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FIG. 1

(57) Abstract : The mvention concerns a method for dehydrating an ethanol feedstock into ethylene, then oxidising the ethylene into
cthylene oxide, comprising a step of vaporising a feedstock comprising said ethanol feedstock and at least a portion of a stream of di-
lution water comprising recycled ethanol so as to produce a vaporised feedstock, a step of compressing in a compressor driven by a
condensing turbine driven by the steam generated by the oxidation step, a step of dehydrating a mixture comprising said compressed

vaporised feedstock, a step of separating the effluent from the dehydration step into an eftfluent comprising ethylene and an effluent

comprising water, a step of purifying at least a portion of the effluent comprising water and separating same into at least one stream
of treated water and one stream of dilution water comprising ethanol, the latter being recycled upstream from the vaporisation step,
and a step of oxidising the ethylene m the effluent comprising ethylene mto ethylene oxide, this oxidation step comprising at least
one tubular oxidation reactor cooled by vaporising a quenching stream, said vaporised quenching stream being used to drive a
condensing turbine.
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Publiée :

— avec rapport de recherche internationale (Art. 21(3))

L'invention concerne un procéd¢ de deshydratation d'une charge éthanol en éthyléne puis d'oxydation de 1'éthylene en oxyde
d'¢thyléne comprenant une ¢tape de vaporisation dune charge comprenant ladite charge ¢thanol et au moins une partie d'un flux
d'eau de dilution comprenant de 1'¢thanol recyclé de manicre a produire une charge vaporisée, une etape de compression dans un
compresseur entraine par une turbine a condensation entrainée par la vapeur génerée par 1'étape d'oxydation, une étape de déshy-
dratation d'un mélange comprenant ladite charge vaporisée comprimee, une ¢tape de séparation de l'effluent 1ssu de 1'¢tape de
deshydratation en un effluent comprenant de 1'¢thyléne et un effluent comprenant de I'eau, une étape de purification d'au moins
une partie de l'effluent comprenant de I'eau et la séparation en au moins un tlux d'eau traitée et un tlux d'eau de dilution compre -
nant de I'¢thanol, ce dernier ¢tant recycle en amont de I'étape de vaporisation, et une ¢tape d'oxydation de I'éthyléne compris dans
l'ettluent comprenant de 1'éthylene en oxyde d'¢thylene, cette ¢tape d'oxydation comprenant au moins un réacteur tubulaire d'oxy -
dation refroidi par vaporisation d'un flux de trempe, ledit flux de trempe vaporise permettant l'entrainement d'une turbine a
condensation.
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1 :
PROCEDE DE PRODUCTION D'OXYDE D'’ETHYLENE A PARTIR D'UN FLUX D'ETHANOL
THERMC-MECANIQUEMENT INTEGRE

Domaine de I'invention
La présente invention se rapporte a un procedé de transformation de I'éthanol en oxyde d'éthyléne

incluant une étape de déshydration de ['éthanol et une étape d'oxydation de 'éthyléne produit
integrées.

Etat de la technique antérieure
l.a réaction de deshydratation de I'éthanol en ethylene est connue et détaillée depuis ia fin du XIXéme

siécle. “The Deshydration of Alcohols over Alumina. I:The reaction scheme”, H. Kndzinger, R. Kéhne,
Journal of Catalysis (1966), 5, 264-270 est considéeree comme ia publication de base sur les travaux
de déshydratation des alcools dont I'ethanol. Il est connu que cette réaction est trés endothermique,
équilibrée et déplacee vers 'éthylene a haute tempeérature. La chute de température correspondant a
la conversion totale de I'éthanol pur dans un réacteur adiabatique est de 380°C. A plus basse
température, I'éthanol est converti en diethyl ether (DEE). Cet "intermédiaire” de réaction peut étre
present dans des procedes de deshydratation de 'ethylene dans lesqueilles la conversion est partielle
ou entre deux reacteurs dans des procédés multi-réacteurs. Le DEE peut ensuite étre converti en
éthyléne & plus haute tempeérature. Le catalyseur de référence souvent utilisé est un catalyseur
monofonctionnel acide, I'alumine gamma étant le catalyseur le plus citeé. Les zeolithes sont également
utilisees pour cette application, en particulier la ZSMS depuis les années 1980, comme par exemple
dans "Reactions of ethanol over Z5M-5",5.N. Chaudhuri & al., Journal of Molecular Catalysis 62:289-

295 (1990).

Le brevet US 4,232,179 décrit un procéde de déshydratation de I'éthanol en ethyléne dans lequel la
chaleur nécessaire a la reaction est apportée par l'introduction dans le reacteur d'un fluide caloporteur
en melange avec la charge. Le fluide caloporteur est soit de la vapeur d'eau provenant d'une source
externe, soit un flux externe provenant du procede, soit le recycle d'une partie de l'effluent du reacteur
de déshydratation, c'est a dire ['éthyléne produit. L'introduction du mélange de la charge avec ledit
fluide caloporteur permet de fournir ia chaleur nécessaire au maintien de la temperature du lit
catalytique a un niveau compatible avec les conversions desirées. Dans le cas ou le fluide caloporteur
est l'effluent du réacteur de déshydratation, un compresseur de recyclage dudit effluent est
nécessaire. Cependant, le recyclage de l'éthyiene produit par la reaction est un inconvenient car
lintroduction de ['éthyléne modifie I'eéquilibre de la réaction de déshydratation. De plus, I'éthylene
participe aux réactions secondaires d'oligomérisation, de transfert d'hydrogéne et de
disproportionation des oléfines qui sont des réactions d'ordre supérieur a 0 par rapport a leur reactif.
L'augmentation de la concentration en éthyléne des le debut de la réaction multiplie la formation de

produits secondaires. La perte en ethylene est donc plus importante, ce qui se traduit par une baisse

de la sélectivité.

FEUILLE DE REMPLACEMENT (REGLE 26)
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La demande de brevet WO 2007/134415 décrit un procédé de déshydratation de I'éthanol en éthylene
amélioré par rapport a celui du brevet US 4 232 179 permettant un codt d'investissement réduit, grace
a un nombre reduit d'equipements et un cout opérationnel réduit, grace a la non utilisation de vapeur
d'eau externe au procede. Dans ce procédé, au moins une partie de l'effluent du reacteur de
deshydratation (melange d'ethylene produit et de vapeur d'eau) et de la vapeur d'eau surchaufféee
obtenue a partir de l'eau produite par la deshydratation de I'ethanol et condensée dans le reacteur,
sont utilises comme fluide caloporteur et entrent dans le réacteur de deshydratation en mélange avec
'ethanol. Ladite demande de brevet est muette sur la condition de pression a respecter entre la
charge ethanol et I'effluent dans le but de maximiser I'echange de chaleur.

Le brevet US 4,396,789 décrit également un procédé de déshydratation de I'éthanol en éthylene dans
lequel I'éthanol et la vapeur d'eau agissant comme fluide caloporteur sont introduits dans le premier
réacteur a une température comprise entre 400 et 520°C et a une pression élevée comprise entre 20
et 40 atm, de sorte que l'effluent produit par la réaction de déshydratation est soutire du dernier
reacteur a une pression au moins supérieure a 18 atm, ledit produit de reaction, c'est a dire I'éthylene,
pouvant subir apres refroidissement ['étape de distillation cryogenique finale sans etape de
compression intermeédiaire. Ledit procedé se caracterise également par un echange de chaleur entre
ledit produit de la reaction de déshydratation et la charge introduite dans le premier réacteur, ledit
produit de reaction etant utilisé pour vaporiser la charge entrant dans le premier reacteur. L'éthanol
non converti, au moins une partie de l'eau formée au cours des réactions du procéde et I'eau ajoutéee

pour le lavage final des gaz sont recycles pour assurer la conversion compléete de I'ethanol.

La demande de brevet WO 2011/002699 divulgue un procédé de déshydratation d'une charge
ethanol en ethylene comprenant la vaporisation d'un melange d'ethanol et d'eau et la reaction de ce
mélange dans un réacteur adiabatique. Cette demande n'adresse pas le probleme de la maximisation
de la recuperation de chaleur en vue de reduire la consommation eénergetique du procede.

Le brevet US3119837 décrit un procédé d'oxydation d'éthylene en présence d'un catalyseur a base
d'argent. Il s'appuie sur l'effet positit du méthane sur la sélectivité de |la réaction de conversion de
'éthylene en oxyde d'ethylene et donne les conditions operatoires de l|'oxydation en preésence
d'oxygene purifie. Les principales conditions opératoires données sont les suivantes : temperature
comprise entre 200°C et 300°C (préférentiellement)et pression comprise entre 15 et 500 psi abs
(preférentiellement).

