporateur). Nous désirons un distillat de composition massique Xxpm = 0,90 & sa
température d'ébullition et un soutirage voisin de xs m = 0,05.

Le bilan de matiére global conduit aux débits de distillat et de soutirage :

D =0,3546 kg/s
Sm =0,6454 kg/s.
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4.1. - La distillation adiabatique

La figure 1.16 représente la construction d¢ PONCHON-SAVARIT avec les
conditions opératoires citées ci-dessus et avec un taux de reflux de 4,1. La construction
conduit 2 une colonne d'enrichissement adiabatique de 6 plateaux théoriques, ce qui
correspond 2 une quantité de chaleur au condenseur de Qc=1783 kW. Ce condenseur est
refroidi avec de l'eau entrant 4 15,6°C et sortant & 77,22°C si I'on suppose un AT de 5°C
dans I'échangeur. La quantité de fluide frigoporteur est donc de 7,15 kg/s. Le bouilleur
est chauffé par condensation de vapeur d'eau & 100°C, le flux de chaleur échangé est
alors de Qg =2169 kW (dont 1773 kW pour I'évaporation). L'ensemble des parametres
de la distillation est représenté sur la figure 1.17.

Les pertes se répartissent suivant le tableau 1.1

COLONNE ADIABATIQUE
(kW)
Pertes dans le bouilleur 50
Pertes dans le condenseur 140
Pertes dans la colonne

1 -AEX1 0

2 ~AEX2 0

3 ~AEX3 6

4 ~AEX4 44

3 ~AEX5 46

6 ~AEXs 3

TOTAL 99

nex (%) 43

Tableau 1.1 : Résultats des pertes d’exergie dans la colonne adiabatique.

4.2. - La distillation diabatique

La figure 1.18 représente la construction de PONCHON-SAVARIT avec les
mémes conditions opératoires que précédemment. Nous prendrons des quantités de
chaleur identiques. Nous choisissons arbitrairement de fixer au condenseur la quantité de
chaleur suffisante pour condenser uniquement le distillat (le reflux est nul en haut de
colonne) soit : Q¢ =345,3 kW, et de distribuer de fagon uniforme la quantité de chaleur
restante. Aprés plusieurs itérations, nous trouvons une colonne de 10 plateaux, tous
refroidis par une quantité Qc;j = 143,9 kW.

33



z 4 5385
2 F N
i QC/Dm
2169 -\ -------===--3 A 1
/ ! /
; 0\ ..
' %
] : 3 1Y
v r - i
! ! oY T~
|
i -
|
s |
. ! -
f : v
»\E ¢ b i L LSRR FRR OY 333
! } A
5 %
"v' 1 1 s v Y : 1 1
0 < 01 02 03x,0 65 06 Q@7 08 0S8 1
S %p

Fraction massique de 1'éthanol

Figure 1.16 : Diagramme de Ponchon-Savarit pour Ja distillation
adiabatique dEAU / ETHANOL.
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Vapeur
a 100°

Qc

/\/\

= 345kW

Eau a 15,6°
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Figure 1.17 : Ensemble des caractéristiques de la distillation adiabatique
du couple EAU / ETHANOL.
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Figure 1.18 : Diagramme de Ponchon-Savarit pour la distillation
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Le fluide frigoporteur est de l'eau entrant & 15,6°C et circulant en série a travers les
plateaux pour sortir en bas de colonne a 88,9°C; son débit est alors de 5,82 kg/s.
L'ensemble des résultats du fonctionnement de la colonne diabatique est représenté sur la
figure 1.19.

Le tableau 1.2 recense les pertes exergétiques dans les différentes parties de la colonne.

COLONNE DIABATIQUE
kW)
Pertes dans le bouilleur 50
Pertes dans le condenseur 51
Pertes dans la colonne
1 -AEX1 - Qif1 16
2 ~AEX2- Qif2 14
3 ~AEX3 - Qif3 11
4 ~AEX4 - Qifa 8
5 —AEX5 - Qif5 6
6 ~AEX6 - Qifs 5
7 —AEX7 - Qif7 14
8 —AEXs - Qif8 51
9 ~AEX9 - Qif9 25
10 —AEX10 - Qif10 7
TOTAL 157
nex (%) S0

Tableau 1.2 : Résultats des pertes d’exergie dans la colonne diabatique.

4.3. - Comparaison des deux types de colonnes

Les pertes au niveau d'un plateau diabatique augmentent, par suite de
l'introduction d'un échangeur générateur d'entropie. Il est donc important de distinguer
les différentes contributions aux irréversibilités.

On constatera ainsi que les irréversibilités de 1a colonne diabatique sont réduites
aussi bien dans les processus internes de la colonne (transfert de matiere et de chaleur
entre les flux de vapeur et de liquide)

Pexco) (diab) = 76 kW contre Pexcol (adiab) = 99 kW

que dans le transfert de chaleur a travers les échangeurs
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Pexech (diab) = 182 kW contre Pexech (adiab) = 187 kW

Les diagrammes de GRASSMAN sur les figures 1.20 et 1.21 schématisent les
différents flux d'exergie dans les différentes parties de la colonne. On remarquera que la
colonne diabatique non seulement réduit mais aussi uniformise les pertes dans chaque
plateau. L'optimisation du procédé diabatique consistera a répartir de fagon la plus
équitable possible les pertes exergétiques, tout en tenant compte des cofits d'installation.

Remarquons de méme que la consommation de fluide frigoporteur a diminué et que son
niveau exergétique en sortie a augmenté. Cette derniére remarque peut étre trés favorable
dans la mesure ol le frigoporteur "chaud" aura plus de chance de trouver une autre
application sur le site industriel.

Le rendement exergétique sur cet exemple a faiblement augmenté, mais pour des
distillations ol les AT entre l'entrée et les sorties des fluides du procédé sont plus
importants (en tout cas supérieurs a 30°C), le rendement serait encore plus grand.

V-CONCLUSJONS

Le rendement exergétique d'une distillation fractionnée peut étre amélioré en
répartissant les différents flux de chaleur a l'intérieur de la colonne. On voit que les
différences de température entre le fluide chauffeur et le fluide chauffé sont faibles et
uniformes. La vaporisation du liquide se fait progressivement et uniformément dans toute
la zone d'épuisement au lieu de se faire uniquement dans le bouilleur : le bouilleur peut
donc étre supprimé. De méme, la condensation de la vapeur se fait progressivement et
uniformément tout le long de la zone d'enrichissement. Le régulateur de reflux peut donc
étre supprimé, le condenseur est conservé pour refroidir le distillat.

Les avantages de ce nouveau type de distillation sont :

- une réduction des irréversibilités lors de la séparation

- une diminution de consommation des fluides frigoporteur et caloporteur donc
une économie sur les consommations de fluides-vecteurs d'énergie thermique

- une augmentation du niveau énergétique du fluide frigoporteur, qui pourra
trouver une autre utilisation sur le site industriel (Ie niveau énergétique sera maximal dans
le cas ou le fluide circule en série sur chaque plateau)

- une diminution du niveau énergétique du fluide caloporteur si ce dernier ne
trouve pas d'autres applications sur le site industriel.
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Figure 1.20 : Diagramme de GRASSMAN pour la distillation adiabatique
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On remarquera que les avantages de la distillation diabatique dépendent
énormément du CONTEXTE INDUSTRIEL dans lequel est placée la distillation
diabatique. En effet, suivant les besoins en énergie et surtout en niveau énergétique, ce
nouveau type de distillation peut étre plus ou moins avantageux. Le fluide caloporteur
peut, par exemple, avoir plus de valeur dans le cas adiabatique car sa température de
sortie est plus grande; il sera alors peut étre intéressant de diabatiser uniquement la zone
d'enrichissement... Il est donc indispensable de faire une étude exergétique globale de la
colonne de fractionnement avec son contexte industriel en utilisant par exemple les
diagrammes 6/Q, I'optimisation se fera par la méthode du pincement (15).

Dans le cas favorable de la distillation diabatique, la répartition des flux dépend
évidemment de la séparation elle-méme (taux de reflux suffisant au dessus de chaque
étage), mais aussi d'un facteur économique, car la colonne diabatique présente :
- un nombre d'étages plus important qui croit avec la réversibilité de la séparation
- un diamétre de colonne variable, avec un maximum au niveau de l'alimentation.
Dans le cas ot les quantités de chaleur sont identiques au cas adiabatique, le plus grand
diametre sera celui de la colonne adiabatique.
Un compromis entre les frais d'installation, les frais de fonctionnement comprenant la
consommation des fluides vecteurs d'énergie thermique, et les irréversibilités sera a

trouver pour l'optimisation du procédé.

Un exemple d'application de la distillation diabatique est celui ol la colonne est
couplée & une pompe a chaleur. Le fluide de travail de la PAC joue le rdle du frigoporteur
et du caloporteur. La colonne est considérée comme seule dans son contexte : il est donc
avantageux d'augmenter la température de sortie du frigoporteur et de diminuer celle du

caloporteur. Cet exemple est traité dans le chapitre III de ce rapport.
Nous avons passé sous silence les problémes cinétiques et les rendements de chaque

échangeurs, c'est a dire la notion dEFFICACITE. Au cours de la phase expérimentale
suivante, nous nous proposons d'étudier globalement cette notion.
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1- INTRODUCTION

L'objectif premier de cette étude expérimentale est de montrer la faisabilité
technique du projet DISTILLATION DIABATIQUE' en mettant en place une maquette &
I'échelle du laboratoire. Avant de programmer une recherche sur la structure interne de la
colonne diabatique, il est important d'établir une comparaison globale sur les deux types
de distillation adiabatique et diabatique a partir d'une colonne classique a plateaux
perforés surmontés de serpentins, dans le but de retrouver les avantages et les
inconvénients de la distillation diabatique établis dans la théorie précédente et de voir si un
tel projet peut €tre réalisé. La maquette, d'une puissance de 20 kW, a été congue afin
d'étudier séparément et successivement la zone d'enrichissement et la zone d'épuisement.
Par ailleurs, elle pourra €tre utilisée soit sous forme adiabatique soit sous forme
diabatique sans qu'aucune modification technique ne soit apportée. Aprés les études
préliminaires d'hydrodynamique et d'échange de chaleur, nous étudierons le phénomeéne
complet avec transfert de matiére et de chaleur.

IT- CONCEPTION DE LA COLONNE DE DISTILLATION
2.1. - Les cas d'opérations envisageables

Une colonne de fractionnement classique possede habituellement deux zones :

- la partie de la colonne située au-dessus du niveau d'alimentation est appelée la
section d'enrichissement.

- la partie inférieure constitue la section d'épuisement.

Pour étudier une telle colonne, il apparait judicieux et plus économique de séparer
le travail en deux parties, en concevant une colonne capable de fonctionner soit en
enrichissement soit en épuisement. Par ailleurs, pour faciliter la comparaison, la colonne
sera aussi congue pour travailler en adiabatique ET en diabatique. Un circuit d'échangeurs
sera donc prévu de fagon a alimenter en série totalement ou partiellement, les plateaux de
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la colonne. Ce circuit ne sera pas alimenté mais restera sur place lors des manipulations en
adiabatique.

2.1.1 - La colonne d'enrichissement

La figure 2.1 représente une colonne de distillation classique. L'alimentation peut
étre liquide, vapeur ou un mélange des deux. Quelle que soit son enthalpie, la phase
vapeur entrant dans la zone d'enrichissement est un mélange de la vapeur arrivant du
plateau inférieur (V,y;) et d'une partie de I'alimentation (A', ya'). Nous pouvons donc

considérer que la colonne d'enrichissement est alimentée par un mélange VAPEUR de

composition :
_ Alyp + Vi
Y=TTATFV
» D
ZONE ENRICHISSEMENT
A—T* 1

.

Y
v

ZONE APPAUYVYRISSEMENT

Figure 2.1 : Schéma d'une colonne de distillation classique
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Cette remarque nous permet de concevoir une colonne d'enrichissement ot I'alimentation,
de composition quelconque se fera uniquement a 1'état vapeur. La conception prendra
aussi en compte le fait que la colonne peut travailler en diabatique. Par ailleurs, dans un
but non "productif” et afin de limiter la consommation des produits, le distillat et le
soutirage seront remélangés pour fournir 1'alimentation. Nous distinguons ainsi quatre
cas d'opération représentés sur la figure 2.2.:

- CAS AE : il s'agit d'une colonne Adiabatique d'Enrichissement avec un

évaporateur de mélange et un condenseur de reflux. Le distillat liquide et le soutirage
liquide fournissent un mélange liquide qui sera vaporisé dans le bouilleur. Le condenseur
est utilisé pour obtenir le distillat en phase liquide mais aussi pour produire le reflux
nécessaire a la distillation.

- CAS DEI1 : ce cas concerne une colonne Diabati 'Enrichi avec un
évaporateur de mélange et un condenseur de reflux. Comme précédemment, le bouilleur
est uniquement utilisé pour vaporiser le mélange. Le condenseur refroidit essentiellement
le distillat. Une petite partie de la chaleur est aussi utilisée pour condenser un reflux
partiel. Le reste du reflux, nécessaire a la distillation, est produit par les échangeurs
intégrés dans la colonne.

- CAS DE2 : on retrouve ici la colonne Diabatique d'Enrichissement optimale avec
un évaporateur de mélange et un condenseur de DISTILLAT. Le condenseur refroidit
uniquement le distillat, le reflux est entiérement constitué de fagon progressive par les

échangeurs intégrés dans la colonne.

- CAS DE3 : identiquement au cas précédent, il s'agit d'une colonne Diabatique
d'Enrichissement avec un évaporateur de mélange et un condenseur intégré. Le distillat
est condensé par des échangeurs intégrés en haut de colonne et est retiré quelques étages
plus bas. Ce cas présente uniquement un intérét technique.

2.1.2. - La colonne d'épuisement

De fagon analogue au cas précédent, la zone d'épuisement (ou d'appauvrissement)
est alimentée par un liquide composé du liquide sortant du plateau supérieur (L, x;) et

d'un partie de l'alimentation (A", ya~). Ce liquide aura pour composition :

_A'yar+Lx
X=""AWL
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Cette remarque implique une simplification dans la conception de la colonne
d'épuisement, dans la mesure ol 'alimentation de composition quelconque peut se faire
uniquement en phase liquide. Comme précédemment, le distillat et le soutirage seront
remélangés pour fournir un mélange liquide. Nous distinguons ainsi trois cas d'opération
représentés sur la figure 2.2 :

- CAS AAl : il s'agit d'une colonne Adiabatique d'Appauvrissement avec
rebouilleur et condenseur de distillat. Le mélange liquide est introduit directement en haut
de colonne. L'échangeur en bas de colonne évapore une partie du soutirage constituant
ainsi le rebouillage nécessaire pour la distillation.

- CAS DA : ce cas concerne une colonne Diabatique d'Appauvrissement avec un
rebouilleur partiel et condenseur de distillat. Le rebouillage est donc assuré par

I'échangeur en bas de colonne et par les échangeurs intégrés dans la colonne. Le mélange
est toujours introduit en haut de colonne.

- CAS DAZ2 : on retrouve ici le cas optimal de la colonne Diabatigue
d'Appauvrissement sans rebouilleur et avec condenseur de distillat. Le rebouillage est
totalement produit et ceci de fagon progressive par les échangeurs intégrés dans la

colonne.

Pour assurer une meilleure répartition des compositions dans le cas ol
l'alimentation est faiblement concentrée en produit le plus volatil et pour se replacer dans
les conditions vraies d'un plateau d'alimentation, il est possible de constituer un reflux en
haut de colonne, conduisant ainsi a trois nouveaux cas, représentés sur la figure 2.2 :

- CAS _AA2 : il s'agit d'une colonne Adiabatique d'Appauvrissement avec
rebouilleur et condenseur de reflux. Ce cas est identique au cas AA1, mis a part qu'un
condenseur auxiliaire produit un reflux de composition variable a partir de la vapeur du

haut de colonne.

- CAS DAZ3 : ce cas constitue 'homologue du cas DA, c'est & dire une colonne
Diabatique d'Appauvrissement avec le rebouilleur et le condenseur de reflux.

- CAS DAA4 : parallelement au cas DA2, il s'agit d'une colonne Diabatigue
d'Appauvrissement sans rebouilleur et avec un condenseur de reflux. Le rebouillage est
assuré uniquement a l'intérieur de la colonne.
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CAS AE CAS DE1 CAS DE2 CAS DE3

O E )
CAS AA1l CAS DAI CAS DA2
L
g g
CAS AA2 CAS DA3 CAS DA4

Figure 2.2 : Schématisation des différents cas d'opération

52



2.2 - Le couple de travail

En raison de sa non-toxicité et de sa disponibilité, le couple EAU-ETHANOL a
été retenu. Lors de la distillation, les compositions sont comprises entre I'eau pure et
I'azéotrope 2 90 % molaire en éthanol et les températures de chaque plateau sont
inférieures & 100°C. Les caractéristiques essentielles de ce couple sont données en annexe
I.

2.3. - Dispositif expérimental
2.3.1. - La colonne de rectification

L'unité de rectification du laboratoire a été congue pour fonctionner en colonne

d'enrichissement adiabatique et diabatique, et en colonne d'épuisement adiabatique et
diabatique. La colonne d'une hauteur de 3 metres et d'un diamétre de d; = 150 mm, est

constituée de 10 plateaux espacés de Hg = 250 mm et munis chacun d'un échangeur de
chaleur. La colonne est construite en verre borosilicaté d'épaisseur e, =10 mm, permettant

ainsi la vision du fonctionnement de chaque plateau a l'intérieur de la colonne.
Cette colonne est reliée a un bouilleur d'une capacité de 15 litres, équip€ d'un serpentin en
inox d'une surface de 0,5 m2. Le circuit d'alimentation du bouilleur est relié
alternativement 2 la sortie de la colonne pour permettre un rebouillage et & la sortie du
mélangeur pour assurer l'évaporation de l'alimentation. Le bouilleur est chauffé par
thermofluide : la chaleur est véhiculée par un fluide caloporteur liquide, l'huile
synthétique DO, & partir d'une chaudiére électrique fonctionnant en tout ou rien, d'une
puissance maximale de 20 kW.
En haut de colonne, un condenseur 2 serpentin en verre d'une surface de 1 m? assure le
refroidissement du distillat et du reflux. Le fluide frigoporteur n'est autre que de l'eau de
ville.
Le réservoir d'alimentation dans lequel replongent le distillat et le soutirage, a une capacité
de 25 litres et est placé au-dessus du bas de colonne. Le mélange des deux flux entrants
est assuré par une recirculation du mélange a l'intérieur du bac.

La figure 2.3 présente un schéma de la maquette expérimentale et situe les
différentes mesures que I'on peut effectuer.
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DESCRIPTION

v

v

PARANETHE
1 TEMP. MELANGE o o
2 TEMP. DISTILLAT 3
3 TEMP, SOUTIRAGE | 15
4 TEMP. LIQUIDE DU 1ER PLATEAU 43 [Jaalles é
§  TEMP.LIQUIDE DU2EME PLATEAU X X 1
6  TEMP.LIQUIDE DU3EME PLATEAU —) )
7 TEMP. LIQUIDE DU 4EME PLATEAU 1
8  TEMP.LIOUIDE DU SEME PLATEAU e
9 TEMP.LIQUIDE DUSEME PLATEAU J ! J
10 TEMP. LIQUIDE DU 7EME PLATEAU 1 1
11 TEMP.LIQUIDE DU BEME PLATEAU W/////// /// ///] ¥ *
12 TEMP. LIQUIDE DU 9EME PLATEAU S,
13 TEMP. LIQUIDE DU 10EME PLATEAU . = .
14 TEMP. EAUALUENTREE DU CONDENSEUR - "
15 TEMP, EAU ALA SORTIE DU CONDENSEUR X
16 TEMP, EAUA LENTREE DU 2EME CIRCUIT Y —. 24
17 TEMP. SORTIE DU 10EME SERPENTIN > e
18 TEMP. HUILE A LENTREE DU BOUILLEUR 3 b4
18 TEMP. HUILE A LA SORTIE DU BOUILLEUR o
20 TEMP. HUILE A U'ENTREE DE LA CHAUDIERE A 2
21 TEMP.HUILE A LA SORTIE DE LA CHAUDIERE ) v w0 T <
22 TEMP. ENTREE DU 4OEME SERPENTIN ” X -4 ¢
23 TEMP.SORTE DU GEME SERRENTIN R ETA DVWUN L U _§- !
24  TEMP. ENTREE DU 1ER SERPENTIN
25  TEMP.SORTIE DU 1EA SERPENTIN X X eo X
26 TEMP. ENTREE DU3EME SERPENTIN e =
27  TEMP. SORTIE DU 3EME SERPENTIN i
28 TEMP. ENTREE DUSEME SERPENTIN g %
29 TEMP. SORTIE DU SEME SERPENTIN At 2
30  TEMP. ENTREE DU7EME SERPENTIN > A 3
31 TEMP.SORTIE DU7EME SERPENTIN E £ g ]
32 TEMP. ENTREE DUSEME SERPENTIN s6 ’ | Tse ?
33 TEMP. SORTIE DU SEME SERPENTIN AATION S
34 PRESSION. EAU A LENTREE DU CONDENSEUR )
35  PRESSION, EAU A L'ENTREE DU 1ER CIRCUIT . X
36 PRESSION. EAUA LENTREE DU 2EME CIRCUIT AT TV 1
37  PRESSION. HUILE A LA SORTIE DE LA POMPE
38 PRESSION. HUILE A UENTREE DE LA CHAUDIERE X {
39 DEBIT.MBANGE " =
40 DEBIT. DISTILLAT i
41 DEBIT, SOUTIRAGE X X
42 DEBIT. DISTILLAT « REFLUX 55, .
43 DEBIT. EAU AU CONDENSEUR 33 P332
44 DEBIT. EAU AU 1ER CIRCUIT %
45  DEBIT. EAU AU 2EME CIRCUIT ? 00
46 DEBIT. HUILE AU BOULLEUR PR
47 DEBIT. HUILE AU 1ER CIRCUIT u 17
48 X
49 COMPOSITION. DISTILLAT .-
S0 COMPOSIION. SOUTIRAGE B
51  COMPOSITION. LIQUIDE DU 1ER PLATEAU
52  COMPOSITION, LIQUIDE DU 2EME PLATEAU V////// ///////j | 84
53  COMPOSITION. LIGUIDE DU 3EME PLATEAU 1 ha {
54  COMPOSITION. LIQUIDE DU 4EME PLATEAU L |y
55  COMPOSITION. LIQUIDE DUSEME PLATEAU w T
56  COMPOSITION. LIQUIDE DU 6EME PLATEAU
57  COMPOSITION. LIQUIDE DU TEME PLATEAU
58  COMPOSITION. LIQUIDE DU BEME PLATEAU *o {X ve g
59  COMPOSITION, LIQUIDE DU 9EME PLATEAU 20 [ T8 o< ) =
60 COMPOSITION. LIQUIDE DU 10BME PLATEAU ! =
61 TEMP.RESISTANCE ELECTR. AU CONDENSEUR a7 ae
62  TEMP.RESISTANCE ELECTR. HAUT DE COLONNE o % g
63  TEMP.RESISTANCE ELECTR, COLONNE ]
64  TEMP. RESISTANCE ELECTR BAS DE COLONNE 6
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Figure 2.3 : Schéma de la maquette expérimentale

Position des différentes prises de mesure.



2.3.2. Les plateaux diabatiques

La technique du plateau diabatique constitue un probléme majeur dans ce nouveau
type de distillation. En effet, il faut & la fois favoriser le contact des deux phases liquide et
vapeur de fagon & augmenter l'efficacité du plateau, et améliorer I'échange thermique avec
les fluides frigoporteur ou caloporteur. Différentes structures sont envisageables : film
ruisselant sur un faisceau de tubes cylindriques verticaux, plaques nervurées soudées,
empilements de blocs massifs a double pergage (POLYBLOCS), tube 2 ailette spiralée de
faible pente... Pour notre étude expérimentale, nous avons retenu le cas du plateau le plus
facile a réaliser : le PLATEAU PERFORE surmonté d'un serpentin. Etant donné que
chaque échangeur peut fonctionner soit en échauffement soit en refroidissement, il est
indispensable que le serpentin plonge dans l'‘émulsion. II sera donc situé 2 5 mm au
dessus de la plaque perforée.

Une approche globale hydrodynamique nous a permis d'établir les dimensions de la
colonne. Chaque plateau a été réalisé a 'atelier du laboratoire, de fagon a contenir :

- une prise de température

- une prise d'échantillon
- un serpentin cuivre en tube de diamétre extérieur dg 5 = 6,35 mm

de diametre intérieur dgjp = 5,54 mm
de longueur droite I = 1250 mm

La surface externe du serpentin plongeant dans I'émulsion est Ag ey = 1,995 102 m2,
alors que la surface interne est de Agjp, = 1,74 102 m2.

- une grille perforée d'épaisseur 2 mm avec 125 trous de diametre dy, = 2 mm et

une ouverture pour le déversoir de 17 mm
- un déversoir dépassant de Hy, = 20 mm au dessus du plateau et descendant dans

le plateau inférieur jusqu'a 5 mm au-dessus de la plaque..

Ces différentes caractéristiques rappelées sur la figure 2.4, nous permettent de calculer les
aires fonctionnelles du plateau :

- aire totale A = 17,67 103 mm?

- aire d'une descente Ag = 1,11 103 mm?
- aire nette Ay = A, -Ay = 16,56 103 mm?
- aire active A, = 15,45 103 mm?

- aire perforée Ap=393 mm?
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Qex= 260 mm

Déversoir :
ouverture de 17 mm din= 150
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Serpentin en tube
dg ex,= 6.35 mm
dg iy= 3.34 mm
lg= 1000 mm
liube= 1250 mm

Prise de température 9 coudes (r =5 mm.

Plaque perforée
diameme 130 mm

Prise d'échantillon épaisseur 2 mm
125 trous dp=2 mm

Figure 2.4 : Schéma du plateau échangeur diabatique.
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L'ensemble des plateaux est relié€ en série par un circuit en cuivre. L'ajout d'un troisiéme
circuit permet éventuellement de placer les S plateaux du dessus en paralléle avec les 5
plateaux du bas. La perte de charge maximale du fluide a la traversée des serpentins tous
placés en série, peut dépasser les 10 bar. Une pompe est donc prévue a l'entrée du fluide
frigoporteur, ainsi qu'un réservoir a vessie limitant les fluctuations de la pompe. De
méme, la sortie de la chaudiere est équipée d'une pompe pouvant monter jusqu'a 20 bar.
Un tube ‘élastique’ en téflon renforcé est installé sur le circuit de caloporteur afin d'éviter
la propagation des vibrations susceptibles de détruire le circuit.

La prise d'échantillons a été choisie en phase liquide. Aprés plusieurs tentatives, il s'est
avéré que la prise d'échantillon par des petites vannes au bord du plateau était
inexploitable suite au fait qu'elles laissaient passer aussi de la vapeur. Une parade a
consisté a placer un micro-tube en téflon jusqu'au milieu du plateau et plongeant dans
I'émulsion. Gréce & une seringue, nous retirons 1 pl a I'extérieur de la colonne. Ce faible

volume ne modifie en rien le fonctionnement du plateau.

2.3.3. - Le calorifugeage actif

Les colonnes de laboratoire, étant donné leur trés faible diametre, sont souvent
sujettes a d'importantes pertes thermiques, qu'il est impossible de négliger dans le calcul
des bilans enthalpiques. Pour notre colonne expérimentale et dans le cas le plus
défavorable (courants d'air & proximité de la colonne, convection naturelle et forcée...), le
calcul des pertes thermiques & travers le verre de chaque étage et a travers les brides en
inox contenant la plaque perforée, conduit 2 une valeur maximale de 8,9 kW, ce qui

représente 45 % de la puissance fournie au bouilleur.

Par ailleurs, pour permettre une vision permanente du fonctionnement de chaque
plateau, il n'est pas possible d'utiliser un calorifugeage classique type laine de verre. La
solution proposée est 1'utilisation d'un CALORIFUGEAGE ACTIF, consistant & chauffer
par l'intermédiaire de résistances électriques de faibles puissances, les espaces entre la
colonne et un plastique recouvrant l'ensemble de l'installation. La figure 2.5 schématise
un tel dispositif. Précisons que les brides bonnes conductrices de la chaleur sont
recouvertes de mousse isolante, la tuyauterie annexe a la colonne est calorifugée par de la

laine de verre.
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e — — . Mousse isolante
ou laine de verre
K [~ = = plastique

\__. ______ résistances €lectriques

Figure 2.5 : le calorifugeage actif.

La couche d'air emprisonnée par le plastique réduit considérablement les pertes
thermiques & une valeur inférieure 3 600 W. Les résistances électriques ne devront donc
pas dépassées les 500 W. La résistance utilisée dans notre installation mesure une
vingtaine de metres, nous avons réparti grossiérement la longueur sur chaque étage de
facon a ce qu'elle diminue lorsque l'on monte dans la colonne. Par ailleurs, cette
résistance n'est pas immédiatement en contact avec le verre de maniére a éviter les points
chauds.

