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RESUME

Le principe de la “rectification-inverse” repose sur la possibilité de récupération du
“travail de séparation”, fourni précédemment dans une séparation effectuée par
rectification directe (= distillation fractionnée). 11 s'agit en somme d’une opération de
mélangeage de deux corps pouvant se préter a de telles opérations.

L’association d’une colonne de rectification directe et d’une colonne de
“rectification-inverse” constitue une pompe a chaleur d’un nouveau type, qui présente de
nombreuses avantages :

- La possibilité d’utiliser n’importe quel couple, méme les mélanges idéaux, ce qui
constitue une révolution dans le domaine des pompes a chaleur a absorption ou les
mélanges utilisés jusqu'a présent étaient limités & quelques uns et présentaient souvent
des inconvénients dis a leurs propriétés physico-chimiques.

- L’utilisation d’un appareillage classique congu pour les opérations unitaires du
génie chimique.

- Les pompes a chaleur fonctionnant selon le principe de la rectification-inverse,
sont caractérisés par un fonctionnement proche de la réversibilité, ce qui améliore leurs
performances.

Dans cette étude, nous développons, dans le premier chapitre, les bases
thermodynamiques du principe de la “rectification-inverse” et les différentes modes de
couplage d’une colonne de rectification-inverse et d’une colonne de rectification directe.
Le second chapitre est consacré a la simulation du fonctionnement de différentes
structures de mélangeur, tandis que le chapitre suivant est une validation expérimentale
des résultats de la simulation.

Le quatrieéme et le cinquieme chapitre sont des applications du principe de la
rectification-inverse pour élaborer respectivement des thermotransformateurs et des

thermo-frigo-pompes.

Le dernier chapitre traite des critéres de choix des couples : absorbant / réfrigérant.






ABSTRACT

A new type of absorption heat pump is proposed, in which a rectification column
(fractional distillation column) and a "reverse-rectification" column are combined. The
two components of a working pair are separated in the first column and re-mixed in the
second. This new absorption heat pump can operate as a type 1, a type II, a refrigerator,
or a heat-cold pump and presents several advantages :

* a very wide choice for the working pair : even ideal mixtures can be used.
* a quasi-reversible operation, which maximizes the exergy efficiency.

* a conventional technology using fractionating columns already used in the
chemical industries.

In this work, we have developed the thermodynamic bases of the reverse-
rectification principle. Different ways of coupling a rectification column and a reverse
rectification column are described.

Four different structures of the reverse-rectification column are modelled and
compared by numerical simulation.

A laboratory scale reverse-rectification column was constructed and operated
under atmospheric pressure with the working mixture : water-ethylene glycol.

Two applications of such a new type of heat pump are presented : a heat
transformer and a heat-cold pump.

Different criteria have been developed to select suitable couples for heat pumps
working with the reverse-rectification principle.
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INTRODUCTION

La recherche de meilleures conditions de vie et de confort a conduit 'homme 2
une intensification de la consommation de I'énergie sous ses différentes formes : pétrole,
gaz, charbon, électricité...

Cette tendance a engendré des effets néfastes pour notre planéte : pollution de
I'atmosphére, effet de serre, progression des déserts, fonte de 1a banquise, altération de la
couche d'ozone atmosphérique...

La prise de conscience mondiale des dangers qui guettent la terre, a conduit les
chercheurs et les industriels a développer l'utilisation rationnelle et efficace de l'énergie
dans les procédés industriels.

Dans ce contexte, la revalorisation des chaleurs résiduaires générées par de
nombreux procédés industriels, par le biais des pompes & chaleur, est une mesure
attractive aux niveaux énergétique et économique.

Pour atteindre cet objectif, trois catégories de pompe a chaleur peuvent étre
envisagées :

- les pompes a chaleur a compression
- les pompes a chaleur & sorption
- les pompes a chaleur chimiques.

Les pompes a chaleur & compression sont les plus répandues, ce qui releéguait les
deux autres types a des utilisations limitées voir marginales. Mais l'interdiction récente de
l'utilisation des CFC comme fluides de travail dans les pompes a chaleur & compression
mécanique, a cause de leurs implications dans la destruction de la couche d'ozone offre
une perspective de développement des pompes & chaleur chimiques et & sorption et
particuliérement les pompes a chaleur & absorption.

Le Professeur P. LE GOFF a appliqué depuis les années 80 une démarche
originale pour développer les pompes a chaleur & absorption et leurs applications en
axant les recherches de son équipe sur trois thémes :

- I'amélioration technologique des différents organes d'une pompe a
chaleur a absorption (absorbeur, désorbeur...)

- l'utilisation de nouveaux concepts et la transposition des concepts
classiques du génie chimique pour développer des nouvelles pompes a chaleur plus

performantes.
- la recherche de nouveaux couples de travail notamment pour les hautes

températures (>200°C).

Le présent travail s'inscrit dans cette démarche ambitieuse, et constitue la suite
chronologique de travaux, effectués par d'autres membres de 1'équipe ESVE.

Dés lors que toute pompe & chaleur a absorption fait intervenir deux processus : la
séparation et le mélangeage ; il est nécessaire, voir impératif, de s'intéresser a chacun des
deux processus, en vue de perfectionner les pompes a chaleur & absorption.

La conception d'un nouveau mélangeur basé sur le concept de la rectification-
inverse, tel est I'objectif qu'on s'est fixé pour cette étude.



Ainsi, nous établissons, dans le premier chapitre, les bases thermodynamiques du
concept de la rectification-inverse et les différents modes de couplage du mélangeur et du
séparateur pour la construction d'une nouvelle pompe a chaleur. Nous décrivons, aussi,
les différentes réalisations technologiques du mélangeur.

Les différents critéres de qualité et de quantité basés sur les deux principes de la
thermodynamique, sont définis pour analyser l'incidence de divers paramétres sur le
fonctionnement de quatre structures différentes du mélangeur, par le biais d'une
simulation numérique.

Le wroisiéme chapitre constitue, la partie expérimentale de ce travail, oll nous
avons congu et expérimenté un mélangeur adiabatique. Les résultats expérimentaux sont
confrontés aux résultats de la simulation.

Des applications aux thermotransformateurs et thermo-frigo-pompes du principe
de la rectification-inverse sont développées, respectivement dans le quatritme et le
cinquiéme chapitre.

Le demier chapitre est consacré a la recherche de nouveaux couples applicables au
principe de la rectification-inverse pour la substitution des mélanges utilisés actuellement.



CHAPITRE [:

LA RECTIFICATION-INVERSE
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I - INTRODUCTION

Les pompes 2 chaleur a absorption (PACA) classiques utilisent comme fluide de
travail un mélange de deux corps. Le plus volatil dénommé "réfrigérant" parcourt la
totalité du cycle, l'autre est le solvant dénommé aussi "absorbant”. Un couple
d'absorption doit satisfaire de nombreuses conditions, parmi lesquelles principalement les
deux suivantes :

- le réfrigérant doit étre beaucoup plus volatil que l'absorbant pour que I'on puisse
les séparer facilement a un état aussi pur que possible.

- entre le réfrigérant et l'absorbant, il doit y avoir une grande affinité chimique,
celle ci se traduit par une déviation négative par rapport a la loi de Raoult et une grande
chaleur d'excés.

Deux couples sont souvent utilisés : NH3-H20 et Hp0-LiBr. Les pompes 2
chaleur classiques présentent un inconvénient de taille di 2 leur principe de conception
qui limite leurs performances et plus généralement leurs utilisations dans les domaines
industriel et domestique. En effet le schéma de principe des PACA classiques est congu
autour et pour des couples de volatilités trés différentes, en général 1'absorbant est non
volatil (cas des solutions salines : Hy0-LiBr).

Cette proprié¢t€ du couple engendre une séparation facile, mais aussi une
absorption limitée du réfrigérant dans l'absorbant, donc des faibles variations de
concentration, en général de l'ordre de 5% pour le couple H20-LiBr, ce qui réduit
considérablement la différence de température entre I'évaporateur et 1'absorbeur.

Les PACA classiques sont caractérisées par des fortes irréversibilités et
nécessitent de grand taux de recirculation.

Pour rendre les PACA plus attractives, des recherches sont menées dans deux
directions :

* 'amélioration de PACA classique par l'utilisation des systémes multi-effets;

* la conception de nouvelles pompes a chaleur a absorption fonctionnant selon des
nouveaux principes.

II - LA RECTIFICATION DIRECTE :

L'installation de distillation décrite sur la figure (1-1), est une colonne de
rectification conventionnelle, mais présente la caractéristique d'effectuer la séparation
d'un mélange idéal (M) en deux phases quasi-purs : une phase RICHE (R) en constituant
volatil et une phase PAUVRE (P) en ce méme constituant volatil. La colonne est munie
d’un échangeur de chaleur infiniment efficace, entre le flux (M) du mélange entrant et les
flux (P) et (R) sortants. Il en résulte que ’opération de séparation est globalement
isotherme.Si on suppose aussi que les chaleurs latentes de vaporisation ainsi que les
chaleur spécifiques des deux corps constituants le mélanges (M) sont égales.

Les bilans de matiére et de chaleur s'écrivent comme suit :

M=P+R (1-1)
Mxm = Pxp + Rxgp (1-2)
Yo (1-3)



Le bilan d'entropie du systéme est :

( Flux d'entropic) —— (Flux d'emropic) (Flux d'entropie
entrant mews= \  sortant

MSM+%d PSP+RSR+%-Scréc (1-4)

ou Ty et Tc sont respectivement les températures moyennes du bouilleur et du
condenseur.