Le brevet EP0496470B1 decrit un catalyseur d'oxydation pouvant étre utilisé dans le procédé décrit
par le brevet US3119837. Ce brevet décrit les principale caractéristiqgues du catalyseur ainsi que les
gammes de conditions operatoires (température) dans lesquelles il peut étre utilisé. Le catalyseur
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decrit est a base d'argent et les conditions opératoires sont compatibles avec celles décrite dans le
brevet US3119837.

Mike Bruscino, "Scientific Design's Ethanol to Monoethylene Glycol Technology", Hydrocarbon World,
Vol.5(2), pp.15-17 (2010) decrit un procédé de production d'ethylene glycol a partir d'ethanol
biosource incluant un procede de deshydratation d'éthanol en ethylene, un procéde d'oxydation de
'eéthylene ainsi produit et un procedeé de conversion de l'oxyde d'ethylene en glycol. Le procéde decrit
ne considere par de recyclage de l'eau vers la section de deshydratation ni d'intégration thermigue
entre la section d'oxydation et la section de deshydratation.

Un objectif de I'invention est de fournir un procedé de production d'oxyde d'ethylene comprenant une
etape de deshydratation de I'éthanol en ethylene et une etape d'oxydation catalytique de I'ethylene
produit, ces deux etapes etant intégrees l'une a l'autre afin de limiter la consommation énergétigue et

la consommation d'eau.

Résumé et intérét de l'invention

L'invention décrit un procédé de production d'oxyde d'éthylene a partir d'éthanol. Ce procédé consiste
en l'integration de deux procédés distincts : la déshydratation catalytiqgue de I'éthanol, et ['oxydation de
'éthylene produit.

Le procéde de deshydratation d'une charge éthanol en éthylene comprenant préféerentiellement une
etape de prétraitement qui réduit le taux d'azote organigue ou basique contenu dans ladite charge et

convertit une fraction de l'éthanol en DEE, et une étape de vaporisation de la charge éthanol
pretraitee, en mélange avec au moins une partie d'un flux d'eau de dilution comprenant de I'éthanol
recyclés, dans un echangeur grace a un echange de chaleur avec l'effluent issu du dernier reacteur
de deshydratation. Le procedé d'oxydation catalytigue met en ceuvre au moins un réacteur
multitubulaire refroidi par vaporisation d'un fluide caloporteur dans la calandre du réacteur, ledit fluide
comprenant preférentiellement de l'eau. L'energie thermigue extraite du réacteur via le fluide
caloporteur vaporisé est utilisee comme énergie mecanique pour comprimer la charge de
deshydratation et permettre l'intégration thermique charge/effluent de la section de deshydratation.

Ladite invention presente l'avantage par rapport aux procedes de l'art antérieur de réduire la
consommation d'eau et de diminuer la consommation énergetique nécessaire pour convertir I'éthanol
en oxyde d'ethylene.

En particulier, la presente invention permet de diminuer la consommation d'energie mecanique
nécessaire a la compression, ce qui est particulierement avantageux, notamment quand les besoins
thermiques sont couverts par ailleurs.
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L'oxyde d'éthylene produit est un intermediaire reactionnel dans la synthese de nombreux produits,
par exemple les glycols, les polyols, d'eéthoxylates, ethers de glycol, éthanol-amines.

Description de I'invention

L'invention concerne un procédé de déshydratation d'une charge éthanol en éthylene puis oxydation
de l'ethylene en oxyde d'éthylene comprenant :

a) eventuellement une etape de préchauffe de ladite charge ethanol a une tempeéerature comprise
entre 70 et 130°C par échange de chaleur avec l'eftuent issu de I'étape e),

b) eventuellement une étape de pretraitement de la charge éthanol sur un solide acide opeéerant a
une température comprise entre 70 et 130°C de manige a produire une charge éthanol
pretraitee,

c) Une étape de vaporisation d'une charge de vaporisation comprenant ladite charge éthanol
pretraitee et au moins une partie du flux d'eau de dilution comprenant de |'éthanol recycle a
'issue de l'etape g) dans un echangeur grace a un echange de chaleur avec l'effluent issu du
dernier reacteur de I'étape e), ladite charge de vaporisation étant introduite dans ladite etape
de vaporisation a une pression comprise entre 0,1 et 1,4 MPa de maniere a produire une
charge vaporisee,

d) Une etape de compression et surchauffe de ladite charge vaporisée dans un compresseur de
maniere a produire une charge comprimeée et a la température d'alimentation de la section de
deshydratation e), ledit compresseur étant entraine par une turbine a condensation prenant a
'aspiration le flux de trempe vaporise dans la section 1) d'oxydation, le flux de décharge
sortant de la turbine a condensation étant recycle vers l'étape 1) d'oxydation,

e) Une étape de déshydratation de la charge comprimée, ladite charge présentant un rapport
massique eau sur ethanol compris entre 1 et 4, dans au moins un reacteur adiabatique
contenant au moins un catalyseur de déshydratation et dans lequel la reaction de
déshydratation a lieu, opérant a une température d'entrée comprise entre 350 et 550 °C et a
une pression d'entrée comprise entre 0,3 et 1,8 MPa,

fy Une étape de separation de l'effluent issu du dernier reacteur adiabatique de I'etape e) en un
effluent comprenant de l'éthylene a une pression inférieure a 1,6 MPa et un effluent
comprenant de l'eau,

g) Une etape de purification d'au moins une partie de l'effluent comprenant de l'eau i1ssu de
'étape f) et la séparation en au moins un flux d'eau traitée et un flux d'eau de dilution
comprenant de I'eéthanol, ce dernier etant recyclé en amont de I'étape ¢) de vaporisation,

h) Une etape de compression de l'effluent comprenant de I'ethylene issu de I'etape f),
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) Une étape d'oxydation de l'effluent issu de l'étape h) en oxyde d'éthylene, cette etape
d'oxydation comprenant au moins un réacteur tubulaire d'oxydation refroidi par vaporisation
dudit flux de trempe issu de l'étape d), ledit flux trempe ainsi réchauffé étant recyclé vers

'etape d).

Charge

Conformément a l'invention, la charge traitée dans le procédé est une charge éthanol.

Ladite charge éthanol est avantageusement une charge éthanol concentrée. On entend par charge
ethanol concentree une charge éthanol comprenant un pourcentage massique en éthanol superieur

ou egal a 35% poids. De préference, ladite charge ethanol concentrée comprend un pourcentage
massique en éthanol compris entre 35 et 99,9% poids.

La charge éthanol comprenant moins de 35% poids d'ethanol peut étre concentree par tous moyens
connus de 'Homme du meétier, par exemple par distillation, par absorption, par pervaporation.

Ladite charge éthanol comprend également avantageusement, en plus de |'eau, une teneur en alcools
autres que |'éthanol, tels que par exemple le méthanol, le butanol et/ou l'isopentanol inférieure a 10 %
poids, et de préférence inferieure a 5 % poids, une teneur en composés oxygenés autres que les
alcools tels que par exemple les ethers, les acides, les cétones, les aldehydes et/ou les esters
inferieure a 1 % poids et une teneur en azote et en soufre, organique et minéral, inferieure a 0,5 %
poids, les pourcentages poids étant exprimés par rapport a la masse totale de ladite charge.

La charge ethanol traitee dans le procedé selon l'invention est eventuellement obtenue par un
procédé de synthese d'alcool a partir de ressources fossiles telles que par exemple a partir du
charbon, du gaz naturel ou des dechets carbones.

Ladite charge peut également avantageusement provenir de ressources non fossiles. De préference,
la charge ethanol traitee dans le procedé selon l'invention est une charge ethanol produite a partir de
source renouvelable issue de la biomasse, souvent appelee "bioéthanol". Le bioethanol est une
charge produite par voie biologique, de preférence par fermentation de sucres ISsus par exemple des
cultures de plantes sucrieres comme la canne a sucre (saccharose, glucose, fructose, et sucrose),
des betteraves, ou encore des plantes amylacées (amidon) ou de la biomasse lignocellulosique ou de
cellulose hydrolysee (glucose majoritaire et xylose, galactose), contenant des quantites variables
d'eau.
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Pour une description plus complete des procedes fermentaires classigues, on peut se reporter a

'ouvrage 'Les Biocarburants, Etat des lieux, perspectives et enjeux du développement, Daniel

Ballerini, Editions Technip'.

Ladite charge peut également avantageusement etre obtenue a partir de gaz de synthese.

Ladite charge peut également avantageusement egalement étre obtenue par hydrogenation des

acides ou esters correspondants. Dans ce cas, l'acide acetigue ou les esters acétigues sont
avantageusement hydrogenés a l|aide dhydrogene en ethanol. L'acide acetiqgue peut
avantageusement étre obtenu par carbonylation du methanol ou par fermentation des carbohydrates.

De préféerence, la charge éethanol traitee dans le procedé selon l'invention est une charge éthanol
produite a partir de source renouvelable issue de la biomasse.