2.3.4. - Le systeme d'acquisition de données

La complexité de l'installation implique un certain nombre de paramétres a
mesurer, qui peuvent €tre des débits, des températures, des pressions et des
compositions:

- les températures sont celles :

du soutirage, du distillat et du mélange

des liquides & chaque étage

du frigoporteur dans le condenseur et dans chaque serpentin

du caloporteur dans le bouilleur, dans la chaudiére et éventuellement dans
chaque serpentin

des résistances €électriques utilisées comme calorifugeage actif.
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- les pressions donnent une indication de la perte de charge du frigoporteur et du
caloporteur dans chaque circuit. Il est indispensable de noter aussi la pression
atmosphérique ainsi que la perte de charge dans la colonne.

- les débits sont ceux :
du soutirage, du distillat, du mélange et du condensat en haut de colonne
du frigoporteur dans le condenseur et dans les circuits de serpentins
du caloporteur dans le bouilleur et dans les circuits de serpentins

- les compositions seront prises a chaque étage de la colonne, en plus de celles du
soutirage, du distillat et du mélange.
La position de chacun de ces parametres est indiquée sur la figure 2.3.

Etant donné€ le nombre important de paramétres & mesurer et pour pouvoir suivre
I'évolution de la manipulation, une acquisition automatique des données s'avére
nécessaire. Dans I'état actuel de l'installation, seules les températures sont connectées au
systéme d'acquisition, ce qui permet déja de repérer l'instant ol la manipulation
fonctionne en régime permanent et de prendre & un moment donné une "photographie” de
toutes les températures. Les pressions, les débits et les compositions sont prélevés
manuellement.

Le systéme est constitué essentiellement d'un ordinateur, du systéme d'acquisition
(SYSTEM 10) avec 3 multiplexeurs & thermocouples de 16 voies et d'un moniteur.

2.3.5. Chromatographie

La détermination des compositions consiste & prélever 1 pl de liquide sur chaque
plateau et a 'analyser par chromatographie en phase gazeuse. Une partie du prélévement
(0,25 pl) est injectée dans un chromatographe : 1'échantillon est alors vaporisé a une
température constante de 200°C , traverse une colonne PORAPAK en inox de 1,5 méwes,
sous l'action d'un gaz vecteur, I'hélium, et est analysé par des détecteurs a conductibilité
thermique. Le signal obtenu est ensuite traité sur intégrateur, qui apres étalonnage fournit
les aires de chaque pic et les compositions massiques. La figure 2.6 donne un exemple
des résultats obtenus pour un échantillon d'eau-éthanol. Chaque échantillon est analysé
deux fois, de fagon a éliminer les erreurs de manipulation (mauvaise injection, pergage de
la pastille d'introduction. ..). Une moyenne est ensuite effectuée sur les résultats corrects.
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Figure 2.6 : Chromatogramme d'un échantillon 4 70,65% en poids d'éthanol

2.3.6. - Précision des mesures

Toute observation ou mesure d'une grandeur est entachée d'erreurs, en raison de
I'imperfection des instruments, du sens de 'observateur ainsi que des variations qui se
produisent soit dans les conditions ol I'on opére, soit dans le réglage des appareils. Si la
grandeur a pour valeur exacte X, le résultat de la mesure sera x= X - dx, ol dx est
'erreur absolue qui s'exprime dans l'unité de la grandeur & mesurer et qui peut €tre une
quantité positive ou négative. Il est impossible d'avoir acceés a cette grandeur, mais on
peut néanmoins supposer que la valeur absolue de l'erreur reste inférieure a une limite
supérieure Ax, appelée incertitude absolue :

dx < Ax

. . . - . Ax
L'incertitude relative est le rapport de l'incertitude absolue au résultat de mesure =

Cette incertitude caractérise la précision de la mesure. Soit u le résultat de mesure de
grandeurs indépendantes (X,y,....,t) :

u="f(xy,...t) 2.1



Si les résultats des mesures x, y, ...t sont donnés avec les erreurs absolues dx, dy, ...dt,
la valeur de u sera fournie avec une erreur absolue "du" représentée approximativement
par la différentielle totale :

do=Fax+Lays  +Ha 2.2)
dx dy ot

Pour obtenir l'incertitude absolue sur le résultat u, il faut prendre la valeur absolue des
deux membres (nous admettons que le membre de droite est une limite supérieure de
I'erreur absolue soit l'incertitude absolue sur u)

of

Ox

of

dy

of

A 2.3
ot ' @3)

IAul = Ax + Ay+...+

L'incertitude relative peut parfois paraitre plus simple a calculer :

Au _
|y

dln(f)
ox

Sin(H)
By

SIn(f)
ot

Ax + Ay+...+ At (2.4)

Les incertitudes des grandeurs indépendantes peuvent étre de deux sortes :
- les incertitudes de détermination (écart minimum lisible...)
- les incertitudes de construction.

En conciliant ces deux types d'incertitude, nous pouvons admettre que dans notre
dispositif expérimental :

- les compositions sont déterminées a 0,5 % prés

- les températures sont mesurées a3 * 0,1°C prés (apreés étalonnage des

thermocouples a 0 et 100°C)
- la précision sur les débits pris manuellement est d'environ 3 %, ainsi que pour

les débitmetres du caloporteur
- pour les rotametres du fluide de refroidissement (aprés étalonnage), les écarts ne

dépassent pas les 2 %.

Tous les rotamétres donnent des valeurs de débits pour un liquide donné et pour

des conditions de température fixées. Dans le cas ou les conditions sont différentes, il est
important de tenir compte du facteur correctif F, fonction de la masse volumique pg du

nouveau liquide (ou du méme liquide mais & une température différente) :
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E. = /pi(Ps’pf)
.= ks
PrpPs-py)

{Pi masse volumique de l'ancien liquide
avec .
ps masse volumique du flotteur

Les calculs prendront en compte ces facteurs correctifs et seront accompagnés
d'un calcul d'incertitude.
Par ailleurs, nous avons choisi de travailler sous pression atmosphérique. Les variations
climatiques et la perte de charge dans la colonne peuvent étre une cause importante des
fluctuations de pression dans chaque étage. Une étude de l'influence de la pression, a
partir de résultats expérimentaux de la littérature (16) a conduit aux résultats suivants :

- la courbe d'équilibre présente une variation de 1% lorsque 1'on passe de 1013
mbar & 987 mbar (voir figure 2.7)

- la courbe de rosée et de bulle dans le diagramme (T vs x,y) peuvent varier de
1°C. Ce fait doit étre pris en considération si des corrections sur les compositions sont a
faire a partir des températures (voir figure 2.8)

- les variations enthalpiques sont négligeables.

ke .
' : ; ' ; ; i i !

Y ETH (mol)

X ETH {mol)

Figure 2.7 : Diagramme X-Y pour le couple EAU/ETHANOL 2 deux pressions différentes :
P=1,013 baret P = 0,987 bar.



I Figure 2.8 : Courbes T =f(x) pour le couple EAU/ETHANOL
L a deux pressions différentes :
.,,;\.\A.v . . P=1,013 baret P = 0,987 bar.

o S— —
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III - PROGRAMME EXPERIMENTAL

Le programme général d'expérimentation sur la maquette de distillation diabatique
et adiabatique peut s'orienter suivant trois parties :

- Etude hydrodynamique du contact gaz-liquide
- Etude du transfert de chaleur 4 l'intérieur de la colonne
- Etude comparative de la distillation adiabatique et diabatique

Les deux premiéres parties constituent une phase préliminaire, destinée
essenticllement a vérifier la bonne installation des plateaux et & montrer la cohérence du
dimensionnement.

La troisiéme partie concerne des expériences de transfert simultané de chaleur et de
matiére. On séparera I'étude de la colonne d'enrichissement de celle de la colonne
d'épuisement. Le principe logique des manipulations serait de reproduire les mémes
conditions de séparation pour faciliter les comparaisons entre les types adiabatique et
diabatique. Cependant, étant donné la complexité des paramétres a varier et le fait que la
colonne fonctionne en circuit fermé (distillat et soutirage remélangés), il est difficile
d'obtenir une alimentation de composition fixée. Nous laisserons donc évoluer les
expériences avec certaines conditions opératoires fixées, sans nous soucier de la
comparaison avec l'autre type de colonne. Les résultats obtenus permettront de valider un
modéle qui, lui, sera a la base de la comparaison.



IV - ETUDE HYDRODYNAMIQUE DU CONTACT GAZ-LIQUIDE
4.1. - Introduction

La connaissance des limites de fonctionnement de la colonne 2 plateaux est trés
importante pour la suite de 1'étude. Elle nous permet en particulier, de travailler sous des
conditions ol I'efficacité est maximale. De nombreux auteurs (17, 18, 19, 20, 21, 22,
23, 24) ont étudié I'hydrodynamique du plateau perforé et déterminé des corrélations
permettant de connaitre le domaine de stabilité.

Dans notre cas, l'introduction d'échangeurs a chaque étage de la colonne modifie
un tant soit peu la conception du simple plateau perforé et nous oblige & redéfinir les
différents régimes de fonctionnement.

L'objectif de cette premiére série d'expériences a été de vérifier la bonne
installation des plateaux, d'observer les différents régimes opératoires et d'estimer pour
différents débits d'eau, le débit d'air minimum et maximum. 11 s'agit donc d'expériences
sans transfert de chaleur et sans transfert de matiére. Les résultats obtenus sont comparés
aux résultats théoriques de certains auteurs précités, pour le plateau perforé classique.

4.2. - Rappels

Le mode de travail d'un plateau perforé dépend des charges liquide et vapeur.
Avec de trés faibles débits, la perte de charge de la vapeur est trop faible pour équilibrer la
pression statique du liquide sur les trous : le plateau laisse donc passer le liquide a travers
les trous. Nous parlons alors de PLEURAGE.

Traditionnellement, le domaine d'opération des colonnes 2 plateaux est caractérisé
par cette limite inférieure (le pleurage) et par une limite supérieure correspondant a
I'engorgement. Des observations visuelles (20, 25) ont cependant montré qu'a l'intérieur
de ce domaine opératoire, différents régimes peuvent apparaitre suivant la nature de la

phase dispersée (liquide ou vapeur).

La figure 2.9 représente deux types de régimes différents :
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Régime de jets Régime de I'émulsion
Figure 2.9 : Régimes de fonctionnement d'un plateau

- le régime de JETS (spray) apparait pour des charges trés faibles de liquide et des
fortes vitesses de vapeur : le liquide est dispersé en gouttelettes sous I'action des jets de
vapeur. L'écoulement au-dessus du déversoir n'est pas cohérent.

- un deuxiéme régime existe pour de fortes charges de liquide et de faibles vitesses
de vapeur : les jets sont inclinés et remplacés par des bulles, le transport au-dessus du

e

déversoir se fait par un flux continu de liquide contenant la vapeur "émulsifiée".
Le régime de jet est surtout utilisé pour les colonnes travaillant sous vide alors que
I'émulsion est employée pour de plus hautes pressions.

- La transition entre les deux régimes peut étre plus ou moins large suivant la
conception du plateau. Dans le cas o cette région est importante, on peut observer des
jets et des bulles. Ce type de fonctionnement constitue le régime INTERMEDIAIRE, trés
répandu en distillation atmosphérique.

Le mode de travail d'un plateau perforé dépend des charges liquides et vapeur, des
propriétés physiques des phases (en particulier, de la tension superficielle) et de l1a nature
des perforations.

Par ailleurs, I'examen d'un plateau en fonctionnement montre qu'il existe toujours
au-dessus de l'émulsion liquide-vapeur une zone de brouillard correspondant a
l'entrainement mécanique de fines gouttelettes de liquide par la vapeur. Ce phénoméne
trés important est appelé PRIMAGE. Du point de vue transfert de matiere, il diminue
I'efficacité du contacteur car il a pour effet de réintroduire sur le plateau supérieur du
liquide moins riche en constituant clef que le liquide du plateau. Lorsqu'il devient
excessif, il provoque 'ENGORGEMENT par la vapeur (entrainment flooding).
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L'engorgement est un phénomene difficile 2 déterminer expérimentalement de fagon
précise. Au voisinage de l'engorgement, il est possible de constater simultanément une
augmentation rapide de la perte de charge et une diminution notable de l'efficacité du
plateau. L'engorgement par la vapeur se manifeste aussi par l'envahissement des
descentes et de la colonne par 'émulsion.

Nous pouvons distinguer aussi I'engorgement par le liquide (downflow flooding)
qui se traduit par une élévation du niveau liquide dans les descentes et qui peut étre
provoqué soit par des déversoirs trop petits soit par un mauvais dégazage de 1'émulsion.

Du point de vue hydrodynamique, les performances d'un contacteur gaz-liquide

sont habituellement caractérisées par des parameétres reliant les vitesses volumiques ou
massiques aux masses volumiques pj et pg du liquide et de la vapeur en présence.

Le parameétre dECOULEMENT FP (FLOW PARAMETER) est un nombre
adimensionnel défini par la relation :

Fp = U (El) 172 2.5)
& \Pg

ol uj et ug sont les vitesses du liquide et du gaz rapportées a l'aire active. Pour une
distillation atmosphérique, ce parametre est compris entre 0,03 et 0,2.

Le facteur de CAPACITE CF (CAPACITY FACTOR) est défini par l'expression
suivante (en my/s) :

CF = ug (—-—ﬂ—p )1’2 2.6)
PL-Pg
4.3, - Dispositif expérimental

La manipulation consiste 2 faire circuler de l'eau distillée (pj = 998,2 kg/m3) et de
l'air (pg = 1,205 kg/m3) i contre courant comme indiqué sur la figure 2.10. L'entrée d'air

est controlée par une vanne de réglage.
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Sortie d'air & 'atmosphére

débitmetre
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Figure 2.10 : Schéma de l'installation pour I'étude hydrodynamique.

Dans cette expérience, le condenseur, le bouilleur et le circuit de caloporteur ne
sont pas utilisés. Pour un débit d'eau constant compris entre 0 et 60 I/h, les paramétres a

déterminer sont:

- le débit minimum d'air nécessaire pour €viter le pleurage
- le débit maximum correspondant a l'engorgement
- la perte de charge totale de l'air dans la colonne.

4.4. - Résultats expérimentaux

Le PLEURAGE n'a pu étre observé qu'a débit d'air nul : le liquide traverse les

perforations du plateau en filets discontinus.

Lorsque le débit d'air augmente, les filets font place a quelques gouttes. Méme
pour des vitesses d'air importantes, certains plateaux continuent de laisser passer
quelques gouttes sans pour autant pouvoir dire que le plateau "pleure”. Ceci est dii au fait
que les perforations n'ont pas exactement le méme diameétre et que certains plateaux ne
sont pas parfaitement horizontaux.

Par ailleurs, 1'émulsion n'est pas stable mais soumise & des oscillations : la pression
hydraulique en un point varie dans le temps et une portion de plateau pleurera si elle est
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soumise a cet instant & une pression hydraulique élevée. En fait, le pleurage n'est un
inconvénient que lorsqu'il devient excessif ; nous considérerons donc que la limite
inférieure de "bon fonctionnement" est la limite inférieure du domaine d'étude, ce qui
correspond & un débit gazeux de 1 m3/h soit une vitesse ug = 1,67.10-2 m/s. Pour des
débits liquides inférieurs a 60 I/h, le facteur de capacité correspondant au pleurage reste
inférieur a CF = 5,81.10-4 m/s.

Lorsque le débit de gaz augmente, la perte de charge augmente mais reste
pratiquement identique pour les différents débits d'eau étudiés (voir figure 2.11). Aux
environs de l'engorgement, la perte de charge augmente trés rapidement, les bulles
deviennent plus fines, le régime d'écoulement devient trés turbulent et les gouttes de
primage apparaissent plus nombreuses ; le plateau travaille toujours en régime d'émulsion
sans jamais passer par le régime de jet. L'engorgement se traduit par une élévation du
niveau liquide dans les plateaux.

Dédit ean (¥s)
2500 - Pertes de charge
| (mm Teay) B 0
.
2000 - a 1,67 E-2
] 8 8,33E3
1500 - [
T ] o
1000 - n
2 DA
500 - " n ® ) B engorgement
B . Ug (m/s)
o]
0 LN R S R AN R N A LA S

0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8

Figure 2.11 : Résultats expérimentaux de la perte de charge de l'air 4 travers
la colonne pour différents débits d'eau.

Quelque soit le débit d'eau (dans l'intervalle d'étude 0-60 I/h), ce point critique est
atteint pour des débits d'air supérieurs & 35 m3/h. Ce qui correspond 2 une vitesse ug =
0,6 m/s et & un facteur de capacité CFmax = 2,09.10-2 m/s. La figure 2.12 délimite le
domaine de bon fonctionnement de la colonne expérimentale.
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Figure 2.12 : Domaine de fonctionnement de la colonne diabatique
de 150 mm de diameétre

- Interprétation et comparaison aveg les résultat 1a Iit

4.5.1. - Les régimes de fonctionnement

Le débit du régime de jet est principalement lié a la vitesse de la vapeur, a la
densité de cette vapeur, a la hauteur de liquide clair hj et aux dimensions des trous du
plateau dp. Beaucoup de corrélations ont été proposées pour traduire la transition en
régime de jets (20, 26), en particulier Holfuis et Zuiderweg qui avancent la relation

suivante :

0.5 1.5
cF > o5 Aot @7

F : rapport de l'aire perforée sur l'aire active

avec {g : accélération de la pesanteur (m/s2)

h) désigne la hauteur de liquide clair, c'est a dire la perte de charge de la vapeur a
la traversée du liquide. D'aprés Holfuis, cette valeur peut étre représentée par une simple
équation pour des hauteurs de déversoir Hy, compris entre 2,5.10-2 et 0,1 m. De par sa
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simplicité, nous appliquerons arbitrairement cette équation & notre probléme bien que Hy,
ne dépasse pas 2.10-2 m,

hy = 0,6 H,05 p025 (fgp_)o,zs (2.8)

P=12,7.103m

p désigne la distance entre les trous,nous prendrons une valeur moyenne
ol
b représente la longueur du déversoir ramenée a l'aire active.

La transition pour le régime d'émulsion est principalement contrdlée par le
parameétre d'écoulement :

FP > 3bh (2.9)

Le domaine entre ces deux limites représente le régime de mousse oil se mélangent
bulles et jets.

Le concept des régimes de flux est particulierement utile pour la détermination de
la capacité maximale des plateaux. En régime de jets, Zuiderweg propose :

- h0.59
CFmax = 0,037 g05 "(B';‘iﬁ%%_“ (2.10)

avec  Hg:espace entre les plateaux.

La capacité maximale pour un régime d'émulsion est beaucoup plus complexe.
Elle diminue suite a des changements de propriétés physiques. Zuiderweg définit deux
parametres supplémentaires :

* le facteur de capacité au début de l'engorgement

A hy1/3 p1 /6 (6\1/3
Cinc = 0032 [ g3 (31)1/3 bU6 FU5 | (Fp7/12) i ——J

a Hi
2.11)

of O est la tension superficielle du liquide (pour l'eau © = 72,75.10-3 N/m)
Y ujest la viscosité du liquide (Meay = 1,002.10-3 N.s/m2)
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* la hauteur du lit de bulle au début de I'engorgement :

hi3/5
hoine = i + 40 "o (CFinc)* (2.12)

pour déterminer la capacité maximale :

CFmax = [ cFy. (2.13)
hanc

Parallelement, il est possible de corréler la limite inférieure correspondant au
pleurage. Zuiderweg est parti du fait que le pleurage est dii & une instabilité des flux. Il
obtient les limites suivantes :

pour le régime de mousse : CF < F(ghp!2 (1-0,15 BEI;—]) (2.14)

pour I'émulsion : CF < 045 F (ghpl2 (2.15)

En transposant ces différentes corrélations & notre colonne expérimentale et en
travaillant avec le systtme AIR/EAU, nous obtenons le domaine de fonctionnement
représenté sur la figure 2.13. La figure 2.14 dispose les points expérimentaux obtenus
pour différents débits d'air et d'eau dans le domaine défini par Zuiderweg. On remarque,
d'apres cette figure, que les plateaux travaillent dans un régime intermédiaire de mousse.
Lors des expériences, il est possible de constater visuellement que la "mousse"” est
essentiellement constituée de bulle, les jets €tant "brisés"” par les serpentins situés au-
dessus du plateau. Ce régime de bulle s'installe jusqu'a I'engorgement, étape a laquelle la
colonne se remplit en inondant le 10°Me plateau.

Cette limite maximale correspond, d'apres la figure 2.14, 2 la transition au régime
de jets. On peut traduire ce phénomene par le fait que les jets sont arrétés par les
échangeurs insérés dans la colonne, provoquant ainsi un mauvais dégazage et un
engorgement par le liquide.

Par ailleurs, la figure 2.14 certifie que la limite inférieure correspondant au

pleurage n'intervient pas dans notre domaine d'exploitation.
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Figure 2.14 : Positions des points expérimentaux dans le
domaine de fonctionnement défini par

Zuiderweg.
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Remarque

Etant donné que les serpentins "cachent” une partie de l'aire active, nous avons
repris les corrélations de Zuiderweg en considérant l'aire libre comprise entre les
échangeurs (égale a l'aire active soustrait de I'aire plane des serpentins). Les résultats
représentés sur la figure 2.15 conduisent aux mémes conclusions que précédemment. Il
n'est pas possible de tenir entierement compte de 'hypothése avancée ci-dessus car les
serpentins ne reposent pas directement sur le plateau mais il est certain que l'introduction
d'inserts dans 1'émulsion modifie un tant soit peu l'aire libre du contact gaz-liquide.

4.5.2 - Comparaison des limites de fonctionnement avec d'autn teurs
* LE PLEURAGE
D'aprés FAIR et SMITH (19, 27), le liquide ne pourra pas s'écouler par le trou si

la charge hydrostatique est inférieure a la perte de charge de la vapeur a travers le trou
additionnée de la charge liquide nécessaire pour surmonter les forces de tension

superficielle :
h) € hq + hg (2.16)
hq : perte de charge de la vapeur a travers le trou.
avec hg: tension interfaciale exprimée en hauteur de liquide.

Nous trouvons dans la littérature des corrélations permettant de calculer hg (17) :

he = 409 —— 2.17)

p1.dn

Comme nous l'avons dit précédemment, le pleurage est un inconvénient s'il
devient excessif. L'abaque de FAIR que nous reproduisons sur la figure 2.16 donne les
limites du phénomene : nous pouvons constater que le pleurage n'a lieu que pour des
valeurs de (hg+hg) largement inférieures a la hauteur de liquide (Hy + how). La valeur
how, hauteur de liquide au-dessus du déversoir est calculée a partir de 1'équation de
Francis et est reliée a la vitesse de liquide u} s'écoulant dans la colonne.

how = 1,04 g-033 (uy/b)0.67 033 (2.18)

ol g représente la fraction de liquide dans I'émulsion.
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En négligeant l'effet de €], et en sachant que le débit d'eau dans nos expériences varie
entre 10 et 60 I/h, nous en déduisons les variations de Hy, + how :

20 < Hy, + how < 24 mm de liquide.

Dans ce cas, pour la premiére courbe ( %—l; < 0,1) de la figure 2.16, (hg + hg)

doit étre supérieur 2 6 mm de liquide pour étre dans un régime de "bon fonctionnement".
Cette valeur est largement dépassée par la seule tension interfaciale (hg = 14,9 mm)

he > (hg + ho)limite (2.19)

Le pleurage n'a donc pas d'influence sur l'efficacité de la colonne.

60
3
&
L4 -
< 40 Ap/A, = 020
E A,/Ag =015
5 -7
< 20
o -~ ApAg < 010
! l L ! !
0 20 40 60 80 100 120

hw * how, mm de liquide

Figure 2.16 : Courbe de pleurage limite pour les plateaux perforés

* LENGORGEMENT

a) Nous nous référons tout d'abord aux travaux de FAIR : la vitesse
d'engorgement est donnée par la figure 2.17 qui relie le parameétre d'écoulement FP et le
facteur de capacité CF. La corrélation est valable pour :

- des trous de diametre inférieur 2 6,35 mm

- des systemes non moussants.
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La tension superficielle du liquide n'étant pas de 20 dynes/cm, on corrige CF comme suit:

CF = u (" 3 (39)0'2 (2.20)
prpg) (o

Par ailleurs, une correction doit étre apportée pour tenir compte de la perforation.
Etant donné le faible rapport '—X—: nous extrapolons le coefficient correctif k = 0,625. Par

conséquent :
ug = k. (CP), (91‘;—93)0.5 (—2%-))2 2.21)
g

Pour des débits liquides inférieurs & 60 I/h, nous trouvons, aprés itération, des
valeurs de u, sensiblement égales :

[ug = 1,3 m/g}
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Figure 2.17 : Courbes délimitant I'engorgement (Abaque de FAIR (17)).
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b) Stichlmair (28) introduit un facteur CF caractérisant la charge de la vapeur :

CFc = ug. Vpg (2.22)

Ce facteur sera maximal en régime de jet :
A 1/4
CFCmax = 2.5. [ (‘,&f)z c (p1-pp g ] / (2.23)

On en déduit la vitesse maximale du gaz correspondant a l'engorgement :

lUg = 1,86 m/—S_I

Les valeurs des auteurs précédents sont de loin supérieures a celle que nous avons
trouvée expérimentalement, soit 0,6 m/s. Cependant, ces valeurs correspondent & un

engorgement par la vapeur. Dans notre cas, la faible valeur du rapport (%2) et la présence

de serpentins sur chaque plateau augmentent la perte de charge et brisent les jets

susceptibles de se former. La vapeur freinée sur chaque plateau empéche le liquide de
descendre provoquant un engorgement par le liquide.

* ETUDE DES PERTES DE PRESSION

Les résultats concernant la perte de charge varient d'un auteur a l'autre. La cause
est due au mode de perforation (pergage ou emboutissage) donc finalement au soin
apporté a la réalisation du plateau. M. VAN WINKLE propose une méthode détaillée
d'évaluation de la perte de charge d'un plateau perforé. La perte de charge h; de la vapeur
a la traversée du plateau est égale a :

- la perte de charge au passage dans les trous (perte de charge du plateau sec) : hgr
- la perte de charge dans I'émulsion qui est en fait la somme de deux termes :

. charge hydrostatique au dessus du trou : h;
. charge nécessaire pour former les bulles : hg

hf = hg + hj + hg (2.24)
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11 est reconnu que la perte de charge du plateau sec est modifiée lorsqu'un liquide
est présent sur le plateau. La plupart des auteurs partent tout de méme de 1'équation
d'orifice et déterminent expérimentalement le coefficient de décharge Co :

hg = 5,085.102 %‘5 ng)z (2.25)
1

oll ugh, est la vitesse de la vapeur a travers les trous.

L'équation (2.24) devient donc :

hy = K; ugh? + (ho + hy) (2.26)
avec K; = 5085.102 P& (é—)z (2.27)
pI 0

Avant l'engorgement, les variations de hgr sont prépondérantes devant les
variations de la hauteur de liquide clair. Avec notre colonne, nous avons donc tracé les
pertes de pression totale en fonction de (ugh)2 pour différents débits d'eau. Nous n'avons
pas pris en compte les pertes a débit d'eau nul suite a la remarque ci-dessus et suite au fait

que l'air peut passer directement par les déversoirs.

3
z a L(10V}h)
o
o, ; ¢ L(20Vh)
= 2 B L(30Lb)
- ¢ L(40 V'n)
g B L(50V})
4 - o o L(60V})
g " v
B Ugh2 (m2/s2)
0 i 1 2 i 2 1 i i A
0 200 400 600 800 1000

Figure 2.18 : Pertes de pression totale dans la colonne pour différents débits d'eau

La figure 2.18 représente ces pertes de pression totales : nous pouvons constater que les
courbes sont pratiquement identiques et linéarisables pour des débits d'air inférieurs a 30
m3/h ( = début de l'engorgement). La figure 2.19 représente une de ces linéarisations.
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Nous en déduisons, pour chaque plateau, les coefficients moyens :

{K1=1,39.10'4 s2/m
hg +h; = 1,84 102m

La valeur de K; nous conduit au coefficient de décharge Co:
Co = 0,66

Cette valeur semble faible par rapport aux valeurs retenues dans la littérature (Co = 0,8)

mais n'oublions pas que le rapport (’%ﬁ) est trés faible et que la présence de serpentins

perturbe le mélange eau/air.