- sc,ée=Qd(-,11,—c--,i%) + (PSp + RSR - MSy) (1-5)

Si xp=0et xp=1

- PSp+RSR - MSym = MR [xMm In xp + (1 - xpm) In (1-xMm)] (1-6)

@

i
®

[©

Figure 1-1: Colonne de distillation 2 entrée et sorties isothermes.

L'expression de l'entropie crée devient :

Sere = Q4 (Tl’c } '%5) MR [xp In x + (1-xpp) 1n (1-xp)] (1-7)



Le bilan d'exergie du systéme est :

( Flux d'exergie ) (Flux d'exergie ) + (Flux d'exergie
entrant sortant

L'exergie détruite par la séparation est :

Exder =+ To Scrée (1-8)
Exger = Qd (8c-6d) ~ M & T [xm In xM + (1-xpm) In (1-xM)] (1-9)
ol 6 et Op sont respectivement les facteurs de Carnot du condenseur et du bouilleur

~1-lo ~1-To

Donc toute opération de séparation implique une création d'entropie ou en d'autre
terme une destruction d'exergie.

L'expression de I'exergie détruite est composée de deux termes :

- le premier terme exprime la dégradation de 'exergie thermique entre le bouilleur
et le condenseur

- le second terme exprime le changement de composition, il dépend uniquement de
la composition de I'alimentation et des produits s'ils ne sont pas purs.

On peut définir le rendement exergétique (Nex) de la séparation [1] comme suit :

A Exchim _ -2ToM [xM In xm + (1-xM) In (1-xm)] (1-10)

Nlex =" Exuh Qs (6 - 69)

11 est évident que la colonne est plus efficace au sens du-second principe de la
thermodynamique quand son rendement exergétique tend vers la valeur 1. Dans ces
conditions 1'opération de séparation s'approche de la réversibilité et par conséquent
I'entropie créée et 1'exergie détruite sont minimales.

Pour maximiser le rendement exergétique, il faut minimiser le dénominateur de
I'équation (1-10) autrement dit la dégradation d'exergie thermique par le biais de la
réduction de I'écart de la température entre le bouilleur et le condenseur.

La distribution de I'apport et de l'extraction de la chaleur tout le long de la
colonne (fig. 1-2) permet de réaliser une séparation guasi-réversible [1,2,3,4,5].

La figure (1-3) représcnte deux colonnes de distillation : l'une adiabatique
"classique” et l'autre diabatique "quasi-réversible" de fractionnement d'un melange
(pentane + octane), ainsi que la construction de Mc Cabe et Thitle [6] relative a chaque

cas.



Qd—>

4

Figure 1-2 : Colonne de rectification quasi-réversible

Les deux droites opératoires dans le tracé habituel des gradins de la méthode de
Mc Cabe et Thikle sont remplacées par une courbe opératoire grossxéremcnt parall¢le 2 la

courbe d'équilibre.
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Figure 1-3 : a - Colonne de distillation classique

b - Colonne de distillation diabatique-quasi-reversible.
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Si a la limite, les deux courbes étaient infiniment proches, la consommation
d'exergie thermique s'annulerait, et 1a distillation serait parfaitement réversible.

Dans ce cas l'exergie minimale de séparation communément appel€ travail minimal
de séparation est :

Wnin = A Excp = - To & M [xpm In xp + (1-xpm) In (1-xpp)] (1-11)

L'opération de rectification peut étre définie comme une conversion d'exergie
thermique en exergie chimique contenue dans les corps purs séparés :

[Mélange] + [exergie thermique] — séparation — [exergie chimique : corps purs]

III - INVERSION DE LA RECTIFICATION.

La colonne de rectification directe (fig.1-2) est quasi-réversible. Donc il est
fondamentalement possible d'inverser son fonctionnement pour réaliser 1'opération de
mélangeage, c'est-a-dire la conversion de l'exergie chimique en exergie thermique. On

appelera cette opération la "Rectification-inverse".

A priori le dispositif permettant de mettre en oeuvre la rectification-inverse aura la
structure inverse d'une colonne distillation (fig.1-4).

La partie inférieure de la colonne constitue 1'évaporateur ou l'apport de chaleur
(Qe) sert & évaporer le corps le plus volatil (R) injecté au pied de la colonne. En téte de la
colonne on introduit le corps lourd (P), le condenseur permet de récupérer un flux de
chaleur (Qg) de niveau thermique T3>Te. Du milieu de la colonne on récupére le mélange

liquide (M).

.......Qa,
—"‘®‘_ .
@4—_———, ® [
-,

Figure 1-4 : Colonne de rectification-inverse quasi-réversible.
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Cette colonne, par son fonctionnement quasi-réversible permet de récupérer le
travail minimal de séparation.

Examinons maintenant le cas de la colonne simplifiée (fig. 1-5) :
* Bilans :

On adopte les mémes hypothéses que celles pour la colonne de rectification, les
bilans s'écrivent :

P+R=M (1-12)
Pxp + Rxg = MxMm (1-13)
Qa=Qe (1-14)

aN
A i‘:—b Qa

;2— Qe

——

Figure 1-5 : Colonne de rectification-inverse a entrées et sortie isothermes.

* Bilan d'entropie

(Flux d'entropie ) (Flux d'entropie ) (Flux d'entropxe
entrant sortant

PSp + RSg + & Qe - 2+ MSw - Sore (1-15)
1 1
= Serée= Qe (F; - TZ) -MZ [xm In xpm + (1-xpm) In (1-xMm)] (1-16)
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*Bilan d’exergie :
(Flux d'exergie ) woe f Flux d excrglc ) + (Flux d'exergie
entrant e

L'exergie détruite dans cette opération s'écrit :
Exger = +To Scrée

= Qe (02-6¢) - M B T [xm In xpm + (1-xp0) In (1-xMm)] (1-17)
avec  AExip = Qe (8a-6¢) (1-18)
AExch =M R To [xm In xm + (1-xpm) In (1-xMm)] (1-19)

De la méme fagon on définit le rendement exergétique de la conversion de
I'exergie chimique en exergie thermique de cette opération comme suit :

A Exyy _ _exergie thermique produite -1 EXxget (1-20)
Mex = A Excn exergie chimique consommée ~ ~ ~ A Excp

11 est bien évident que cette opération n'est possible thermodynamiquement, c'est-
a-dire conforme aux deux principes, que si son rendement exergétique est compris entre 0
et 1.

IV - COUPLAGE DE LA RECTIFICATION-DIRECTE ET DE LA
RECTIFICATION-INVERSE.

L'association d'une colonne de rectification directe et d'une colonne de
rectification-inverse opérant a deux pressions différentes permet de réaliser un nouveau
type de pompe a chaleur & absorption caractérisée par un fonctionnement quasi-
réversible (fig. 1-6 ).

Ces nouvelles machines, quasi-réversibles, sont susceptibles d'opérer avec un
mélange binaire quelconque méme idéal pourvu que l'on puisse le séparer par rectification

o T—

Figure 1-6 : Schéma d’une PACA réversible.
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La nouvelle pompe 2 chaleur agit comme un double convertisseur d'exergie selon
les schémas suivants :

* Pour un thermopompe (PACA typeI) :

exergie thermiqueq I exergie [ exergie thermique
[ de haute valeur | Sepimm lchimiquc]"" Mélﬁangeur de moyenne valeur]

perte d'exergie perte d'exergie

OURCE de CHALEUR
COUTEUSE

* Pour un thermotransformateur (PACA type II) :

exergie thermique [ exergie TME exergie thermique
[de moyenne valeur SepEteur . Ichimique]"" MeEgeur de }gxzmte valcx?r ]

perte d'exergie perte d'exergie

PUITS de
Z CHALEUR UTILE
SOURCE de :

CHALEUR

L'ENVIRONNEMENT
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IV-1 ANALYSE BIBLIOGRAPHIQUE.

Il est certain que le principe de la rectification-inverse est connu depuis quelques
décennies, mais ni la date ni I'inventeur du principe ne sont connus.

J.R. BRUGEROLE fut le premier & notre connaissance i mentionner et breveter
en 1971 [7] la possibilité de réaliser une pompe a chaleur par association d'une colonne
de distillation fractionnée classique et d'une colonne de mélangeage identique a la
précédente, mais fonctionnant "2 I'envers”. L'inventeur a proposé plusieurs syst¢mes
visant & réduire la consommation énergétique et la récupération.mécanique dans les cycles

-de fabrication de gaz liquéfiés.

' Ensuite ROJEY en 1975 [8], COHEN et ROJEY [9] et RENON en 1978 [10] ont

montré que le méme principe s'applique 2 la production de chaleur par une PACA de type
II (Thermotransformateur). Ils ont souligné le fait que n'importe quel couple
réfrigérant/absorbant peut étre utilisé deés lors qu'il s'agit d'un couple miscible et
séparable par distillation. Ils ont également montré que les bonnes performances de ce
systeme sont dues au fait que la vapeur et la solution absorbante s'écoulent a contre-
courant, dans une colonne verticale, du type de celles utilisées classiquement en industrie
chimique pour le lavage des gaz.

Gleich ANMELDER en 1974 [11] puis Hans FORSTER en 1981 [12,13 et 14]
ont également proposé d'effectuer 1'absorption dans une colonne verticale avec
écoulement a contre-courant, et échangeur-extracteur de chaleur intégré a la colonne.