Etape a) de préchauffe

La charge ethanol subit eventuellement une étape a) de préchauffe dans un échangeur de chaleur de
maniere a produire une charge éthanol préchauffee, grace a un échange de chaleur avec l'effluent
ISSU de l'etape e) de déeshydratation. Lorsqu'une etape b) de pretraitement est mise en ceuvre, la
température a l'issue de I'étape a) est comprise entre 70 et 130 °C, préférentiellement entre 110°C et
130°C. La pression de la charge éthanol est ajustéede telle maniere que celle ci reste liquide a l'issue
de I'étape a) de préchauffe, a une valeur comprise entre 0,1 et 3 MPa.

Etape b) de prétraitement

La charge ethanol, eventuellement prechauffee subit eventuellement une étape b) de prétraitement de
maniere a produire une charge ethanol pretraitée. Ladite etape de pretraitement permet d'eliminer les
composes azotes présents dans ladite charge prechauffee de maniere a limiter la desactivation du
catalyseur de deshydratation placé en aval.

Ladite étape b) de prétraitement est mise en ceuvre sur un solide acide, de préférence une resine
acide, et a une température comprise entre 70 et 130 °C, préférentiellement entre 110°C et 130°C.

Ladite etape b) de prétraitement permet d'éliminer les impuretés, basiques et/ou organiques, et les
especes cationiques afin d'obtenir une charge ethanol pretraitee répondant au niveau d'impuretés
compatibles avec le catalyseur de deshydratation.

e prétraitement sur le solide acide dans les conditions operatoires selon l'invention permet de

convertir entre 3% poids et 20% poids, preferentiellement entre 8 et 12% poids de l'ethanol présent
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dans ladite charge en DEE, le pourcentage poids étant determiné par rapport au poids total d'ethanol
présent dans ladite charge en entrée de I'étape b) de prétraitement.

Le solide acide comprend tout les solides acides connus par 'Homme de l'art : des silice-alumines,
des argiles acides, des zéolithes, des zircones sulfatees, des resines acides, etc. L'essentiel est que
le solide acide possede une capacite d'echange élevée pour capter le plus possible les especes
basiques et cationiques et une force d'acidité suffisamment élevee pour effectuer la transformation

partielle de I'éthanol en DEE.

Des solides acides gui sont communément disponibles commercialement sont les argiles traitées aux
acides pour les rendre acides (comme la montmorillonite) et les zeolithes, ayant un rapport silice sur

alumine dans le réeseau cristallin de 2.5 a 100 molaire.

La résine acide comprend des groupes sulfoniques, greffees sur un support organigue composé de

chaines aromatiques et/ou haloaliphatiques. De préférence les solides acides posséedent une capacite
d’échange d’au moins de 0,1 mmol H™ équivalent par gramme.

La résine acide est preparee par polymérisation ou co-polymerisation de groupe vinyliques
aromatiques suivie d'une sulfonation, lesdits groupes vinyligues aromatiques etant choisis parmi le
styrene, le vinyle toluene, le vinyle naphtalene, le vinyle éthyle benzene, le methyle styréene, le vinyle
chlorobenzene et le vinyle xylene, ladite resine presentant un taux de reticulation compris entre 20 et
35 %, de préference entre 25 et 35 % et de maniere préféree, égale a 30 % et une force acide dosée
par potentiométrie lors de la neutralisation par une solution de KOH, de 0,2 a 10 mmol H™ équivalent
par gramme et de préférence entre 0,2 et 2,5 mmol H* équivalent par gramme.

Ladite resine échangeuse d'ions acide contient entre 1 et 2 groupes sulfonigues terminaux par groupe
aromatique. Sa taille est comprise entre 0,15 et 1,5 mm. Par taille de la résine on entend le diametre
de la plus petite sphéere englobant la particule de résine. On mesure les classes de taille de résine par
tamisages sur des tamis adaptés selon une technique connue de I'Homme du métier.

Une résine preféeree est une resine constituée par des co-polymeres de monovinyle aromatiques et
polyvinyle aromatiques, et de maniere tres preferee, de copolymere de di-vinyle benzene et de
polystyrene presentant un taux de réticulation compris entre 20 et 45 %, de préférence entre 30 et
40 %, et de maniere préféeree egale a 35 % et une force acide, représentant le nombre de sites actifs
de ladite résine, dosée par potentiométrie lors de la neutralisation par une solution de KOH, compris
entre 1 et 10 mmol H" équivalent par gramme et de préférence compris entre 3,5 et 6 mmol H’

equivalent par gramme. Par exemple, la résine est une résine TA801 vendue par societé Axens.
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Les solides acides peuvent étre regenéres de temps en temps une fois que la capacité d'échange est

presque saturee par l'adsorption des especes basiques et cationiques in situ ou ex situ. Dans le cas
des solides acides inorganiques comme les argiles et zéolithes, la régeneration peut consister en un
simple chauffage a haute tempeéerature afin de desorber les especes basigues en presence dun flux
inerte ou contenant de I'oxygene. Les cations peuvent etre enleves par échange ionigue. Les résines
acides peuvent étre regenerees par echange ionigue, typiguement par un traitement avec un acide en
phase liguide. Les solides acides peuvent également étre utilises une fois jusqu'a saturation et

remplaces par du solide vierge.

Le solide acide peut étre utilise seul ou en melange avec d'autres types de solides acide. Des
melanges de différents solides acides ou des séguences de solides acides peuvent étre mises en
ceuvre afin d'optimiser la capacité d'adsorber les especes basiques et cationigues et la capacite de
transformer partiellement I'ethanol en DEE.

Le pretraitement décrit ci-dessus peut avantageusement étre complete par un pretraitement utilisant
une résine echangeuse d'anion. Cette résine peut par exemple étre une résine chargée en sodium,

ou triméthylamonium caractérisée par une capacité d'échange mesurée en mg(OH/litre). Cette résine

peut par exemple étre de la résine Amberlite IRN78. Cette résine supplémentaire permet se retenir
les ions sulfates SO, afin de prolonger la vie du catalyseur.

Etape c¢) de vaporisation
On appelle charge de vaporisation le mélange comprenant ladite charge éthanol prétraitée et au
moins une partie du flux d'eau de dilution comprenant de I'éthanol recyclé a l'issue de I'étape @) de

purification.

Conformément a l'invention, le procédé de déshydratation comprend une étape c¢) de vaporisation de
ladite charge de vaporisation de maniere a produire une charge vaporisee. Ladite vaporisation est
realisée grace a un echange de chaleur avec l'effluent issu de lI'etape e) de deshydratation dans un
echangeur de chaleur.

De préeference, ladite charge de vaporisation est introduite dans ladite étape ¢) de vaporisation a une
pression inférieure a la pression de l'effluent issu de |I'etape e) de deshydratation.

La pression de ladite charge de vaporisation en amont de letape c¢) de vaporisation est
avantageusement choisie de fagon a ce que l'écart de température dans I'echangeur de chaleur entre
'effluent issu de I'étape e) de déshydratation qui se condense et ladite charge de vaporisation gui
s'évapore est au moins supérieur a 2°C, et de préfédence au moins supérieur a 3°C.



10

15

20

25

30

39

CA 02899512 2015-07-27
WO 2014/125191 PCT/FR2014/050226

On appelle approche thermique cet écart de température dans I'échangeur de chaleur.

L'ajustement de ladite pression en amont de 'étape ¢) de vaporisation est un critere essentiel de la
présente invention. Cette pression est choisie la plus haute possible, de maniere a ce que la
difference entre la température de condensation de l'effluent de |I'étape e) de déshydratation et la
température de vaporisation de ladite charge de vaporisation soit supérieure ou égale a 2 °C, de
préférence supérieure ou égale a 3 °C, de maniere a maximiser I'échange de chaleur entre ladite

charge de vaporisation et ledit effluent issu de I'etape e) de deshydratation.

Dans un arrangement prefere ou l'étape b) de prétraitement est realisee, la temperature de
vaporisation de la charge de vaporisation a pression donnée est abaissée par rapport a celle d'une
charge obtenue par un enchainement qui ne comprendralit pas |'etape b) de pretraitement. Pour une
température de condensation de l'effluent de I'étape e) de déshydratation donnee et une approche
thermigue fixée, on peut donc ajuster la pression en amont de I'etape ¢) de vaporisation a une valeur
plus elevee que ce gu'elle aurait ete dans un enchainement ne comprenant pas letape b) de
pretraitement.

L'ajustement de ladite pression en amont de |'étape c¢) de vaporisation a la valeur la plus haute
possible, dans les limites déterminées au paragraphe précedent, permet de minimiser |'énergie

nécessaire a la compression lors de |'étape d) de compression du procéde selon l'invention.

Ladite charge de vaporisation est introduite dans ladite étape de ¢) de vaporisation a une pression

comprise entre 0,1 et 1,4 MPa, préferentiellement entre 0,2 et 0,6 MPa.