0,8
0,7 -

0,6 -

H(m Qesu)

0 ]
0,4 -
0,31
0,2 1

0,17 Ugh2 (m2/s2)
0 100 200 300 400
ht =0,17959 + 1,4220e-3* Ugh"2

0,0

Figure 2.19 : Pertes de pression totales dans la colonne avant engorgement (Leay=40 V/h)

La relation 2.17 nous fournit la perte de charge équivalente aux effets de tension
superficielle. Nous en déduisons une valeur moyenne de la hauteur de liquide clair dans le

domaine d'expérimentation avant engorgement :
hy = 3,5.103m

La hauteur de liquide clair est traditionnellement décrite comme la somme de deux
termes : la hauteur de liquide sous l'obstacle du déversoir (hpw) et celle qui passe par-

dessus (how) :
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how est déterminée par I'équation de Francis 2.18 ou € désigne la fraction de
liquide dans I'émulsion, c'est-a-dire le rapport de la hauteur de liquide clair (h;) sur la
hauteur du lit de bulle hy. Cette fraction peut étre reliée au nombre de Froude du plateau ,
comme le préconise Zuiderweg :

1 u Peyps 0.8
2. 1=40 —s_  [EED 2.29
£ (g hp0.5 (Pl} ] ( )

Parallélement, la hauteur de liquide clair placé sous le barrage du déversoir peut
€tre corrélée par une expression proposée par Zuiderweg :

hyw = 0.5 . Hy . (——38——)'0’8 (2.30)

Vg . p

Aprés itération des trois relations précédentes, nous trouvons, dans le domaine
d'exploitation considéré, une valeur maximale de la hauteur de liquide clair voisine de
celle rouvée expérimentalement :

h],max = 3,1910-3 m

Les corrélations donnent une bonne approximation de la hauteur de liquide clair.
L'insertion des serpentins a l'intérieur des plateaux semble intervenir uniquement dans le
calcul de la perte de charge du plateau sec : le coefficient de décharge Co est, en effet,
réduit.

A partir de I'équation 2.29 et a partir de la hauteur de liquide expérimentale, nous
trouvons une valeur de la densité de 1'émulsion comprise entre 0,107 et 0,224 suivant les

valeurs du débit gazeux :

0.107< & = % < 0,224

d'oti 1a hauteur du lit de bulle maximale :
hb,max = 32,710'3 m

Bien qu'il ne soit pas possible dans notre cas de mesurer expérimentalement et
précisément cette hauteur hy, nous pouvons tout de méme dire que la valeur trouvée ci-
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dessus constitue une bonne approximation car I'‘émulsion dépasse de trés peu la hauteur
du barrage Hy,.

nclusions sur 1'étude hydrodvnamigue

L'étude hydrodynamique nous a permis de constater que l'insertion de serpentins
a l'intérieur d'un plateau augmente la perte de charge de la vapeur en diminuant le
coefficient de décharge. Le plateau travaille dans un régime d'émulsion ou un régime
intermédiaire de mousse sans jamais atteindre le régime de jets. Il semblerait que les
serpentins empéchent la formation des jets en retenant le liquide entre ses branches ; le
dégazage se fait alors de fagon inefficace provoquant ainsi un engorgement par le liquide.
Ce dernier apparait a des vitesses de vapeur beaucoup plus faibles que celles prédites par
la littérature pour des plateaux perforés classiques.
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V- LE TRANSFERT DE CHALEUR
5.1. - Introduction

Avant d'entreprendre le programme de distillation, il est intéressant d'analyser le
transfert de chaleur, pour déterminer les capacités d'échanges des serpentins. Dans un
premier temps, nous localiserons les pertes thermiques pour corriger les bilans
enthalpiques et nous essaierons ensuite de faire une approche globale du transfert de
chaleur.

5.2. - Pertes thermiqu I'extérieur

Un étude préliminaire s'impose pour localiser les pertes thermiques vers

I'extérieur en présence du calorifugeage actif. Cette manipulation consiste a évaporer au
bouilleur de l'eau pure et & la recondenser dans I'échangeur en haut de colonne. Le
condensat est renvoyé dans le mélangeur qui alimente le bouilleur, il n'y a donc pas de
reflux.
La colonne évolue dans ces conditions pendant quelques heures jusqu'a atteindre un
régime permanent, que l'on peut déceler sur le systtme d'acquisition (températures
constantes). A ce moment précis, une photographie de toutes les températures est prise,
les débits de 'distillat’ et de 'soutirage’ sont mesurés :

Dm = 5,48.10-3 kg/s
Sm = 0 kg/s
d'ott  Am= 5,48.103 kg/s.

L'absence de soutirage dénote que les pertes thermiques a l'intérieur de la colonne
elle-méme sont négligeables. Cette explication est vérifiée par le fait que les plateaux ne
bouillonnent pas, il n'y a donc pas d'eau condensée dans les étages. Les pertes

thermiques se situent donc essentiellement dans le CONDENSEUR, dans le
BOUILLEUR et dans les circuits annexes menant au MELANGEUR.

a) Pertes au condenseur :

Q¢ vrai = Qcmes + Pc (2.31)
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La quantité de chaleur effectivement prélevée au condenseur Qe yrai €St
déterminée par la condensation et le refroidissement du distillat : Q¢ yrai = Dm (AD +
Cpp.AT) = 12,61 kW, oll Ap est la chaleur de vaporisation et AT la différence entre la
température de sortie et la température de condensation. Une partie de cette chaleur est

apportée par le frigoporteur : Qe yes = Mc Cpp AT' = 11,30 kW.
Numériquement, les pertes thermiques P au condenseur sont de l'ordre de :

Pec =1,32kW

b) Pertes au bouilleur :

Comme précédemment, un bilan entre la chaleur apportée par le caloporteur

QB mes = Mp Cpgp AT' =13,26 kW et la chaleur emportée par I'alimentation QB vrai = Am
(Aa + Cpa.AT) = 13,10 kW, nous fournit les pertes thermiques au niveau du bouilleur :

Pp= QB mes - QB yrai = 0,164 kW (2.32)
c) Pertes dans les circuits annexes :

Etant donné que la colonne fonctionne en circuit fermé et est en régime permanent,
nous devrions avoir : Qg = Q¢ . Le condensat subit en fait un refroidissement de 20°C

dans le mélangeur ce qui représente des pertes vers l'extérieur de Py = Dy Cpp AT =
0,486 kW.

En conclusion, le bilan représenté par I'équation suivante :
QB,mes= P+ Qcmes + Pct Pm (2.33)

est bouclé expérimentalement. Les pertes thermiques se répartissent comme indiqué sur la
figure 2.20 :
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24,7%

8,3%

Figure 2.20 : Répartition des pertes thermiques

5.3. - Transfert de chaleur dans les serpentins

L’ étude du transfert de chaleur sur un plateau est rendue difficile par le fait que le
serpentin plonge dans un milieu non homogene, formé de liquide et de bulles. L'émulsion
constitue un milieu trés complexe, ol 1a condensation et I'évaporation peuvent avoir lieu
soit a la paroi du serpentin soit & l'interface des deux phases. La position du serpentin par
rapport aux trous du plateau, le mode de fonctionnement du plateau (vitesse de la
vapeur,...) sont autant de parametres qui influent sur les coefficients de transfert de
chaleur. Pour déterminer exactement le type de transfert, surtout du c6té procédé, une
étude trés précise doit étre menée sur un plateau en mesurant les températures des fluides
a un endroit fixe et la température de la paroi, et en faisant varier les flux de vapeur et de
liquide. Cette étude est trés intéressante dans la comparaison des différents types de
plateau diabatique, ol I'on essaiera de maximiser l'efficacité du transfert de chaleur, mais
ne rentre pas dans l'objectif de ce rapport. Nous chercherons a partir de 1'acquisition de
données globales a apprécier uniquement la qualité de ce transfert. A partir de
manipulations de condensation d'eau, nous essaierons d'estimer le coefficient de transfert

global en supposant que tous les plateaux sont strictement identiques.

Les manipulations consistent & évaporer sous une puissance de 20 kW de I'eau

pure et de la recondenser dans la colonne grice aux serpentins. Aprés quelques heures de
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fonctionnement, la colonne entre dans un régime permanent, ou il est possible de faire les
différentes mesures ( températures, débits...). Les plateaux, sur lesquels sont effectu€s
les calculs, sont dans un régime de fonctionnement tout & fait normal (émulsion) et & une

température constante de 100°C (373 K). Le paramétre que I' on peut varier est le débit de
frigoporteur, qui, lorsqu'il augmente, diminue la différence de températures entrée Te-

sortie T et accroit la quantité de chaleur transférée. Cette quantité de chaleur Q est définie

pour un serpentin par :
Q=U As,ext ATy (2.34)

U coefficient de transfert global
aVeC) A ext surface externe du serpentin

(373-Tp)-(373-Ty)
et AT ="——gpr—
73T,

La figure 2.21 représente la variations du coefficient de transfert global en fonction de la
moyenne logarithmique AT.;. On peut remarquer que, pour un débit fixé de

frigoporteur, ce coefficient peut étre considéré comme constant.

— " Dédit du frigoportew
M 10 4 (Ymin)

A —— 1,55

E 9 ——— 2,09

g —a—— 2,69

5 - ——— 2,97
- —— 324
7 - /‘N‘~\ —O— 3,46

0 10 20 30 40 50 60 70
ATnl("C)

Figure 2.21 : Variations du coefficient de transfert global pour
différents débits du frigoporteur (eau).
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Le processus de transfert dans I'échangeur peut étre présenté en fonction des
différentes résistances (29):

1 ds ext ,ext) + dsext 1 (2.35)

= + In
hext 2.\ ( dsint’  ds,int hint

cl-

ol hj, et he,, sont les coefficients de transfert du fluide frigoporteur et de 'émulsion
circulant de part et d'autre de la paroi de conductibilité A.

En milieu turbulent, le coefficient de transfert du coté frigoporteur peut étre estimé par la
corrélation de Colburn (30)

Nu = 0,023 Re0.8 P04 (2.36)

ol Re est le nombre de Reynolds, Nu le nombre de Nusselt renfermant le coefficient hy,,
et Pr le nombre de Prandtl. Connaissant les propriétés de 1'eau a la température moyenne
entre l'entrée et la sortie, il est possible d'évaluer le coefficient de transfert coté
frigoporteur.

La paroi est en cuivre, sa conductivité thermique est trés grande A = 380.10-3
kW/m.K. Le coefficient de transfert global est moyenné pour chaque débit de
frigoporteur. L'expression (2.35) et la corrélation de Colburn conduisent donc aux
valeurs du coefficient hey;. Le tableau 2.1 regroupe I'ensemble des résultats :

Débits 18] Re.10-3 hint hext

(I/min) (kW/m2.K) (kW/m2.X) (kW/m2.K)
1,55 5,72 8,42 5,98 -
2,09 6,70 11,30 7,60 -
2,69 7,50 14,60 9,30 111
2,97 7,79 16,10 10,06 75
3,24 7,99 17,60 10,80 56
3,46 8,76 18,80 11,37 82
3,78 8,72 20,50 12,21 51
3,83 9,18 20,80 12,33 67

Tableau 2.1 : Résultats des coefficients de transfert

La résistance au transfert a essentiellement lieu a l'intérieur du tube.
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Pour confirmer ce résultat, il est possible d'utiliser la méthode de Wilson qui
donne une bonne approximation du coefficient de transfert c6té émulsion moyennant
certaines hypothéses. Nous pouvons en effet supposer lorsque le débit de frigoporteur
varie, que les conditions hydrodynamiques restent constantes sur les plateaux et que le
nombre de Prandtl de 1'équation (2.36) demeure inchangé; dans ce cas, 'expression du
coefficient de transfert global vérifie :

1 1 a

m=(r—+b)+——7
U (hext ) Re0.8

L'ordonnée 2 l'origine dans le tracé de % versus Re-08, fournit le coefficient de transfert

cdté émulsion. La figure 2.22 conduit aux valeurs numériques suivantes:

-2
& =—1~’-§-§—;)—1g9— + 5348 102

d'od  |hex = 19 kW/m2.K|

0,20
<
o 0,15
E
2 .

0,10

a
0,05 -
T l1/hext+ b
000 i 2 i A i A i ReA:O"S -
Oe+0 2e-4 4de-4 6e-4 8e-4

Figure 2.22 : Variations du coefficient de transfert global
avec le débit.

La valeur minimale de hex; donnée ci-dessus prouve que le transfert dans
I'émulsion est excellent. La résistance y est négligeable, la condensation doit donc se faire
principalement dans la phase vapeur : il s'agit d'une condensation en gouttelettes. Le
liquide condensé est immédiatement évacué par la vapeur qui arrive sous le serpentin.
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5.4. - Conclusion

Cette étude thermique nous a permis de cerner les pertes a l'extérieur dans le but
éventuel de corriger les bilans que 1'on aura 2 établir. Par ailleurs nous avons pu montrer
que les coefficients de transfert global étaient élevés et pouvaient atteindre 10 kW/m2.K.
Trois serpentins suffisent pour condenser la totalité de la vapeur. Le calcul des
coefficients de transfert semblerait conclure & I'absence de film liquide autour du circuit,
lors de la condensation.
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VI -_LES EXPERIENCES DE DISTILLATION

Cette partie conceme 1'étude du transfert simultané de chaleur et de matiére dans la
distillation du binaire EAU / ETHANOL. Suivant la conception de la maquette
expérimentale, nous travaillerons par demi-colonne.

6.1. - amétres variabl la colonn istillation

Les conditions opératoires de la colonne adiabatique sont habituellement définies
par cinq paramétres : le taux de reflux et de rebouillage, le nombre d'étages, la
composition et le débit de l'alimentation. Dans notre contexte opératoire, la colonne
posséde un nombre d'étages fixé (10 plateaux).

Par conséquent, les paramétres qu'il est possible de modifier sont:

- pour la colonne d'enrichissement :
- la composition en éthanol du mélange xA

- le taux de reflux r ou encore la quantité de chaleur Qc : aprés avoir ouvert
suffisamment et partiellement la vanne de reflux, l'aire du serpentin du condenseur étant
fixée, nous réglerons le débit d'eau de refroidissement de maniére a obtenir un distillat
proche de sa température d'ébullition.

- le débit d'alimentation ou encore la quantité de chaleur au bouilleur de fagon a ce
que la vapeur formée soit saturante. Cette valeur de Qp est trés limitée, d'une part par
I'nydrodynamique de la colonne (éviter I'engorgement) et d'autre part par l'impossibilité
de varier sensiblement la puissance de la chaudiére.

- pour la colonne d'épuisement :
- la composition du mélange xA

- le taux de rebouillage ou encore la quantité de chaleur au bouilleur Qg : cette
quantité doit permettre un taux de rebouillage suffisant . Etant donné que l'aire du
serpentin du bouilleur est fixée, nous essaierons de trouver la puissance thermique et le
débit de caloporteur pour amener le rebouillage & sa température d'ébullition.

- le débit d'alimentation A : l'alimentation est un liquide provenant du mélangeur a
une température quelconque.

- éventuellement, la quantité de chaleur au premier condenseur Qcy, pour

permettre un léger reflux.
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La colonne adiabatique d'enrichissement posséde globalement trois degrés de liberté,
contre quatre pour la colonne d'épuisement si I'on considére un reflux partiel en haut de
colonne.

La colonne diabatique posséde apparemment un nombre plus élevé de degrés de
liberté : les quantités de chaleur a chaque étage!

Nous avons vu précédemment qu'il était préférable de disposer les serpentins en
série de maniére A récupérer le maximum d'exergie dans le fluide frigoporteur. Par
ailleurs, les surfaces des serpentins sont fixées & une méme valeur, ce qui limite le
transfert de chaleur. En général, la température d'entrée de chaque circuit sera celle de la
sortie du condenseur (resp. du bouilleur). Le débit de frigoporteur (resp. caloporteur)
sera choisi de fagon 2 obtenir une distillation exploitable et sera suffisamment grand pour
assurer un reflux (resp. rebouillage) minimum global dans toute la colonne. Dans le cas
de la colonne d'enrichissement, un condenseur auxiliaire est éventuellement prévu pour
terminer la condensation du distillat.

A ce degré supplémentaire que constitue le débit de frigoporteur (resp.
caloporteur), s'ajoute un autre paramétre que l'on peut qualifier d'arbitraire mais qui peut
remplacer le degré de liberté de répartition de la chaleur dans la colonne : il s'agit de la
diabatisation partielle de la colonne, qui se fait en court-circuitant certains serpentins. Il
n'est pas possible expérimentalement de passer en revue toutes les structures, nous
distinguerons donc les cas suivants :

- distribution en série dans toute la colonne

- distribution en série pour les 5 serpentins du bas

- distribution en série pour les 5 serpentins du haut

- distribution en série pour les 4 ou 6 serpentins du centre

- distribution en série 'alternée’ tous les 3 plateaux

- distribution en série aux extrémités de la colonne (3 plateaux au-dessus et en
bas).

En conclusion, la colonne diabatique d'enrichissement posseéde cing degrés de
liberté contre six pour la colonne diabatique d'épuisement.
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6.2. - Résumé des expériences menées au laboratoire

Le nombre total d'expériences de distillation réalis€es sur la maquette s'éleve a 64
: 33 pour le cas enrichissement et 31 pour le cas appauvrissement. Le tableau 2.2 montre
la répartition de ces expériences en fonction des différents cas d'opération.

NOMBRE
CAS DESCRIPTIONS DE
MANIPULATIONS

AE Adiabatique enrichissement 16
DE1 Diabatique enrichissement avec reflux 9
DE2 Diabatique enrichissement sans reflux 6
DE3 Diabatique enrichissement sans condenseur 2
AA2 Adiabatique appauvrissement avec reflux 5
DA3 Diabatique appauvrissement avec reflux 6
DA4 Diabatique appauvrissement avec reflux, sans bouilleur 2
AA1l Adiabatique appauvrissement sans reflux 7
DAl Diabatique appauvrissement sans reflux 9
DA2 Diabatique appauvrissement sans reflux, sans bouilleur 2

TOTAL : 64

Tableau 2.2 : Répartition des expériences suivant les cas opératoires.

Puisque le systéme travaille en circuit fermé afin de récupérer le mélange
d'alimentation en le reconstituant dans le mélangeur, il n'est pas possible de controler
tous les parametres qui se stabilisent pour certaines conditions d'opération apres
plusieurs heures de manipulations. Par ailleurs, certaines valeurs des parametres ne nous
permettent pas d'avoir des résultats satisfaisants. Par exemple, dans le cas
"appauvrissement”, le débit d'alimentation ne peut varier que sur une trés faible plage si
'on veut obtenir un profil de température correct dans la colonne, ou la puissance doit
étre limitée afin d'éviter I'engorgement.

Les paramétres ne sont donc pas totalement indépendants, ce qui peut expliquer le
changement de certaines conditions en cours d'expérience et la distribution des
manipulations suivant les différents cas.

La figure 2.23 regroupe dans un diagramme tridimensionnel les expériences
effectuées pour le cas AE. Ce diagramme illustre bien les domaines explorés :
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0,09 < XA,m < 0,67
13,1 <Qp < 19,8 kW

0,62 <r<338

La figure 2.24 regroupe les expériences pour la distillation diabatique en enrichissement
(DE1, DE2, DE3). Les domaines explorés sont les suivants :

0,05 < XA,m < 0,52
133<Qp < 14,4 kW

0<r<144

De méme, pour les distillations en appauvrissement, la figure 2.25 regroupe les
expériences en adiabatique (AA1 et AA2):

0,22< xA.m <0,88
6,7< Qg £20,2 kW

11,0 A <93,7 1h

0< ch <14,6 kW

Enfin, la figure 2.26 situe les différentes expériences en diabatique (DA1, DA2, DA3 et
DA4):
0,31< xAm <0,92
8,4< Qg <20,2
13,0 A <61,7 1/h
0=<Qc, <9,00 kW

Parallélement a ces variations de parametres, il est possible de changer la structure

de la colonne dans le cas diabatique. Les expériences peuvent se présenter sous forme de
matrice comme l'indique le tableau 2.3.
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Figure 2.23 : Diagramme tridimensionnel, ol sont paramétrées les expériences du cas AE.

93



Figure 2.24 : Diagramme tridimensionnel, ol sont paramétrées les expériences
des cas DE1, DE2, DE3.
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Figure 2.25 : Diagramme tridimensionnel, oli sont paramétrées les expériences
des cas AAl et AA2.
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Figure 2.26 : Diagramme tridimensionnel, ot sont parametrées les expériences
des cas DA1,DA2, DA3 et DA4.
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CAS D'OPERATION

DISTRIBUTION DE1 | DE2 | DE3 | DA3 | DA4 | DAl | DA2
Uniforme totale (10 plateaux) 1 1 2 — 1 1 —_
Uniforme alternée (4 plateaux) 2 — — 1 — 1 _—
En haut de colonne (5 plateaux) 2 e — —_— 2 —_
En bas de colonne (5 plateaux) 2 2 —_ 2 1 3 2
Au centre de colonne (4 ou 6 5 . . 1 _ 1 _
plateaux)

Aux extrémes de colonne _ 3 . 1 _ 1 _
(6 plateaux)
TOTAUX 9 6 2 6 2 9 2

Tableau 2.3 : Matrice des cas opératoires en fonction des distributions des serpentins.
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6.3. Exploitation d'une Distillation Adiabatigue d’Enrichissement

Nous nous proposons au cours de cette étude de fixer le "protocole"” d'exploitation
d'une distillation adiabatique d'enrichissement et de déterminer les diagrammes utiles a la
compréhension de la distillation et 2 une éventuelle comparaison avec son homologue
diabatique.

6.3.1. - Acquisition des résultats bruts

Pour limiter le régime transitoire, la colonne est préchauffée pendant une heure
grice aux résistances du calorifugeage actif. Une fois les vannes d'alimentation, de reflux
et d'eau de refroidissement ouvertes, la colonne évolue vers un régime permanent pendant
quelques heures. Il est possible d'intervenir pendant le régime transitoire sur le débit du
frigoporteur pour amener le distillat & sa température d'ébullition. Le régime stationnaire
est obtenu lorsque les températures de tous les plateaux sont constantes : toutes les
mesures doivent étre prises dans un délai tres rapide :

- les températures sont moyennées sur une dizaine de minutes

- les échantillons sont pris pendant cet intervalle de temps.

Les débits de soutirage, de distillat et de condensat ne peuvent €tre lus
correctement suite a de grandes fluctuations des flotteurs, certainement dues a des
variations de pression hydraulique. Nous avons essayé de prendre ces débits
manuellement mais le temps requis pour les moyenner dérégle le fonctionnement de la
colonne. Ces débits seront donc calculés a partir des bilans de matiere et de chaleur.

Le tableau 2.4 regroupe les résultats bruts acquis lors d'une distillation adiabatique
d'enrichissement. Le tableau 2.5 regroupe les valeurs de quelques températures et
pressions qui sont controlées lors de la manipulation pour éviter les points de surchauffe
dans la colonne dus aux résistances de calorifugeage et pour éviter des pressions trop

grandes dans les circuits.

Du point de vue hydrodynamique, nous pouvons constater visuellement que les
plateaux fonctionnent en régime d'émulsion avec un léger primage. La distillation du
15/07/91(1), a partir d'un mélange de composition massique en €thanol xA m = 0,5443
(molaire : xA = 0,3184) conduit a :

- un distillat de composition massique xp m =0,8780 (molaire xp = 0,7378)
- un soutirage de composition massique xs m = 0,1070 (molaire xs = 0,0454)
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CAS: AE. ADIABATIQUE ENRICHISSEMENT
HEURE : 14H30
DATE: 15/07/91

COMPOSITIONS ET TEMPERATURES DANS LES PLATEAUX :

X (% mass) X (% mol) T(C)

1 85,43 69,63 78,62
2 81,81 63,75 79,05
3 78,56 58,90 79,27
4 69,04 46,58 80,25
5 55,26 32,57 81,18
6 41,28 21,56 82,97
7 18,73 8,27 85,69
8 12,19 5,15 89,07
9 10,85 4,54 91,03
10 10,70 4,48 91,19
d 87,80 73,78

m 54,43 31,84

s 11,18 4,69

DEBITS :

Débit d'huile au bouilleur : 12 I/min

Débit d'eau au condenseur : 68 % ---> 3,413 I/min
Débit d'eau au condenseur auxiliaire : 41/42s ---> 5,71 1/mn
Débit d'eau ler circuit colonne : 0

Débit d'eau 2éme circuit colonne : 0

PRESSION :

Pression barométrique : 994 mbar

Pression manométrique bas colonne : 61 cm HyO ---> 59 mbar
Pression entrée condenseur : 0,2 bar

Pression entrée ler circuit : 0

Pression entrée 2éme circuit : 0

Pression entrée bouilleur : 0,5 bar

Pression sortie bouilleur : 0,4 bar

AUTRES TEMPERATURES (°C) :

entrée sortie

Condenseur 23,8 68,9

Condenseur auxiliaire 23,8 29,4

Bouilleur 146,6 107,7
COMMENTAIRES :

- bonne distribution des températures dans la colonne
- régime d'émulsion dans chaque plateau

Tableau 2.4 : Résultats bruts acquis pour une distillation adiabatique d'enrichissement.
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CAS: AE. ADIABATIQUE ENRICHISSEMENT
HEURE : 14H30

DATE: 15/07/91
TEMPERATURES (°C) :
Résistances du calorifugeage au condenseur : 158
Résistances du calorifugeage haut de colonne : 113
Résistances du calorifugeage pour la colonne : 122
Résistances du calorifugeage bas de colonne : 154
PRESSIONS :
Pression entrée condenseur : 0,2 bar
Pression entrée ler circuit : 0
Pression entrée 2&me circuit : 0
Pression entrée bouilleur : 0,5 bar
Pression sortie bouilleur : 0,4 bar

Tableau 2.5 : Résultats de quelques parametres de contrdle.

6.3.2. - Premiére validation des données : le diagramme (T-x,y)

Cette premiére étape compare les résultats expérimentaux avec les isobares de
bulle et de rosée a environ 1 bar. Tout en tenant compte des variations de pressions
comme nous l'avons vu précédemment, cette construction permet de repérer les points
aberrants qui s'éloignent des isobares de bulle et de rosée et de la courbe expérimentale
établie par les autres points, et d'éventuellement les corriger.

Pour I'expérience du 15/07/91(1), la représentation graphique des températures en
fonction des compositions molaires donnée par la figure 2.27 reste assez proche de
I'isobare de bulle a 1015 mbar, bien que la pression passe de 1053 mbar en bas de
colonne & 994 mbar en haut de colonne. Cette premiere figure traduit une bonne
cohérence entre I'expérience et les résultats théoriques et confirme le fait que le liquide est
bouillant.

6.3.3. - Elaboration des conditions opératoires

Cette deuxiéme étape est un premier traitement des résultats bruts, conduisant au
calcul des conditions opératoires telles que les quantités de=chaleyr et les debxts

R s,

d'alimentation, de soutirage et de distillat.
A\\‘J ‘l %\

: Lmz n é
- e “of
n

Iu\ oV
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Figure 2.27 : Comparaison des résultats du 15.07.91 (1) avec les isobares
de bulle et de rosée & 760 mm de Hg pour le couple EAU/ ETHANOL.
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a- 1 des ités de chaleur

* Au niveau du bouilleur, la quantité de chaleur cédée par le fluide caloporteur
vérifie I'équation suivante :

Qp = Mg Cpg (Tpe- Ths) (2.37)

Tgs la température de sortie du fluide caloporteur

{TBe représente la température d'entrée
ou
Cpg est la capacité calorifique du gilotherme

DO 2 la température moyenne T = IB%I& .

Le calcul d'erreur due aux imprécisions de mesure est effectué a partir de
I'équation (2.3). Les grandeurs mesurées sont le débit du caloporteur et les températures :

AQB = Cpp (Te- TBs) AMg +2 Mg Cpg AT (2.38)
Oou encore
AQe _ AMp AT
B = . + ZTBe “Ths (2.39)
Mp

Pour l'expérience prise comme exemple ci-dessus, nous obtenons :

Qp=14,11kW *+35%

+ De méme, au niveau du condenseur, la quantité de chaleur extraite par le fluide

frigoporteur vérifie :
Qc =Mc Cpc (Tcs - Tee) (2.40)
AQc _ AMc AT

= + (2.41)

Ve Qe . 2 (Tcs - Tce)
Mc

Le condensat provient en fait du condenseur principal (Qci) et du condenseur
auxiliaire (Qc?); 'erreur commise sur la quantité de chaleur globale provient des erreurs

effectuées sur chaque mesure Q¢ et Qez :
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AQc _ 4AQci |, AQc: (2.42)

Q = Q Qc

Les propriétés thermodynamiques (Cp, p...) de l'eau de refroidissement sont

déterminées a une température moyenne entre l'entrée et la sortie des condenseurs :

Qc = 129kW+32 %

* Nous travaillons en continu et en syst¢éme globalement fermé, nous devrions
donc avoir Q¢ = Qg. La différence est due aux pertes thermiques a l'extérieur :
Qp=QB-Qc (2.43)

soit  Qp = 1,12kW
Ces pertes représentent 8 % de la quantité de chaleur Qg. L'étude thermique

précédente nous permet de réajuster les valeurs Qp et Qc sachant que ces pertes se

partagent comme Suit :

- les pertes au bouilleur avec une part de 8,3 %
{- les pertes au condenseur avec une part de 67,0 %
- les pertes au mélangeur avec une part de 24,7 %

14,02kW * 3.5 %
13,74 kW + 3,2 %

Qs
Qc

Les pertes corrigées ont essentiellement lieu a 'extérieur de la colonne au niveau
du mélangeur :

Qp =0,28 kW
Si la quantité de chaleur Qp est uniquement utilisée pour vaporiser le mélange, nous

obtenons :
(2.44)

Q_B:AmA-Am

AAm est la chaleur de vaporisation de l'alimentation (en kJ/kg), qui dépend de la

composition XA m. L'erreur commise sur cette composition n'entraine pas une grande

variation de AA m. Par conséquent :
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Aam est la chaleur de vaporisation de l'alimentation (en kJ/kg), qui dépend de la

composition XA m. L'erreur commise sur cette composition n'entraine pas une grande
variation de A m. Par conséquent

AAm _ AQB
= (2.45)

En supposant que la colonne entiére fonctionne sous une pression de 1 bar,
l'application numérique conduit & un débit d'alimentation théorique :

Amh=9,65.103kg/s * 3,5%

ou A = 0,3584 mol/s

b - Calcul des débits de l'alimentation, du distillat et du soutirage

Les bilans de matiére et d'énergie conduisent aux équations suivantes :

Am XA'm = Sm Xs‘m -+ Dm XD’m (2.47)
AmHam = Smhsm + Dmbpm + Q¢ (2.48)

Am, Sm, Dm sont les débits du fluide procédé qu'il n'a pas été possible de
mesurer & cause des fluctuations des flotteurs. Pour la suite des calculs, nous
supposerons que les fluides sont & leur température d'ébullition et que la colonne
fonctionne sous une pression de 1 bar environ.