En 1982 D. MARKFORT [15] publia un article détaillé ou il exposa les bases
thermodynamiques et la représentation sur le diagramme de PONCHON (enthalpie-
concentration) d'une PACA type I basée sur le principe de la rectification-inverse. 11
proposa aussi, pour la premiére fois, de remplacer la colonne de distillation classique par
une colonne de rectification diabatigue ou le bouilleur, le condenseur et les
préchauffeurs/refroidisseurs des flux de matieres sont intégrés dans la colonne, ce qui lui
confere un fonctionnement gquasi-réversible.

J. STERLINI en 1983 [16] a décrit plusieurs variantes d'un systeme qu'il appelle
"machines 2 induction thermique", qui sont en fait des PACA formées d'une colonne de
distillation et d'une colonne de rectification-inverse. L'originalité du travail réside dans le
fait que ces colonnes fonctionnent guasi-réversiblement, grice 2 un ensemble
d'échangeurs de chaleur qui produisent un couplage thermique des zones homologues de

chaque colonne et grace aussi a une recirculation de plusieurs flux de matiére entre les

deux colonnes.

J. STERLINI en 1991 [17 et 18] entreprend la publication d'une série d'articles
ou il détaille le principe ainsi que la méthode de dimensionnement de ses machines, qu'il
appelle cette fois "machines 2 solution".

P. LE GOFF et col. en 1987 [19] décrivent la réalisation d'un
thermotransformateur opérant par rectification-inverse. L'innovation réside dans
l'utilisation d'une colonne de rectification-inverse fonctionnant a contre-courant et formée
de trois zones dont celle du milieu est diabatique ot s'effectue l'extraction de la chaleur
revalorisée.

Enfin Gerd WITHELM en 1989 [20] publie une étude théorique détaillée et un
brevet [21] ot il expose et approfondi les bases thermodynamiques des machines qu'il
appelle "systems of normal and inverse rectification”. Les machines étudiées présentent la
particularit€ d'opérer quasi-réversiblement grace a la multiplication des flux de matiere
circulant de la colonne de rectification inverse, a la colonne de rectification directe.
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La diversité de la terminologie employée pour désigner l'opération de la
"Rectification inverse", nous améne & penser qu'une étude bibliographique compléte est
difficile a réaliser et qu'il est certain qu'on a omis de mentionner quelques publications
concernant le sujet. Cependant toutes les publications citées etaient constituées
uniquement des travaux théoriques, et & notre connaissance aucun travail expérimental
utilisant le principe de la rectification inverse n'a ét€ publié en excluant les travaux de

I'équipe LE GOFF [22,23].

IV-2 DESCRIPTION D’UN THERMOTRANSFORMATEUR OPERANT
PAR RECTIFICATION-INVERSE.

La figure (1-7) montre le schéma d'un thermotransformateur obtenu par le
couplage d'une colonne de rectification-inverse et d'une colonne de rectification directe.
Ce schéma représente une des structures possibles: ici c’est le plus simple, avec deux
colonnes adiabatiques classiques.
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SEPARATEUR MELANGEUR

Figure 1-7 : Schéma du thermotransformateur.

Les colonnes de rectification et de rectification inverse de structure semblable sont
composés de :
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- un évaporateur appelé “bouilleur” pour la colonne de rectification oi1 s'effectue

I'apport de chaleur;
- un contacteur gaz-liquide a contre-courant dont la structure interne reste a

préciser;

- un condenseur oll on extrait la chaleur

IV-3 NOTATIONS.

Dans I'évaporateur de la colonne de rectification-inverse, on introduit un débit (R)
d'un liquide "riche" en composant volatil provenant du condenseur de la colonne de
distillation.

En haut de la colonne de rectification-inverse on introduit un débit (P) d'un
liquide "Pauvre" en composé volatil, venant du bouilleur du séparateur.

Le mélange (M) récupéré au milieu du mélangeur constitue I'alimentation de la
colonne de rectification directe.

IV-4 HYPOTHESES.

Pour simplifier le probleme on suppose que les hypothéses de LEWIS sont
satisfaites & savoir :

- I'égalité des chaleurs latentes molaires de vaporisation des deux composés &
separer,

- la chaleur de mélange (= enthalpie d'exces) est nulle;

- les colonnes sont adiabatiques.

En plus des ces hypotheses on suppose que :

a X

- le mélange obéit a une loi d'équilibre du type y=——"""—
, (a-1) x+1

- les phases (P) et (R) sont quasi-purs (xg = 1 et xp =0)

IV-5 CONSTRUCTION DE Mc CABE ET THIELE.

* Colonne de rectification directe.

Le mélange (M) est introduit dans la colonne de distillation sous forme d'un
mélange liquide-vapeur, dont 1a composition totale est fixée arbitrairement, par exemple :

xMm =0,5

On suppose aussi que la droite d'alimentation coincide avec la seconde bissectrice.

Les coordonnées du point d'intersection sont :

x=—= et y=-—Y28
'\/—‘;s V os+1

Si la colonne opére avec un taux de reflux minimal, l'équatlon de la droite
opératoire de la zone d'enrichissement est :




as -1 1-21)

a)- y=‘\ll_ X+ \/_
o s

La zone d'épuisement a pour droite opératoire :

b) y=Vos.x (1-22)

* Colonn ification-inv

D'apres 1'équation de la courbe d'équilibre on peut déterminer les valeurs
minimales des pentes des droites opératoires :

* Zone au dessous du soutirage (M)

= *MX (1-23)
(omMm-1x+1

YM

La dérivée de la courbe d'équilibre par rapport a x est :

dyy _ oM 1-24
(&) [(om - 1) x + 112 (1-29)

La valeur de la pente (I\—'/ ) minimale au voisinage de x =0 est :

L d
Fmin = (GDx=0 = oM (1-25)
donc l'équation de la droite opératoire de cette zone est :
c)- y=oMX (1-26)

* Zone au dessus du soutirage (M)

La droite opératoire de cette zone passe par le point (R) [xr=1;y=1] et parle
point d'intersection de la verticale xM et de la droite opératoire de la zone inférieure de

coordonnées [xM ; OM*MI.

donc I'équation de la droite opératoire est :

1-am*M _  xm(am-—1)
=—Toxg X* - x) (1-27)

d)-

La figure (1-8) représente la construction graphique de Mc Cabe et Thi¢le pour les
deux colonnes.

Le thermotransformateur étudié ci-dessus nous permet uniquement de mettre en
évidence le principe de l'association d'une colonne de rectification et d'une colonne de
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rectification-inverse. Cette machine démontre la faisabilité du principe de la rectification-
inverse. On peut maintenant envisager des changements de la structure de la colonne de
rectification-inverse.

Zz
Y=XpM
@\ /
o
o gl
Y= —
Vg1
LT/
oM
Xp:O Xe= Xb=0.5 Xr=1

1
\[&;+1

Figure 1-8 : construction de Mc Cabe et Thiéle pour la colonne de
rectification-directe et pour la colonnede rectification-inverse.

IV-6. MODIFICATION DU SCHEMA DE COUPLAGE.

La figure (1-9) représente un thermotransformateur dont le schéma de réalisation
differe de celui décrit sur la figure (1-7).

En effet pour cette structure on a séparé 1'évaporateur et le condenseur du
contacteur gaz-liquide.

L'injection de la phase pauvre (P) s'effectue en téte du contacteur gaz-liquide.
Deux mélanges sont produits :

- le mélange de pied (B) de titre xg
- le mélange de téte (U) de titre xy,.
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Figure 1-9 : Schéma du thermotransformateur
* Colonne de rectification-inverse.
Les bilans de matiére s'écrivent :
B-R=Lj-Vi=L-V=P-U=S§ (1-28)
Bxp - Ryr =11 x1- V1 y1 =Lx - Vy = Px}, - Uyy = Sxg (1-29)

Nous appelons (S) le débit d’une “phase fictive” qui est la soustraction de deux
débits . S est encore le débit net de haut en bas de la colonne. S est positif quand le deblt
du liquide est supérieur au débit gaz. Il est négatif dans le cas contraire.

Dans le cas particulier des hypothéses de LEWIS, les débits molaires sont
constants :

soit : P=L=11=B . (1-30)
R=V=Vi=U (1-31)
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Les équations de bilans se simplifient comme suit :

Lx-Vy=(L-V)xg (1-32)

L L
- y=gx-& - Dxs (1-33)
Ou encore ;{Y__:_)’{jf = %—:% =—II—;— (1-34)

: Clest I'équation classique de la "droite opératoire” dans la méthode de Mc Cabe et
Thiele (fig 1-10).

Figure (1-10) : construction de Mc Cabe et Thi¢le pour la colonne
de rectification-inverse. ’

, . e s . L .
Le tracé ci-dessus (fig.1-10) est relatif a un cas ol V> 1. Dans ce cas, le point
d'intersection de la droite opératoire et de la premiére diagonale est négatif : X < 0.

* Colonn rectification directe.

La colonne de rectification utilisée est une colonne classique avec deux
alimentations.

La construction de Mc Cabe et Thi¢le pour le thermotransformateur : colonne de
rectification-inverse et colonne de rectification est représentée sur la figure (1-11) permet
de déterminer le nombre d'étages théoriques de chaque colonne.
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Figure 1-11 : tracé de Mc Cabe et Thi¢le pour le thermotransformateur

a : droite opératoire de la colonne de rectification-inverse

b : droite opératoire de la zone d'enrichissement de la colonne de rectification
¢ : droite opératoire de la zone médiane de la colonne de rectification

d : droite opératoire de la zone d'épuisement de la colonne de rectification.

Le schéma de principe du thermotransformateur peut se préter a plusieurs
modifications "améliorations", telles que par exemple 1'insertion d'échangeurs de chaleur
entre les quatres flux de matiére. D'autres modifications concernant la réalisation et la
connection des différents éléments du thermotransformateur seront discutés dans le

paragraphe suivant.