L'Introduction de ladite charge de vaporisation dans I'étape ¢) de vaporisation a ce niveau de pression
spécifigue compris entre 0,1 et 1,4 MPa, preferentiellement entre 0,2 et 0,6 MPa, inférieure a la
pression de l'effluent en sortie du dernier réacteur de l'etape e) de deshydratation, permet de
bénéficier d'une temperature de vaporisation de ladite charge de vaporisation inféerieure a la
température de condensation de l'effluent issu du dernier réacteur adiabatique. Ainsi, la majeure
partie de la chaleur latente de la phase agueuse de l'effluent issu du dernier réacteur adiabatique est
recuperée pour vaporiser ladite charge de vaporisation, sans apport de chaleur externe. La totalité de
'enthalpie de vaporisation de ladite charge de vaporisation est donc échangée avec l'enthalpie de
condensation dudit effluent.

Etape d) de compression et surchauffe

Selon l'invention, ladite charge vaporisée, subit une compression dans une étape d) de compression
de maniere a produire une charge comprimee. Ladite etape d) de compression est avantageusement
mise en ceuvre dans tout type de compresseur connu de 'Homme du métier. En particulier, I'étape d)
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de compression est avantageusement mise en ceuvre dans un compresseur de type compresseur
radial a multiplicateur intégre ou dans un compresseur comprenant une ou plusieurs soufflantes avec
une roue radiale mise en série sans refroidissement intermediaire ou dans un compresseur de type

volumetrique avec ou sans lubrification.

La puissance mecanigue nécessaire a la compression est apportee par une turbine a condensation,
prenant a l'aspiration le flux de trempe (12) vaporisé dans la section 1) d'oxydation. Le flux de
decharge (13) sortant de la turbine a condensation est recycle vers |'etape 1) d'oxydation pour y étre
de nouveau vaporise grace a un échange de chaleur avec le milieu reactionnel de I'étape I).
Optionnellement, afin de palier a des régimes transitoires, cette puissance peut étre complétée par la
présence d'une machine tournante d'un type connu de I'homme du méetier, par exemple un moteur

electrigue ou une seconde turbine a vapeur ou a gaz sur l'arbre moteur du compresseur de l'etape d).

Dans un arrangement ou l'étape b) est réalisee, ladite etape b) permettant d'opérer a plus haute
pression en amont de I'étape c), le taux de compression nécessaire dans l'etape d) est réduit pour
atteindre une pression donnee a lissue de ladite éetape d), réduisant ainsi la consommation
energetique de ladite etape d).

L'étape d) de compression permet de realiser une pompe a chaleur intégree audit procédeé, utilisant
les flux issus du procedé, et ne faisant pas intervenir de fluide caloporteur externe.

La combinaison des conditions operatoires spécifigues de 'étape c) et de I'etape d) permet d'éviter
'apport de fluide caloporteur externe au procéde pour assurer la vaporisation de ladite charge de
vaporisation en récuperant la majeure partie de la chaleur latente de la phase agueuse de l'effluent
ISSU du dernier réacteur adiabatigue pour vaporiser la charge de vaporisation. Ainsi, seuls les flux
ISSUS du proceéde sont utilises

La pression de ladite charge comprimée a l'issue de 'étape d) de compression est avantageusement

comprise entre 0,3 et 1,8 MPa, preferentiellement entre 0,5 et 1,3 MPa. La pression de sortie de ladite
charge est suffisamment élevee pour que la temperature de condensation de l'effluent issus du
dernier réacteur soit superieure a la temperature de vaporisation de la charge entrant dans |'étape c),
ce qui est une condition nécessaire a la faisabilite de I'étape c).

adite charge comprimee issue de |'étape d) de compression est eventuellement chauffée dans un

echangeur de type monophasique gaz, grace a un echange de chaleur avec l'effluent issu du dernier

reacteur adiabatigue de l'étape e€). Dans ledit échangeur de type monophasique gaz, ladite charge
comprimeéee, est surchauffee et l'effluent issu, a l'etat gazeux, du dernier reacteur adiabatique de
'etape e) est "désurchauffe” sans étre condense.
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Ladite charge comprimée est avantageusement surchauffee a une temperature de sortie comprise
entre 250 et 420 °C et de préférence comprise entre280 et 410°C. A lissue dudit échangeur de type
monophasigue gaz, l'effluent issu, a l'etat gazeux, du dernier reacteur adiabatique de l'étape e)
présente avantageusement une température comprise entre 180 et 260 °C.

Ainsi, l'utilisation des differents echangeurs, de type monophasique gaz et evaporateur gaz/liguide, et
la vaporisation, a une pression inférieure a la pression de l'effluent en sortie du dernier réacteur, de
ladite charge de vaporisation, permet la condensation d'au moins 80% des vapeurs d'eau presentes
dans l'effluent issu du dernier réacteur de I'etape e) de déshydratation.

Ladite charge comprimée et éventuellement chauffee dans ledit échangeur de type monophasique
gaz est ensuite avantageusement introduite dans un four de maniere a l'amener a une température
d'entree dans au moins un réacteur adiabatigue compatible avec la temperature de la reaction de
déshydratation. Cet échangeur de type monophasigue gaz est un échangeur d'une technologie
connue de I'Homme du métier qui permet de minimiser les pertes de charge tout en ayant une grande
surface d'échange. Cet échange gaz/gaz a basse pression induit une densité de flux de chaleur faible
a travers la paroi de |'échangeur (coefficient de transfert faible), ce qui force a avoir une grande

surface d'echange. De plus, la perte de pression doit etre minimisee afin de limiter la charge du

compresseur de l'etape d). Par exemple cet echangeur peut étre un echangeur a plagues

pressurisees dans une calandre, de type Packinox fourni par Alphalaval.

Etape e) de déshydratation
Conformément a l'invention, ladite charge comprimée, et éventuellement chauffée subit une étape e)
de deshydratation dans au moins un reacteur adiabatique contenant au moins un lit fixe de catalyseur

de déshydratation et dans lequel la réaction de deshydratation a lieu.

Le mélange a l'entrée de I'eétape (e) de deshydratation du flux constitue de la charge éthanol et du flux
d'eau de dilution comprenant I'éthanol issu de 'etape Q) est realise de telle maniere qu'a l'issue du
melange, le rapport massique eau sur éthanol, appelé taux de dilution, est compris entre 1 et 4. La
dilution a pour but d'abaisser les pressions partielles d'ethanol dans le ou les réacteurs et de rendre le
procedeé plus sélectif en éthylene. Ce rapport massique est ajusté en modifiant le débit d'eau traitée a
'iIssue de I'etape g) et/ou en modifiant le debit de charge ethanol.

L'étape e) de deshydratation est avantageusement realisee dans un ou deux réacteurs.

Dans le cas ou I'etape e) est mise en ceuvre dans un reacteur adiabatique, ladite charge comprimée,
et éventuellement chauffee, est avantageusement introduite dans ledit réacteur a une température
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d'entrée comprise entre 350 et 550 °C et de préférence entre 400 et 500 °C, et a une pression
d'entrée comprise entre 0,3 et 1,8 MPa, et de préférence entre 0,4 et 0,8 MPa.

L'effluent issu dudit réacteur adiabatique de |I'étape e) présente avantageusement une température
comprise entre 270 et 450 °C et de préférence entre 340 et 430 °C, et une pression de sortie

comprise entre 0,2 et 1,6 MPa et de préference entre 0,3 et 0,8 MPa.
Dans le cas ou l'étape e) est mise en ceuvre dans deux reacteurs adiabatiques, ladite charge
comprimee, et eventuellement chauffee, est avantageusement introduite dans le premier reacteur a

une température d'entrée comprise entre 350 et 550 °C et de préférence a une température comprise

entre 370 et 500 °C, et a une pression d'entrée conprise entre 0,3 et 1,8 MPa, et de préférence entre
0,4 et 1,1 MPa.

L'effluent issu du premier réacteur adiabatigue sort avantageusement dudit premier reacteur a une

température comprise entre 270 et 450 °C et de pré€rence entre 290 et 390 °C, et a une pression

comprise entre 0,3 et 1,7 MPa et de préférence entre 0,3 et 1,0 MPa.

Ledit effluent est ensuite avantageusement introduit dans un four de maniere a ce que la tempeérature
d'entrée dudit effluent dans le deuxieme réacteur adiabatique soit comprise entre 350 et 550 °C et de
préférence entre 400 et 500 °C. Ledit effluent présnte une pression d'entrée dans ledit deuxieme
reacteur avantageusement comprise entre 0,3 et 1,7 MPa et de préeference entre 0,3 et 0,2 MPa.

L'effluent issu du deuxieme réacteur adiabatique sort dudit deuxieme réacteur adiabatique a une
température avantageusement comprise entre 270 et 450 °C et de préférence entre 340 et 430 °C. La
pression de sortie dudit effluent issu du deuxieme réacteur adiabatigue est avantageusement

comprise entre 0,2 et 1,6 MPa et de préference entre 0,3 et 0,8 MPa.