Les propriétés thermodynamiques du distillat et du soutirage sont donc connues :
hpm et hs m sont les enthalpies du liquide aux températures de bulle respectivement Tp et
Ts. De méme, pour l'alimentation, HA m est 'enthalpie de la vapeur a sa température de
rosée. A partir du systeéme de trois équations & trois inconnues, il est possible de

déterminer les débits :

- Qc
Am H . XAm-XSm . XAmXDm (2.49)
A.m XDm-XS,m " XS,m-XDm ™
_ Am-XSm
Din = Am ""_“'an,m-xs,m) (2.50)
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Sm = Am ..Am;’illm) (2.51)

Le calcul d'erreur des débits se complique, étant donné que certains parametres
sont liés. Pour faciliter les calculs, nous négligerons la variation des enthalpies liquides

avec la composition. Le calcul de I'incertitude relative A:mm dépend des variations de Qc

et du dénominateur Den ;

dam _ dQc dDen
0 = Qc - Den (2.52)

L'erreur absolue de dDen est représentée par la différentielle totale :

_ (9HAm _(hpm-hsm) (XD.m-XA.m)
D= \oxam XD m-xs ) xam (XD m-XS.m)2 (hD.m hs.m)) dxs,m
hp m-h dx
( (XD.m-XS, )2 (hpm S.m)) D,m (2.53)

La suite du calcul consiste a remplacer les erreurs absolues des grandeurs
indépendantes par leurs incertitudes absolues et & prendre la valeur absolue du réel qui les
précede. Le calcul de l'incertitude relative des autres débits conduit a des résultats

identiques.
AD AQc hp.m-hsS.m ahA m 1
uobia . MR + | AX
Dm Q ' XD,m-XS,m XA m Den XAm-XSm A.m
XA m-XD.m hpm-hsm 1 ) AX§ m
XD.m-XS,m Den (Xp,m-Xs,m) XAm-XS,m ’

1 (xs.m-xA.m) (hpm-hsm)
XD,m-XS,m ( Den (Xp,m-Xs,m) 1 ) AXxp,m

(2.54)
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ASm AQc hpm-hsm 9Ham 1 1
Sm ~ & * ( XDm-XS,m O9XAm ) Den * XA,m-XD,m ’ AxAm

1 (xAmxpm).(hD.m-XS.m)
XD,m-XS,m ( (XD,m-XS.m)- Den +1 ) Axs,m

XS m-X -h 1

: )
. ( ro )]
XD,m-XS,m *Den (XD,lm‘XS,m) XA.m-XDm D.m

(2.55)

Pour il)'application numérique, nous prendrons une variation de l'enthalpie vapeur
constante : 'S_i%: = -1400 kJ/kg et des variations de compositionde 0,5 % : AxAm

=Axs’m = AXD’m = 0,%5.
Anp= 9,385.103 kg/s *37% ou A = 0,3487 mol/s

Dm 5,323.10-3 kg/s t*59% ou D = 0,1377 mol/s

Sm = 4,0620.10-3 kg/s *58% ou S = 0,2110 mol/s

Le débit d'alimentation est identique a celui calculé précédemment 2 partir de la quantité de
chaleur Qg :

Amth 'Am =35%
Am b

11 est aussi possible de déterminer le débit de condensat Cp, qui traverse le condenseur et
la quantité de liquide réinjectée dans la colonne Lo :

C = 2 (2.56)
A-D,m
Lom = Cm-Dm 2.57)

oll Ap,m est la chaleur de vaporisation du distillat : Apm = Hpm - hpm.
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Cm =1,318.102kg/s + 32% ou C = 0,3409 mol/s
Lom =7,856.103kg/s + 6,1% ou Lo =0,2032 mol/s

¢ - Calcul du taux de reflux

Ces différents parametres conduisent 2 deux valeurs importantes pour la
distillation : le TAUX de REFLUX r et le rapport Qc/Dm

Lom _ 1476 +349%
Dm

La |
]

5

= 2582klkg  t 2,7 %.

6.3.4. - Détermination des compositions, des débits et des efficacités

Les résultats établis ci-dessus vont servir de base pour le calcul des compositions
ym et des débits liquide Ly, et vapeur V, sur chaque plateau. Les bilans de mati¢re et
d'énergie sur la partie de colonne située au-dessus du plateau considéré, peuvent étre
écrits en supposant que le liquide est bouillant sur chaque plateau et que la vapeur sortante
est saturante. En connaissant la fonction implicite "enthalpie-vapeur” Hy(ym), nous
obtenons un systeme de trois équations a trois inconnues. Aprés plusieurs itérations, il est
possible d'obtenir une valeur de ym qui boucle les bilans. Le programme En
(MURPH).FOR détaillé en annexe II, établit les bilans & chaque étage et fournit
I'efficacité du plateau. Pour caractériser cette efficacité, nous avons choisi le
COEFFICIENT de MURPHREE global, défini par :

Eq.q =120 (2.58)
Yn-1 - ¥n

yn : concentration molaire de la vapeur sur le plateau n
8VeC 1yn.1 : concentration molaire de la vapeur en équilibre avec le liquide x,.1

L'annexe II foumnit les détails de calcul et en donne ses limites. L'ensemble des
résultats est reporté sur la figure 2.28 ol l'on a indiqué les compositions et les débits
molaires a chaque €tage. La détermination des incertitudes fixe la valeur des débits
vapeurs a4 4 % pres, la valeur des débits liquides & 6,5 % et la valeur de la composition
vapeur & 2,3 % pres (dans le cas maximal). Nous avons aussi représent€ sur cette figure,
les valeurs des facteurs de capacité, définis dans la partie hydrodynamique par 'équation
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Figure 2.28: Estimation par calcul numérique de la composition vapeur, des débits
molaires et de l'efficacité de chaque plateau.



2.6 ; la vitesse du gaz ug est celle de la vapeur qui arrive sur le plateau n et qui a pour
composition yn+1. Ces valeurs sont voisines de celles trouvées pour I'engorgement dans
le cas du systeme EAU/AIR a 20°C. 11 est cependant possible de constater visuellement
que la colonne n'a pas atteint sa capacité maximale ; par ailleurs, les pertes de pression
restent faibles et ne dépassent pas 0,1 bar. Les plateaux fonctionnent donc dans un régime
d'émulsion normal qui se place juste en dessous de I'engorgement étant donné les valeurs
des facteurs de capacité.

La figure 2.29 représente les variations des compositions molaires du liquide et de
la vapeur : pour cette derniére, les variations sont minimes en haut et en bas de colonne,
on observe des écarts de concentration importants uniquement au niveau des plateaux 4,
S, 6 et 7. Les débits molaires, représentés sur la figure 2.30, ont des variations ne
dépassant pas les 10 %. Nous pouvons constater que les maxima des débits
correspondent & une variation de concentration maximale : il s'agit du plateau ol le
potentiel de transfert de matiére est le plus important. La cause de ces petites variations
n'est donc pas un probléme hydrodynamique mais provient essentiellement de la forme
"éventrée” de la courbe d'équilibre (x-y). On remarquera aussi l'analogie des deux
courbes de débits, qui se traduit par le fait que le rapport L/V varie trés peu dans la
colonne.

La figure 2.31 représente la construction de McCABE et THIELE 2 partir des
données expérimentales pour la composition molaire du liquide x et des valeurs calculées
numériquement pour la composition de la vapeur y. La courbe opératoire joignant les
points (Xn, Yn+1) est quasi-linéaire ; les hypothéses de Lewis pour le couple EAU /
ETHANOL sont en effet vérifiées : les chaleurs de mélange sont faibles et les chaleurs
molaires de vaporisation des deux constituants sont sensiblement €gales (Eau : 39,66

kJ/mol contre Ethanol : 40,27 kJ/mol) ; le rapport %/- pente de la courbe de construction a

donc de faibles variations le long de la colonne. Nous pouvons aussi aisément constater
sur cette figure que les plateaux numérotés 4, 5, 6 et 7 sont ceux qui "travaillent” le plus,
c'est-a-dire, ceux ou les écarts de composition liquide et vapeur sont les plus importants.

Sur la figure 2.32, nous avons reporté les efficacités de chaque plateau : la courbe
est wes irréguliere. L'efficacité qui est essentiellement fonction de la géométrie du plateau
et de I'hydrodynamique qui s'y produit, devrait rester approximativement constante dans
toute la colonne. Mais ces valeurs sont a prendre avec beaucoup de précaution car une
variation minime de la composition engendre une grande variation de 'efficacité. L'étude
des incertitudes commises sur le calcul de I'efficacité, détaillée en annexe II, montre que
seuls les plateaux ol I'écart de composition vapeur (yp - yn+1) dépasse les 4 %, peuvent
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Figure 2.31 : Construction de Mc CABE et THIELE a partir des données expérimentales

pour x et des valeurs calculées numériquement pour y.
Expérience de 15.07.91 (1).
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étre pris en considération pour ce calcul. Dans notre exemple, ces plateaux sont situés en
milieu de colonne : comme nous l'avons déja dit précédemment, il s'agit des plateaux 4,
5, 6et7.

La moyenne de l'efficacité sur ces quatre plateaux conduit a une valeur largement
supérieure a celle trouvée dans l'industrie (= 0,5)

E = 0,86

Cette valeur semble correcte car les plateaux fonctionnent dans un régime
d'émulsion proche de l'engorgement et peuvent étre considérés comme des réacteurs
parfaitement agités.

6.3.5 - Comparaison avec les résultats de la littérature (méthode de
I'AIChE)

L'AIChE (American Institute of Chemical Engineers) a €édité un manuel "Bubble
Tray Design Manual” (31), ol est décrite une méthode de prédiction de I'efficacité pour
les plateaux perforés. D'autres auteurs, comme Zuiderweg (20), Chan and Fair (49),
Lockett (50)... ont proposé des corrélations pour différents types de plateaux.

Le calcul de 'efficacité est un probléme complexe car il fait intervenir & la fois les
propriétés physiques du systeme gaz-liquide et I'nydrodynamique du systeme.

a - Méthode de 'AIChE :

Les équations de base utilisées pour le développement de la méthode de I'AIChE
proviennent des équations classiques de diffusion et de transfert de matiere. Ces
équations représentent la condition d'une diffusion équimolaire a contre courant 2 travers
un film. Les recherches sont basées sur l'interprétation de la théorie des deux films, qui
suppose que la résistance totale au transfert est la somme de la résistance en phase liquide
et de la résistance en phase vapeur. Trois hypothéses sont nécessaires :

1. la vitesse de transfert d'un composant & l'intérieur d'une phase est
proportionnelle 2 la différence de concentration ou a la pression partielle du composant
dans le volume de la phase et a l'interface

2. I'équilibre est présent entre les deux phases a l'interface
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3. I'entrainement du composant du transfert dans la couche limite ou pres de la
phase limite est négligeable par rapport a la quantité transférée dans le procédé.

L'efficacité de Murphree définie par 'équation (2.58) est une efficacité globale
appliquée a l'ensemble du plateau :

Ep = 4t
Yn - ¥n+1

I1 est possible de définir une efficacité locale, en considérant un gradient de la
composition vapeur sur le plateau n :

Epy = LYot (2.59)
Y -Y¥Yn+1

Pour relier cette efficacité aux équations de diffusion, ' AIChE propose un modéle
de plateau avec un écoulement piston de la vapeur a travers un liquide parfaitement
mélangé; il n'y a donc pas verticalement de changement de composition x du liquide,
comme indiqué sur la figure (2.33) et la vapeur traverse le liquide sans mélangeage :

xn+1

* Y

Yn+1 |

Figure 2.33 : Modeéle du plateau en se plagant du c6té vapeur

La méthode de calcul part du principe que l'efficacité du plateau dépend de la
vitesse de transfert dans la phase vapeur et dans la phase liquide :

Epj=1-etNog) (2.60)

avec Nog, unité de transfert global exprimé du cbté vapeur :
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l._.

(2.61)

1,0
og Ng Nj

Z

1 .
-N—g représente la résistance en phase vapeur.

%—1 représente la résistance en phase liquide.

eV
.

m est la pente de la courbe d'équilibre (= g{—), V et L sont les débits molaires de vapeur et
de liquide.

- Le manuel de I'AIChE donne une corrélation de Ng :

0,776 + 0,116 Hy, - 0,290 Fy + 0,0217 1:1!

(Nsc)0:5

Ng = (2.62)

L'ensemble des parameétres est défini dans des unités anglo-saxonnes:

- Fy est un facteur superficiel = ug ‘\j;g— avec ug en ft/s et pg en Ib/cu.ft

- Ly est le débit volumique de liquide en gal/min

- 1 est la largeur moyenne en ft de 1'écoulement liquide sur le plateau (= Aire
active/ distance entrée-sortie du plateau)
Le déversoir joue un rle important par l'intermédiaire de sa hauteur dépassant du plateau
Hy (en in.). Les propriétés physiques de la phase vapeur sont groupées dans le nombre
de Schmidt :

Nsc = —HE— (2.63)
pg Dg

ob yg est la viscosité du mélange vapeur (en 1b/hr.ft) et Dg est sa diffusivité (sq.ft/hr).

- Les recherches ont montré que les principaux facteurs influant Nj sont la
diffusivité du liquide Dj (en sq.ft/hr), le temps de séjour du liquide tj (en s) et le facteur
superficiel Fy. Pour les plateaux perforés, la corrélation de N} proposée est :

N; = 100 (D)°° (0,49 Fy +0,17) 4 (2.64)
avec ) =—3—7-’i1:vm——z—-1- (2.65)
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Z est la distance de la descente au barrage de sortie (ft), hj est la hauteur de liquide clair en
inch (lors de I'étude hydrodynamique, nous trouvions hj =0,1379 in.).

Les étapes de calcul font ensuite intervenir le fait que l'efficacité dépend du degré
de mélangeage du liquide sur le plateau et du débit de primage. Notre colonne
expérimentale a un diamétre de 0,15 m; chaque plateau est considéré comme un réacteur
parfaitemnent agité, par conséquent :

E =E (2.66)

Par ailleurs, les expériences ont été menées avec un trés faible primage, nous ne tiendrons
donc pas compte de la correction di au débit de primage.

b - Application 2 la distillation du 15.07.91

L'application numérique des prévisions de 'efficacité des plateaux consiste a
reprendre les conditions opératoires et hydrodynamiques de 1'expérience du 15.07.91
étudiée ci-dessus. La méthode de I'AIChE fait intervenir des débits liquide et vapeur qui
restent constants a la traversée du plateau. En réalité, le transfert de matiére et de chaleur
s'accompagne souvent d'une condensation partielle de la vapeur (ou d'une évaporation
partielle du liquide) donc d'une variation de débit. Pour estimer les propriétés physiques
des mélanges grice aux corrélations de l'annexe I, nous moyennons les débits et les

compositions entre l'entrée et la sortie du plateau.

Les conditions hydrodynamiques €tablies lors de 1'étape précédente, permettent
ainsi d'accéder aux valeurs des unités de transfert : les résultats sont donnés dans le
tableau 2.6.

Plateau 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

Nyo 2,73 12,79 | 2,88 |2,8812701}262]326] 1801 1,20 | 1,04
Ng 1,07 1 1,05 1,04 | 1,00 | 0,96 | 0,93 | 0,89 | 0,88 | 0,88 | 0,88
Nog 0,768 10,763 | 0,762 1 0,741 | 0,706 | 0,691 | 0,701 | 0,592 | 0,507 | 0,476

E 0,54 { 0,53 { 0,53 |{ 0,52 | 0,51 | 0,50 | 0,50 | 0,45 | 0,40 | 0,38

Tableau 2.6 : Valeurs des unités de transfert et de l'efficacité sur les plateaux
de la distillation du 15.07.91(1).
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Nous pouvons constater que les résistances des deux phases sont du méme ordre
de grandeur : le film gazeux présente une résistance au transfert plus grande mais n'est
pas prépondérante vis 2 vis de celle du film liquide.

Les variations dans les premiers plateaux sont minimes et conduisent 2 une
efficacité pratiquement constante et voisine de 0,5. Par contre, dans les trois derniers
plateaux, l'augmentation de la résistance au transfert en phase liquide entraine une
diminution de I'efficacité. L'analyse des paramétres montrent que la cause essentielle de
ces fluctuations est I'augmentation rapide de la pente m de la courbe d'équilibre. Ce
phénomene concerne une faible plage de concentration (0 <x< 0,05) et se situe donc dans
les derniers plateaux : expérimentalement, il n'est pas possible de déceler cette variation
de I'efficacité car les fluctuations de la concentration dans ce domaine sont minimes. Par
conséquent, I'hypothese énoncée dans le paragraphe 6.3.4. d'une efficacité pratiquement
constante sur les plateaux qui 'travaillent' le plus, est justifiée : la moyenne sur ces
plateaux conduit & une bonne approximation de l'efficacité globale de la colonne.

Les efficacités déterminées par la méthode de ' AIChE conduisent a des valeurs
beaucoup plus faibles que celles trouvées expérimentalement et avoisinent celles que I'on
peut trouver dans l'industrie.

Les forts écarts peuvent s'expliquer par le fait que notre colonne est & une échelle
pilote alors que les corrélations de 'AIChE s'appliquent généralement & des unités
industrielles avec des débits de gaz et de vapeur beaucoup plus importants.

Par ailleurs, l'introduction de serpentins sur les plateaux, provoque des turbulences dans
I'écoulement du liquide et de la vapeur, diminuant ainsi leur résistance au transfert.

Remargue : Recherche de I'efficacité par simulation.

Etant donné l'imprécision des calculs de l'efficacité, nous avons essayé de
"valider" les résultats en établissant un programme de recherche d'efficacité par
I'intermédiaire d'une simulation numérique classique de la distillation adiabatique. Cette
derniére fait appel 2 un module de base qui n'est autre que la traduction informatique de la
construction de PONCHON-SAVARIT. Connaissant les propriétés thermodynamiques
du binaire et les conditions opératoires de la distillation (xAm: Am; Qc/Dm), la seule
variable reste 1'efficacité. Nous la supposerons constante dans toute la colonne. Nous
itérons donc le programme jusqu'a obtenir une valeur de l'efficacité pour laquelle les
compositions massiques du liquide coincident le mieux avec les résultats expérimentaux.
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L'annexe III fournit I'élaboration de ce programme de pseudo-simulation. Les
résultats obtenus par la simulation pour I'expérience du 15/07/91 (1) sont regroupés sur
les figures 2.34 et 2.35 ol nous avons comparé I'évolution des compositions molaires du
liquide, théoriques et expérimentales, ainsi que I'évolution des débits molaires. Nous
pouvons constater une bonne cohérence entre la simulation et 'expérience : I'écart type
sur les compositions est d'environ 1 %. Ces résultats conduisent 2 une efficacité
comparable 2 la valeur moyenne estimée précédemment :

Esim = 0,858
0.8
= gre.
© " -8
E g 15.07.91 (1) :
Sl:/ 0,6 - ~..9. O Xexp
g "Q. === Xval
S n
5 ~
2 04-
.
n‘l
0,2 9
""'ﬂ---n--.u
0,0l 1 | W 1 i Lodd it L
d 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
N° du platean
Figure 2.34 : Variations de la composition du liquide.
Validation des résultats (E=0,8584)
0,4
o~ -o*".-‘.."’."ﬂ
2 i e 150791 (1) :
E
Z B Lexp
§ 03+ ® Vexp
==== Lval
mmaw Vval
--i‘“'"'"n
PP W ongnene
0'2__.;3;!".'?'.11‘ TR I T . L. . |
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
Au dessus du plateau n°®
Figure 2.35 : Variations des débits liquide et vapeur.

Validation des résultats (E=0,8584)
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METHODE TRAITEMENT

Acquisition des résultats bruts
T, x, P, AP, débit d'eau

|

Discussion des résultats :
diagramme T-x

Y

Calcul des quantités de chaleur :QB, Qc

Elaboration des conditions opéraoires

Y

Bilan de mati¢re
et d'enthalpie

de soutirage et de distillat

v

§ TAUX DE REFLUX
'§ Bilan de matigre et A
£ \ de chaleur : méthode

HYPOTHESES

- Résultats sur les
&~ pertes thermiques

Enthalpies calculées 4 leur

Calcul des débits d'alimentation ~— — — température d'ébullition et

sous une pression de 1 bar

mérique Calcul des compositions vapeur y et
des débits liquide et vapeur sur chaque
plateau :

Programme En(MURPH).FOR

Enthalpies sous une
Ltk pression de 1 bar.

Y

Calcul de tous les pa

Construction de Mc CABE et THIELE

Calcul de I'efficacité globale de la colonne . |<age _

Construction de Ponchon
Savarit : méthode

" = ~ Possibilité de validation des

résullats : SDAE.FOR dans
le cas adiabatique.

numérique

Comparaison avec des résultats simulés
DE.FOR

Validation des données
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6.3.6. - Résultats de l'ensemble des distillations adiabatiques

issemen

En général, les distillations ont été effectuées dans des conditions
hydrodynamiques convenables, c'est & dire dans un régime d'émulsion sans excés de
primage, avec un taux de reflux variant entre 1 et 34. Seules les deux manipulations du
16.07.91 avaient un débit de liquide trop faible pour assurer une bonne séparation, avec
un taux de reflux inférieur & 1; pour ces deux cas, l'efficacité chute et n'est plus
représentative de notre colonne expérimentale.

Le protocole d'exploitation, résumé sur le tableau 2.7, nous permet de déterminer
les conditions opératoires de chaque distillation adiabatique d'enrichissement. A partir de
ces conditions, il est possible d'avoir acces aux données "secondaires” (compositions
vapeur, débits liquide et vapeur...) déterminées & partir de simples bilans de matiére et
d'énergie. Les résultats des conditions opératoires, ainsi que les graphes schématisant
chaque distillation, sont regroupés dans l'annexe IV. Pour chaque expérience, nous
avons tracé les variations de la composition molaire du liquide et des débits liquide et
vapeur. Nous pouvons constater des fluctuations de ces débits inférieurs & 8%.

Le débit de frigoporteur n'est pas constant d'une expérience a l'autre, il varie entre
3 et 5 I/min, sa température de sortie est au maximum égale a2 70°C. Le rendement
exergétique défini au chapitre précédent est compris entre 25 et 35 %, la moyenne
avoisinant les 29 %. Ce résultat est faible par rapport a celui trouvé dans le cas théorique
précédent, pour lequel nous avions un rendement de 43 %. Cet écart est justifié par le fait
que le rendement expérimental fait intervenir les quantités de chaleur mesurées et
comprend implicitement les pertes de chaleur a I'extérieur.

L'efficacité est calculée en faisant la moyenne sur les plateaux qui 'travaillent ' le
plus, ou recherchée en calculant le minimum des écarts types entre les compositions
massiques expérimentales et celles déterminées par une construction numérique de
PONCHON-SAVARIT (voir comparaison entre résultats expérimentaux et résultats
validés dans I'annexe IV). Comme nous l'avons vu précédemment, les résultats obtenus
sont de loin supérieurs a ceux prédits par la méthode de I'AIChE. La figure 2.36
représente la variation de I'efficacité en fonction du débit volumique de liquide reinjecté en
haut de colonne. Nous pouvons constater que cette efficacité est pratiquement constante,
sauf pour les deux expériences du 16.07.91, ot le taux de reflux est trop faible pour
assurer un bon contact gaz-liquide.
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Figure 2.36 : Variation de l'efficacité en fonction du débit de liquide

Nous avons aussi tracé l'efficacité en fonction du rapport L/V (voir figure 2.37).
L'efficacité reste constante pour des valeurs de L/V supérieures 2 0,5, sa moyenne est

d'environ 0,78 :

E=0,78

1,07
53]
. .
- ®
0,8 y *A.
*
°
0,6 -
0.4 -
.
0,2 -
Lo/C
00 A 1 a i 3 1 L i " 1 X 1 2 J
0,3 04 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0

Figure 2.37 : Variations de l'efficacité en fonction de la pente Lo/C
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6.3.7. - Simulation de la disallation adiabati ‘enrichi

L'annexe IIl propose un programme de simulation d'une colonne
d'enrichissement (adiabatique ou non), basé sur la méthode de Ponchon-Savarit rappelée
au chapitre 1. Moyennant certaines hypothéses (vapeur et liquide saturants, efficacité
constante dans toute la colonne) il est possible d'accéder aux compositions et débits a

chaque étage, & partir du débit d'alimentation et de sa composition ainsi que de la quantité
de chaleur extraite & chaque niveau.

La simulation a été utilisée avec les conditions opératoires de chaque expérience

d'enrichissement et avec l'efficacité moyenne prédite précédemment E = 0,78). Les
résultats obtenus sont comparés avec les résultats expérimentaux sur les figures de
I'annexe IV. La figure 2.38 donne un exemple de comparaison des compositions molaires
liquides pour I'expérience du 15.07.91(1) :

0,8

3

E 15.07.91 (1) :
»Q\Q

= o Xexp

g o X sim

2

5]

>

O’OI.I.]nl;l;l.L-I.le.l

d 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
N° du plateau

Figure 2.38 : Variations de la composition liquide.
Comparaison avec la simulation (E=0,78).

De méme, la figure 2.39 compare les débits molaires du liquide et de la vapeur obtenus
par la simulation et par I'expérience :
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04
15.07.91 (1) :
2 ] ’__/-_\“H
% B8 Lexp
E ® Vexp
4 —_—
E 03+ Lsim
“5 e Vsim
o}
0'2 . PO BTV SHNT U R S ST U ST J 1

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
Au dessus du platean n°

Figure 2.39 : Variations des débits liquide et vapeur.
Comparaison avec la simulation (E=0,78)

Les expériences ainsi simulées donnent une excellente approximation des
compositions liquides et vapeurs, ainsi que des différents débits, obtenus lors des

manipulations en enrichissement adiabatique.
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6.4. - Exploitation d'une distillation diabatique d'enrichissement

Le protocole d'exploitation de la distillation diabatique est sensiblement le méme
que celui de son homologue adiabatique.

6.4.1. - Acquisition des résultats

Le démarrage de la colonne diabatique se fait identiquement a celui de la colonne
adiabatique en y ajoutant le contrdle du fluide frigoporteur 2 l'intérieur des serpentins.
Comme nous l'avons vu précédemment dans le chapitre I, il est intéressant
exergétiquement de placer le circuit du fluide frigoporteur en série (condenseur +
serpentins). Cette condition est rendue difficile par les dimensions du condenseur car il
faut jouer sur les débits de frigoporteur pour fournir un distillat proche de sa température
d'ébullition. Apres réglage de tous les paramétres, la distillation, controlée par le systéme
d'acquisition de données, évolue vers un régime permanent. Le régime transitoire est plus
court que dans le cas adiabatique. En effet, dés la sortie du bouilleur, une partie de la
vapeur est condensée constituant un reflux interne et débutant ainsi la séparation. Par
contre, dans le cas adiabatique, la vapeur doit parcourir toute la colonne avant de créer un
reflux a la sortie du condenseur.

Lorsque les températures sont constantes, les mesures sont relevées dans un délai
de 10 minutes, le tableau des résultats bruts ressemble au tableau 2.4 avec en plus, les
températures d'entrée et de sortie de chaque serpentins. Comme précédemment, il n'a pas
été possible de mesurer les débits de condensat, soutirage et distillat : ils seront évalués a
partir des bilans de matiere et de chaleur.

D'un point de vue hydrodynamique, les plateaux fonctionnent en général dans un
régime d'émulsion correct avec un trés faible primage.

La distillation du 31.07.91(2) diabatisée par les six serpentins du bas de colonne
(6,7,8,9,10), conduit a partir d'un mélange de composition massique en éthanol xgo m =
0,4160 (mol. xp =0,2179) a:

- un distillat de composition massique xp m = 0,9157 (mol. xp =0,8094)
- un soutirage de composition xg m =0,096 (mol. xs =0,0399)

Les températures sont couplées aux concentrations pour étre comparées aux
isobares de bulle et de rosée (a environ 1 bar). Sur le diagramme T-x,y de la figure 2.40,
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Figure 2.40 : Comparaison des résultats du 31.07.91 (2) avec les
isobares de bulle et de rosée 2 760 mm de Hg
dans le diagramme T-X,Y du couple EAU / ETHANOL.