V - INVENTAIRE DES STRUCTURES DE PAC OPERANT PAR
RECTIFICATION-INVERSE.

Le mélangeur et le séparateur de la PAC opérant par rectification ont une structure
semblable formée par l'association des trois organes suivant : un évaporateur, un
contacteur gaz-liquide et un condenseur. Ces organes peuvent avoir plusieurs

configurations.

Nous traiterons d'abord le cas du mélangeur, puis celui du séparateur et enfin
I'association des deux.

V - 1 MELANGEUR.
La structure du mélangeur est caractérisé par :

- le nombre de sorties de fluides;

- le type d'évaporateur,

- le type d'échangeur-extracteur de chaleur ou condenseur;
- le nombre d'étages théoriques équivalents de la colonne;
- le caractere adiabatique/diabatique de la colonne.
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* Le nombre de sorties : 4 cas peuvent se présenter :

- 1 seule sortie médiane (M) ou inférieure (B)

- 2 sorties supérieure (U) et inférieure (B)

- 3 sorties supérieure (U), médiane (M) et inférieure (B)

- plusieurs sorties supérieure (U), plusieurs médianes (M) et inférieures (B).

Remarque :

Parmi toutes les sorties, seule la sortie supérieure (U) est un mélange vapeur.
* Evaporateur.

Trois types d'évaporateur peuvent tre envisagés : (3 cas) :

- évaporateur indépendant de la colonne: total ou flash. Ce type d'évaporateur

permet d'avoir une composition de la phase vapeur identique & celle du liquide
d'alimentation. La température de 1'évaporateur correspond i celle de rosée de la vapeur
sortante.

- évaporateur indépendant de la colonne gquilibré ou nommé encore partiel. Ce

type d'évaporateur est le plus utilisé en industrie chimique, il permet de minimiser
I'encrassement de la surface chauffante.

est:

- évaporateur incorporé 2 la colonne (diabatique).
* Condenseur. (Extracteur de chaleur) ; (3 cas) :

- indépendant de la colonne de type total ou flash
- indépendant de la colonne de type total avec reflux
- incorporé i la colonne (diabatique).

* Préchauffeur de la phase pauvre (P) : (3 cas) :

- indépendant de la colonne
- incorporé a la colonne (diabatique)
- 2 préchauffeurs, un indépendant et I'autre incorporé.

* Préchauffeur de 1a phase riche (R) ; (3 cas) :

- indépendant de la colonne
- incorporé€ a la colonne (diabatique)
- 2 préchauffeurs, un indépendant et I'autre incorporé.

* Nombre d'étages théoriques de la colonne (4 cas) :

- un seul étage théorique

- une double-infinité (en haut et en bas)
- une simple-infinité (en haut)

- un nombre fini d'étages.

Le nombre maximal théorique de structures, résultant de toutes ces combinaisons

4x3x3x3x3x4-=129 ]

V-2 LE SEPARATEUR.

La structure du séparateur n'est pas indépendante de celle du mélangeur :
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- le nombre d'entrées dans le séparateur est égal au nombre de sorties du
mélangeur : soit 1, soit 2, soit 3 ou soit plusieurs.
- le nombre de sorties du séparateur est égal au nombre d'entrées dans le

mélangeur, soit 2. o
- le bouilleur (- évaporateur) et le condenseur peuvent étre similaires a ceux du

mélangeur.
Chacune des entrées est préchauffée (ou pré-refroidie) :

- soit dans un échangeur indépendant de la colonne
- soit dans un échangeur incorporé
- soit dans deux échangeurs, un incorporé et l'autre indépendant.

Le nombre d'étages théoriques équivalent est plus grand que dans le cas du
mélangeur : 5 cas :

- un seul étage théorique

- une double infinité (en haut et en bas)

- une simple infinité (en haut ou en bas)

- une multiple infinité au voisinage des points M
- un nombre fini d'étages

Le nombre maximal de combinaisons est :

[3x3x3x5=135. |

V - 3L'ASSOCIATION SEPARATEUR + MELANGEUR.

S'il n'y avait qu'une seule maniére d'associer le séparateur et le mélangeur, le
nombre total de combinaisons serait :

[135 x 1296 = 58 320. |

11 est évident que le plus grand nombre de ces combinaisons se révéleront étre :

- ou physiquement absurdes
- ou techniquement irréalisables
- ou économiquement non-rentables

Reste un nombre réduit de combinaisons qui semble intéressant et dont I'étude
approfondie, selon des critéres technico-économiques permet de choisir la "meilleure”

combinaison pour chaque application.

Les figures 1-(12-13-14 et 15) montrent quelques exemples d'association du
séparateur et du mélangeur dans le cas d'un thermotransformateur.

23



Figure 1-12: Séparateur : colonne de Fi 1-13 : Multiplicati y
distillation classique, Mélangeur : absorbeur Ci%cu{ﬂeam e;atreul . gé;:rg‘t’:uge:tﬂl‘é";éxgge

diabatique + évaporateur total (absorbeur adiabatique + évaporateur total)

S0 | |E
| > ‘\_.‘g
Figure 1-14 : Séparateur : colonne de Figure 1-15 : Séparateur : colonne de distillation +
distillation classique, Mélangeur : absorbeur refroidisseur du distillat

Meélangeur : absorbeur adiabatique +

diabatique + évaporateur équilibré
: préchauffeur du pauvre+ évaporateur total



VI - STRUCTURE INTERNE DE LA PAC OPERANT PAR
RECTIFICATION-INVERSE

Le mélangeur et le séparateur des PAC opérant par rectification-inverse, comme
de trés nombreuses opérations industrielles, impliquent un transfert de matiére entre une
phase liquide et une phase gazeuse, accompagné d'un effet thermique important, soit
dans le sens DESORPTION-EVAPORATION soit dans le sens ABSORPTION-
CONDENSATION. Le transfert de matiére pouvant étre éventuellement couplé a une
réaction chimique, réversible ou non. En voici quelques exemples :

- Re-concentration, par évaporation, de solutions aqueuses diluées, notamment en
agro-alimentaire.

- Re-concentration, aprés évaporation, de solvants, effluents toxiques industriels.

- Distillation de 'eau de mer (dessal ement).

- Fabrications, aprés absorption de solutions aqueuses industrielles : acides
chlorhydrique, nitrique, sulfurique, phosphorique.

- Réactions chimiques réversibles (par exemple : estérification) ou irréversibles
(oxydation, hydrogénation, sulfonation).

- Purification de gaz permanents (air, fumées de combustion) par lavage-
absorption de vapeurs solubles.

- Désorbeurs et absorbeurs de pompes a chaleur & absorption et toutes colonnes de
distillation fractionnée, siéges des deux processus simultanés de désorption et
d'absorption.

V1-1ETAT ACTUEL DE LA TECHNOLOGIE.

La pratique industrielle la plus courante, consiste 2 effectuer le transfert de matiére
et le transfert de chaleur dans des appareils distincts, indépendants et seulement reliés par
les circuits de fluides du procédé.

Par exemple la figure (1-15) montre une cascade de contacteurs gaz-liquide, avec
échangeurs de chaleur intercalés dans le circuit liquide principal.

La figure (1-16) montre une cascade de contacteurs gaz-liquide avec échangeurs
placés sur des circuits fermés annexes.

Par contre, la figure (1-17) montre une cascade de contacteurs étagés avec
échangeur incorporé dans chaque étage.

Enfin la figure (1-18) montre un contacteur "long" avec fluides en écoulements a
contre-courant, échangeur de chaleur incorporé sur toute la longueur, et fluide-
caloporteur en écoulement a contre-courant du liquide du procédé.

Ces deux dernitres techniques, et surtout la derniére, sont beaucoup moins
utilisées dans l'industrie, que les deux précédentes.

Elles présentent cependant de nombreux avantages non seulement sur le plan
théorique (réduction des pertes d'exergie) mais aussi par leur réalisation technique sans
doute plus simple et donc moins onéreuse.

Notre objectif est de rechercher la "meilleure" structure interne de la colonne de
rectification-inverse et de la colonne de fractionnement gaz/liquide avec échangeurs
incorporés, le qualiticatif de "meilleure” se référant a des critéres d'optimisation de nature
technico-exergético-économique.

I est certain que les nouvelles techniques 4 mettre au point pour la
distillation diabatique, pourront aisément €tre transposées a tous les autres contacteurs
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Figure 1-19 : Echangeur de matire et de chaleur 2 film ruisselant
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gaz-liquide avec échangeurs incorporés, inventoriés dans le premier paragraphe du
présent chapitre.

VI - 2 LE DOUBLE-ECHANGEUR A CONTRE-COURANT

11 est bien connu qu'un échangeur de chaleur 2 contre-courant est plus performant
qu'un échangeur & co-courant, pour les mémes températures d'entrée des 2 fluides.

Or, dans les structures de systeémes étudiés ici, se trouvent deux échangeurs de
chaleur couplés, comme le montrent les deux croquis de la figure (1-19), respectivement
pour un désorbeur et pour un absorbeur. ;

Dans le cas du désorbeur la phase liquide en cours d'évaporation ruisselle a la
surface d'une paroi chauffée sur l'autre face par un fluide caloporteur. Dans la structure
optimale présentée, le film ruisselant s'écoule a contre-courant du fluide caloporteur, et
aussi & contre-courant de la phase gazeuse qui emporte la vapeur issue du fluide.