La température d'entréee du ou des reacteurs peut avantageusement étre graduellement augmentée
pour eviter la désactivation du catalyseur de deshydratation.

La réaction de déshydratation qui a lieu dans au moins un réacteur adiabatigue de l'etape e) du
procéde selon l'invention opére avantageusement a une vitesse ponderale horaire comprise entre 0,1
et 20 h™' et de preférence entre 0,5 et 15 h''. La vitesse pondérale horaire est definie comme etant le
rapport du debit massique de la charge éthanol pure sur la masse de catalyseur.

e catalyseur de deshydratation utilisé dans l'étape e) est un catalyseur connu de 'Homme du métier.

edit catalyseur est de préference un catalyseur acide amorphe ou un catalyseur acide zeolithique.
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Dans le cas ou le catalyseur de deshydratation utilise dans I'étape e) est un catalyseur zeolithigue,
ledit catalyseur comprend au moins une zeolithe choisie parmi les zeolithes ayant au moins des
ouvertures de pores contenant 8, 10 ou 12 atomes d'oxygene (8 MR, 10 MR ou 12 MR). Il est connu
en effet de définir la taille des pores des zéolithes par le nombre d'atomes d'oxygene formant la
section annulaire des canaux des zéolithes, appeles "member ring" ou MR en anglais. De maniere
preferée, ledit catalyseur de deshydratation zeolithigue comprend au moins une zéolithe présentant
un type structural choisi parmi les types structuraux MFIl, FAU, MOR, FER, SAPO, TON, CHA, EUO
et BEA. De preférence, ledit catalyseur de déshydratation zéolithigue comprend une zéolithe de type

structural MFI| et de maniere préférée une zéolithe ZSM-5.

La zéolithe mise en ceuvre dans le catalyseur de déshydratation utilise dans I'étape e) du procedé
selon l'invention peut avantageusement étre modifiee par desalumination ou desilication selon toute

meéethode de désalumination ou désilication connue de I'Homme du meétier.

La zéolithe mise en ceuvre dans le catalyseur de déshydratation utilise dans I'étape e) du procedé
selon l'invention ou le catalyseur final peut avantageusement étre modifiee par un agent de nature a

atténuer son acidité totale et a ameliorer ses proprietés de résistance hydrothermales. De preférence,
ladite zéolithe ou ledit catalyseur comprend avantageusement du phosphore, de preference ajouté
sous forme H3PO, suivi d'un traitement a la vapeur apres neutralisation de l'excés d'acide par un
précurseur basique tels que par exemple le calcium Ca. De maniere préférée, ladite zéolithe
comprend une teneur en phosphore comprise entre 1 et 4.5%poids, de preférence entre 1.5 et
3.1%poids poids par rapport a la masse totale du catalyseur.

De préférence, le catalyseur de déshydratation utilise dans I'étape €) du procéde selon l'invention est
le catalyseur décrit dans les demandes de brevet WQO/2009/098262 WO/2009/098267,
W0O/2009/098268, ou WO/2009/0982609.

Dans le cas ou le catalyseur de déshydratation utilisé dans l'etape e) est un catalyseur acide
amorphe, ledit catalyseur comprend au moins un oxyde réfractaire poreux choisi parmi l'alumine,
'alumine activee par un dépot d'acide minéral et |a silice alumine.

Ledit catalyseur de deshydratation amorphe ou zeéolithique utilise dans I'étape e) du procedé selon
'invention peut avantageusement également comprendre au moins une matrice de type oxyde
également appelé liant. On entend par matrice selon l'invention, une matrice amorphe, cristallisée, ou
comprenant des parties amorphes et cristallisées. Ladite matrice est avantageusement choisie parmi
les élements du groupe forme par les argiles (telles que par exemple parmi les argiles naturelles telles
gque le kaolin ou la bentonite), la magnesie, les alumines, les silices, les silice-alumines, les
aluminates, I'oxyde de titane, I'oxyde de bore, la zircone, les phosphates d'aluminium, les phosphates
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de titane, les phosphates de zirconium, et le charbon, utilisés seuls ou en melange. De préféerence,
ladite matrice est choisie parmi les élements du groupe forme par les alumines, les silices et les
argiles.

Ledit catalyseur de déshydratation utiliseé dans l'etape e) du procéde selon linvention est
avantageusement mis en forme sous la forme de grains de differentes formes et dimensions. |l est
avantageusement utilisé sous la forme d'extrudes cylindriques ou polylobeés tels que bilobés, trilobes,
polylobes de forme droite ou torsadee, mais peut éventuellement étre fabrigue et employe sous Ia

forme de poudre concassee, de tablettes, d'anneaux, de billes, de roues, de spheres. De preference,
ledit catalyseur est sous forme d'extrudes.

Ledit catalyseur de deshydratation utiliseé dans I'etape e) du procéde selon linvention est

avantageusement mis en ceuvre dans au moins un réacteur, en lit fixe ou en lit mobile.

Dans |'étape e) du procéde selon l'invention, les catalyseurs utilises et les conditions opératoires sont
choisis de maniere a maximiser la production d'éthylene. Les réactions globales de deshydratation

mises en ceuvre dans lI'étape e) du procédeé selon l'invention sont les suivantes

2 CQH5OH — 2 CH2=CH2 + 2 HQO
CH3CHQOCH2CH3 — 2 CH2=CH2 + HQO

La conversion de la charge éthanol dans I'etape e) est superieure a 90 %, de préféerence 95 % et de
maniere preferée supérieure a 99 %.

Une conversion inférieure a 90% a pour effet de baisser le rendement global du procéde, une quantité

plus importante de DEE non converti en éthylene etant perdue dans les etapes de separation avale.

La conversion de la charge ethanol est definie, en pourcentage, par la formule suivante :

[1 — (masse horaire d'ethanol en sortie/masse horaire d'ethanol en entrée)]x100.

La masse horaire d'ethanol en entree et en sortie est mesurée de maniere classique par exemple par
chromatographie.

L'étape e) dans laguelle la réaction de déeshydratation a lieu est avantageusement réalisée dans un
ou deux reacteurs. Un reacteur préefere est un reacteur radial fonctionnant en mode ascendant ou
descendant. Lors de l'étape e) du procede selon linvention, la transformation de la charge
s'accompagne de la desactivation du catalyseur de deshydratation par cokage et/ou par adsorption
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de composes inhibiteurs. Le catalyseur de déshydratation doit donc subir periodiqguement une étape

de régenération. De preference, le réacteur est utilisé dans un mode de régenération alterne, aussi
appelé reacteur swing, afin d'alterner les phases de reaction et de regéneration dudit catalyseur de
deshydratation. L'objectif de ce traitement de réegéenération est de bruler les dépots organigues ainsi
gue les especes contenant de l'azote et du soufre, contenues a la surface et au sein dudit catalyseur
de déeshydratation. L'étape b) de pretraitement mise en ceuvre dans cette invention permet de réduire
la quantité d'impuretes, basiques et organiques, ainsi gue les especes cationigues qui vont venir
alterer la durée de cycle du catalyseur. L'élimination de ces especes permet ainsi de limiter le nombre
de regénération du catalyseur.

La régéneration du catalyseur de déeshydratation utilisé dans ladite etape e) est avantageusement
realisée par oxydation du coke et des composes inhibiteurs sous flux d'air ou sous un melange
air/azote, par exemple en utilisant une recirculation de l'air de combustion avec ou sans eau afin de
diluer I'oxygene et maitriser I'exotherme de regeneration. Dans ce cas, on peut avantageusement
ajuster la teneur en oxygene en entree du reacteur par un appoint d'air. La regéneration a lieu a

pression comprise entre la pression atmospherique et la pression de reaction.

La température de régénération est avantageusement choisie entre 400 et 600 °C ; elle peut
avantageusement varier en cours de regeneéeration. La fin de la regéneration est détectée quand il n'y

a plus de consommation d'oxygene, signe d'une combustion totale du coke.

L'effluent issu du dernier reacteur adiabatique de l'étape e) est eventuellement envoyé dans un
echangeur de type monophasigue gaz dans lequel il est "desurchauffe” sans étre condensé par
echange de chaleur avec la charge comprimee issue de l'étape d), qui elle est surchauffee.

Ledit effluent "desurchauffé" est ensuite avantageusement envoye dans un deuxieme échangeur de
type gaz/liquide dans lequel il est condense partiellement par un échange de chaleur servant a
vaporiser la charge de vaporisation.

Ledit effluent est ensuite encore refroidi par échange de chaleur avec la charge ethanol lors de 'étape
a) de prechauffe de la charge éthanol.

Etape f) de séparation

Selon l'invention, l'effluent issu du dernier réacteur adiabatigue de ['étape e) subit une étape de
separation f) en un effluent comprenant de |'éthylene a une pression inferieure a 1,6 MPa,
preférentiellement inférieure a 0,8 MPa et un effluent comprenant de I'eau.
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L'étape f) de séparation dudit effluent issu du dernier réeacteur adiabatiqgue de l'etape e) peut
avantageusement étre mise en ceuvre par toute methode connue de I'Homme du métier telle que par
exemple par une zone de séparation gaz/liquide, et de preféerence une colonne de separation
gaz/liquide.