Distllation diabatique DE1 avec 5 serpentins en série (6,7,8,9,10).
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les résultats expérimentaux suivent pratiquement l'isobare de bulle prouvant ainsi que le
liquide est bouillant (étant donné les petites dimensions de la colonne, nous pourrons
considérer que le liquide est parfaitement mélangé sur tout le plateau et est, par
conséquent, bouillant en tout point). Ce diagramme est trés utile pour repérer les points
aberrants qui s'éloignent trop des isobares et pour éventuellement les corriger.

6.4.2. - Elaboration des conditions opératoires

Cette deuxi¢me partie calcule les conditions opératoires telles que les quantités de
chaleur et les débits d'alimentation, de soutirage et de distillat. Pour alléger le
paragraphe, nous ne rapporterons pas les calculs relatifs aux incertitudes, d'autant plus
qu'ils restent sensiblement les mémes que précédemment.

* La quantité de chaleur au bouilleur est calculée a partir de I'équation 2.37 :

Qg = Mp Cpg (Te- Tps) =14,27 kW +3,5 %

+ De méme, au niveau des condenseurs principal et auxiliaire, la quantité de
chaleur extraite par le fluide frigoporteur vérifie I'équation 2.40 :

Qc =Mc Cpe (Tcs-Tee) =9,52kW+5%

+ Le fluide frigoporteur circule ensuite dans les six serpentins du bas de colonne;
la quantité de chaleur prélevée a un étage i, vérifie :

Qi =Mc Cpc (Tis - Tie) 2.67)

Les propriétés physiques de l'eau, nécessaires au calcul (masse volumique,
capacité calorifique...) sont évaluées & une température moyenne entre l'entrée et la sortie
du serpentin :

Qs =0,83kW *55%

Q7 =0,63kW *6,5 %

Qg =0,43kW +85%

Qy =0,59kW +70%

Q10=094kW*50%
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La quantité de chaleur globale extraite de la colonne est donc:

QCiot=1295kW *+53 %

* La colonne travaille en circuit fermé, les pertes de chaleur a l'extérieur
représentent donc la différence entre la quantité de chaleur donnée et celle extraite, elles
s'élévent a environ 10 % de la quantité Qg:

Qp=142kW

D'aprés I'étude thermique, nous pouvons considérer que les pertes se situent
essentiellement au niveau du condenseur principal, du mélangeur et du bouilleur. Les
quantités de chaleur sont ainsi réajustées :

14,16 kW * 3,5 %
10,41 kW + 5,0 %

Qs
Qc

Le reste des pertes thermiques ont lieu dans les circuits extérieurs et dans le
mélangeur :
Qp=0,33 kW

* Le calcul des débits d'alimentation, de distillat et de soutirage fait appel aux
bilans de matiére et d'énergie mis en €quation par les égalités 2.46, 2.47 et 2.48 ou Q¢
représente la quantité globale de chaleur extraite dans la colonne.

Qc.ot -
Am= - : - = 8,20.103 kg/s * 5,8%
Ha XAm-XS.m p xAmXDth'm

XD,m-XS,m m XS.m-XDm

D =Am —A=m'—5~"—‘)= 320.103 kg/s *+ 8 %

X
XD,m-XS,m

-X
Sm = Am m) = 5,00.103 kg/s +7.9 %

Il est aussi possible de déterminer le débit de condensat Cp qui traverse le
condenseur et la quantité de fluide réinjectée dans la colonne Lo,m :
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Figure 2.41 : Estimation par calcul numérique de la composition vapeur, des débits

molaires et de 'efficacité de chaque plateau pour I'expérience
diabatique du 31.07.91(2)



Cm =~ = 1,04.102kg/s +5%
D.,m

Lom = Cm-Dm=7.22.103kg/s * 6,1 %

6.4.3. - Détermination des compositions. des débits et des efficacités

La détermination des conditions opératoires permet le calcul des compositions
vapeurs ym et des débits Ly, et Vi, sur chaque plateau par l'intermédiaire du programme
En(MURPH).FOR détaillé en annexe II. Rappelons que ce programme est basé sur des
bilans de matiére et d'énergie appliqués sur le systeme situé au dessus du plateau
considéré. Il suppose en particulier que le liquide est bouillant, que la vapeur est saturante
et que la colonne travaille sous une pression constante de 1 atm, et il nécessite la
connaissance de la fonction Hy(ym). Les compositions sont déterminées a environ 3 %
prés, les débits vapeurs & 4 % pres et les débits liquides &8 7 % pres. La figure 2.41
schématise I'ensemble des parametres pour la distillation du 31.07.91(2). Nous y avons
aussi indiqué les facteurs de capacité établis a partir des valeurs moyennes (entre l'entrée
et la sortie du plateau) des débits et des compositions. Ces facteurs dénotent un bon
fonctionnement, proche tout de méme de l'engorgement. Visuellement, il est possible de
constater que la colonne n'a pas atteint sa capacité maximale; par ailleurs, les pertes de
pression a l'intérieur de la colonne restent faibles et ne dépassent pas 0,06 bar.

La figure 2.42 représente les variations de compositions molaires du liquide et de

la vapeur :
1,0 i
3
E 08 8 o
o *
8 1 © o ® o O Xexp
3 ° » i ® Yexp
€ 0,6 ®
= o
‘g .
> 04
& o
< *
0,2 ¢
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0 2 4 6 8 10 12
N° du plateau

Figure 2.42 : Variations des compositions molaires du liquide
et de la vapeur pour l'expérience du 31.07.91(2).
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Les variations de concentration sont importantes au niveau des plateaux 6, 7, 8 et
9. Ces plateaux se situent dans la partie la plus éventrée de la courbe d'équilibre (x-y).
Les débits molaires représentés sur la figure 2.43, augmentent leur capacité lorsque I'on
descend dans la colonne, surtout sur les plateaux diabatiques ou I'on condense de la
vapeur. Les débits en bas de colonne sont environ 1,4 fois plus grand que ceux en haut

de colonne.
04
’\';)\ L .
] ® o9
é ®
g 034 °
g e & ¢ o © o O Llexp
{ e ° o ® Vexp
o
0,2 °
’ o © © o o ©
0 1 3 H " 1 2 1 . 1 Y 1 Y
0 2 4 6 8 10 12
Au dessus du plateau n°®

Figure 2.43 : Variations des débits liquide et vapeur pour l'expérience
du 31.07.91(2)

La figure 2.44 représente la construction de McCabe et Thiele & partir des données
expérimentales pour la composition molaire du liquide x et des valeurs calculées
numériquement pour la composition de la vapeur y. Nous pouvons constater que la
courbe opératoire joignant les points (xp, Yn+1) €st quasi-linéaire; la pente calculée a partir
du rapport des débits L/V varie trés peu. Cette conclusion est vérifiée sur la figure 2.45
par le tracé de L/V sur tous les plateaux.
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Figure 2.44 : Construction de Mc CABE et THIELE 4 partir des données
expérimentales pour x et des valeurs calculées numériquement pour y.
Expérience diabatique DE1 du 31.07.91 (2) :
5 serpentins en série (6,7,8,9,10).
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Figure 2.45 : Variations du rapport des débits molaires L/V

Dans le chapitre précédent, nous avions vu que la pente de la courbe opératoire
pouvait s'écrire si, suivant la composition du mélange, la chaleur de vaporisation A était

pratiquement constante (condition approximativement vérifiée pour le couple eau/éthanol):

AD
P=l- =7

Qc+ 2 Qi
1

i=

La pente dépend essentiellement des quantités de chaleur distribuées sur les
plateaux. Dans notre cas, il se trouve que la quantité Q¢ prélevée au condenseur est
prépondérante vis a vis des autres quantités de chaleur extraites dans la colonne. Ceci se
traduit par le fait que le taux de reflux interne est peu modifié d'ol une faible variation du

rapport L/V.

L'annexe II fournit aussi 'efficacité de chaque plateau. Certaines de ces valeurs ne
peuvent étre prises en considération étant donné les faibles variations de composition du
liquide. L'étude des incertitudes nous a montré que les valeurs des efficacités ne
pouvaient étre prises en considération que si les variations de composition dépassaient les
4 %. Comme dans le cas adiabatique, cette condition n'est valable que pour 4 plateaux,
qui dans notre exemple, sont situés en bas de colonne.

La méthode de I'AIChE détaillée dans le paragraphe 6.3.5 permet de comparer les
valeurs expérimentales obtenues pour l'efficacité, a celles trouvées dans la littérature.
Grice aux conditions hydrodynamiques établies lors de I'étape précédente et aux
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corrélations 2.62 et 2.64, données pour un simple plateau perforé, nous avons acceés aux
valeurs des unités de transfert. Le tableau 2.8 fournit les résultats finaux, en particulier
I'efficacité des plateaux.

Plateau 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

Nyo 12911293298 298 )]3,04 304293 ]249]}294]1,39
Ng 1,17 | 1,16 | 1,15 | 1,14 | 1,13 | 1,10 | 1,06 | 1,00 | 0,92 | 0,86

Nog ]0.835}0,830 | 0,830 0,825 {0,822 /0,809 | 0,779 {0,722 | 0,702 | 0,530
E 0,57 | 0,56 | 0,56 | 0,56 | 0,56 | 0,55 | 0,54 | 0,51 § 0,50 | 0,41

Tableau 2.8 : Valeurs des unités de transfert et de 'efficacité sur les plateaux
de la distillation du 31.07.91(2).

Comme nous l'avons vu précédemment avec la distillation adiabatique,
I'augmentation rapide de la pente m de la courbe d'équilibre est la principale cause des
variations de l'efficacité. Les changements des débits de liquide et de vapeur ne sont
pratiquement pas conséquent, dans la mesure ol l'hydrodynamique n'est pas
profondément modifiée (pas d'émulsion, primage intense...). Nous pouvons donc
considérer que 'efficacité est constante sur les plateaux ol la composition liquide dépasse
les 5%. De toute fagon, en dessous de cette valeur limite, le dispositif expérimental n'est
plus adéquat pour déterminer une efficacité correcte.

La méthode de I'AIChE conduit & des valeurs beaucoup plus faibles que celles
trouvées expérimentalement et avoisinent les 50 %. L'explication peut étre donnée par le
fait que notre colonne est a une échelle pilote et par I'ajout des serpentins qui créent une

zone de turbulence sur les plateaux.

Etant donné la faible influence des débits liquide et vapeur, nous pouvons
considérer que l'efficacité est constante tout le long de la colonne (nous supposons en fait
qu'elle est uniquement fonction de la géométrie du plateau). La valeur retenue lors des
expériences est celle moyennée sur les plateaux oli la composition du liquide varie le plus.
Pour l'expérience du 31.07.91(2), nous obtenons :

E = 0,88
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6.4.4. - Résultats de I'ensemble des distillations

Les distillations ont été effectuées dans des conditions hydrodynamiques
convenables, sans excés de primage, malgré le diamétre constant de la colonne. Les
variations de débits sont trop faibles pour étre confronté & des problémes
d'hydrodynamique, dus & un diametre trop grand.

Le protocole d'exploitation identique & celui résumé sur le tableau 2.7, permet de
déterminer les parametres de fonctionnement de chaque distillation diabatique
d'enrichissement. Les résultats des conditions opératoires, ainsi que les graphes
schématisant chaque distillation, sont regroupés dans I'annexe IV.

Le débit de frigoporteur a diminué par rapport au cas adiabatique: il varie entre 2 et
3 /min (contre 3 et 5 I/min dans le cas adiabatique). Ceci est di & I'augmentation du
niveau thermique du frigoporteur en sortie des échangeurs; la température de sortie peut
en effet atteindre 97 °C (contre 70 °C dans la cas adiabatique). Le rendement exergétique
défini au chapitre I (relation 1.15) est, par suite, nettement amélioré car sa valeur
moyenne passe de 29 % pour le cas adiabatique a environ 41 % pour le cas diabatique.
Cette derniére valeur reste toujours inférieure a celle trouvée dans le cas théorique étudié
au chapitre 1, car le rendement expérimental fait intervenir les quantités de chaleur
mesurées et, de fagon implicite, les pertes de chaleur a 'extérieur.

Des expériences ont été tentées sans condenseur : le distillat est alors prélevé sur le
deuxieme plateau. Le premier et le deuxie¢me plateau joue alors le role du condenseur, car
une colonne d'enrichissement nécessite la condensation du distillat. Les manipulations du
16.10.91 correspondant au cas DE3, montrent la possibilité d'intégrer le condenseur a
l'intérieur de la colonne : les résultats sont identiques aux autres cas, le seul inconvénient
réside dans le fait que nous ne pouvons pas contrdler le reflux et par conséquent le débit
de distillat.

Quelque soit la structure de la colonne diabatique choisie (nombre de plateaux
diabatiques), nous pouvons remarquer sur les tracés de McCabe et Thiele que la
diabaticité modifie de fagon minime la distillation. En effet, les pentes des courbes
opératoires varient trés peu, suite a la remarque précédemment citée : la quantité de
chaleur prélevée au condenseur est prépondérante vis a vis de celles extraites dans les
serpentins.

11 est difficile d'augmenter expérimentalement les quantités de chaleurs dans les
serpentins car le fluide frigoporteur est placé en série avec le condenseur; avec
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l'importante surface de I'échangeur, la température de sortie avoisine les 70°C, le potentiel
thermique pour finir la condensation est trés faible.

L'efficacité est calculée en faisant la moyenne sur les plateaux qui travaillent le
plus. Les résultats obtenus sont de loin supérieurs & ceux prédits par la méthode de
I'AIChE : ils varient entre 68 et 88 %, sauf pour l'expérience du 02.08.91(1) ot
I'hydrodynamique n'est pas convenable, ce qui diminue l'efficacité en-dessous de 50 %.
La figure 2.46 représente les efficacités de chaque expérience en fonction du débit
maximum dans la colonne ( ce débit correspond 2 celui du soutirage).

1,0
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L 08T e & g%
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Figure 2.46 : Variations de I'efficacité en fonction du
débit liquide maximal.

La moyenne est identique a celle trouvée dans le cas adiabatique :

E =78%.

Dans le cadre de nos expériences, le caractére diabatique ne perturbe pas
fondamentalement le transfert de mati¢ére et de chaleur, dans la mesure ou
I'hydrodynamique n'est pas modifiée : les débits restent dans le domaine de bon
fonctionnement, défini suivant la géométrie du plateau.

6.4.5. - Simulation d'une colonne diabatique d'enrichissement

L'annexe IIl propose un programme de simulation d'un colonne
d'enrichissement, basé sur la méthode de Ponchon-Savarit, moyennant certaines
hypothéses (vapeur et liquide saturants...). La simulation a été utilisée avec les conditions
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opératoires de chaque expérience et avec l'efficacité moyenne trouvée précédemment (1_3 =
0,78). Les résultats obtenus sont comparés graphiquement avec les résultats
expérimentaux. A titre d'exemple, la figure 2.47 compare les compositions molaires
liquides pour l'expérience du 31.07.91(2) et la figure 2.48 compare les débits molaires

pour la méme expérience.

1,0

0,8

C

0,6

Xethanol (%mol.)

044

o

0,2 4

00 i ST SR SU S W W WU N YN SUNT WS SO WA SUNE N S

d 1 2 3 4 5 6 7 8
N° du plateau

Figure 2.47 : Variations de la composition liquide.

31.07.91(2)

® Xexp
= Xsim

Compariason avec la simulation (E=0,78)
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Figure 2.48 : Variations des débits liquide et vapeur.
Comparaison avec la simulation (E=0,78).

31.07.91(2)

B Lexp
® Vexp
s Lsim
~—= Vsim

Les expériences ainsi simulées donnent une approximation moyenne des
compositions liquides et vapeurs, ainsi que des débits, obtenus lors des manipulations en

enrichissement diabatique.
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Le but de cette partie est d'établir un protocole d'exploitation d'une distillation
adiabatique d'épuisement et de regrouper les résultats des différentes expériences.

6.5.1. - Acquisition des résultats

Apres préchauffage de la colonne, I'alimentation provenant du mélangeur est
réglée & un débit fixe. Les vannes du caloporteur, du frigoporteur du soutirage et du
distillat étant ouvertes, la colonne évolue vers un régime stationnaire. II est souvent
nécessaire d'intervenir sur le débit d'alimentation pour répartir de fagon la plus uniforme
possible les températures, suivant I'évolution de la composition du mélange ( fonction du
distillat et du soutirage). Il faut diminuer (ou augmenter) ce débit pour fournir moins ( ou
plus) d'éthanol dans les rétentions liquides. Ce paramétre se contrdle avec les
températures d'ébullition de chaque liquide (fonction de leur composition) et avec le
systeme d'acquisition de données.

Par ailleurs, il est aussi nécessaire d'intervenir sur le débit de frigoporteur pour
diminuer la température du distilllat car, lorsque le mélange est & une température proche
de sa température d'ébullition, la pompe alimentant la colonne cavite. Nous ne nous
préoccupons pas du fait que le distillat ne soit pas bouillant si ce n'est que nous ferrons
intervenir, dans les bilans, son enthalpie & la température mesurée. Du reste,
l'alimentation n'est pas un liquide bouillant, il sera aussi important de considérer cette
remarque dans les bilans enthalpiques.

Dans le cas de distillation avec reflux, le condenseur principal refroidit
partiellement la vapeur sortant de la colonne, le condensat partiel est ensuite reinjecté dans
1a colonne. Un condenseur auxiliaire termine la condensation et constitue ainsi le distillat.

Une fois que toutes les températures sont constantes, les mesures peuvent €tre
prélevées dans un intervalle de temps assez court ( environ 10 min.). Les résultats bruts
résultats bruts sont prélevés sur un tableau identique au tableau 2.9. Les parameétres de
contrdle sont toujours prélevés comme sur le tableau 2.5. Les débits de soutirage, de
distillat et de condensat ne sont toujours pas fiables suite 4 de trop grandes fluctuations.

La distillation du 4.12.91(4) sépare un mélange de composition massique en
éthanol xA m = 0,8583 (xA = 0,7031) et fournit :
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CAS: AA2. ADIABATIQUE ENRICHISSEMENT
HEURE : 22H10
DATE: 04/12/91

COMPOSITIONS ET TEMPERATURES DANS LES PLATEAUX :

X (% mass) X (% mol) TCC)
1 76,50 56,01 79,52
2 63,30 40,28 80,96
3 30,34 14,55 82,40
4 3,05 1,22 88,51
5 2,16 0,86 99,61
6 1,27 0,50 100,00
7 1,02 0,40 99,76
8 0,77 0,30 99,67
9 0,74 0,29 100,31
10 0,71 0,28 100,53
d 86,10 70,78
m 85,83 70,31
s 0,71 0,28
DEBITS :
Circuit d'huile bouilleur
Débit d'huile au bouilleur ; 14,5 1/min
Débit d'huile circuit colonne : 0
Débit d'eau au condenseur : 40 % ---> 1,960 I/min
Débit d'eau au condenseur auxiliaire : 41/42s --> 5,71 l/mn
PRESSION :
Pression barométrique : - 1004 mbar
Pression manométrique bas colonne : 52 cm HyO ---> 50 mbar
Pression entrée condenseur : 0,2 bar
Pression entrée bouilleur : 0 bar
Pression sortie bouilleur : 0 bar
AUTRES TEMPERATURES (°C):
entrée sortie
Condenseur 9,01 75,60
Condenseur auxiliaire 7,75 16,40
Bouilleur 146,79 115,72
COMMENTAIRES :

- régime d'émulsion dans chaque plateau

Tableau 2.9 : Résultats bruts acquis pour une distillation adiabatique d'épuisement.
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- un distillat de composition massique xp m = 0,8610 (xp = 0,7078)
- un soutirage de composition massique xs m = 0,0071 (xs = 0,0028)

Le diagramme T-x,y représenté sur la figure 2.49 situe les résultats expérimentaux
par rapport aux isobares de bulle et de rosée (& environ 1 bar). Les points se situent prés

de l'isobare de bulle prouvant que le liquide est bouillant sur chaque plateau. Pour
certaines distillations, ce diagramme est trés utile a la correction des points aberrants.

6.5.2. - Elaboration des conditions opératoires

Lors de cette deuxiéme partie, sont calculées les conditions opératoires telles que
les débits d'alimentation, de soutirage et de distillat, ainsi que les quantités de chaleur.

« La quantité de chaleur au bouilleur est calculée & partir de 'équation 2.37 :

Qs = Mg Cpg (Te - Tag) =13,64 kW 3,5 %
» De méme, au niveau des condenseurs principal et auxiliaire, la quantité de

chaleur extraite par le fluide frigoporteur vérifie I'équation 2.40. Le premier condenseur
refroidit partiellement la vapeur et constitue le reflux :

Qc1 = Mc Cpc (Tcs - Tee) = 9,01 kW 5 %

Le second échangeur termine la condensation et constitue le distillat :

Q2 =346kW*5%

« La colonne travaille en circuit fermé, les pertes de chaleur a l'extérieur
représentent donc la différence entre la quantité de chaleur donnée et celle extraite, elles
s'élevent & environ 8,5 % de la quantité Qg :

Qp=L17kW
D'aprés I'étude thermique, nous pouvons considérer que les pertes se situent

essentiellement au niveau du condenseur principal (premier condenseur), du mélangeur et
du bouilleur. Les quantités de chaleur sont ainsi réajustées :
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Figure 2.49 : Comparaison des résultats du 04.12.91(4) avec
les isobares de bulle et de rosée 2 760 mm de Hg

dans le diagramme T-x,y du couple EAU/ETHANOL.

Distillation Adiabatique AA2.
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Qe =13,54kW+3,5%
Qc=1325kW*50 %

Le reste des pertes thermiques a lieu dans les circuits extérieurs et dans le
mélangeur :
Qp =0,29 kW

« Le débit d'alimentation est déterminé a partir de sa mesure sur le rotamétre. Le
débit volumique lu est alors de 14 I/h. Le rotamétre est étalonné pour un débit d'eau a
20°c, il est important de prendre en compte le facteur correctif F, faisant intervenir la
masse volumique du mélange eau/éthanol de composition massique xA m = 0,8583. La
nouvelle valeur du débit volumique est donc de 15,6 /h, d'oli la valeur du débit massique
de I'alimentation :

Am =3,58.103kg/s 2 %
Les débits de distillat et de soutirage se déduisent aisément des équations 2.50 et 2.51 :

= XAm-XSm)_ -3
Dp=Ap xD,m‘xS.m) =3,57.10-3 kg/s

— Am-XDm\ _ .5
Sm=Am xs’m_XD,m)- 1,13.10°5 kg/s

Pour cet exemple, le soutirége est tres faible, ce que nous aurions pu prévoir car la
composition du mélange est trés élevée et proche de celle du distillat.

L'enthalpie de l'alimentation est calculée a partir des pertes de chaleur dans le
mélangeur et a partir de I'enthalpie du distillat. Si ce dernier est loin de sa température
d'ébullition, nous estimerons I'enthalpie hp, en considérant celle de sa vapeur saturante et
la chaleur de condensation Q¢ :

Dm (HD,m "D )+ Sm hS,m P
hA,m = m - =&t - 979 kJ/kg
Am Am

= En bas de colonne, le rebouilleur a pour fonction de vaporiser une partie du
liquide sortant du dernier plateau. Le débit de vapeur réinjecté dans la colonne se calcule
donc a partir de la quantité de chaleur Qg :
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Viim = % = 6,17.10-3 kg/s (2.67)

oll Ag est la chaleur de vaporisation du soutirage. Le débit de liquide sortant du dernier

plateau vérifie donc :
L10,m =Sm + Vi1,m = 6,18.10-3 kg/s (2.68)
De fagon analogue au cas enrichissement, il est possible de définir un taux de rebouillage :

_Viim_
="5" = 544,19 (2.69)

* Le reflux est constitué a partir de la condensation partielle de la vapeur sortant de
la colonne. Ce mélange liquide réinjecté sur le premier plateau, n'a pas la composition du
distillat. Le premier condenseur constitue donc un étage d'une pseudo-colonne
d'enrichissement. En sachant que la totalité du premier condensat est renvoyée dans la
colonne et en connaissant sa composition Xr m, un bilan sur le premier plateau permet de
calculer le débit du reflux et les caractéristiques de la vapeur :

= XD.m-Y1m
Rm =D (YI.m‘xr.m ) (2.70)
= XD.m-Xr,m
Vim=Dm (Yl.m‘xr,m) (2.71)
Qc1 _ (*Dm-Xrm _ (*DmYim ]
B = (Vomoxem ) B0 - (Y | 0w - (2.72)

L'équation 2.72 est une fonction implicite de y1,m. La recherche de racine est
effectuée par l'intermédiaire d'un petit programme utilisant la méthode numérique des
sécantes pour une équation algébrique non-linéaire. Le systéme ci-dessus de trois
équations a trois inconnues (Rm, ¥1,m,V1,m) conduit aux valeurs suivantes :

Rm = 9,01.103 kg/s

Vim = 1,258.10-2 kg/s
y1,m = 0,8364
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6.5.3. - Détermination des compositions, des débits et fficacit

La détermination des conditions opératoires permet le calcul des compositions
vapeurs yn et des débits L, et Vpy sur chaque plateau. Les bilans de matiere et d'énergie
sur la partie de la colonne située au-dessous du plateau considéré, peuvent étre écrits en
supposant que le liquide est bouillant et que la vapeur sortante est saturante. En
connaissant la fonction implicite "enthalpie-vapeur”, nous obtenons un systéme de trois
équations 2 trois inconnues. Une des équations doit se résoudre par une méthode
numérique de recherche de racines. Le programme Ep(MURPH).FOR, élaboré dans
I'annexe II, permet de résoudre ce systéme et établit progressivement en montant dans la
colonne, les compositions de la vapeur et les différents débits. La figure 2.50 schématise
I'ensemble des parameétres de fonctionnement de la distillation du 04.12.91(4). Les
facteurs de capacité dénotent un bon régime de fonctionnement pour tous les plateaux. La
perte de charge dans la colonne ne dépasse pas 0,05 bar. Nous sommes donc en dehors
des conditions d'engorgement.

La figure 2.51 représente les variations des compositions molaires du liquide et de
de la vapeur : les compositions varient trés peu en bas de colonne, seuls les quatre
plateaux du dessus effectuent le plus important de la séparation.
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Figure 2.51 : Variations des compositions molaires du liquide et de la vapeur.
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Figure 2.50 : Estimation par calcul numérique de la composition vapeur, des débits
molaires et de l'efficacité de chaque plateau pour la distillation du

04.12.91(4)



Les débits molaires représentés sur la figure 2.52, ont des variations ne dépassant
pas les 10 % et peuvent étre considérés comme pratiquement constants. Ces variations
minimes correspondent & une variation de concentration importante.
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Figure 2.52 : Variations des débits liquide et vapeur.

Les débits vapeur sont pratiquement identiques aux débits liquide du fait que le
taux de rebouillage est assez important. Le rapport L/V est constant et égal 8 1,002. La
pente de la courbe opératoire est donc constante et voisine de la premiére bissectrice. Le
tracé de McCabe et Thiele sur la figure 2.53 confirme cette remarque : la courbe opératoire
joignant les points (Xp, Yn+1) €st en effet la droite d'équation y = x. Sur cette figure, nous
pouvons aussi remarquer que les plateaux les plus importants pour la séparation sont ceux
situés en haut de colonne. Les valeurs de I'efficacité ne pourront étre prises en compte
que dans cette partie ol les variations de concentrations sont les plus importantes et
dépassent les 4 %. La moyenne sur les quatre premiers plateaux conduit a :

E = 0,85

La méthode de I'AIChE, appliquée aux conditions hydrodynamiques de
I'expérience pris en exemple ci-dessus, conduit aux valeurs des unités de transfert et de
I'efficacité résumées sur le tableau 2.10. Nous pouvons constater, dans les plateaux ot la
concentration liquide dépasse les 5 %,une légére baisse d'efficacité , par rapport a la
colonne d'enrichissement. Ce résultat peut s'expliquer par le fait que nous modifions
I'hydrodynamique des plateaux, tout en restant dans un domaine correct : le débit de
liquide est en effet plus important que celui de la vapeur, le rapport L/V est supérieur a 1.
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Figure 2.53 : Construction de Mc Cabe et Thiele 2 partir des données
expérimentales pour x et des valeurs calculées

numériquement pour y.
Expérience du 4.12.91(4). Cas AA2.
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Plateau 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

Nyo 12,89 |243 | 321 1,58 |0,44 | 0,43 | 0,42 | 0,42 | 0,42 | 0,42
Ng 1,03 1097 10,88 10,78 10,73 10,73 10,73 | 0,72 | 0,72 | 0,72
Nog 0,75910,693 {0,691 | 0,522 | 0,498 10,269 | 0,266 | 0,264 | 0,264 | 0,264

E 0,53 10,50 | 0,50 | 0,41 | 0,39 | 0,24 | 0,23 | 0,23 | 0,23 | 0,23

Tableau 2.10 : Valeurs des unités de transfert et de 1'efficacité sur les plateaux
de la distillation du 04.12.91(4).