Dans le cas de l'absorbeur, la phase liquide ruisselle de méme 2 la surface d'une
paroi refroidie sur l'autre face par le fluide frigoporteur. L'interface gaz/liquide, siege de
'absorption, est la source de chaleur. Ici encore le film ruisselant s'écoule & contre-
courant 2 la fois par rapport au fluide frigoporteur et par rapport a la phase gazeuse.

VI - 3 TECHNIQUES DE REALISATION.

Les techniques de réalisation de ce double échangeur sont & priori trés
nombreuses. Dressons un inventaire, d'ailleurs non-exhausif de ces diverses structures,
dont certaines sont déja dans l'industrie, d'autres sont des prototypes en cours d'essais,
d'autres enfin ne sont que des projets plus ou moins originaux, et plus ou moins
réalisables.

V1.3.1. Colonne a plateaux horizontaux.

Les plateaux supportent une couche liquide de plusieurs centimétres d'épaisseur, 2
travers laquelle la vapeur montre sous forme de bulles.

11 s'agit de la technique classiques des plateaux & déversoir de liquide, avec ses
diverses variantes selon le mode de dispersion du gaz en bulles :

- plateaux a calottes de barbotage
- plateaux a clapets
- plateaux a simples perforations

Dans chaque cas, il est facile de disposer sur le plateau, un échangeur composé
d'un ou de plusieurs tubes-serpentins, immergé dans la couche-liquide, dans lequel
circule le fluide-caloporteur donneur ou extracteur de chaleur.

Ce dispositif présente 1'avantage d'un fort coefficient de transfert de chaleur entre
tube-serpentin et couche-liquide, sans doute di aux bulles de vapeur qui viennent lécher
le tube agissant comme promoteurs de turbulence du liquide.

Les serpentins peuvent avoir plusieurs formes (fig. 1-20) disposés verticalement
ou horizontalement [24].

D'autres constructions, autres que les tubes serpentins peuvent étre employées.

Par exemple, comme montré sur la figure (1-21) [23], un échangeur réalisé par pliage et
soudage d'une tble, & travers laquelle on a fait circuler de I'huile sous une grande
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pression pour aménager des passages pour le fluide caloporteur. Ce type d'échangeur est
utilisé en pratique dans les évaporateurs des réfrigérateurs.
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Figure 1-20 : Différentes réalisations d’un plateau diabatique
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Figure 1-21 : Echangeur de chaleur réalisé

avec de la tole

Figure 1-22 : Plateau 2 2 plaques métalliques soudées par points,
avec trous percés dans les taches de soudure et avec
fluide caloporteur circulant dans I’espace entre les plaques.
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Figure 1-26 : Echangeur a plaques nervurées soudées
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On peut aussi concevoir que le plateau lui-méme soit formé de 2 plaques
métalliques soudées par points, et ménageant entre elles un espace sinueux dans lequel
circule le fluide caloporteur (fig. 1-22). Chaque "point" de soudure est en réalité une
rondelle assez large 2 travers laquelle est percé le trou de passage de la vapeur.

A notre connaissance, un tel plateau n'a jamais été réalisé ni méme proposé.
Toutefois ce projet s'inspire de la technique classique de fabrication d'échangeurs a
plaques soudées tels que fabriqués par les societés: CIAT, VICARB, PACKINOX.

VI1.32. Colonne contenant un faisceau de tubes cylindriques verticaux.

11 s'agit de la technique classique des échangeurs 3 faisceau de tubes contenus
dans une calandre cylindrique.

* Dans une premiére variante, le liquide ruisselle en film mince sur la paroi
intérieure de ces tubes, tandis que le fluide caloporteur circule dans la calandre autour des
tubes (fig. 1-23).

Dans une seconde variante, le liquide ruisselle sur la paroi extérieure des tubes, et
le fluide caloporteur 3 l'intérieur.

Dans les deux cas, la paroi : support du film ruisselant peut étre lisse, ou de
préférence "améliorée” par diverses techniques connues : rugosités, rainures, cannelures,
agissant comme promoteurs de turbulence pour augmenter le flux de transfert.

Parmi ces techniques, 1'addition des grilles permet d'améliorer notablement le
transfert de chaleur et de mati¢re [25, 26] et présente 1'avantage d'étre peu onéreuse et
facile 2 mettre en ocuvre.

La figure (1-24) montre un autre exemple de technique réalisée au sein de notre
équipe : le fluide caloporteur circule a l'intérieur de tubes plats (moins de 5 mm
d'épaisseur) disposés en rangées paralleles. Entre ces tubes sont intercalées des matrices
métalliques poreuses (faits de tdles perforées et ondulées) au sein desquelles le liquide

ruisselle en filets selon des trajectoires aléatoires.

Dans ces techniques, les phases liquide et gazeuse s'écoulent & contre-courant en
restant continues. Au contraire, dans le fonctionnement en régime noyé€ présent€ sur la
figure (1-25), 1a phase liquide est continue et occupe tout le volume de la colonne, tandis
que la phase gazeuse est discontinue, sous forme de bulles ascendantes, avec, bien
entendu, des processus de coalescence des bulles et de re-dispersion par chocs sur les
obstacles de la paroi.

VI-3.3. - Colonne contenant une batterie de plaques nervurées-soudées

On sait que plusieurs fabricants d'échangeurs (PACKINOX, BARRIQUAND,
VICARSB, etc...) proposent des échangeurs a plaques nervurées soudées ("PLATE FINS
EXCHANGERS). De telles plaques peuvent aisément €tre assemblées en ménageant
entre elles des espaces occupés par le liquide et le gaz en écoulements 2 contre-courant.

Voir figures (1- 26,27).
VI-3.4. - Colonne contenant un empilement de blocs massifs a double percage

Cest la technique classique des "POLYBLOCS" de graphite tels que fabriqués
par la Société LE CARBONE LORRAINE (voir figures (1-28,29)).

Dans cette structure le liquide ruisselle sur les parois intérieures des canaux
verticaux percés dans les blocs. On notera qu'entre deux blocs superposés est ménagé un
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mince espace tel que chaque film y est complétement remélangé ce qui agit comme un
promoteur de turbulence.

Le fluide caloporteur circule dans un réseau de canaux horizontaux
perpendiculaires.

VI-35. - Colonne a film spiralant
Plusieurs configurations peuvent €tre envisagées :
* colonne contenant des bobines concentriques de tubes spiralés (fig. 1-30)

Le fluide caloporteur circule dans les tubes. Le liquide est dispersé au dessus des
bobines ruisselle a la surface de ces tubes et tombe en gouttes de spire & spire.

Il s'agit en somme d'une colonne & "garnissage" mais le garnissage, qui est
habituellement inerte thermiquement (dans les colonnes adiabatiques), est au contraire ici
constitué de 1'échangeur de chaleur lui-méme.

* colonne contenant un tube central entouré d'ailettes spiralées, & faible pente

La figure (1-31) montre les coupes verticales de tubes munis d'épaisses ailettes en
forme de spirale a la surface desquelles le liquide ruisselle, la vapeur circulant & contre-
courant dans les espaces inter-ailettes. Ce dispositif a fait I'objet d'un dépdt de brevet, au
nom de notre equipe, par “PECHINEY-RECHERCHE".

Les tubes présentés sur la figure (1-31), sont en graphite. Ils ont été fabriqués par
usinage dans des blocs massifs. L'expérience nous a montré que le flux de transfert
pouvait étre fortement augmenté par des promoteurs de turbulence, tels que représentés
sur la figure (1-32).

* une troisiéme variante consiste a réaliser un tube spiralé enveloppé par une paroi
diabatique a travers laquelle s'effectue I'échange de chaleur.

La figure (1-33) montre un dispositif de distillation diabatique réalisé avec cette
technique [27]. L'assemblage de deux structures telles que décrites ci-dessus permet de
réaliser une PAC (de Type I ou de Type II) compacte.

Iyes. !9!;5.!:..“2!‘.‘&-”.}!!!!“

pa'i) sp1aa. wowno TUlL
WSS

Figure 1-27 : Autre réalisation d’un échangeur & plaques nervurées soudées

31



E ¥ o
corsergonn c “L"‘@—":“

E_.E‘lﬁ_zé«:;-t, g

e A H e

=iy

Figure 1-32 : Tubes  ailettes spiralés avec

Figure 1-29 : Coupe de I’échangeur POLYBLOCS promoteurs de turbulance

S A

%0 %

Figure 1-33 : Colonne de distillation &

~ Figure 1-30 : Colonne 2 bobines concentriques
film spiralant

de tubes spiralés
32



VII - CONCLUSIONS

Les pompes 2 chaleurs a absorption (PACA) opérant par rectification-inverse sont
caractérisées par un fonctionnement quasi-réversible ce qui leur confére des performances
plus élevées que les PACA classiques et par l'utilisation de nouveaux mélanges mémes
idéaux.

L'application du principe de la rectification-inverse ouvre un vaste champ
d'investigation et de développement des PACA.

La diversité des combinaisons de PACA opérant par rectification inverse permet
de choisir la structure adéquate pour chaque probléme spécifique. De méme la structure
optimale dépend de 1a fonction destinée 2 étre remplie par la PACA : faire du chaud, du

frais ou du froid.
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CHAPITRE II :

SIMULATION DU FONCTIONNEMENT DES
MELANGEURS
OPERANT PAR RECTIFICATION-INVERSE
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I - INTRODUCTION

L'absorbeur est I'une des pieces les plus importantes, dans une pompe 2 chaleur
et dont I'efficacité affecte les performances de la PACA.

Bien que plusieurs structures puissent étre envisagées pour l'absorbeur seulement
un nombre réduit est intéressant. Cette étude théorique se limitera 3 quatre structures de
base dont I'association permet de réaliser toutes les configurations possibles d'un

absorbeur.