L'effluent comprenant de l'éthylene a une pression inférieure a 1,6 MPa subit ensuite
avantageusement une compression. Ladite compression permet de remonter la pression dudit
effluent a une pression avantageusement comprise entre 2 et 4 MPa necessaire a sa purification.
Etape g) de purification

Selon l'invention, I'effluent comprenant de I'eau issu de I'étape f) de séparation subit une étape g) de
purification. L'étape g) de purification peut &étre mise en ceuvre par toute méthode de purification
connue de I'Homme du metier. A titre d'exemple, I'etape g) de purification peut avantageusement étre
mise en ceuvre par l'utilisation de resines echangeuses d'ions, par ajout d'agents chimigues pour
ajuster le pH tels que par exemple la soude ou les amines et par I'ajout d'agents chimiques pour
stabiliser les produits, tels que par exemple les inhibiteurs de polymérisation choisis parmi les
bisulfites et les tensio-actifs.

Au moins un flux d'eau traitée et au moins un flux de dilution comprenant I'ethanol non converti sont
ensuite separés. La separation permet d'obtenir un flux d'eau traitée sans ethanol (moins de 10%
massigue d'éthanol, de préféerence moins de 1%), ce qui limite les perte d'éthanol, et peut étre mise
en ceuvre par toute méthode de séparation connue de I'Homme du metier. A titre d'exemple, la
séeparation peut avantageusement étre mise en oeuvre par distillation, l'utilisation de tamis
moleculaires, stripage a la vapeur ou a la chaleur ou par absorption au solvant tels que par exemple
les solvants glycoles.

Un flux contenant les gaz légers et I'ethanol, de préférence l'acetaldéhyde et le methanol, peut
avantageusement egalement étre séparé et recyclé vers l'etape f).

Selon l'invention, le flux d'eau de dilution comprenant de I'éthanol issu de I'étape @) de purification est
recycléee en amont de I'etape ¢) de vaporisation.

Le flux d'eau de dilution comprenant de I'éthanol issu de 'étape g) joue le rOle de diluant reactionnel
thermique.

Etape h) de compression

Selon l'invention, le flux comprenant de I'éthylene issu de I'étape f) subit ensuite une compression par
des moyens connus de 'Homme du métier : compresseur centrifuge ou volumeétrigue, éventuellement
en plusieurs étages avec refroidissement intermédiaire, les condensats peuvent avantageusement
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étre mélangés a l'alimentation de l'étape g) de purification. Cette compression permet d'amener
'effluent a une pression suffisante pour permettre les eventuelles etapes de purifications qui suivent
et dont la pression opératoire est directement dependante de ce compresseur, aux pertes de charge
prét. De préférence, la pression de décharge est suffisamment elevée pour permettre l'injection
directe de I'éthylene dans |'étape i) d'oxydation. Cette pression de décharge se situe entre 1,1 MPa et

5,1 MPa, de pretérence entre 1,0 et 3,6 MPa.

Le flux comprimé subit ensuite avantageusement une purification par des moyens connus de
'Homme de metier, par exemple par une ou plusieurs distillations, éventuellement cryogenigue, et/ou
en utilisant des masses de captation de type resine. La purification du flux comprenant de I'éthylene
dépend de sa destination, par exemple de la technologie choisie pour 'étape 1) d'oxydation ou de la
possibilité ou non de produire de l'ethylene sans l'oxyder (parallelement a la production d'oxyde

d'éthyléne).

Etape i) d'oxydation

Selon l'invention, au moins une partie du flux comprenant de I'éthylene issu de I'étape h) de
compression est dirigé vers une étape i) d'oxydation. Cette étape d'oxydation comprend l'ensemble
des equipements, catalyseurs et produits chimigues connus de I'Homme du metier permettant une
oxydation de |'éthylene en oxyde d'ethylene.

Le catalyseur d'oxydation est avantageusement a base d'argent et la selectivité de reaction peut
avantageusement étre optimisee en controlant la temperature de la réaction et, optionnellement, par
utilisation d'une dilution au méthane. Ce méthane peut provenir soit d'un stockage, soit d'une unité de

production de méthane.

Un ajustement de ces parametres permet de controler la quantitée de chaleur degagee par la réaction,
et par consequent la chaleur extraite via 'évaporation du fluide de trempe et donc la puissance
meécanigue que la détente et la condensation de ce fluide peut fournir au niveau de l'étape d).

Selon l'invention, la température de la réaction d'oxydation de I'éthylene est contrblée entre 100 et
500°C, de préférence entre 150 et 300°C grace a lavaporisation d'un flux appelé "flux de trempe"
dans la calandre d'un ou plusieurs réeacteur(s) multitubulaire(s), la réaction ayant lieu dans les tubes.
Le flux de trempe comprend preferentiellement de I'eau et peut avantageusement étre un flux d'eau
de procede, d'eau distille, d'eau de chaudiere ou tout autre flux comprenant de l'eau peu ou pas
encrassant. La température de la reaction peut par exemple étre controlée en faisant varier la
pression cote calandre du ou des reacteur(s), ce qui a pour effet de faire varier la temperature de
vaporisation du fluide de trempe.



10

15

20

25

30

39

CA 02899512 2015-07-27

WO 2014/125191 PCT/FR2014/050226
18

L'étape 1) d'oxydation produit au moins un effluent comprenant de l'oxyde d'ethylene et au moins un
flux chaud correspondant au flux de trempe partiellement ou, de préférence, totalement vaporise qui
est ensuite dirige vers l'etape d) de compression.

Le flux de trempe circule en boucle fermée entre I'etape d) de compression et I'etape 1) d'oxydation , Il
permet d'utiliser la chaleur réactionnelle de la section 1) d'oxydation pour compresser la charge de
deshydratation.

Usuellement, la vapeur generée par la reaction d'oxydation est envoyée vers un réseau vapeur ou
elle peut étre utilisée, dans la mesure ou son niveau thermique le permet, pour subvenir a d'autres
besoins en utilités chaudes. La demanderesse a découvert que la quantité et la qualité de la vapeur
généerée était suffisante pour assurer les besoins en puissance mécanique de |'étape d) de
compression, permettant de realiser une réduction de consommation d'utilités importante et offrant
une alternative pertinente, par exemple lorsque les besoins en utilités chaudes sont deja satisfaits par
allleurs.

Description des figures

La figure 1 représente schématiguement le procedé de déshydratation de 'éthanol suivi de 'oxydation
de I'éthylene produit dans le cas d'une charge éthanol concentrée avec un recyclage d'au moins une
partie de I'eau de dilution comprenant de I'ethanol lors de 'étape Q) du procede.

La charge éthanol (1) est prechauffee dans un echangeur a) avec leffluent de [‘étape de
deshydratation e) qui pénetre dans 'échangeur via la conduite (7). La charge éthanol préchauffée est
ensuite introduite dans une zone de prétraitement b) via la conduite (2). La charge ethanol prétraitee
est ensuite melangée dans la conduite (3) avec le flux d'eau de dilution comprenant de |'éthanol issu
de la zone de separation g) qui est recyclée via la conduites (16) de maniere a servir de diluant
réactionnel. Ce mélange, constituant la charge de vaporisation, est introduit via la conduite (3) dans
'etape de vaporisation ¢) dans lequel ledit melange subit un echange de chaleur avec l'effluent issu
de l'etape de deshydratation e) qui penetre dans I'échangeur via la conduite (23) de maniere a
produire une charge vaporisee. La chaleur latente, dite également enthalpie de condensation, de
'effluent issu de l'etape de déeshydratation e) est utilisee pour vaporiser la charge de vaporisation,
sans apport de chaleur externe.

La charge vaporisée est ensuite envoyee via la conduite (4) dans l'etape de compression et
surchauffe d). Dans I'etape de compression et surchauffe d) , ladite charge vaporisee est comprimée
et surchauffee et 'effluent issu, a I'état gazeux, de |la section de déshydratation e) est "désurchauffé”,

sans étre condensé. La puissance necessaire a la compression dans |'étape d) est apportee par le

flux (12) constitué du fluide de trempe vaporise Issu de la section 1) d'oxydation. Le fluide de trempe

condense est ensuite recyclé vers I'etape 1) d'oxydation via la conduite (13).
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La dite charge vaporisee, comprimee et surchauffee est ensuite introduite dans l'etape e) dans
laguelle elle traverse un four ou tout autre equipement connu de I'Homme de metier de maniere a

'amener a une température compatible avec la tempeérature de la réaction de deshydratation.

L'effluent issu de la section de deshydratation e) subit ensuite les trois échanges successifs décrits
précédemment dans les etapes d), c) et a).