Les plateaux du bas ont une efficacité trés faible car la pente de la courbe
d'équilibre devient trés grand et par conséquent augmente la résistance au transfert. Ces
plateaux travaillent dans un domaine de concentrations inférieures 2 5 %. Il n'est
malheureusement pas possible de comparer ces résultats avec l'expérience car dans ce
domaine, 'efficacité mesurée n'a plus de sens.

Nous nous contenterons donc de mesurer l'efficacité sur les plateaux qui
travaillent le plus, dans un souci de comparaison entre les cas adiabatique et diabatique.

6.5.5. - Résultats de I'ensemble des distillations

Les distillations ont été effectuées dans des conditions hydrodynamiques
convenables sans exceés de primage avec un taux de rebouillage variant de 0.5 & 550, sauf
pour l'expérience du 10.12.91(2), ou les plateaux sont a la limite de 'engorgement : les
débits liquides sont trés importants, supérieurs & 1 mol/s; la perte de charge dans la
colonne est supérieure a 0,1 bar, I'efficacité chute en-dessous de 50 %. Il n'est donc pas
possible de tenir compte de l'efficacité de cette expérience car les conditions
hydrodynamiques ne sont pas satisfaisantes.

Le protocole d'exploitation, résumé sur le tableau 2.11, nous permet de
déterminer les conditions opératoires de chaque distillation adiabatique d'épuisement. Les
résultats ainsi que les graphes schématisant chaque distillation, sont regroupés dans
I'annexe IV. Nous remarquerons que la zone d'épuisement est difficile a traiter car la
séparation est tres rapide. Il est, en effet, difficile d'obtenir un profil de température et de
composition plus étalé dans la colonne. Quelque soit le taux de rebouillage et le taux de
reflux, seul trois ou quatre plateaux sont exploitables et représentatifs sur les diagrammes
de Mc Cabe et Thiele.
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METHODE

TRAITEMENT

Acquisition des résultats bruts
T, x, P, AP, débit d'huile

'

Discussion des résultats :
diagramme T-x

Y

Calcul des quant'ités de chaleur :QB, Qc
Débit d'alimentation lu et corrigé

Elaboration des conditions opéraoires

Bilan de matiére
et d'enthalpie

Bilan de matiere et
de chaleur : méthode

Calcul des débits de soutirage et de
distillat
Calcul de 'enthalpie d'alimentation

Y

TAUX DE REBOUILLAGE
TAUX DE REFLUX

N\

-
> o

HYPOTHESES

-Résultats sur les
pertes thermiques

- Enthalpies calculées a leur

aumérique

Calcul des compositions vapeur y et
des débits liquide et vapeur sur chaque

plateau :
Programme Ep(MURPH).FOR

» o

Calcul de tous les paramétres

[

<@— — — empérature d'ébullition et

sous une pression de 1 bar

Enthalpies sous une
pression de 1 bar.

Construction de Mc CABE et THIELE

Calcul de I'efficacité globale de la colonne .

Construction de Ponchon
Savarit : méthode

numérique

Comparaison avec des résultats simulés
DA.FOR

Validation des données

Tableau 2.11: Traitement des données d'une distillation d'epuisement



Le débit de caloporteur est pratiquement constant pour toutes les expériences et
égal a environ 14,5 I/min. Sa température 2 la sortie du rebouilleur ne descend pas en-
dessous de 113°C. Le rendement exergétique défini au chapitre 1 par la relation 1.15 est
compris entre 20 et 33 %, avec une moyenne située vers 27 %. Ce résultat est semblable &
celui trouvé dans le cas enrichissement.

L'efficacité de chaque distillation est calculée en faisant la moyenne sur les
plateaux qui travaillent le plus. Mis a part celle de la distillation du 10.12.91(2), les
valeurs de l'efficacité sont compris entre 0.61 et 0.78. La valeur moyenne de cette
efficacité est :

E = 0,71

Cette valeur est légérement inférieure a celle trouvée dans les cas d'enrichissement. Ceci
peut s'expliquer par le fait que I'hydrodynamique, bien que satisfaisante, est modifiée par
rapport aux cas précédents. Le rapport L/V augmente et est supérieur a 1; les débits de
liquide sont supérieurs au débit de vapeur. Ce résultat suit donc la tendance prévue par le
calcul de 1a méthode AIChE.

6.5.5. - Simulation d'une colonne adiabatique d'épuisement

L'annexe III propose un programme de simulation d'une colonne d'épuisement
(adiabatique ou non), basé sur la méthode de Ponchon-Savarit rappelée au chapitre I. En
supposant que le liquide est bouillant sur chaque plateau, que la vapeur est saturante, que
la colonne fonctionne sous une pression de 1 bar, il est possible d'avoir accés aux
compositions et débits & chaque étage a partir du débit d'alimentation, de sa composition
et de la quantité de chaleur donnée au rebouilleur. Une hypothése est faite sur l'efficacité
de la colonne : elle est constante sur tous les plateaux.

La simulation a fonctionné avec les conditions opératoires de chaque expérience

d'épuisement et avec l'efficacité moyenne prédite précédemment (}-3 = (,71). Les résultats
obtenus sont comparés avec les résultats expérimentaux sur les figures de I'annexe IV. A
titre d'exemple, la figure 2.54 compare les compositions molaires liquides pour
I'expérience du 13.12.91(2) et celles obtenues par la simulation, alors que la figure 2.55
compare les débits molaires.
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Figure 2.54 : Variations de la composition liquide.
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Figure 2.55 : Variations des débits liquide et vapeur.
Comparaison avec la simulation. (E=0,71)
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Dans une partie des expériences, il n'est pas possible de simuler la colonne entiére
en conservant les mémes conditions opératoires. En effet, pour ces manipulations, la
majorité des plateaux fonctionnent dans un domaine de concentration inférieur a 5 %, ce
qui fait chuter l'efficacité, comme le prévoit la méthode de ' AIChE. L'efficacité moyenne
calculée suivant le protocole opératoire, n'est pas représentative de l'ensemble de la
colonne et ne permet pas de faire une simulation. En prenant l'efficacité de 71 %, le
programme n'atteint pas les caractéristiques de I'alimentation données au départ, ce qui
prouve que l'efficacité globale est inférieure.
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6.6. - Exploitation d'une distillation diabatique d'épuisernent

Cette derniére partie fournit I'étude d'une distillation diabatique d'épuisement. Le
protocole d'exploitation est sensiblement le méme que celui de son homologue
adiabatique.

6.6.1. - Acquisition des résultats

Le démarrage de la colonne diabatique se fait identiquement & celui de la colonne
adiabatique en y ajoutant le controle du fluide caloporteur & l'intérieur des serpentins. Le
chapitre I conseillait de placer le circuit de chauffage en série entre le rebouilleur et les
serpentins, afin de diminuer la température de sortie du caloporteur. Etant donné que les
serpentins sont en cuivre, il faut éviter de monter en pression car les températures sont
supérieures a 100°C; par ailleurs, pour des pertes de charges supérieures a 8 bars, des
vibrations naissent a la sortie de la pompe et sont susceptibles de détruire le circuit de
caloporteur. Nous avons placé a l'entrée de ce circuit un tube, en téflon, élastique,
capable d'absorber les vibrations mais nous limiterons tout de méme, les expériences ot
la pression dépasse les 8 bars.

Pour les expériences avec reflux, le condenseur principal refroidit partiellement la
vapeur sortant de la colonne, le condensat ainsi fabriqué est renvoyé sur le premier
plateau. Un condenseur auxiliaire termine la condensation et constitue ainsi le distillat. Ce
dernier est souvent produit 2 une température inférieure a sa température d'ébullition afin
de refroidir le mélange qui a tendance a se vaporiser lors de son passage dans la pompe
d'alimentation.

Le régime permanent est atteint trois heures aprés la mise en condition de tous les
parametres (préchauffage de la colonne, ouverture des vannes de soutirage et de distillat,
réglage du débit de frigoporteur et de caloporteur, envoi de l'alimentation...). Les
mesures sont prélevées identiquement au tableau 2.9, auquel s'ajoutent les températures
d'entrée et de sortie de chaque serpentin.

La distillation d'épuisement (DA1) du 15.01.92(1) diabatisée par les 3 premiers
plateaux et les trois derniers (1, 2, 3, 8, 9, 10), sépare un mélange de composition
massique XA m = 0,8161 (xa = 0,6344) et fournit :

- un distillat de composition massique xp,m = 0,8657 (xp = 0,7160)
- un soutirage de composition massique xs m = 0,0027 (xs = 0,0011)
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Figure 2.56 : Comparaison des résultats du 15.01.92(1) avec les isobares
de bulle et de rosée 2 760 mm de Hg pour le couple EAU /ETHANOL.



Le diagramme T-x,y représenté sur la figure 2.56 situe les résultats expérimentaux
par rapport aux isobares de bulle et de rosée (2 environ 1 bar). Pour la distillation prise en
exemple et dans le cas général de toutes les expériences d'épuisement, les points suivent
l'isobare de bulle, certifiant ainsi que le prélévement s'est bien effectué dans la phase
liquide et que ce liquide est bouillant.

6.6.2. - Elaboration des conditions opératoires

Cette deuxieéme partie calcule les conditions opératoires de maniere identique au
paragraphe 6.5.2, avec le calcul des quantités de chaleur fournies au serpentins en plus.

+ La quantité€ de chaleur au bouilleur est calculée a partir de I'équation 2.37 :

Qs = Mg Cpp (TBe- TB) =8,66 kW * 3,5 %

Le fluide caloporteur circule ensuite dans les trois serpentins du bas et les trois
serpentins du haut de colonne, la quantité de chaleur prélevée a un étage i vérifie :

Qe = Mg Cpp (Tie- Tis) (2.73)

Les propriétés physiques et thermodynamiques du gilotherm DO sont évaluées a
une température moyenne entre l'entrée et la sortie du serpentin.

Qio=1,17kW + 6,0 %
Qo =096 kW * 6,7 %
Qg =024 kW * 18,0 %
Q3 =143kW +55%
Q; =088kW +7,0%
Q1 =0,64kW *+85%

La quantité de chaleur globale fournie dans la colonne est donc
QB,[O[ =13,97 kW + 4,8 %

» Le condenseur principal produit uniquement le distillat car I’expérience du
15.01.92(1) se fait sans reflux. La quantité de chaleur extraite est calculée suivant
I’équation 2.40 :
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Qc =Mc Cpc (Tos- Tee) = 12,26 KW + 2,5 %

= La colonne travaille en circuit fermé, les pertes de chaleur & l'extérieur
représentent donc la différence entre les quantités de chaleur données et celle extraite, elles
s’élevent a environ 12 % de la quantité Qg :

Qp=171kW
Les pertes thermiques se situent essentiellement au niveau du condenseur

principal, du mélangeur et du rebouilleur. Les corrections sont apportées suivant 1'étude
thermique et conduisent aux nouvelles quantités de chaleur :

8,52 kW *3,5%
13,41 kW*2,5%

QB
Qc

Le reste des pertes thermiques ont lieu essentiellement dans les circuits extérieurs

et dans le mélangeur :
Qp =043 kW

* Le débit d'alimentation est fixé en début de manipulation & 47 1/h. Une correction
due au fait que le liquide n'est pas de l'eau mais un mélange d'eau et d'éthanol de

composition massique xo m = 0,8161, est a apporter a ce débit . La nouvelle valeur du
débit volumique est de 52 1/h. Par conséquent :

Am=121.102kg/s +2 %

Les débits de distillat et de soutirage se déduisent aisément des équations 2.50 et 2.51 :

_ Am-XSm\ _ )
D = An GD,m'XS,m) = 1,14.10-2 kg/s

- AmXDm)_ 4
Sm = A Gs.m-xn.m)" 6,95.104 kg/s

Comme nous l'avons précisé précédemment, l'alimentation n'est pas un liquide
bouillant. Un bilan sur I'échangeur permet de déterminer son enthalpie. Elle est fonction
des enthalpies du distillat et du soutirage, ainsi que des pertes a l'extérieur.
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_Dmhpm+Smhsm-Qp

hA,m Am

L'enthalpie du soutirage est estimée a partir des données thermodynamiques de 'annexe
I, donc calculées a sa température d'ébullition. L'enthalpie du distillat est estimée a partir
de la quantité de chaleur Qg et en supposant que la vapeur sortant du plateau est saturante:

hpm = Hp.m - %ﬁ = 337 kl/kg

Par conséquent :
ham =306 kl/kg

En bas de colonne, le débit de vapeur réinjecté dans la colonne se calcule a partir
de la quantité de chaleur Qg :

Viim = %B = 3,87.10-3 kg/s
S

Le débit de liquide sortant du dernier plateau se calcule suivant I'équation 2.68 :
L]O,m =Sm + V]I'm = 4,5710’3 kg/S
Le taux de rebouillage défini par I'équation 2.69 a pour valeur :

rp = YL = 5,57
m

= Dans le cas particulier des distillations avec reflux, le calcul du débit de vapeur
sortant de la colonne et du liquide réinjecté sur le premier plateau, s'effectue par
I'intermédiaire du systéme d'équations (2.70, 2.71, 2.72) en connaissant la quantité de
chaleur du premier condenseur et la composition du reflux.
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Figure 2.57 : Estimation par calcul numérique de la composition vapeur, des débits
molaires et de l'efficacité de chaque plateau pour la distillation du
15.01.92(1)



6.6.3. - Détermination des compositions, des débits et des efficacités

Le programme Ep(MURPH).FOR détaillé en annexe II, résout les bilans de
matiere et d'énergie sur la partie de colonne située au-dessous du plateau considéré. En
supposant que le liquide est bouillant et parfaitement mélangé sur tout le plateau, que la
vapeur sortante est saturante et que la colonne travaille sous un pression de 1 bar, il est
possible de déterminer les compositions vapeurs yn et les débits Ly, et V. La figure
2.57 donne les valeurs de ces différents parametres de fonctionnement pour la distillation
du 15.01.92(1). Nous pouvons remarquer une différence dans la détermination des débits
en haut de colonne. L'alimentation calculée précédemment fournissait un débit de 0,34
mol/s alors que le programme donne une alimentation sur le premier plateau de 0,37
mol/s. Cette différence est due essentiellement au fait qu'il se crée un reflux interne au-
dessus du premier plateau; l'alimentation qui n'est pas a sa température d'ébullition
refroidit une petite partie de la vapeur sortant du plateau créant ainsi un léger reflux
interne. Cette condensation partielle n'intervient pas de fagon conséquente dans les
concentrations.

Les facteurs de capacité sont calculés en faisant la moyenne des caractéristiques de
chaque flux entre l'entrée et la sortie du plateau. On remarquera une forte émulsion en
haut de colonne proche de I'engorgement et un contact gaz-liquide trés faible dans le bas
de colonne.

La figure 2.58 représente les variations de compositions molaires du liquide et de

la vapeur :
0.8
d ]
-~ °
- [ ]
(o] o]
E 067 " o ) ®
55
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> .
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Figure 2.58 : Variations des compositions molaires du liquide et de la vapeur
pour l'expérience du 15.01.92(1).
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Les variations de concentration sont importantes au niveau des plateaux 5, 6 et 7. Les
débits molaires représentés sur la figure 2.59, augmentent leur capacité lorsque l'on
monte dans la colonne, surtout sur les plateaux diabatiques ol I'on revaporise une partie
du liquide :

04
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Figure 2.59 : Variations des débits liquide et vapeurs
pour l'expérience du 15.01.92(1).

Les débits en bas de colonne sont environ 1,5 fois plus faibles que les débits au-
dessus du premier plateau. Malgré les variations de ces débits, le rapport L/V reste
pratiquement constant et égal a 1,1. La courbe opératoire joignant les points (xp, Yn+1)
sur le diagramme de McCabe et Thiele de la figure 2.60, reste pratiquement linéaire. La
pente de cette courbe varie trés peu suite au fait que la quantité de chaleur apportée sur un
plateau représente au maximum 10 % de la quantité totale.

L'annexe II fournit aussi l'efficacité de chaque plateau. En supposant une valeur
constante dans toute la colonne, la moyenne de 1'efficacité, calculée sur les plateaux dont
la variation de composition était la plus importante et au moins supérieure a 5%, donne la

valeur suivante :

E = 0,65

Le tableau 2.12 regroupe les valeurs de l'efficacité obtenues par la méthode de
I'AIChE, dans les mémes conditions opératoires que la distillation du 15.01.92. Comme
dans le cas diabatique, nous pouvons constater une chute de 1'efficacité sur les plateaux
situés en bas de colonne, suite au fait qu'ils travaillent dans un domaine de concentration
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Figure 2.60 : Construction de McCabe et Thiele 2 partir des données expérimentales
pour x et des valeurs calculées numériquement pour y.

Expérience du 15.01.92(1).
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trop faible, ot 1a pente de la courbe d'équilibre augmente trés rapidement. Le nombre de
ces plateaux avec une efficacité faible, est inférieur 2 celui rencontré en distillation
adiabatique, car une colonne diabatique nécessite un nombre d'étage plus important et
répartit les concentrations de fagon plus uniforme. On peut donc s'attendre a ce que la
simulation fonctionne mieux que dans le cas adiabatique.

Plateau 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

Ny/o |2,8212731296 1297 ]2,64]|352]198 }|0,63]}047]0,50
Ng 1,07 { 1,07 | 1,07 | 1,06 | 0,99 | 0,91 | 0,82 | 0,76 | 0,75 | 0,76
Nog 0,778 10,771 0,786 | 0,780 | 0,722 | 0,723 | 0,582 | 0,344 | 0,290 | 0,301
E 0,54 10,54 1 0,54 | 0,54 | 0,51 | 0,51 | 0,44 | 0,29 | 0,25 | 0,26

Tableau 2.12 : Valeurs des unités de transfert et de l'efficacité sur les plateaux
de la distillation du 15.01.92(1).

6.6.4. Résultats de l'ensemble des distillations

Les distillations n'ont pas toujours été effectuées dans des conditions
hydrodynamiques convenables. Les débit de vapeur et de liquide sont souvent trés élevés
en haut de colonne donnant une émulsion avec un primage important, et insuffisant en bas
de colonne ou pour certaines distillations, I'émulsion était inexistante, en particulier dans
les cas expérimentaux sans rebouilleur. Il apparait donc la nécessité de changer le
diametre des plateaux, afin d'assurer une hydrodynamique convenable, surtout dans les
plateaux du bas de colonne ol les débits diminuent considérablement.

Le protocole d'exploitation identique a celui résumé sur le tableau 2.11, permet de
déterminer les parametres de fonctionnement de chaque distillation diabatique
d'épuisement. Les résultats des conditions opératoires, ainsi que les graphes schématisant
chaque distillation, sont regroupés dans I'annexe IV.
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Le débit de caloporteur a diminué de moitié par rapport au cas adiabatique : il varie
entre 5 et 8 I/min (contre 10 et 15 I/min dans le cas adiabatique). Ceci est dii 4 la
diminution du niveau thermique du caloporteur 2 la sortie des échangeurs; la température
peut descendre en effet jusqu'a 86°C alors que dans le cas adiabatique, la température
minimale est de 110°C. La répercussion sur le rendement exergétique défini au chapitre I
(relation 1.15) n'est pas importante. La moyenne de ce rendement sur toutes les
expériences est voisine de 27 %. Nous ne constatons donc pas d'amélioration sur le plan
exergétique, en passant de la colonne d'épuisement adiabatique 2 celle diabatique. Ce
résultat peut s'expliquer par le fait que 1'abaissement de la température de sortie reste
négligeable devant le niveau thermique du caloporteur; le facteur de Carnot moyen pour le
fluide chauffant est d'environ 0,28 dans le cas diabatique alors que dans le cas
adiabatique, il se situe autour de 0,3. Cette faible variation est insensible dans le calcul du
rendement expérimental. Pour observer des améliorations au niveau exergétique, il
faudrait encore augmenter le gradient thermique du caloporteur.

Sur le plan opératoire, l'efficacité a faiblement diminué par rapport au cas
adiabatique. La moyenne sur toutes les manipulations est égale  :

E = 0,66

Les modifications de I'nydrodynamique sur les plateaux est la principale cause de
la baisse de l'efficacité. Les débits sont soit trop importants et le temps de contact entre les
deux phases n'est plus suffisant pour assurer une bonne séparation, soit trop petits pour
garder une bonne émulsion sur le f)lateau.

' 6.6.5. Simulation d'une colonne diabatigue d'épuisement

L'annexe III propose un programme de simulation d'une colonne d'épuisement,
basé sur la méthode de Ponchon-Savarit, moyennant certaines hypothéses (vapeur et
liquide saturants...). La simulation a été utilisée avec les conditions opératoires de chaque

expérience et avec 'efficacité moyenne trouvée précédemment (I:: = 0,66). Les résultats
obtenus sont comparés graphiquement avec les résultats expérimentaux, l'annexe IV
regroupe l'ensemble des figures. A titre d'exemple, nous reportons sur la figure 2.61 la
comparaison des compositions molaires du liquide simulées et obtenues
expérimentalement le 15.01.92(1), puis sur la figure 2.62 la comparaison des débits
molaires.
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Figure 2.61 : Variations de la composition liquide.
Comparaison avec la simulation (E=0,66).
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Figure 2.62 : Variations des débits liquide et vapeur.
Comparaison avec la simulation (E=0,66).

I1 a été possible de simuler la majeure partie des expériences. Cependant, nous
pouvons souvent constater une légere différence dans les résultats, qui est due 3 une
mauvaise émulsion en bas de colonne. La simulation donne tout de méme, de bonnes

approximations.
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VII -_CONCLUSION

L'ensemble des expériences a prouvé la faisabilité technique de la distillation
diabatique. L'insertion de serpentins sur des plateaux perforés diminuent les capacités
maximales que peut recevoir le plateau, mais provoque des zones de turbulence et
augmente l'efficacité du plateau.

Il a été montré, par ailleurs, que la consommation des fluides frigoporteur et
caloporteur ont diminué de moitié environ et leur gradient thermique a augmenté. Le
rendement exergétique a considérablement été amélioré pour la colonne d'enrichissement.
Par contre, pour la colonne d'épuisement, le gradient n'était pas suffisant pour constater
une nette amélioration sur le plan exergétique.

Le caractere diabatique n'a pas modifié l'efficacité de la colonne d'enrichissement
car I'hydrodynamique restait inchangée. Par contre, pour la colonne d'épuisement,
I'efficacit€ a diminué car les débits étaient trop importants ou trop faibles pour assurer un
bon contact gaz-liquide. Cette remarque incite a la conclusion suivante :

il est nécessaire de changer le diameétre du plateau pour garder une
hydrodynamique convenable. Il faut diminuer ce diameétre a partir du plateau
d'alimentation, lorsque I'on monte ou descend dans la colonne.

Une simulation basée sur la méthode de Ponchon-Savarit et comparée aux

résultats expérimentaux, permet de prévoir de fagon satisfaisante les compositions et
débits d'une distillation diabatique d'enrichissement .
Pour les colonnes d'épuisement, il n'a pas été possible de calculer de fagon satisfaisante
I'efficacité de la colonne. En effet, dans le cas adiabatique, la majorité des plateaux
travaillaient dans un domaine de concentrations trop faible (inférieur 2 5 %), ol la pente
de la courbe d'équilibre est trés grande; ce qui a pour conséquence de diminuer
I'efficacité, comme nous avons pu le constater lors de la comparaison des résultats avec la
méthode de I'AIChE. Dans le cas diabatique, par contre, 1'émulsion n'était plus
satisfaisante dans les plateaux du bas pour assurer un bon contact gaz-liquide. Les valeurs
de l'efficacité ont ét€ calculées a partir des plateaux ol 'hydrodynamique était convenable
et qui travaillaient avec des concentrations supérieures & 5 %. C'est pourquoi, la
simulation avec ces efficacités mesurées menait parfois a des résultats différents.
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SYMBOLES LATINS

débit molaire de l'alimentation
A  aire active (m2)
A4  section droite d'une descente (m2)
Ap  aire perforée (m2)
A, aire nette (m2)
Ag  surface du serpentin (m?2)
A, aire totale du plateau (m2)
b longueur du deversoir rapportée  l'aire active (m-1)
CF  facteur de capacité (Capacity Factor) (m/s)
CF ¢ facteur de capacité corrigé suivant Stichlmair ((kg/m)0.3)
Co  coefficient de décharge (m1/%/s)
Cp  capacité calorifique (kJ/kg.K)
D débit de distillat (mol/s)
D diffusivité (m2/s ou sq.ft/hr)
de diametre de la colonne (m)
Den  dénominateur
dp diameétre du trou (m)
dg diametre du serpentin (m)
E efficacité de Murphree
E; efficacité locale

F rapport de 1'aire perforée sur l'aire active (= %—a’l )

F¢ facteur correctif pour les rotameétres

FP  paramétre d'écoulement (Flow Parameter)

Fy facteur superficiel = ug Vpg

g accélération de la pesanteur (m2/s)

h coefficient de transfert (kW/m2.K) ou enthalpie du liquide (kJ/mol)
H enthalpie de la vapeur (kJ/mol)

hy  hauteur du lit de bulle (m)

hyw  hauteur de liquide sous l'obstacle du déversoir (m)

hq perte de charge de la vapeur a travers le trou (m)
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hg  perte de charge du plateau sec (m)

hj hauteur de liquide clair (m ou en in.))

how  hauteur de liquide au-dessus du déversoir (m)

hg tension interfaciale exprimée en hauteur de liquide (m)

Hs espace entre les plateaux (m)

h¢ perte de charge totale de la vapeur 2 la traversée du plateau (m)
Hyw  hauteur du déversoir au dessus du plateau (m)

L débit molaire du liquide

1 largeur moyenne de 'écoulement liquide sur le plateau (m ou ft)
Is longueur droite du serpentin (m)

m pente de la courbe d'équilibre

M débit massique (kg/s)

n numéro du plateau

Ng  unité de transfert dans le film vapeur
N; unité de transfert dans le film liquide
Nog unité de transfert global exprimé du coté vapeur
Nsc nombre de Schmidt

Nu  nombre de Nusselt

p distance entre les trous (m)

P pertes de chaleur (kW)

Pr nombre de Prandtl

Q quantité de chaleur (kW)

T taux de reflux

Re nombre de Reynolds

S débit de soutirage (mol/s)

T température (K)
t1 temps de s€jour du liquide (s)
u vitesse rapportée a l'aire active (m/s)

U coefficient de transfert global (kW/m?2.K)

uh vitesse rapportée a l'aire des trous (m/s)

v débit molaire de la vapeur

X composition molaire en éthanol du liquide

y composition molaire en éthanol de la vapeur

Z distance de la descente au barrage de sortie (m ou en ft)
SYMBOLES GRECS

165



o =m.V/L

£] fraction de liquide

A conductibilité thermique (kW/m.K)

A chaleur de vaporisation (kJ/kg)

1) viscosité (Pl ou lb/hr.ft)

p masse volumique (kg/m3)

o tension superficielle (N/m)
INDICES

1 référence a I'éthanol

2 référence a l'eau

A alimentation

B bouilleur / caloporteur
C

D

e

condenseur / frigoporteur
distillat
entrée

ext  extérieur

g gaz

inc  audébut de I'engorgement

int intérieur

1 liquide

lu déterminé graphiquement

m massique

M mélangeur

max maximal

mes  mesurée expérimentalement
moyenne logarithmique
numéro du plateau n

sortie

ml

n

p perdu
s

S soutirage
\%

volumique

EXPOSANTS

*  gquilibre

moyenne
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ABBREVIATIONS

AA  Adiabatique Appauvrissement
AE  Adiabatique Enrichissement
DA  Diabatique Appauvrissement
DE  Diabatique Enrichissement
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CHAPITRE III
MODE DE COUPLAGE DE DEUX CONCEPTS
DISTILLATION DIABATIQUE
ET
POMPE A CHALEUR
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MODE DE COUPLAGE DE DEUX CONCEPTS ;

DISTILLATION DIABATIQUE ET POMPE A CHALEUR

I- INTRODUCTION

Dans les industries chimiques et pétroléochimiques, les colonnes de distillation
font partie des plus grands consommateurs industriels d'énergie du monde. Suivant le
type d'usine, 30 & 60 % de la totalité des besoins en énergie sont consacrés au chauffage
des colonnes de distillation.

La distillation diabatique permet de minimiser la création d'entropie et de diminuer
la consommation de frigoporteur et caloporteur (32) en augmentant ou diminuant leur
niveau énergétique. Il est ainsi possible d'augmenter la différence de température entre
I'entrée et la sortie du fluide frigoporteur (ou caloporteur). Cet avantage remet en question
I'application de la compression mécanique de vapeur & la distillation (33,34). En effet,
dans 'état technico-économique actuel, il n'est pas rentable de recomprimer le fluide
sortant du condenseur pour chauffer le rebouilleur. En considérant la distillation
diabatique, et en utilisant comme fluide frigorigéne un mélange zéotropique (= non
azéotropique), I'écart de température entre condenseur et rebouilleur permet peut-étre
l'intégration d'une pompe a chaleur (P.A.C.).