Dans ce qui suivra, on présentera les résultats de la simulation réalisée pour les
différentes structures de I'absorbeur avec le couple eau - éthyléne glycol dont les données
thermodynamiques sont consignées dans I'annexe (1). Pour simplifier la simulation, on a
supposé que l'absorbeur est alimenté avec de la vapeur issue d'un évaporateur total
(flash).

II - CRITERES DE COMPARAISON

Rappelons que la fonction de 1"'évaporateur-absorbeur” de toute pompe a chaleur
a absorption est de prélever un flux de chaleur a une source & basse température et de le
restituer & un puits a haute température. Notre objectif est de maximiser le flux de chaleur
revalorisé et de le porter 2 la température la plus €levée possible. Nous définissons donc
deux types de critére & maximiser :

* Critére de quantité : rapport de la quantité de chaleur extraite de l'absorbeur &
celle injectée a I'évaporateur. C'est le rendement enthalpique (ou rendement thermique) :

N =02 @)

* Critéres de qualité : on peut définir plusieurs critéres :

- Le saut thermique interne : c'est la différence de température entre le liquide en
évaporation dans 1'évaporateur et le liquide de condensation de la vapeur dans
I'absorbeur.

ATim=Ta-Te (2-2)

On peut aussi définir le saut thermique externe comme l'écart entre les
températures de sortie du fluide caloporteur de l'absorbeur et d'entrée du fluide
caloporteur de I'évaporateur :

AText = Tao - Tei . (2-3)

La différence entre les deux sauts thermiques ATijn; et ATexy est due aux
irréversibilités de transfert de chaleur dans les échangeurs.

-L'efficacité exergétique du mélangeur (évaporateur-absorbeur) c'est le rapport

des sommes des flux d'exergie sortant & celles entrant dans le mélangeur :

Qa0a + 21: LisExis
Eex = =1-

Qebe + 2 LieExje QeBe + X LicExie
i 1

Exdct (2_ 4)
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ou Lje et Ljsreprésentent respectivement les débits a ’entrée et & la sortie du mélangeur.

Ce critére traduit la réversibilité du mélangeur. En effet un mélangeur est d'autant
plus réversible que son efficacité exergétique tend vers la valeur UN.

-L'efficacité exergético-économique du mélangeur défini comme le rapport du flux

d'exergie utile produit ou revaloris€ a la consommation totale d'exergie :

Qa0a
£ = 2-5
%07 Qebe + PExp + RExR (2-3)

IIT - UN ETAGE DIABATIQUE

_La majorit€ des absorbeurs de pompes & chaleur étudiées ou commercialisées sont
équivalents au mieux 2 un étage parfaitement mélangé.

II.1. - BILAN

L'absorbeur, schématisé sur la figure (2-1) est alimenté avec un liquide Pauvre en
eau (P) et avec la vapeur Riche en eau (R) issue d'un évaporateur total.

L'absorbeur délivre un flux de matiére : mélange de pied (B) et un flux de chaleur
revalorisé (Qy).

Xp.Tp - T,
m——
TB — Tei
®—=—
Xg Ty -G
X%?R

Figure 2-1 : Absorbeur diabatique équivalent & un étage théorique d’équilibre.

Les bilans de matiére et de chaleur s'écrivent :

P+R=B (2-6)
Pxp + RxR = Bxp 2-7
Phy + Rhr + Qg = Bhp + Q4 (2-8)

On définit un rapport de débits entre 1a phase riche (R) et la phase pauvre (P);
J=PR (2-9)
On peut exprimer le titre massique ou molaire du mélange de pied (B) en fonction

du rapport du débit (J) en combinant les équations (2-6), (2-7) et (2-9), soit :
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_ ] Xp+ XR

XB="7+1 (2-10)

La température régnant dans I'absorbeur est égale a celle du mélange de pied (Tg),
puisqu'on impose en sortie que le liquide soit en état de saturation : bouillant sous la
pression P imposée.

O1.2. - ETUDE DE VARIANCE

La solution d'un probléme de mélangeage ou de séparation est obtenue par la
résolution simultanée ou itérative d'un syst¢me d'équations. Ceci implique & priori la
spécification d'un certain nombre suffisant de variables et par conséquent le nombre
d'inconnues (sortie) serait exactement égal au nombre d'équations indépendantes.

Si cela est respecté, le probléme a une solution unique.

Une méthode simple, pour trouver le nombre de variables indépendantes ou les
degrés de liberté de systéme (Np) consiste & énumérer toutes les variables (Nv) et les
équations indépendantes (Ng).

La variance du systéme est alors calculée par I'équation suivante :

Np =Ny -Ng (2-11)

Cette étude de variance concerne uniquement le mélangeur

- Les variables

A chaque flux de matiére formé de C constituants, on associe C + 3 variables :

- fraction molaire ou massique xi, X2, ..... Xc

- le débit
- la température T
- la pression P

L'absorbeur étudié échange avec le milieu extérieur trois flux de matiere et un flux
de chaleur donc le nombre de variables est Ny =3 (C+3)+1=3C+ 10

- Les équations indépendantes

Equation Nombre
- bilan de matiére global 1
P+R=B
- bilan de matiére par composé C-1
PXp=RXR =BXp
- bilan d'enthalpie 1
Phy + RHR =Bhp + Q4
- égalité des pressions Pg = Pg 1
- les contraintes sur les fractions molaires
ou massiques pour chaque flux de matiére 3
2 (xj=1
i
Ng=C+5

Np =3C+10-C-5=2C+5
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Le systeme a 2C + 5 degrés de liberté.

On a choisi de spécifier les variables suivantes :

- les fractions massiques des flux de 2x(C-1)
matiére 3 'entrée (Xp, XRr)
- les températures et les pressions 2x2
des flux a 'entrée (Tp, TR, P)
- les débits  I'entrée (P.R) 2x1
- la pression du melangeur (p) 1
2C+5

La spécification de ces (2C + 5) variables permet de calculer les variables
inconnues. Dans le cas present : C=2dolii : Ny =16, Ne=7et Np=Ny-Ng=9.
Nous spécifions les 9 variables enumerées ci-dessus. Le nombre de variable inconnues 2
déterminerest: 7.

II1.3. - REPRESENTATION SUR LES DIAGRAMMES y=f(x)et T = (x.y)
La figure (2-2) montre :

- les positions des points (R), (P) et (B) sur les deux diagrammes
- 1a représentation de 1'équilibre liquide/vapeur dans le contacteur, avec le point -

(M) sur l'isobare (o) et 1e point (V) représentant la phase vapeur en équilibre au dessus du
liquide.

AT

Figure 2-2 : Représentation d'un étage diabatique sur les diagrammes
de phase et x-y.

42



La droite reliant le point fictif d'addition (A), des deux débits (P) et (R) et le point

(B) est de pente (-J)

Cette représentation permet de déterminer aisément le saut thermique maximal
qu'on peut obtenir avec cette structure, en fonction du rapport J.
La figure (2-3) représente le saut thcrmlque obtenu avec plusieurs couples en

fonction de J.

80—4_ eau+acide acetique

2.-.- ethanol+ glycol
3eceeaut+glycl o}
4-— ethylene oxyde+eau| .7

5. heptane+octane
6---- ethanol'f-eau
7luum acctone-{-ea\l """ (3)
8 === methanol+eau ol
Te=78.3°C

60
L Te=10.5°C

-
- - - itadad
[ A0
_m,.mm "‘-‘_'..".I-
(6)

Te=78.3°C

& 404 ,
20+ : ]
NTe=64.9°C 1,,_100 00
i - Te=56.1°C
-: (1)"—-’,:.:“,‘1;"'“"”"“, ?:/:)

]
10

0 = T ]
2 4 8
PR

rapport P/R pour différents couples

Figure 2-3 : L’evolut ion théorique du saut thermique en fonction du

L'absorbeur est alimenté avec des phases pures (Xp=0 et X; = 1) et fonctionne

sous une pression de 1 bar. T étant la température de lévaporateur
II1.4 - REPRESENTATION SUR LE DIAGRAMME ENTHALPIE-

COMPOSTITION

La méthode qu'on a adoptée pour représenter les mélangeurs opérant par
rectification-inverse, dérive de la méthode graphique de PONCHON-SAVARIT [1, 2]
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utilisée pour les colonnes de rectification.
Réécrivons les équations (2-6), (2-7) et (2-8) comme suit :
P+R=B
Pxp + Rxg = Bxp
P(hp-%@-)+k(hR+%9) = Bhg

les équations ci-dessus sont les projections scalaires de 1'équation vectorielle représentant
la "régle des leviers"” :

- — -
PBPP+R.BRy = 0 (2-12)

Les points marqués sur le diagramme (2-4) (enthalpie/fraction massique en eau)
représentent les compositions des différents flux a l'entrée et & la sortie de I'absorbeur.

Le point (Ry) représente la vapeur issue de 1'évaporateur

4

Figure 2-4 : Représentation graphique des bilans sur le diagramme H-X.

Cette construction graphique permet de visualiser les bilans de matiére et
d'enthalpie et d'estimer rapidement les performances du mélangeur.

I1I.5. - BILAN D’EXERGIE

A coté des bilans de matiére et de chaleur, on peut écrire un bilan d'exergie :
P Exp + R Exgr + Qe 8¢ = B Exp + Qa0; + Exdet (2-13)

ol B¢ et 0, représente respectivement les facteurs de Carnot pour I'évaporateur et
I'absorbeur.