L'effluent issu de |'étape a) est envoye via la conduite (8) dans la section de separation f) ou il est
séparé en un effluent comprenant de I'éthylene (9) et un effluent comprenant de l'eau (14).

L'effluent comprenant de I'ethylene est envoyé dans l'étape h) de compression et purification via la
canalisation (9). L'etape h) permet d'amener ledit effluent comprenant de |'éthylene a une pression
suffisante pour permettre sa purification et préeferentiellement compatible avec la pression
d'alimentation de la section 1) d'oxydation. L'étape h) permet egalement de purifier ['effluent
comprenant de I'éthylene en separant au moins un flux comprenant les gaz léger (17) et un flux d'eau

et d'eéthanol non réagit (18) recyclé vers |'étape g) de purification.

L'effluent compresse et purifieé comprenant de I'ethylene (10) issus de I'étape h) est envoyé dans la
section 1) d'oxydation ou il subit une conversion en oxyde d'ethylene. L'etape i) permet de former un
flux comprenant de I'oxyde d'éthylene (11). La chaleur de réaction de I'étape i) permet de vaporiser le
fluide de trempe (13) qui est ensuite recycle via la conduite (12) vers |'étape compression de la charge
de déshydratation d).

L'effluent comprenant de l'eau issu de I'etape f) est envoyée via la conduite (14) dans une etape Q) de
purification. Au moins un flux d'eau de dilution comprenant I'ethanol non converti (16) et au moins un
flux d'eau traite sont sépares (19). Un flux contenant les gaz legers et de 'ethanol non converti (21),
est également séparé et recyclé vers l'etape f).

La totalité dudit flux d'eau de dilution comprenant I'éthanol non converti iIssu de l'étape g) de
purification est envoyeée via la conduite (16) dans |'étape c) de vaporisation.

Les exemples suivants illustrent I'invention sans en limiter la portée.

Exemples

Exemple 1 : conforme a lI'invention
L'exemple 1 illustre un procede selon l'invention.
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La charge éthanol consideree est produite par fermentation de ble, sans extraction des glutens, par
un procede de type dry milling selon le terme anglo-saxon.

Etape a)
Ladite charge ethanol est introduite, a un debit de 45 664 kg/h dans un echangeur E1 a une pression
égale a 1,15 MPa et est chauffée en restant en phase liguide jusqu'a une température de 120 °C

contre I'effluent issu du dernier reacteur adiabatiqgue de I'etape e).

7

Etape b)
La charge ethanol chauffee est prétraitee sur une résine TA801 afin d'éliminer les traces de

composes azotés. Lors de ce pretraitement, une partie de I'éthanol est convertie en DEE. Les
caracteristigues de la charge ethanol brut et prétraitée sont données dans le Tableau 1.

CHARGE ETHANOL APRE
ETHANOL PRETRAITEMENT
ETHANOL 91,2% 82,1%
H20 8,7% 10.5%
DEE 0% 7/ .3%
COMPOSES AZOTE 0,005% 0,000%
ableau 1 : Caractéristiques de la charge éthanol avant et apres prétraitement (pourcentages
massigques)

7

Etape c)

La charge de vaporisation, constituée de la charge éthanol préetraitéee en melange avec 140 970 kg/h
d'eau traitée et d'éthanol non converti recyclés selon I'étape g) est introduite dans un echangeur E2 a

une pression égale a 0,37 MPa. La charge de vaporisation entre dans I'échangeur E2 a 129 °C et est

donc deja vaporisé a 55 % massique. La pression en entree de I'échangeur E2 a été ajustée de telle
maniere que l'approche thermigue avec le flux iIssu du dernier reacteur adiabatique de I'etape e) soit

au minimum de 15 °C.

Dans l'etape c), la majorite de la chaleur latente de la phase agueuse de l'effluent issu du dernier
reacteur adiabatigue de l'etape e) est recupéerée pour vaporiser la charge de vaporisation, sans apport
de chaleur externe. Ainsi, 51.9 MW sont échanges entre ladite charge de vaporisation et ledit effluent.

7

Etape d)
La charge vaporisee est ensuite comprimee dans un compresseur radial K1 a multiplicateur integré

de maniere a ce que la pression de ladite charge vaporisee soit egale a 0,695 MPa a l'issue de la

compression. La puissance mécanique necessaire a la compression est SMW. Celle-ci est apportée

par une turbine a vapeur a condensation couplee au compresseur prenant a l'aspiration la vapeur
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apportée par le flux (12) issu de la section d'oxydation i). Ce flux est constitué uniguement de
65914kg/h d'eau de chaudiere, sa pression d'entree dans 'étape h) est 1.5 Mpa a sa température de
rosee, ici 200°C. Le flux de décharge de la turbinea condensation est recyclée a 35°C vers I'etape i)

d'oxydation.

La charge comprimeée, est ensuite chauffee dans un echangeur E3 de type monophasique gaz, grace
a un echange de chaleur avec l'effluent issu du reacteur adiabatique de l'étape e). Dans ledit
echangeur de type monophasiqgue gaz, ladite charge comprimee est surchauffee a une température
de 404°C et l'effluent issu, a I'état gazeux, du dernier réacteur adiabatigue de I'étape €) est

"désurchauffé" sans étre condensé et présente une température de 234 °C.

7

Etape e)
L'étape e) de déshydratation comporte deux fours et deux reacteurs adiabatiques en serie.

Ladite charge comprimée et chauffée dans ledit échangeur de type monophasique gaz est ensuite
introduite dans un four de maniere a l'amener a une temperature d'entrée dans le premier reacteur
adiabatigue de l'etape e) compatible avec la température de la reaction de déshydratation et de
conversion du DEE en éthylene hautement endothermique, c'est-a-dire a une température de 470 °C.

La température de sortie du dernier réacteur adiabatigue de I'étape e) est de 420 °C.

Le piegeage des composés azotes dans letape b) de préetraitement permet de réduire

significativement la temperature en entrée du premier réacteur adiabatique de lI'etape e).

Ladite charge comprimée et chauffée est introduite dans le premier réacteur adiabatique a une
pression d'entrée de 0,595 MPa. La pression de l'effluent en sortie du dernier réeacteur adiabatique de
'étape e) est de 0,500 MPa. L'étape e) de déshydratation est operée a une vitesse ponderale horaire

de7h’.

Le réacteur adiabatigue contient un lit fixe de catalyseur de deshydratation, ledit catalyseur
comprenant 80 % poids de zéolithe ZSM-5 traitée avec Hz;PO, de maniere a ce que la teneur en

phosphore P soit de 3%poids.

La conversion de la charge éthanol dans I'étape e) est de 95 %.

“tape f)
L'effluent issu du dernier reacteur adiabatique de I'étape e) subit ensuite les trois echanges de chaleur

precédemment décrits et est envoyé dans une colonne de separation gaz/liguide. Un effluent
comprenant de lI'ethylene a une pression égale a 0,36 MPa est séparé ainsi gu'un effluent comprenant
de I'eau. Cette séparation est réalisée par l'utilisation d'une colonne de séparation gaz/liquide, avec
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recyclage de l'eau produite en fond de colonne vers la téte de colonne et apres refroidissement et
Injection d'agent neutralisant.

Etape g)

Un flux d'eau de dilution comprenant I'eéthanol non converti (16) ainsi qu'un flux contenant les gaz
leégers (21) sont ensuite separes par distillation classique a basse pression de l'eau brute. Un autre
flux d'eau traitée est separe (19) et constitue la purge du procede, son debit partiel d'eau correspond

a I'eau formee par la réaction de deshydratation de |'étape e).

7
—

—tape h)
L'effluent comprenant de l'éthylene subit ensuite une compression pour remonter sa pression a

2,78 MPa avant sa purification finale réalisée avec une distillation cryogenigue. Un flux de gaz légers
est separe (17) en téte de cette colonne et un flux de condensats comprenant de I'eau et de I'éthanol

est recyclé vers |'etape g).