Apres avoir fait un inventaire des différentes formes de couplage et discuté de

leurs limites, nous étudierons deux exemples d'application de couplage entre une
distillation, classique et diabatique, et une pompe & chaleur & compression.

II - PRODUCTION ET CONSOMMATION DE CHALEUR AU SEIN
D'UN PROCEDE
2.1. - Les deux réacteurs ;: EXO-BT et ENDO-HT

Considérons deux "réacteurs” qui appartiennent 2 un méme procédé industriel.
(Nous utilisons le terme "réacteur” au sens large : il désigne tout appareil de
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transformation chimique ou physigue de matiére, méme s'il n'y a pas de véritable réaction
chimique).

- I'un des réacteurs est gndothermique et opére a haute température : réacteur
"ENDO-HT"
- 'autre est gxothermique et opeére a basse température "EXO-BT"

Comme indiqué sur la figure 3.1, le réacteur ENDO-HT consomme le flux de
chaleur Qp, par exemple sous forme d'un débit de fluide caloporteur qui entre dans le

réacteur & la température Tge et en sort & la température Tys.

Le réacteur EXO-BT consomme le flux de "froideur” Qc, sous forme d'un débit
de fluide frigoporteur qui entre & Tce et sort & Tcs.

© ¢

REACTEUR REACTEUR
EXOTHERMIQUE ENDOTHERMIQUE
a BASSE a HAUTE
TEMPERATURE TEMPERATURE
EXO-BT ENDO-HT

Figure 3.1 : Représentation schématique des deux

réacteurs EXO-BT et ENDO-HT
2.2. - Chaleur et Froideur coiiteuses ou sans valeur

Dans le cas général classique, le réacteur ENDO-HT consomme de la chaleur
coiiteuse 4 Tpge et rejette dans I'environnement de la chaleur inutilisée, & Tgs, de valeur

faible ou méme nulle (voir figure 3.2).

D'autre part le réacteur EXO-BT consomme de la froideur cofiteuse a Tce et rejette
dans l'environnement de la chaleur inutilisée, & T¢s. Par exemple, si le fluide frigoporteur
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est de I'eau prélevée dans une riviere voisine, le coiit de cette froideur est simplement égal
au cofit de pompage de l'eau.

Rejets de

Froideur . cha}gur Chaleur
coliteuse inutilisées coliteuse

REACTEUR REACTEUR
EXO- ENDO-
Basse T Haute T

Figure 3.2 : Chaleur et Froideur cofiteuses utilisées
par les deux types de réacteur

2.3. - Exemple :
a. La colonne de distillation fractionnée

L'exemple le plus simple est celui d'une colonne de distillation fractionnée,
schématisée sur la figure 3.3.

Le rebouilleur de cette colonne constitue le "réacteur” endothermique a haute
température.

Le condenseur de la colonne constitue le "réacteur” exothermique a basse
température.

Distill Souti
( 1st: at) @ ¢ out:rage)

i A A
A s A A,
CONDENSEUR )'—)'— REBOUILLEUR}‘_
4
4 COLONNE de R

\__ FRACTIONNEMENT )
A

( MELANGE )

Figure 3.3 : Schéma d'une colonne de distillation
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b. - n- incement thermigue

La figure 3.4 représente le schéma désormais classique de I'ensemble des
échangeurs de chaleur au sein d'un procédé industriel (15).

Qe
TAAB=1-2 ' %
%Q“\"& :.[_UU‘U'
1‘*.@*”‘
2Q
<> L e e
4
Q

Figure 3.4 : Optimisation d'un ensemble d'échangeurs,
par la méthode du pincement.

La courbe supérieure est le profil de fluides donneurs de chaleur et la courbe
inférieure est le profil des fluides accepteurs de chaleur.

Le procédé ici présenté a déja été optimisé (du point de vue de l'interconnexion
des échangeurs de chaleur) du fait que ces deux courbes se "touchent” au point de
pincement.

L'ensemble des échangeurs situés en dessous du point de pincement constitue le
"réacteur exothermique BT" qui rejette le flux de chaleur Q¢ dans I'environnement.

L'ensemble des échangeurs situés au-dessus du point de pincement constitue le
"réacteur endothermique HT" qui regoit le flux de chaleur Qg de I'extérieur.

I - L'INSERTION D'UNE POMPE A CHALEUR
3.1.- jver m haleur

Une amélioration évidente & apporter au systéme précédent consiste a le munir
d'une pompe & chaleur, c'est-a-dire d'un systéme qui revalorise le flux de chaleur qui sort
du réacteur EXO-BT a Tcs, pour le porter a la température Tge, telle qu'il puisse
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alimenter le réacteur ENDO-HT. Cette revalorisation d'un flux de chaleur implique un
apport d'énergie "noble", plus exactement dEXERGIE (voir figure 3.5).

( Exergie )

Y

POMPE a
HA R
Q CHALEU Qe
A Y
Tcs T&e
R.EXO-BT R. ENDO-HT

Figure 3.5 : Insertion d'une pompe a chaleur entre
les deux réacteurs EXO-BT et ENDO-HT

Cette exergie peut-€tre de I'énergie mécanique pure, par exemple I'énergie fournie
sur I'arbre d'un compresseur de vapeur. Il s'agit alors d'une POMPE A CHALEUR A
COMPRESSION.

Cette exergie peut-étre de l'exergie de mélangeage de deux phases de
compositions différentes. (On parle habituellement d'exergie "chimique”, méme dans le
cas ol il n'y a pas véritablement de réaction chimique entre les deux phases, mais un
simple mélangeage physique des composants). Notons que cette opération de mélangeage
est généralement associée a I'opération inverse de séparation, destinée a régénérer les
deux phases différentes initiales, & partir du mélange obtenu (voir figure 3.6). P. LE
GOFF (35) a dressé un inventaire des techniques de Séparation et de Mélangeage a priori
envisageables:

- la séparation est généralement effectuée thermiquement entre une source chaude
et un puits froid. La pompe a chaleur doit alors étre considérée comme un double
convertisseur d'exergie :

— d'exergie thermique en exergie chimique dans le séparateur
~» d'exergie chimique en exergie thermique dans le mélangeur.
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EXEAGE
THERMICUE
ou MECANIQUE

MELANGEUR —
\ Perte d'erergie
N EXERGIE CHIMIQUE
| MELANGE {Produits separes)
SEPARATEUR
: Perte d'erergie
EXERGIE
THERMICQUE
ou MECANICUE

Figure 3.6 : Stockage et valorisation de I'énergie
par séparation et mélangeage

Dans le cas particulier ol I'une des phases est gazeuse, on parle de POMPE A

CHALEUR A SORPTION, et l'on distingue les PAC 8 ABSORPTION (36) , si l'autre
phase est liquide, les PAC 3 ADSORPTION, si l'autre phase est solide et les PAC a
REACTION, si le mélangeage des deux phases conduit 2 la formation d'un composé

défini.
- L'opération inverse de séparation peut-étre effectuée grace a un apport d'énergie
mécanique. 1l s'agit de séparation par COMPRESSION MECANIQUE DE VAPEUR.

La pompe a chaleur correspondante est alors qualifiée de HYBRIDE, ou encore PAC 2
COMPRESSION-SORPTION (37).

La figure (3.7) présente les schémas de principe des trois types de pompe a

chaleur.
EXERGIE EXERGIE EXERGIE
MECANIQUE MECANIQUE THERMIQUE

A
SEPARATEUR SEPARATEUR
¢ @B
MELANGEUR MELANGEUR
EXERGIE EXERGIE EXERGIE
THERMIQUE THERMIQUE THERMIQUE
PAC a PAC HYBRIDE a PAC a
COMPRESSION COMPRESSION-ABSORPTION SORPTION

Figure 3.7 : Trois types de convertisseurs d'exergie.




3.2. - Cas particulier de réacteurs isothermes

Dans toute pompe 2 chaleur, quel que soit son type, un "fluide de travail” circule
en boucle fermée, passant successivement a I'état liquide, a 1'état vapeur puis 2 nouveau a
I'état liquide (ou au sein d'une phase solide adsorbante ou réactive). Cette boucle de
circulation du fluide est présentée sur la figure 3.8.

C_EXERGIE D)
Y

<JCONVERTISSEUR '(—’
d'EXERGIE

oy, Lo )
wrrl]
NEERY

Te.
R S TR HT

Figure 3.8 : Circulation du fluide de travail d'une pompe
a chaleur 2 travers des réacteurs isothermes.

Le fluide de travail entre a I'état liquide, a la température Tce dans J'€vaporateur
de la PAC, situé au contact du réacteur EXO-BT. Il en extrait le flux de chaleur Q¢ et sort
a I'état vapeur & Tcs.

Ce méme fluide de travail entre & 1'état vapeur, a la température Tpe dans le

condenseur-sorbeur de la PAC, situé au contact du réacteur ENDO-HT. Il lui apporte le
flux de chaleur Qg et sort a I'état de phase condensée (liquide ou solide) a Tgs.

Supposons d'abord que, chacun des deux réacteurs opére a une température
parfaitement uniforme dans tout son volume, soit TRyT pour le réacteur haute température
et TRpT pour le réacteur basse température (voir bas de la figure 3.8). Dans ces
conditions nous avons intérét & utiliser comme fluide de travail dans 1a PAC un fluide pur
comme un CFC (R11, R12, R22...) ou un substitut (NH3, R134a ou R123, HCFC
124...) (38). Le chauffage et le refroidissement s'obtiennent par condensation et
évaporation du fluide & température constante (Tce = Tcs). Le gradient thermique entre
fluide chauffeur et fluide chauffé sera uniforme et I'appareil optimal sera congu pour le
rendre minimal. On aurait de méme intérét a avoir une température constante dans le
condenseur sorbeur, soit : Tge = Tgs. Ceci sera facile a réaliser dans le cas d'une PAC a
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compression, mais le sera beaucoup moins dans le cas des PAC a sorption (voir
explication détaillée au paragraphe IV).

3.3.- n non isotherm
Y
- CONVERTISSEUR ™
d'EXERGIE
7 A A Y
CONDENSEUR.
EVAPORATEUR SORBEUR
de la PAC de 1a PAC
AAAAAAAAAANAAANS/
REACTEUR REACTEUR
EXO-BT ENDO-HT
Tre | L Tye
! T
| i | -
i ]
Tas ! | T” I
Tu ‘l TRe 1

Figure 3.9 : Circulation du fluide de travail d'une pompe a
chaleur a travers des réacteurs non-isothermes.

Dans le cas général, un réacteur n'est pas isotherme. Il existe un profil de
température de l'entrée 2 la sortie des courants de matiéres transformées, comme
I'illustrent les profils de température de la figure 3.9.

Or, on sait (réf. 11) que pour minimiser la perte d'exergie dans le transfert de
chaleur, il faut maintenir un pincement thermique uniforme tout le long du contact, avec le
fluide de travail de 1a PAC ; il faut donc que ce fluide ne soit pas un corps pur, mais un
mélange de fluides, dont la température d'ébullition sera fonction de sa composition (cf.
figure 3.9).

3.3.1.- PAC 2 compression 3 mélange zéotropique

Depuis une a deux décennies, un perfectionnement important a consisté a
remplacer le fluide pur par un mélange ZEOTROPIQUE (ou NON-AZEOTROPIQUE),
dans les cas ol la pompe 2 chaleur est utilisée pour échauffer un fluide sans changement
de phase. En effet, nous obtenons dans I'évaporateur d'une part et dans le condenseur
d'autre part, un profil de température "glissant”, ce qui permet d'ajuster les profils de
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température dans le fluide de travail et dans le fluide du procédé pour étre quasi-paralléles
et aussi proches que possible (=pincement thermique uniforme).

Les mélanges zéotropiques ont fait I'objet d'étude pour leur application dans les
pompes a chaleur (39). La raison de cet intérét réside dans la possibilité d'augmenter le
C.O.P. (COefficient de Performance), la capacité de chauffage, le niveau de pression et la
flexibilité en général. L'emploi de mélanges z€otropiques dans le cas d'une PAC couplée
a deux réacteurs isothermes ne présente pas d'autres avantages, étant donné que le fluide
du procédé est a température constante dans chaque réacteur.

3.3.2. - PAC 2 absorption 3 rectification inverse

Jusqu'a présent cet objectif d'ajuster les profils de température dans 1'évaporateur
et l'absorbeur, n'a pas été pris en compte par les fabricants de PAC a sorption. Par
exemple, dans les PAC a absorption opérant avec le couple (eau + bromure de lithium), le
fluide de travail est de l'eau pure, sa température d'évaporation est donc constante.
D'autre part, les solutions absorbantes, riche et pauvre en eau, utilisées dans 1'absorbeur
ont des concentrations en LiBr trés proches (par exemple 0,40 et 0,45 de titre massique
en eau). Leurs températures d'ébullition sont donc peu différentes.

Par contre, le concept d'absorbeur opérant par rectification inverse, (avec
échangeur de chaleur incorpor€ a la colonne d'absorption) qui a ét€ introduit dans notre
€quipe, au cours de ces trois derniéres années, permet d'ajuster les profils de température
aux valeurs désirées pour minimiser les pertes d'exergie (40).

IV -
4.1. : Colonne adiabati + PA m ion de flui ur
" w
s
(DiSTILIAT) [S(":f"“c*:j
Y AT / Y1
EVAPORATEUR CONDENSEUR
l CONDENSEUR | | ) i— REBOUILLEUR

~<—{( COLONNE de FRACTIONNEMENT JrPpee]

Figure 3.10 : Couplage d'une colonne adiabatique de distillation
avec une PAC a compression
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Reprenons le schéma de la colonne de distillation fractionnée de la figure 3.3. 1l
s'agit d'une installation classique, dont la colonne de fractionnement est adiabatique.
Dans le condenseur, placé en téte de colonne, la vapeur du composé volatil, quasi-pur, se
condense a température quasi-constante. De méme dans le rebouilleur, le liquide bout 2
température uniforme.

La figure 3.10, montre le schéma, désormais classique, d'une PAC 2
compression, dont I'évaporateur est chauffé par le condenseur de la colonne, et dont le
condenseur chauffe le rebouilleur. Cette PAC utilise donc un fluide pur, car elle
fonctionne entre deux "réacteurs” isothermes.

Le champs d'application de ce couplage est trés limité : le coiit d'un compresseur
est une fonction rapidement croissante de son nombre d'étages, et donc du rapport des
pressions aval et amont. Par exemple, dans une installation ot la vapeur d'eau doit étre
recomprimée de 0,27 bar (64°C) a 1,11 bar (102°C), ce compresseur doit comporter trois
étages. On considére généralement que, dans 1'état technico-économique actuel, un tel
écart de température, de 38°C est encore trop grand pour étre rentable.

L'écart de température entre condenseur et rebouilleur ne doit pas dépasser
environ 25°C. Telle est la raison profonde pour laquelle ce dispositif est peu répandu dans
l'industrie.

Par exemple, dans le domaine de la séparation des hydrocarbures saturés, on
pourra certainement considérer que le couplage sera rentable pour la séparation des
isomeres tels que :

1.C5-n.C5,1.C4 - nC4,iCg - nCg

(On a par exemple un AT de 18°C dans un dé-isopentaniseur).
Mais il n'est pas rentable d'appliquer une PAC aux séparations :

propane-butane (AT = 45°C)
butane-pentane (AT = 50°C)
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4.2. - Colonne diabatique + PA mpression d'un mélan i

v
e
%:
Tee. w
SOUTIRAGE
VAAAAAAAAAA
T, 1
Ales ATes ylee
CNAAANAAAAAAS
SECTION A SECTION
d&'ENRICHISSEMENT d'EPUISEMENT

MELANGE

Figure 3.11 : Couplage d'une colonne diabatique de distillation
avec une PAC 3 compression

La figure 3.11 montre le schéma d'une colonne de fractionnement diabatique : le
fluide de travail de la PAC, aprés s'étre partiellement vaporisé dans le serpentin qui
traverse le condenseur, continue a se vaporiser en circulant dans le serpentin incorporé
dans la section d'enrichissement de la colonne de fractionnement. Il sort donc sous forme
de vapeur 2 une température nettement supérieure Tcs. De méme le rebouilleur total est
remplacé par un bouilleur progressif incorporé tout le long de la section d'épuisement de
la colonne.

Ce dispositif peut-étre beaucoup plus "réversible" que le précédent : les pertes
d'exergie sont plus faibles, si toutefois les profils de température dans le fluide de 1a PAC
et dans le fluide de la colonne de distillation sont bien paralléles.

Ce dispositif exige donc I'emploi d'un mélange ZEOTROPIQUE dans la PAC.

On remarquera que ce couplage est particuliérement efficace dans le cas ol la
colonne de fractionnement est presque exclusivement composée de la section
d'enrichissement. Dans ce cas en effet, 1a différence de température "Tge - Tcs" que doit
vaincre le compresseur est trés faible (une dizaine de degrés généralement). Ce cas
particulier se rencontre par exemple dans le cas de la distillation de mélanges eau-éthanol
trés dilués (venant de fermenteurs par exemple) a partir desquels on veut produire de
I'alcool 2 95%. Une étude quantitative détaillée de cet exemple est donnée au paragraphe
V.
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Notons enfin que l'on peut, classiquement, utiliser dans la PAC, non pas un
fluide de travail indépendant, mais le fluide du procédé lui-méme. Ceci a l'avantage de
supprimer un échangeur, donc de simplifier le circuit des fluides. On parle alors de
Compression Mécanique de Yapeur (ou CMV).

Il est évidemment possible de coupler une CMV et une colonne de distillation
diabatique. Les différentes configurations seront étudiées dans le paragraphe suivant, ou
l'on précisera leurs avantages et inconvénients.

4.3. - Colonne adiabatique + PAC 3 sorption 2 fluide volatil pur
EAU PURE LIQUIDE
é;h A UDE € [SEPARATEUR EXERGIE
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Figure 3.12 : Couplage d'une colonne adiabatique de distillation
avec une PAC a absorption

4.3.1. - PAC a absorption

La figure 3.12 donne le schéma de principe d'une PAC a absorption qui opérerait
avec le couple : eau + bromure de lithium, associée a2 une colonne de distillation
adiabatique classique :

- I'eau est entierement vaporisée par passage dans le serpentin intégré dans le
condenseur de la colonne. La vapeur qui en sort & Tcs est directement absorbée dans une
solution "pauvre” en eau (2 40 % d'eau). Dans ces conditions le "saut thermique" (Tge -
Tcs) est de l'ordre de 50°C (41), donc nettement supérieur a ce que 'on pourrait obtenir
avec un compresseur mécanique rentable. Le systéme est donc applicable & pratiquement
toutes les distillations industrielles.
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L'absorbeur peut par exemple étre réalisé sous forme d'une enceinte remplie de
solution absorbante, & travers laquelle montent et s'absorbent des bulles de vapeur d'eau
injectées a partir d'un plateau perforé au pied de l'enceinte. Le "rebouilleur” est alors
constitué d'un serpentin immergé dans cette solution absorbante (cf. fig. 3.12).

La solution ""riche" (2 45 % d'eau) est alors transférée dans le "séparateur" afin
de régénérer la solution "pauvre" et de produire de l'eau pure.

Cette séparation nécessite bien entendu un apport d'exergie. On ne peut pas
envisager d'effectuer cette séparation par compression mécanique de vapeur, car la
différence de pression a vaincre serait beaucoup trop grande. Il n'y a pas d'autre solution
que d'utiliser de l'exergie thermique, c'est-a-dire d'effectuer la séparation par
évaporation-désorption et condensation classiques. Mais bien entendu, cette méthode n'a
d'intérét que si cette évaporation utilise comme source de chaleur, une chaleur de bas
niveau, sans valeur économique, qui n'aurait pas pu €tre utilisée pour chauffer
directement le rebouilleur.

Cette pompe & chaleur constitue alors un thermotransformateur (PAC de type II) :
I'absorbeur produit de la chaleur utile & Tg. Le condenseur de la PAC rejette sa chaleur
inutile dans I'environnement. L'évaporateur extrait de la chaleur dans le condenseur de la
colonne et le désorbeur pompe de la chaleur dans une source peu onéreuse a une
température voisine de celle de I'évaporateur. En ce sens, le désorbeur peut aussi étre
utilisé pour refroidir le condenseur.

4.3.2. - PAC 3 adsorption ou 2 réaction gaz-solide

Le principe global du syst¢éme est le méme que celui de la PAC a absorption
schématisé sur la figure 3.12. La différence essentielle est que la phase solide sorbante ne
peut pas €tre mise en circulation entre le sorbeur et le séparateur.

11 faut donc concevoir deux enceintes de sorption indépendantes fonctionnant en

alternance, soit en sorption soit en régénération. Le coiit d'investissement serait encore
plus élevé que dans le cas précédent. Il n'existe pas de réalisation industrielle de ce type.
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Figure 3.13 : Couplage d'une colonne diabatique de distillation
avec une PAC a absorption

Le remplacement d'une colonne adiabatique (fig.3.12) par une colonne diabatique
(fig.3.13), implique les modifications suivantes de la PAC a sorption qui lui est associée :

1) Le fluide de travail de la PAC, aprés s'étre partiellement vaporisé dans le
serpentin qui traverse le condenseur, continue & se vaporiser dans le serpentin incorporé
dans la section d'enrichissement de la colonne. Nous avons donc intérét & ne pas utiliser
un fluide pur, mais un mélan flui "zéotropi ", tels que la température
d'ébullition de ce mélange passe progressivement de Tce a l'entrée jusqu'a Tcs 2 la

sortie.

2) L'absorbeur n'est plus une enceinte 2 composition homogene et uniforme, mais
une colonne longue, avec gradient de composition de la solution absorbante, qui varie
progressivement de la phase pauvre au niveau de I'entrée jusqu'a la phase riche au niveau
de la sortie. La vapeur circule a contre-courant du liquide dans cette colonne. L'idéal
serait d'intégrer cet absorbeur a l'intérieur de la colonne d'épuisement afin de profiter du
profil croissant des températures. Sur le plan technologique, cette intégration parait
difficile a réaliser. Une parade consiste 2 utiliser un mélange zéotropique intermédiaire
circulant en boucle fermée dans le serpentin incorporé dans la colonne d'absorption et
dans le serpentin incorporé dans la section d'épuisement de la colonne de distillation.
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3) Le séparateur de la PAC sera lui-méme une colonne de distillation fractionnée,
alimentée en phase riche et produisant la phase pauvre et la phase volatile.
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Figure 3.14 : Couplage d'une colonne diabatique de distillation
avec une PAC a adsorption

Le schéma de cet appareil (fig. 3.14) est analogue dans son principe a celui de la
PAC 2 absorption (fig. 3.13). La différence essentielle est que la phase sorbante est
solide, donc immobile dans son récipient. Ce récipient de sorption est une longue colonne
qui fonctionne & la maniére d'une colonne de chromatographie frontale; le front de
transformation de phase pauvre en phase riche progresse lentement d'une extrémité a
I'autre de la colonne.

Le systéme fonctionne donc en régime discontinu périodique, avec deux colonnes
de sorption en parallele :

- I'une est en régime de sorption, avec transfert de chaleur a la colonne de
distillation, par l'intermédiaire d'un fluide caloporteur, comme dans le cas précédent.

- l'autre est en régime de désorption-régénération, étant chauffée par un fluide
caloporteur extérieur.

Le fluide de travail est stocké dans un réservoir, qui se vide dans la colonne de
sorption et qui se ré-remplit, & partir de la colonne en régénération.
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11 est intéressant de remarquer que pour maximiser le rendement exergétique du
systéme, il ne faudrait pas que le fluide de travail de la PAC soit un corps pur, mais plutot
un mélange zéotropique. Par exemple, dans le cas de 1'adsorption sur une zéolithe, il
serait préférable de remplacer I'eau pure par un mélange, comme (eau -+ méthanol).

De méme dans une PAC 2 réaction, du type étudié par B. SPINNER (42) ou le
solide réactif est un chlorure, par exemple le chlorure de calcium, il serait préférable de
remplacer la méthylamine pure par un mélange d'ammoniac et de méthylamine.

V- COUPLAGE D'UNE COLONNE DE DISTILLATION AVEC UNE
PAC A COMPRESSION

Apreés avoir étudié l'insertion des différents types de pompe a chaleur dans un
procédé de distillation, nous nous intéresserons plus particulierement au couplage d'une
colonne de fractionnement avec une PAC & compression, en établissant un inventaire des
couplages possibles et en posant leurs limites. La pompe a chaleur & compression reste le
cas le plus rencontré industriellement dans une distillation classique.

couplage : pom haleur + distillation adiabatigu

- Le premier type de couplage, représenté précédemment sur la figure 3.10, n'est
autre qu'une pompe a chaleur A compression classique, opérant avec un fluide de travail
indépendant du fluide de procédé. Ce fluide circule en circuit fermé entre 'évaporateur et
le condenseur de la PAC. L'inconvénient de ce systéme réside dans le FORT ECART DE
TEMPERATURE a I'entrée et sortie du compresseur.

- Le second type de couplage, montré sur la figure 3.15, ne différe du premier que
par le fait que I'échangeur de téte est supprimé : c'est la vapeur issue de la téte de la

colonne qui est directement injectée dans le compresseur. Cette vapeur du procédé est
alors utilisée comme fluide de chauffage de rebouilleur. Le liquide qui en sort est ensuite
détendu et séparé en deux flux : I'un est le reflux réintroduit en téte de colonne, l'autre
constitue le distillat. On parle ici de "Compression mécanique de vapeur" ou CMV.

Par rapport au premier systéme, ce second systéme a I'avantage de ne comporter
qu'un seul échangeur au lieu de deux, mais il a I'inconvénient de perdre un degré de
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liberté et donc de la souplesse de fonctionnement. Par ailleurs, 1'écart de température entre
l'entrée et la sortie du compresseur doit généralement étre ELEVE, ce qui limite le champ
d'application de ce couplage.

i
- »D Ve

< D
A ___’ X D_
A—P>
X
— "
S » S
Figure 3.15 : Couplage de la distillation adiabatique Figure 3.16 : Couplage d'une colonne adiabatique
avec une compression mécanique de et d'une PAC opérant avec le liquide
vapeur. ' du soutirage.
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- Le troisiéme type de couplage, montré sur la figure 3.16, peut étre considéré
comme "symétrique" du second type, en ce sens que c'est I'échangeur de pied (le
rebouilleur) qui est supprimé : le liquide soutiré du pied de colonne est refroidi par détente
puis utilisé comme fluide de refroidissement du condenseur de la colonne. La vapeur qui
en sort est alors comprimée et ré-injectée en pied de la colonne. L'inconvénient du
systéme réside toujours dans le GRAND ECART DE TEMPERATURE entre I'entrée et
la sortie du compresseur.

lages pom chaleur + distillation

Dans la colonne diabatique, on favorise les échanges de chaleur a l'intérieur de la
colonne elle-méme. Comme le montre la figure 3.17, Qc est le flux total de chaleur extrait
des échangeurs de la colonne d'enrichissement et Qg celui apporté par les échangeurs de
la colonne d'épuisement. Pour une distillation analogue au cas précédent, le nombre de
plateaux augmente mais les quantités de fluide frigoporteur et caloporteur diminuent
considérablement.

Les figures 3.18, 3.19, 3.20 montrent trois cas de couplage de pompe a chaleur a
compression et de colonne diabatique, (comportant donc un échangeur de chaleur
incorporé a la colonne de fractionnement). Dans ces trois cas, la pompe a chaleur utilise
en circuit fermé, un fluide indépendant du fluide de procédé.

. Colonne d'enrichissement (figure 3.18) :

Le premier cas est celui d'une colonne d'enrichissement pure, ce qui signifie
encore que l'alimentation du mélange a séparer est introduite dans la colonne a un niveau
tres bas, juste au-dessus du rebouilleur.

C'est par exemple le cas de la distillation des jus de fermentation agricoles, qui ne
contiennent que 10 % d'éthanol environ. Le rebouilleur, contenant de I'eau quasi-pure est
a 100°C, le niveau de l'alimentation est en €bullition a environ 95°C.

Le fluide calogéne de la PAC circule dans I'échangeur incorporé 2 la colonne de
fractionnement et en sort sous forme de vapeur & une température un peu inférieure a
95°C, par exemple 90°C. Pour utiliser cette vapeur pour chauffer le rebouilleur, il suffira
de la porter 2 une température de condensation légérement supérieure a 100°C, par
exemple 105°C. On pourra donc se contenter d'un compresseur a un seul étage, de faible
colit.
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Figure 3.18 : Couplage d'une colonne d'enrichissement

Figure 3.17 : Colonne de distillation diabatique. diabatique avec une PAC.
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Figure 3.20 : Couplage d'une colonne diabatique compléte
avec une PAC.
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Couplage d'une colonne diabatique d'épuisement
avec une PAC.



. Colonne d'épuisement (figure 3.19) :

Le deuxiéme cas est, en quelque sorte, le symétrique du précédent. 11 s'agit d'une
colonne d'épuisement pure, en ce sens que le mélange a séparer est introduit & un niveau
trés haut, juste en dessous du niveau d'injection du liquide de reflux. Dans ce cas,
I'échangeur incorporé est un "rebouilleur progressif’ uniformément réparti, chauffé par la
condensation de la vapeur du fluide calogéne sortant, a haute pression, du compresseur.