Be =1- To/Te , 0a=1-To/Ty
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Exdet représente le flux d'exergie détruite engendré par l'irréversibilité du
processus de mélangeage.

I1.6. - REPRESENTATION GRAPHIQUE DU BILAN D’EXERGIE

L'intérét de cette représentation c'est qu'elle permet de visualiser a la fois les
bilans d'exergie et I'évolution du processus sur le diagramme exergie-composition (fig.
2-5).

En combinant les équations du bilan de matiére et d'exergie de la maniére suivante :

P+R=B
Pxp + RxR = Bxp
Qaba Qeb Exdet

P(Exp-~57)+REXR+-F)=BExp+—5)

Ce systeme d’équations montre que les points B’ , P’ et Ry sont alignés.

Xp Xp XRrR
i B Ex !
ou B{EXB g P Exp - QAP_% RV Exg + 991_{93

Le systéme d’équations ci-dessous est la projection scalaire de la relation
vectorielle :

- - -
0

PB'P’+B B’Ry = (2-14)

Ex §

Figure 2-5 : Représentation graphique des bilans d’exergie.
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HL7. - SIMULATION

La simulation est une méthode d'investigation qui permet a l'utilisateur d'analyser
le fonctionnement du procédé en théorie pour différentes conditions opératoires. 1l s'agit
d'une approche prédictive ; c'est I'observation d'un systéme théorique "synthétique”
permettant d'approcher les performances réelles.

La technique de la simulation est de plus en plus appliquée dans les différents
domaines du génie des procédés, grice & sa commodité et & son cofit. De plus,
I'utilisateur peut connaitre la potentialité du procédé sans avoir forcément recours aux
expériences. 11 faut cependant rappeler que la procédure de simulation ne constitue pas
une alternative 3 l'étude expérimentale, mais fournit seulement, des tendances sur les

procédés et des sens d'évolution.

L'objectif de la simulation informatique est de prédire les performances de
I'absorbeur en fonction des différents parametrcs de fonctionnement (Xp, Xg, Tp et J) et
d'évaluer l'importance relative des ces parametres.

Pour ce faire on a écrit un programme informatique en FORTRAN 77,
fonctionnant selon l'organigramme suivant : ,

/ Entrées : Xp, Tp, Xg et TrLL /
Y

VLE(Xg Tg, %)
I
TVE(Xg, Tay)

Y

Calcul de Jmax
I

J
=1 1mz«xx >

- 3

Calculde X g

] /grtie 1), AT, m thEex> € execo ’n/e/
VLE(Xg, Ty, Yg)
A Y

Caleul de AT, M, @

€exs Eex-eco > Mex
]

Ce programme fait appel & plusieurs sous-programmes et fonctions :
- VLE (X,T,Y) : vapor-liquid-equilbrium

Calcule la température et la composition de la vapeur en equlhbre avec le liquide
de composition (x).
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- TVE (Y,T) : calcule la température d'une vapeur saturée de composition Y
- HL. (X,T) : calcule l'enthalpie d'un mélange liquide

- HV (X,T) : calcule I'enthalpie d'un mélange vapeur

-EXL (X, T, To) : fonction de calcul de l'exergie d'un mélange liquide
-EXV (X, T, Ty) : fonction de calcul de l'exergie d'un mélange vapeur.

11.7.1. - Influence de J

Le rapport J est certes la variable la plus importante dans le fonctionnement de
I'absorbeur puisque les criteres de qualité et de quantité, notamment le rendement
enthalpique (fig. 2-6) et le saut thermique (fig. 2-7) varient dans des sens opposés, d'oli
la nécessité de trouver un compromis entre ces deux critéres en choisissant le rapport J
selon l'objectif recherché :

- favoriser le saut thermique, c'est souvent le cas des thermotransformateurs,
donc un rapport J élevé s'impose

- favoriser le rendement enthalpique c'est-a-dire le flux de chaleur revalorisé, c'est
souvent le cas des PACA - type I, donc un faible ou moyen rapport J est conseillé.

1.0 — 60 —
0.8 50—
40 -
0.6 —
<
+ E"'"30_
<
& 0.4 —
20 —
0.2 10
0.0 | ' i ' i ' 1 0 i ! I ' i ! i K
0 4 8 12 0 4 8 12
P/R P/R

Figure 2-6 : Le rendement enthalpique vs P/R  Figure 2-7 : Le saut thermique vs P/R.

On a représenté graphiquement sur le diagramme H - X (fig. 2-8), I'évolution de
la température de 'absorbeur et du flux de chaleur revalorisé. Etant donné que le rapport

IBR}
——, son
IBP|

augmentation entraine une diminution du titre xg et par conséquent la température au sein
de l'absorbeur (Tg) augmente, par contre le flux de chaleur (Qa/P) accuse une

diminution.

des débits J=P/R est representé par le rapport des modules des vecteurs J =
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Le saut thermique maximal est obtenu pour la valeur maximale de J correspondant
a un flux de chaleur Q, nul. Cette valeur est déterminée par l'intersection de la droite
opératoire (PR) et de l'isobare de bulle.

Figure 2-8 : Evolution du saut thermique et du rendement enthalpique
sur le diagramme H-X.

Les expressions des efficacités sont :

- efficacité exergétique
fox = eQaG;g B E)EE _ Q;Ba/R + (J+1)Exp 2-15)
Qe + PExp + RExR —~Q§°+JExP+ExR
- efficacité exergético-économique
0 0
Eex-eco = Qa a - Qa a/R (2“16)

+ P + -
QeBe Exp + RExr Qle{ee_'_ T Exp + Exg

Le caractére décroissant des deux efficacités (fig. 2-9 et 2-10) provient de la
diminution du flux d'exergie revalorisé (Qg6.) avec 'augmentation du rapport J.
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Figure 2-9 : L’efficacité exergétique vs P/R Figure 2-10 : L’efficacité exergético-
économique vs P/R

111.7.2. - Influence de T,

Pour comprendre l'influence de la température d'introduction du glycol sur le
fonctionnement de 1'absorbeur, nous avons représenté sur le diagramme H - X, (fig. 2-
11) I'évolution de la droite opératoire avec Tp :

Figure 2-11 : L’evolution de la droite opératoire avec Tp.

La construction graphique (fig. 2-11) montre que pour un rapport J constant, une
augmentation de Tp, se traduit par une croissance du flux de chaleur revalorisé, d'ol
~ l'allure croissante du rendement enthalpique (fig. 2-12). Par contre la courbe
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représentant le saut thermique en fonction du rapport J est unique, puisque le point (B)
décrit l'isobare de bulle (fig. 2-13).

60 —

Figure 2-12 : Le rendement enthalpique vs Tp  Figure 2-13 : Le saut thermique vs Tp.

Pour un rapport J constant le produit Q,6, augmente 2 cause de 'augmentation de
Qa, ce qui donne les allures croissantes aux deux efficacités (fig. 2-14 et 2-15).

b e
W2 07 ~e
‘s
~
~\
0.6 4]~ - - Tp=100°C
----- Tp=1200C
tnessenrens Tp_.=.1 40 oc
= Tp=160 °C
0.5 L D D L
0 4 8 12 16 0 4 8 12 16
PR P/R

Figure 2-14 : L’efficacité exergétique vs Tp Figure 2-15 : L’efficacité exergético-
économique vs Tp.
111.7.3. - Influence de Xp,
Les conséquences de la variation du titre de la phase pauvre sont reproduits

graphiquement sur la diagramme H-X (fig. 2-16) & température Tp constante (Tp=
100°C).
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B

Figure 2-16 : Représentation de ’effet de Xp sur le diagramme H-X.

Pour un rapport J constant, I’enrichissement de la phase pauvre a pour

conséquence :
- une hausse du flux de chaleur extrait de I'absorbeur ce qui attribue au rendement

enthalpique (fig. 2-17) I'allure croissante en fonction de Xp.

- un enrichissement du mélange de pied (B), donc la diminution de sa température
de bulle, de celle de I'absorbeur et globalement du saut thermique (fig. 2-18).

La figure (2-19) représente l'efficacité exergétique en fonction de J, pour différent
titre x, traduisant le fait que la dégradation d'exergie est moindre quant l'écart entre les
compositions de la phase riche et de la phase pauvre (XR - Xp) décroit.

1.0+ 60 —

0.8 50—

40—

'EO.S- e

S':J'J < 30 —
0.4 —

20 —

0.2 — 10 -
0.0~

0 ] l [ ] [ 4 ' 1
0 0 4 8 12
P/R
Figure 2-17: M vs Xp Figure 2-18 : AT vsXp
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Figure 2-19 : L’efficacité exergétique Figure 2-20 : L’efficacité exergético-
vs Xp économique vs Xp.

L'efficacité exergético-économique (fig. 2-20) bénéficie de 'augmentation du
produit (Q46, ) et de la diminution de l'exergie de la phase pauvre avec 'augmentation de
son titre.

111.7 3. - Influence de Xr
Les effets engendrés par I'appauvrissement de la phase riche en eau sont :

- 'augmentation de la température de rosée de la phase riche ce qui entraine une
forte diminution du saut thermique (fig. 2-21).

- une faible diminution du flux de chaleur extrait, pour un rapport J donné, d'ol
l'allure décroissante du rendement enthalpique (cf. fig. 2-22).

1.0 60—

50—

40

Figure 2-22 : Le rendement enthalpique vs Xr Figure 2-21: Le saut thermique vs Xr
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La construction graphique (fig.2- 23) montre ces effets sous le diagramme H-X.

H }

Figure 2-23: La variation du titre Xr sur le diagramme H-X.