7

Etape |)

L'effluent d'ethylene purifié issu de 'étape i) est envoyé dans la section j) d'oxydation. Les conditions
opératoire de cette section sont les suivantes :

e (Conversion par passe : 16%

e Sélectivité : 85%molaire sur I'éthyléne

e Taux O2/Ethyléne =7

e Pression d'alimentation du reacteur d'oxydation: 20barg

e Température d'entrée du réacteur 230°C

e Exotherme de la réaction : 40°C
L'exotherme de la réaction, et donc sa seélectivite, est limite grace a une forte dilution du milieu
reactionnel par du methane qui est recyclé dans le procedé. La purification du methane est realisee
grace a une colonne d'absorption utilisant une solution de carbonate de potassium.
Le reacteur est un reacteur multitubulaire permettant de génerer 65914 kg/h de la vapeur saturee
sous une pression de 1.5 Mpa. Cette vapeur est envoyée dans la section (d) de compression et
surchauffe via le flux (12).
La separation de l'oxyde d'éthylene est realisee dans une colonne d'absorption a I'eau suivie d'une
colonne de stripping.
Un melange d'oxygene et de methane d'appoint est injecté dans la section d'oxydation () via la
conduite (22).
L'oxyde d'éthylene purifieé est extrait dans le flux (11) avant d'étre envoyé dans une section de

conversion en ethylene glycol.
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Les differents flux, en kg/h, sont renseignés dans le Tableau 2

Courant 1 2 3 4 5 6

Température °C 25 120 129 133 404 420

Eau kg/h | 3993 3993 | 143730 | 143730 | 143730 | 158602

Ethanol kao/h | 41671 41671 | 39538 | 39538 | 39538 2187

DEE kKg/h 3366 3366 3366 14

Ethylene Kg/h 25228

Oxyde d'éthylene Kg/h

Autre kg/h 003

(legers+oxygénes)

Total 45664 | 45664 | 186634 | 186634 | 186634 | 186634

Courant 8 19 16 12 13 17

Température °C 135 25 143 200 35 25

Eau kg/h | 158602 | 19680 | 138922 | 65914 | 65914

Ethanol kg/h | 2187 103 2034 50

DEE kKg/h 14 14

Ethylene kao/h | 25228

Oxyde d'éthylene Kg/h

Autre kg/h 003 100 503

(legers+oxygéenes)

Total 180634 | 19883 | 140970 | 65914 | 65914 553

Courant 9 10 11 22

Température °C 35 25 35 35

Eau Kg/h 300

Ethanol Kg/h 150

DEE kKg/h 0

Ethylene kg/h | 25228 | 25228

Oxyde d'éthylene kKg/h 33438

Autre kg/h 503 8210

(legers+oxygenes)

Total 26181 25228 | 33438 8210

ableau 2 : Composition des principaux flux

Les composés C3 et C4 sont des composés hydrocarbonés en C3 et C4.
La sélectivite du procede de transformation d'éthanol en éthylene est de 99 %.

“|le est calculée de la facon suivante : (Ethyléne contenu dans I'effluent comprenant de I'éthyléne) /
(0.61 *guantite d'ethanol converti) ou la quantité d'éthanol converti est I'éthanol contenu dans la
charge éthanol avant pretraitement soustrait de I'éthanol contenu dans les flux d'eau purgée et dans
'effluent comprenant de [l'éthylene. 0,61 g est la quantité maximale d'ethylene obtenue en

déshydratant 1 g d'éthanol pur.
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Cet exemple montre que l'utilisation en boucle fermée de la vapeur issue de la section d'oxydation
permet d'économiser 8 MW d'énergie mecanique dans l'étape d) de compression.

De plus, la recirculation de l'eau de trempe de la section 1) d'oxydation permet d'economiser une
etape de recyclage d'eau externe a ce procedé qui permettrait, selon l'art antérieur, de retraiter un
debit d'eau équivalent au debit du flux (13). Enfin, la recirculation en boucle fermee permet d'ajuster

astucieusement la pression du flux de trempe afin d'optimiser la recuperation énergétigue dans la

turbine de I'etape d).
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REVENDICATIONS

Procédé de déshydratation d'une charge éthanol en éthylene puis oxydation de I'éthylene en

oxyde d'éthylene comprenant :

a) eventuellement une etape de préchauffe de ladite charge ethanol a une tempeérature comprise
entre 70 et 130°C par échange de chaleur avec l'eftuent issu de I'étape e),

b) eventuellement une étape de pretraitement de la charge éthanol sur un solide acide operant a
une température comprise entre 70 et 130°C de manige a produire une charge éthanol
préetraitee,

c) Une étape de vaporisation d'une charge de vaporisation comprenant ladite charge éthanol
pretraitée et au moins une partie du flux d'eau de dilution comprenant de I'ethanol recycle a
'issue de l'etape g) dans un echangeur grace a un échange de chaleur avec l'effluent issu du
dernier reacteur de l'étape e), ladite charge de vaporisation étant introduite dans ladite etape
de vaporisation a une pression comprise entre 0,1 et 1,4 MPa de maniere a produire une
charge vaporisée,

d) Une etape de compression et surchauffe de ladite charge vaporisée dans un compresseur de
maniere a produire une charge comprimee et a la température d'alimentation de la section de
deshydratation e), ledit compresseur étant entraine par une turbine a condensation prenant a
'aspiration le flux de trempe vaporise dans la section 1) d'oxydation, le flux de décharge
sortant de la turbine a condensation étant recycle vers |'étape 1) d'oxydation,

e) Une etape de déshydratation de la charge comprimée, ladite charge presentant un rapport
massique eau sur ethanol compris entre 1 et 4, dans au moins un reacteur adiabatique
contenant au moins un catalyseur de déshydratation et dans lequel la reaction de
déshydratation a lieu, opérant a une température d'entrée comprise entre 350 et 550 °C et a
une pression d'entrée comprise entre 0,3 et 1,8 MPa,

fy Une étape de separation de l'effluent issu du dernier reacteur adiabatique de I'eétape e) en un
effluent comprenant de l'éthylene a une pression inférieure a 1,6 MPa et un effluent
comprenant de l'eau,

g) Une étape de purification d'au moins une partie de l'effluent comprenant de l'eau issu de
'eétape f) et la séparation en au moins un flux d'eau traitée et un flux d'eau de dilution
comprenant de I'ethanol, ce dernier etant recycle en amont de 'étape ¢) de vaporisation,

h) Une etape de compression de l'effluent comprenant de I'éthylene issu de I'etape f),

) Une étape d'oxydation de l'effluent issu de l'étape h) en oxyde d'éthylene, cette étape

d'oxydation comprenant au moins un reacteur tubulaire d'oxydation refroidi par vaporisation
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dudit flux de trempe issu de l'étape d), ledit flux trempe ainsi réchauffé étant recyclé vers

'etape d).

Procede selon la revendication 1 dans lequel ladite charge comprimée est chauffée dans un
echangeur de type monophasique gaz, grace a un échange de chaleur avec l'effluent issu du

dernier réacteur adiabatique de l'etape e).

Procede selon l'une des revendications 1 a 2 dans lequel le flux comprime a l'issue de ladite

etape h) subit une purification.

Procede selon I'une des revendications 1 a 3 dans lequel |a pression de la charge comprimée est

comprise entre 0,3 et 1,8 MPa.

Procede selon l'une des revendications 1 a 4 dans lequel l'effluent issu du dernier reacteur
adiabatique de l'étape e) présente en sortie du dernier reacteur adiabatique de l'étape e) une

température comprise entre 270 et 450°C, et une pression comprise entre 0,2 et 1,6 MPa.

Procede selon l'une des revendications 1 a 5 dans lequel I'étape e) de deshydratation est

realisée dans un ou deux réacteurs.

2rocede selon l'une des revendications 1 a 6 dans lequel ledit catalyseur de deshydratation

utilise dans I'etape e) est un catalyseur acide amorphe ou un catalyseur acide zeolithique.

Procede selon l'une des revendications 1 a 7 dans lequel ladite charge éthanol comprend un

pourcentage massigue en ethanol compris entre 35 et 99,9% poids.

Procede selon l'une des revendications 1 a 8 dans lequel I'étape b) eventuelle de pretraitement

est complétee par un prétraitement utilisant une réesine echangeuse d'anion.



CA 02899512 2015-07-27
WO 2014/125191 1/1 PCT/FR2014/050226

5

i

"
N .

“-‘-;\

o V.

i = _.' ! . v
S A L -

13

sﬁk‘}c : .:

Tl
16
> o

S LLPLLPLPLPLPLPLPLPLLPPLPL LTS .'i'.'.'.'.'.'.'.'.'.' A A A A A

BN 05
N | s

A=W

| m . o . - .
A A, . : H

Rl

FIG. 1



Ilc'llv'l..

1%

. ' ov

! . 4\\.-V

o_ou.. o - N
lll;.. _ ..’.P!

yTE

133

N
n .

I TL

L PLLPPLPLPPLPLPPLPPLLI LT J’.'i'.'.'.'.'.'.'.'.'.'.'.'.'.'.'.'.'.'.'

A

L

G

-

By

14

13

FIG. 1



	Page 1 - abstract
	Page 2 - abstract
	Page 3 - abstract
	Page 4 - abstract
	Page 5 - description
	Page 6 - description
	Page 7 - description
	Page 8 - description
	Page 9 - description
	Page 10 - description
	Page 11 - description
	Page 12 - description
	Page 13 - description
	Page 14 - description
	Page 15 - description
	Page 16 - description
	Page 17 - description
	Page 18 - description
	Page 19 - description
	Page 20 - description
	Page 21 - description
	Page 22 - description
	Page 23 - description
	Page 24 - description
	Page 25 - description
	Page 26 - description
	Page 27 - description
	Page 28 - description
	Page 29 - claims
	Page 30 - claims
	Page 31 - drawings
	Page 32 - abstract drawing