. Colonne compléte (figure 3.20) :

Le troisieme cas est celui d'une colonne compléte, formée d'une section
supérieure d'enrichissement et d'une section inférieure d'épuisement. Le mélange
d'alimentation est injecté en milieu de colonne. La pompe & chaleur est complétement
intégrée a la colonne de fractionnement, puisque son condenseur chauffe le "rebouilleur
progressif” de la section d'épuisement et que son évaporateur est chauffé par le
condenseur progressif de la section d'enrichissement.

Par rapport 2 la colonne classique, nous avons réduit 'écart de température entre
l'entrée et la sortie du compresseur. Comme nous l'avons précisé précédemment, de tels
couplages nécessitent l'utilisation de mélanges z€otropiques, afin de diminuer les pertes
exergétiques. Les figures 3.21 et 3.22 présentent les profils de températures des
différents fluides dans le cas d'une colonne adiabatique et diabatique.

CAS PARTICULIER : Colonne de distillation diabatique + CMV :

Les figures 3.23, 3.24, 3.25, montrent trois cas qui sont les homologues
respectifs des figures 3.18, 3.19, 3.20. La seule différence concerne le fluide qui traverse
le compresseur : c'est ici le fluide du procédé lui-mé€me, et non plus un fluide

indépendant.
- Colonne d'enrichissement (figure 3.23)
Dans ce cas, le liquide issu du pied de colonne est détendu donc refroidi puis

injecté dans 1'échangeur intégré, ot il s'échauffe et s'évapore. La vapeur passera ensuite
dans le compresseur et est réinjectée en bas de colonne en tant que "reflux” du soutirage.
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dans une colonne diabatique
couplée avec une P.A.C utilisant
un mélange zéotropique

Figure 3.22: Profil de température
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Couplage d'une colonne diabatique

d'enrichissement avec une PAC
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Figure 3.23 bis : Couplage d'une colonne diabatique
d'enrichissement avec une PAC

utilisant le distillat.
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Figure 3.24 :

Couplage de la colonne diabauque

d'épuisement avec la compression mécanique N
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de vapeur du soutirage.
Figure 3.24 bis : Couplage de la colonne diabatique

d'épuisement avec la compression
mécanique de vapeur du distllat.



Une alternative consiste a utiliser le distillat, comme représenté sur la figure
3.23bis : la vapeur issue de la téte est détendue donc partiellement liquéfiée puis injectée
dans I'échangeur intégré, ou elle s'échauffe. Ce cas est a rejeter car il a le désavantage de
n'utiliser dans I'échangeur interne que la chaleur sensible du fluide. 11 est évident que 1'on
ne pourra pas condenser la totalit€ du reflux souhaité.

- Colonne d'épuisement (figure 3.24)

Seul le cas utilisant le soutirage "vapeur" peut tre intéressant : le soutirage
vaporisé est comprimé puis condensé dans I'échangeur de la colonne d'épuisement. Le
liquide sortant est ensuite détendu puis réchauffé par le condenseur du haut de colonne.
Cependant, on utilise dans 1'échangeur de la zone d'épuisement une grande partie de la
chaleur latente du fluide pour vaporiser le soutirage, le reste ne sera pas suffisant pour
assurer le rebouillage interne. Ce cas semble donc étre désavantageux.

En utilisant le distillat comme fluide de travail (cf. figure 3.24bis), la distillation
diabatique ne présente plus d'avantage par rapport & son homologue classique, car I'écart
de température entre l'entrée et la sortie du compresseur reste €levé : la vapeur issue de la
téte est comprimée puis entierement recyclée & travers 'échangeur intégré, ou elle se
refroidit et se condense. Le liquide sort de cet échangeur a une température voisine de
celle qui régne en téte de colonne. 1l est alors détendu et une partie du liquide est réinjecté
en haut de colonne, en tant que reflux.

Pour la colonne d'épuisement, l'utilisation du fluide du procédé ne convient pas
pour une PAC.

- Colonne compléte (figure 3.25)

Dans le cas général, présenté ici, nous faisons une syntheése des dispositifs les
plus intéressants proposés dans les cas précédents. Seul l'utilisation du soutirage est
intéressant. Le liquide issu du pied de la colonne est détendu, donc refroidi et utilisé
comme fluide frigoporteur dans le condenseur intégré a la colonne d'enrichissement. La
vapeur issue de cet échangeur est comprimée et condensée dans la section d'épuisement,

fournissant alors un soutirage liquide.
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L'inventaire des couplages "distillation diabatique + CMV" nous a permis de
constater que le cas le plus favorable reste celui ol I'on utilise le soutirage liquide comme
fluide de travail. On utilise en effet, dans ce cas, 'avantage de la distillation diabatique qui
est de diminuer 1'écart de température entre le condenseur et le rebouilleur.

Cependant, en entrant dans des considérations plus théoriques, il est trés peu
probable que le soutirage, proche du composé pur le plus lourd, fournisse un profil de
température dans 1'échangeur intégré, parallgle au profil de température du fluide du
procéd€ entre l'alimentation et le distillat ou entre I'alimentation et le soutirage. Suivant
l'allure du diagramme "température versus composition"”, 'écart de température entre le
soutirage partiellement vaporisé et le soutirage vapeur est faible par rapport a 'écart de
température entre le distillat et I'alimentation comme 1'indique la figure 3.26 (ceci quelle
que soit la pression car les profils T (x) sont pratiquement paralleles pour différentes
pressions). Pour un profil de température donnée, nous avons montré en application,
qu'il n'est pas possible d'utiliser un mélange d'heptane-octane comme fluide de travail
pour une distillation de ce méme mélange.

5.3. - Conclusion

Le couplage "distillation diabatique + PAC" est, en général, avantageux
uniquement dans le cas ol la PAC utilise un fluide indépendant du procédé, car il aura un
profil parallele au profil du procédé qui implique une amélioration par rapport a
I'utilisation du soutirage, notée sur la figure 3.26. L'utilisation d'un fluide indépendant
nous laisse un degré de liberté supplémentaire et donc de la souplesse de fonctionnement
(d'ot la possibilité d'ajuster les profils de température de fagon a réduire les pertes
exergétiques). Nous retiendrons donc les cas correspondant aux figures 3.18, 3.19 et
3.20, comme les cas les plus avantageux par rapport a la distillation adiabatique (cf.
figure 3.15).

On notera qu'il ne s'agit que d'un inventaire des divers systémes qui sont

scientifiquement possibles a priori.

11 est toutefois certain que le remplacement d'une distillation adiabatique classique
par une distillation diabatique, permettra de réduire la différence de température et donc la
différence de pression a vaincre avec le compresseur. On pourra donc se contenter de
compresseurs de plus faible performance, donc de plus faible cofit.
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Figure 3.25: Couplage d'une colonne diabatique compléte
avec une PAC utilisant le soutirage.
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Figure 3.26 : Profil de température obtenu en utilisant le soutirage
comme fluide de travail.
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VI - EXEMPLES D'APPLICATION

6.1. - Quelques rappels théoriques

L% isgntropes

Pression P
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g
(0]
-
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Figure 3.27 : Diagramme Log P/ H : cycle de compression de vapeur.

La figure 3.27 représente le cycle de compression suivi par le fluide frigorigéne :

IE : Evaporation isobare

EF : Compression isentropique
FG : Condensation isobare

GI : Détente isenthalpique

Les points E et G ont des états bien définis : en E, le fluide est une vapeur
saturante 4 une température inférieure au fluide du procédé. En G, il s'agit d'un liquide
bouillant & une température supérieure a celle du fluide du procédé. On supposera dans les
calculs, une différence de température AT = 5°C dans chaque échangeur.

Pour les corps purs, les pressions sont déterminées connaissant les deux points E
et G. Par ailleurs, a partir du diagramme Log P-H, il est possible de définir les
caractéristiques du point 1.

Pour les mélanges zéotropiques, un paramétre arbitraire intervient : la composition
massique du mélange.
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Suivant cette composition, le profil de température est plus ou moins parallele a celui du
fluide c6té procédé. On choisira une composition se rapprochant le plus possible d'un
pincement thermique uniforme égal & 5°C. Les pressions dans chaque zone sont alors
déterminées. A partir du diagramme "enthalpie-composition" aux pressions prédéfinies, il
est possible de trouver les caractéristiques de L.

Pour le calcul du point F, I'idéal serait de considérer 1'état du fluide comme étant
une vapeur saturante. Cependant, la réalité se rapproche plus d'une compression
isentropique, ol la vapeur obtenue est saturée.

Pour faciliter les calculs et pour une premiére approche, nous supposerons la
vapeur comme étant un GAZ PARFAIT (46)

Dans les conditions d'une compression isentropique (EF), la température au point

F vérifie :

1l
Tg =T PEVy 3.1
F-—E(PE) 3.1)

- Tg : Température en E
- Pg : Pression en E
avec 3 - Pg : Pressionen F

- v : Rapport des capacités thermiques massiques

Le travail par unité de masse du fluide & comprimer, & fournir 4 un syst¢me ouvert
en régime permanent est détermin€ & partir de la relation suivante que 'on intégre :

W = jEF Vdp (3.2)

En se déplagant sur une isentrope et pour un gaz parfait on a P—\—/.Y = constante,

d'ol :

Y-1
— _ YRTg P\
WS (Y-I)M( B " - 1) (3.3)

- M : masse molaire du mélange ou du corps pur

- R : constante des gaz parfaits
avec
- W :travail en kJ/kg
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Dans un souci de comparaison, nous utiliserons cette expression du travail pour
les mélanges zéotropiques et pour les corps purs.

Cette expression peut s'écrire de la fagon suivante :

W = ——— (Tg-T 3.4
7-1) M (T - Tg) (3.4)

Le travail est donc fonction de la température d'entrée et de sortie du compresseur,
d'ot l'intérét possible dans la distillation diabatique car Tg augmente.

La compression peut étre limitée par le taux de compression T :

Tg . Pr

T=TF.PE

(3.5)

Si ce taux devient trop élevé, aucun fluide ne sort du compresseur. Pratiquement,
on limite les taux de compression a 5 (dans le cas de rapports de compression €levés, il
faut envisager plusieurs compresseurs en série).

Expression d'un critére de quantité

Pour une distillation donnée, recevant une quantité de chaleur Qg (kW), il faut
fournir & la pompe a chaleur un travail W. A partir de ces grandeurs, il est possible
d'établir un critere de quantité le COefficient de Performance (COP) défini par
I'expression suivante :

chaleur utile produite Qs

COP = énergie couteuse fournie ~ W (3.6)
6.2. : Application au systéme : EAU/ETHANOL

Le couplage d'une PAC avec la distillation a déja été testé dans des procédés
d'industries agricoles (43, 44). La référence (45) fournit la description compléte d'une
installation de distillation adiabatique ol le condenseur classique a été remplacé par un
condenseur d'alcool/évaporateur d'eau sous vide. La vapeur ainsi produite est comprimée
(compresseur bi-étagé) et ré-injectée en pied de colonne pour y entretenir I'ébullition. La
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vapeur passe de 0,4 bar A 1,4 bar. La puissance absorbée est 580 kW. Le coefficient de
substitution est de 7,3 thermies par kwh et le temps de retour du sur-investissement est de
2,7 ans.

Nous nous proposons de montrer ci-apreés que ce systeme peut étre fortement
amélioré par 1'emploi d'une colonne de distillation DIABATIQUE.
Nous traiterons le probléme suivant :

Alimentation : EAU/ETHANOL composition massique xA m = 0,35 (en éthanol)
température Te = 83,6°C
débit Ay, = 1 kg/s

Distillat composition massique Xp,m = 0,90
température Tp = 78,25°C
débit Dy, = 0,346 kg/s

Soutirage composition massique xg m = 0,05
température Tg = 95°C
débit Sy = 0,654 kg/s

Les caractéristiques des colonnes a distiller d'enrichissement (nombre d'étages,
compositions, températures) sont données en annexe V. Dans cette méme annexe, on
trouvera les détails du calcul et les résultats intermédiaires pour le couplage de la colonne

avec une PAC.

Le tableau 3.1 rappelle les résultats pour les différentes colonnes d'enrichissement
et pour les différents fluides de travail (H20, R114, HO)O/NH3 34 %, 9 %, et 5 %).
Nous pouvons constater que le couplage 'DISTILLATION DIABATIQUE-PAC" est
beaucoup plus avantageux que le couplage distillation adiabatique-PAC a condition de
choisir le mélange zéotropique approprié. Le travail & fournir au compresseur diminue et
le COP augmente par rapport au systéme classique. En prenant le travail minimum obtenu
pour la colonne adiabatique et celui obtenu pour la colonne diabatique, nous pouvons

définir le gain minimum :

-1 Wdiabatique -3 3
G=1 Wadiabatique 32% 3.7
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Avec notre exemple, il est donc possible d'économiser 32 % de l'énergie, en
utilisant une colonne diabatique et un mélange zéotropique H2O/NH3 2 9 %, par rapport &
une colonne adiabatique utilisant un corps pur (H20) ou un mélange H)O/NH3 2 5 %.

ADIABATIQUE DIABATIQUE
FLUIDE DE Eau R114 | HoO/NH3 | HoO/NH3 | H2O/NH3 | HOO/NH3
TRAVAIL 34 % 5% 34 % 9 %
Quantité de 0,74 | 20,76 0,66 0,72 0,69 0,74
fluide (kg/s)
Rapport des 3,03 1,75 16,36 3,13 9 2,13
pressions sortie
et entrée du
compresseur
Travail (kW) 151 205 430 152 338 103
COP 11,8 8,7 4,2 11,6 5,3 17,2

Tableau 3.1 : Récapitulatif des résultats du couplage "PAC + Colonne
d'enrichissement" pour le systtme EAU/ETHANOL

6.3. - Application au systéme : N-HEPTANE / N-OCTANE

Afin de prouver que la distillation diabatique peut diminuer la consommation
d'énergie, nous avons étendu l'exemple a une distillation compléte d'un mélange
d'hydrocarbures n heptane-n octane présentant une différence de température entre le
bouilleur et le condenseur d'environ 23°C. Les conditions opératoires, indiquées ci-
dessous, ont €té traitées en annexe V pour une colonne adiabatique et diabatique, en
supposant les mémes quantités de chaleur aux bouilleurs et aux condenseurs.

Alimentation Composition molaire : xA = 0,5 (en heptane)
Température : Ta =109,2°C
Débit molaire : A =1mol/s

Distillat Composition molaire : xp = 0,95
Température : Tp =99,7°C
Débit molaire : D = 0,5 mol/s
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Soutirage Composition molaire : xs = 0,05

Température : Ts =122,7°C
Débit molaire : S = 0,5 mol/s.

a) La Recompression Mécanique de Vapeur

Dans cette premiére partie, nous allons tenter de trouver s'il existe une
composition du mélange n.heptane-n.octane qui puisse suivre le profil idéal de la PAC

indiqué sur la figure 3.28.
TD = 99,66° /—\ Ti= 94,66°C
;% liquide bouillant
P
[44]
179}
:
E TE = 102,54%
k vapeur saturante
107,54°C -
TA =109,22°C ~p» ,
. - B TG = 115,08%
110,08°% ) ’
2
p>
84
2
o]
[» 9
Ts = 122,65°¢ - & -

TF = 127,65

(

Figure 3.28 : Températures des différents fluides dans le couplage "PAC
idéal + distillation diabatique du n.heptane-n.octane"

Considérons tout d'abord I'évaporateur de la PAC qui se trouve dans la zone

d'enrichissement.
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Au point I, le mélange est un liquide bouillant & Tt = 94,66°C et sous une pression
P;. En considérant le mélange idéal (ce qui est confirmé par I'étude thermodynamique du
mélange en annexe I), la pression totale peut s'exprimer en fonction des pressions de

vapeur Pci’ de chaque constituant suivant la régle de Dalton :
Py = x1 PY (Tp) + (1-xp) P2 (Ty) (3.8)

De méme, au point E, le mélange est une vapeur saturante 3 Tg = 102,54°C et
sous la méme pression Pj.

P1 = xE P1 (Tg) + (1 - xg) P (TE) (3.9)
avec Xg composition molaire en équilibre avec le mélange yg = x|.

La loi de Raoult considére les vapeurs présentes dans un mélange comme des gaz
parfaits :

Py =xg P1 (TE) =yg PI (3.10)
Par conséquent :

X = X| —] 3.11)
P1(Tg)

Les équations (3.8), (3.9) et (3.11) conduisent a une équation du second degré en x| :

[} (o) - B 1] [1- 22T ] 5d + [2p3 rp - P2TDR2UE) g (]
P (TEg) P1(Tg)

+ P (Tg) - P2 (Tp) =0 (3.12)

Les pressions de vapeur saturante sont souvent disponibles sous la forme de la
relation d'Antoine :

b
LogPi=a - - (3.13)

{0\‘1 T est la température exprimée en °C

o .
et Pj est la pression de vapeur en mm de Hg
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Les constantes de 'équation d'Antoine pour le n-heptane et le n-octane sont
données en annexe I. Nous obtenons les valeurs suivantes :

-2 Ty =94,66°C : Pi(T) = 6796 mmHg
P2(T) =  294,6 mm Hg
-2 Tg = 102,54°C: PI(Tg) = 856,2 mm Hg

P3(Tg) = 381,8mmHg

L'équation (3.12) se rameéne & 1'équation algébrique suivante :

2133x2-221,8x +87,16=0

qui ne posseéde pas de racine.

En conclusion, il n'est pas possible de trouver un mélange de n-heptane/n-octane
susceptible de suivre le profil idéal paralléle & celui du procédé avec un pincement
uniforme de 5°C. Par conséquent, dans ce cas, la recompression mécanique de vapeur est
arejeter. Il est préférable d'utiliser une PAC avec un fluide de travail indépendant de celui

du procédé.

b) lage "PAC + distillation”

Dans l'annexe V, on trouvera les détails du calcul et des résultats intermédiaires

pour le couplage :

- d'une distillation adiabatique avec une PAC a eau
- d'une distillation diabatique avec une PAC 4 mélange EAU/AMMONIAC 4 5 %.

Le tableau 3.2 regroupe l'essentiel des résultats pour les différentes colonnes.
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ADIABATIQUE DIABATIQUE
FLUIDE DE TRAVAIL EAU EAU/AMMONIAC 5 %

Quantité de fluide (kg/s) 2,15.10-2 2,15.10-2
Taux de compression 2,35 1,87

Travail (kW) 4,95 3,56

C.0.P. 10,23 14,23

Energie supplémentaire 4,02 2,64

a extraire

Tableau 3.2 : Récapitulatif des résultats du couplage "PAC + Distillation"
pour le systtme n. HEPTANE/n.OCTANE

Nous pouvons constater que le couplage diabatique est plus intéressant car il a
I'avantage d'augmenter le COP et de diminuer le travail & fournir au compresseur.
D'aprés la relation (3.7) nous obtenons une économie de 28 %.

G =281%

VII - CONCLUSIONS

Le principe de la distillation diabatique remet en cause I'application des pompes &
chaleur dans les procédés de distillation. En diminuant I'écart de température entre la
sortie du condenseur et l'entrée du rebouilleur, et en utilisant un fluide zéotropique,
1'énergie & fournir au compresseur est plus faible car la différence de pression a vaincre
est plus petite. Deux exemples de couplage de distillation + PAC a compression ont
montré I'avantage de la distillation diabatique avec un gain possible de 30 % environ sur
le travail a fournir au compresseur. Ceci se traduit non seulement par une diminution du
colit opératoire mais aussi par une diminution du coiit d'investissement car le
compresseur sera moins important. Mais n'oublions pas que la distillation diabatique
implique un nombre d'étages plus important et nous voyons apparaitre alors le
compromis entre le colit de la colonne total et le gain apporté.

11 a ét¢ montré aussi que le choix de mélange z€otropique était primordial, dans la
mesure oil, suivant la composition, nous sommes passés d'un systéme défavorable
(composition d'un mélange a 34 %) a un systéme avantageant la distillation diabatique

(composition de 9 %). L'étude des profils de température permet de trouver la
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composition idéale pour laquelle la température du fluide calogene suit de fagon parallele
et rapprochée celle du procédé.

Par ailleurs, dans l'inventaire des couplages "distillation diabatique + PAC a
compression”, il semblerait que la compression mécanique de vapeur du procédé est
désavantageuse de par son manque de souplesse. Il n'est pas possible (ou rarement
possible) d'ajuster de fagon exergétiquement économique, le profil de température du
fluide parallelement & celui du procédé.

Nous retiendrons donc la possibilité d'une économie d'énergie lors du couplage
‘Distillation Diabatique et PAC & compression’, & condition de choisir un mélange
zéotropique approprié capable de fournir un profil de température quasiment paralléle a
celui du fluide du procédé.
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NOMENCLATURE DU CHAPITRE IIf

SYMBOLES L ATINS

¥ g < mmOoMZEZAQU >

débit d'alimentation (mol/s)

débit de distillat (mol/s)

gain sur le travail en prenant une colonne diabatique
enthalpie (kJ/kg)

débit (kg/s)

masse molaire (kg/mol)

pression (Pa)

quantité de chaleur (kW)

constante des gaz parfaits (kJ/K.mol)
débit de soutirage (mol/s)
température (K)

volume (m3)

travail (kW)

composition molaire

SYMBOLES GRECS

>

ey

INDICES

T g 0w >

“ 8

différence
rapport des capacités thermiques massiques
taux de compression

alimentation
bouilleur
condenseur
distillat
entrée
isentropique
massique
sortie
soutirage
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EXPOSANTS

par unité de masse

0 constituant pur
r quantité restante

ABREVIATIONS
cor coefficient de performance
MV compression mécanique de vapeur
EXO-BT réacteur exothermique basse température
ENDO-HT  réacteur endothermique haute température
PAC pompe & chaleur
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CONCLUSION GENERALE
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La distillation est un des procédés de séparation les plus utilisés dans le monde
industriel mais reste un grand consommateur d’énergie suite 4 une importante création
d’entropie. Les phénomenes relevant des équilibres de phases, du transfert couplé de
matiére et de chaleur sont potentiellement réversibles. Pour pallier aux irréversibilités,
une parade consiste & amener les flux entrants & un équilibre thermodynamique par un
apport d’énergie : on parle alors de DISTILLATION DIABATIQUE ou QUASI-
REVERSIBLE. Concrétement, ce procédé s’obtient en intégrant le rebouilleur dans la
zone d’épuisement, de maniére & vaporiser le liquide progressivement et en plagant une
partie du condenseur dans la zone d’enrichissement. Le présent rapport a pour but de
comparer la distillation classique adiabatique et la distillation diabatique ou quasi-

réversible.

Nous avons montré dans une premiére partie, qu'il était important de cibler
I'environnement de la colonne a distiller. En effet, le nouveau procédé minimise la
création d'entropie et maximise le rendement exergétique en augmentant les gradients
thermiques des fluides caloporteur et frigoporteur. Cette conséquence peut €tre
avantageuse si la diminution ou I’augmentation de la température de ces fluides en sortie
des échangeurs trouve une utilisation dans le contexte industriel.

L’augmentation du gradient thermique des fluides frigoporteur et caloporteur, implique
aussi, lorsque ’on utilise leur chaleur sensible, une diminution de leur consommation.

Nous avons proposé par ailleurs un modele type Ponchon-Savarit pour décrire la
distillation diabatique. Deux conséquences importantes résultent de cette étude :
- le nombre de plateaux augmente lorsque 1'on introduit des échangeurs a

l'intérieur de la colonne.

- le diamétre de la colonne diabatique n'est pas constant, il diminue lorsque I'on
s'approche des extrémités.
Dans le cas ou les quantités de chaleur sont identiques au cas adiabatique, le plus grand
diametre sera celui de la colonne adiabatique.

Un compromis entre les frais d’installations, les frais de fonctionnement
comprenant la consommation des fluides vecteurs d’énergie thermique et les
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irréversibilités (dont la diminution peuvent apporter des gains économiques sur le site
industriel) sera & trouver pour optimiser 1’utilisation de la colonne diabatique.

Dans un deuxi¢me temps, une colonne expérimentale d'un diameétre de 150 mm,
munie de 10 plateaux perforés surmontés chacun d'un serpentin, a permis d'effectuer des
distillations adiabatiques et diabatiques, fonctionnant soit en enrichissement soit en
épuisement. Son étude hydrodynamique a montré que l'insertion d'échangeurs sur le
plateau diminuait ses capacités maximales, mais provoquait des zones de turbulence et
augmentait ainsi l'efficacité de la séparation. Il a ét€ montré par ailleurs la faisabilité
technique de la distillation diabatique.

La consommation des fluides frigoporteur et caloporteur s'est retrouvée réduite et
leur gradient thermique a augmenté. Le rendement exergétique a considérablement été
amélioré pour la colonne d’enrichissement. Par contre, pour la colonne d’épuisement,
I’augmentation du gradient thermique n’a pas été suffisante par rapport au niveau déja
élevé du caloporteur, pour constater une nette amélioration.

Il s'est avéré aussi qu'il était nécessaire de réduire le diametre du plateau aux
extrémités de la colonne, en particulier vers le soutirage lorsque l'on supprime le
rebouilleur. En effet, pour garder une hydrodynamique convenable, donc une efficacité
constante, il est important de réajuster ce diametre en fonction des débits liquide et
vapeur. '

Le modéle type Ponchon-Savarit appliqué 2 la distillation diabatique et établi dans
la premiére partie a permis de simuler les expériences en épuisement et en
enrichissement. En supposant une efficacité constante dans toute la colonne, nous avons
reproduit toutes les manipulations. La simulation donne des résultats satisfaisants pour la
colonne d’enrichissement; par contre les résultats sont moins concluants en épuisement
car la colonne travaille dans un domaine de concentration trés faible et souvent inférieur a
5 %, provoquant ainsi une diminution de 1’efficacité. L’écart entre les résultats
expérimentaux et les résultats simulés est la conséquence de I’hypothese d’une efficacité
globale, constante, calculée a partir des plateaux travaillant avec des concentrations élevés
et certes supérieures & 5 %.

Dans une derniére partie, des applications industrielles ont trouvé un regain
d'intérét suite a la diabaticité

- le principe de la distillation diabatique remet en cause I'application des pompes 2
chaleur dans les procédés de distillation. En diminuant I'écart de température entre la
~ sortie du condenseur et I'entrée du rebouilleur, et en utilisant un fluide zéotropique,
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I'"énergie a fournir au compresseur est plus faible car la différence de pression a vaincre
est plus petite. Ceci se traduit non seulement par une diminution du coiit opératoire mais
aussi par une diminution du cofit d'investissement car le compresseur sera moins
important. Mais n'oublions pas que la distillation diabatique implique un nombre
d'étages plus important et nous voyons apparaitre alors le compromis entre le cofit de la
colonne total et le gain apporté.

11 a ét€ montré aussi que le choix du mélange zéotropique €tait primordial, dans la
mesure ol, suivant la composition, nous sommes passés d'un syst¢eme défavorable
(composition d'un mélange a 34 %) a un systéme avantageant la distillation diabatique
(composition de 9 %). L'étude des profils de température permet de trouver la
composition idéale pour laquelle la température du fluide calogéne suit de fagon paralléle
et rapprochée celle du procédé.

- Par ailleurs, grice a la diminution des volumes de rétention sur les plateaux les
plus chauds, la colonne diabatique présente un avantage certain dans la distillation des
thermosensibles. Pour des conditions opératoires identiques au procédé adiabatique, la
colonne quasi-réversible voit en effet son diametre diminuer dans les zones les plus
chaudes, réduisant ainsi le taux de rebouillage en bas de colonne; le temps de séjour du
liquide dans les zones les plus chaudes se retrouve donc réduit. Ce résultat dépend
beaucoup de la réaction de dégradation; il est donc indispensable de reconduire 1’étude
pour chaque cas particulier, afin de mesurer I’avantage du diabatique dans ce type de
probléeme.

L'étude de la colonne diabatique n'en est qu'a ses débuts. La structure interne de
la colonne reste, & mon avis, le probleéme primordial. Un inventaire bibliographique des
systémes existants doit tout d'abord étre mené, il faudra ensuite déduire une comparaison
plausible de leurs performances, en définissant différents critéres, qui tiennent compte
des conséquences de la diabaticité (changement d'hydrodynamique...). Des structures
ont déja été proposées dans notre laboratoire, comme des tubes & ailettes spiralées avec
des pentes variables. Ces structures seront certainement le sujet de prochaines recherches
dans I'équipe ESVE.

Une étude économique s'avére aussi nécessaire avant l'application sur les sites
industriels. Le coiit d'une colonne diabatique est certainement plus important que celui
d'une colonne adiabatique, car le systéme est rendu plus complexe par l'insertion
d'échangeurs sur les plateaux, mais ce cofit doit étre compensé par le gain apporté sur le
site, par la diminution d'exergie.
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Enfin, nous préciserons que, parallelement 2 cette étude, un autre membre de
I'équipe, M. RIVERO, s'est intéressé€ a 1'analyse exergétique compléte d'une colonne
diabatique. Ce projet a permis de cerner les endroits ol est détruite l'exergie et de répartir
les flux de chaleur de fagon a diminuer ces pertes exergétiques.
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