La décroissance simultanée du flux de chaleur Q, et de son niveau thermique,
donne aux efficacités l'allure décroissante (fig. 2-24 et fig. 2-25).

0.85 =
== Xr=1
080~ | Xr=0.95
. - Xr=0.9
075~ *~_ | Xr=0.85
. 0.70 —
]
“ 0.65+
0.60 -
0.55
0.50 T — —T —
0 4 8 12
P/R
Figure 2-24 : L’efficacité exergétique vs Xr Figure 2-25 : €ex-eco VS XT.
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III.8. - CONCLUSION
De cette simulation, on peut tirer les conclusions suivantes :

- Iimportance du rapport des débits pauvre/riche dans l'optimisation du
fonctionnement de I'absorbeur.

- les meilleurs performances sont obtenus avec l'introduction dans 1'absorbeur de
phases pures (Xp=0etXr = 1)

- le saut thermique est independant de la température d’introduction de la phase
pauvre.

- le préchauffage de la phase pauvre augmente considérablement le critere de
quantité.

Le type d'absorbeur présente un certain nombre d'inconvénients :

- le point de fonctionnement unique du fait qu'il n'y a pas de sortie de vapeur. Ce
qui nécessite 1'évacuation de grand flux de chaleur, d'ot le probléme technologique de
réalisation d'échangeur de chaleur pouvant satisfaire cette condition.

- la dépendance trop forte entre le saut thermique, le rendement enthalpique et le
rapport des débits J, ce qui complique l'optimisation du fonctionnement de I'absorbeur.

Les contraintes et les faibles performances de 1'absorbeur équivalent a un étage
diabatique nous incitent & mettre en oeuvre d'autres types d'absorbeurs plus efficaces.
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IV - UN ETAGE ADIABATIQUE :

La figure (2-26) schématise un absorbeur adiabatique équivalent & un étage
théorique d'équilibre.

X

T

R’" R

Figure 2-26 : Schéma d’un absorbeur adiabatique équivalent & un
étage théorique.

L'absorbeur est alimenté par une phase liquide pauvre (P) et une vapeur Riche
(R) issu d'un évaporateur total. De 1'échange de matiére et de chaleur entre les deux
phases résulte :

- une phase liquide : mélange de pied (B)

- une phase vapeur : mélange de téte (U) dont la condensation produit un flux de
chaleur utile (Q,).

Les deux phases sortantes sont en équilibre thermodynamique

IV.1. - BILAN

Les bilans s'écrivent :

P+R=B+U 2-17)
Pxp +Rxgr =Bxp +Uxy (2-18)
Php + RhR + Qe = Bhp + Uhy + Qq 2-19)

On peut exprimer les flux de chaleur de la maniére suivante :

Qe=R (Hr-hr) :flux de chaleur nécessaire 2 la vaporisation
totale du débit (R)

Qu=UMHy-hy : flux de chaleur résultant la condensation
totale du mélange vapeur (U)
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IV.2. - ETUDE DE VARIANCE

A chaque flux de matiere on associe (C+ 3) variables (x;, T,P,L). Puisque C=2
(deux constituants: eau + glycol) et on a quatre flux de matiere, le nombre total de
variables est de :

Ny=4(C+3)=4Q2+3)=20

L'énumération des équations indépendantes donne :

équations nombre d'équations
- égalité des pressions 2 la sortie 1
Py=Pp
- égalité des températures 2 la sortie
Tu = TB 1
- relations d'équilibre entre B et U
yiu =K1 x18, y2u = K2 x28 2
- bilan d'eau ou de glycol
Pxp + Rxg = Bxp + Uxy 1
- bilan de mati¢re global
P+R=B+U 1
- bilan d'enthalpie
Php + RHR = Bhp + UHy 1
- contrainte sur les fractions massiques
Z(Xx)B 1 Z(Xx)U 1,2 Xp =135 E(Xx)R 1 4
Ng=11

D’oti 1a variance du systéme :
Np=Ny-Ng=20-11=9

Donc il faut spécifier 9 variables pour résoudre le probléme. Les variables
choisies sont : :

variables nombre

- composition, température, pression

et débitdu flux R

(X - TR, Pz, R)) 4
- composition, température pression et débit

du flux P (xp, Tp, Pp: P))

- 1a pression de 1'étage Py 1

IV.3. - REPRESENTATION SURLES DIAGRAMMES y=f(x)etT =f (x.y)

Ecrivons les équations du bilan de matiére de la fagon suivante :

P+ R=B+U =A (2-20)
Pxp+Rxg =Bxp +Uxy=Axp (2-21)
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ol A est un point fictif d'addition.

Le rapport des débits riche et pauvre est donné par la relation :

_P _XR -xA
J=g =3t (2-22)

Sur le diagramme y - x, le mélangeur est représenté par deux points, le point E (xp
- xR) représentant les entrées et le point M (xp, yy) situé sur l'isobare représentant les
deux sorties ; relié par une droite de pente (-J). (cf. fig. 2-27).

T i
d Tyyt-""-----
AThmx Ty A-=~======~- %
! Te """"" L

TR .

wovnecunenboedevhvcenwvoeonm

Phed e ceemeccccccncanaa-

~

Figure 2-27 : Représentation d’un étage théorique d’équilibre
sur les diagrammes de phases et X-Y
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IV.4. - REPRESENTATION SUR LE DIAGRAMMEH - X

Réécrivons les bilans de matiére et d'enthalpie en utilisant le point d'addition :

P+R=B+U=A (2-20)
Pxp + Rxr = Bxp + Uxy = Axa (2-21)
Phy +R (hR + %9) =Bhg + U (hy + %g) = Ahp (2-23)

Ces équations sont la projection scalaire de la relation vectorielle :

- - - - —
PAP+RARy= BAB+ UAUy = 0 (2-24)

ou les points (Ry) et (Uy) représentent respectivement la vapeur riche et la vapeur de téte
de méme composition que les liquides (R) et (U).

Sur la construction graphique (cf. fig. 2-28) la droite reliant les points (B) et (Uy)
est l'isotherme (Tg = Tyy).

isotherme

Figure 2-28 : Représentation graphique des bilans.

Les rapports des débits des phases sont donnés par les relations suivantes :

B _xa-Xy _ ha-hy )

U " xg-xA hp-ha (2-25)

B PR+1

‘R‘=“_Q/“““1‘ (2-26)
g+

P _xr-xa _ Hr-hp

R 7 xa-xp = ha-hp (2-27)
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IV.S. - BILAN D’EXERGIE ET REPRESENTATION SUR SUR LE
DIAGRAMME Ex- X

Le bilan global d'exergie s'écrit :

PExp + RExR + Qg 6 = UExy + BExp + Qu 0y + Exdet (2-28)
ol Exdey : l'exergie détruite dans I'absorbeur.

En associant les bilans de matiére et le bilan d'exergie

P+R=B+U=A

Pxp + RxR = Bxp + Uxy = Axp

PExp + R (ExR + Qf{ee) =B (Exp + E%—?i) +U (Exy + Q{Je“) =AEx, (2-29)

On obtient la projection scalaire de la relation vectorielle :

- - - - -
P.AP+RARy=BAB+UAUy = 0 (2-30)

La représentation du systéme sur le diagramme Ex-x est similaire 2 la
représentation sur le diagramme H-X. (cf. fig. 2-29).

/

Ex

) éj c

Figure 2-29 : Représentation graphique des bilans d’exergie d’un
absorbeur adiabatique.

59



IV.6. - SIMULATION

Le programme informatique de simulation écrit en FORTRAN fonctionne
selon l'organigramme suivant :

/ Entrées : Xp, Tp, Xg et TrL /
Y

1
Xp=0
AX=0,1 >
Calculde X g
l /{ortic:J, AT, M 1, €exs € ex-eco ’“)/
VLE(Xp, Tg, )
A Y
Bilan d'enthalpie @
Bilan d'exergie

S

On a étudié l'influence des variables suivantes :

- le rapport des débits J = P/R

- la composition de la phase riche Xr

- la composition de la phase pauvre Xp
- la température de la phase pauvre Tp

sur les performances de 1'absorbeur
IV.6.1. - Effet de J

Une variation du rapport J se traduit sur le diagramme H-X, par un déplacement
du point d'addition (A) sur la droite PR autrement dit par une translation de l'isotherme

(Tg) reliant les points (B), (A) et (U). (cf. fig. 2-30).
Du fait que les deux sorties (B) et (U) sont en équilibre thermodynamique, une
augmentation de J se répercute par :

* ]a diminution du rapport de débitsg et de la chaleur latente de condensation du

mélange (U), parce que la chaleur latente d'évaporation du glycol est inférieure a celle de
I'eau ce qui attribue au rendement enthalpique le caractere décroissant en fonction de J
(cf. fig. 2-31).
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Fig. 2-30 : Représentation graphique de 1'influence J sur le diagramme H-X.

* une hausse de la température de l'absorbeur (T = T,) engendrée par
I'appauvrissement du liquide (B) et de sa vapeur (U) en eau ; ce qui donne l'allure
croissante du saut thermique (cf. fig. 2-32).

1.0 = 60 —
0.8 55
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Figure 2-31 : Le rendement enthalpique vs P/R  Figure 2-32 : Le saut thermique vs P/R

Le saut thermique tend vers une valeur maximale (AT)max correspondant & un
rendement enthalpique nul : se produisant dans le cas limite de la superposition du point
d'addition (A) et du point (B), représenté sur la figure (2-30) pour le point (Amax).

-XAmax =XB =0,075

- Jmax = 12,33
- ATmax = 54,13 K
- (Mth)min =0
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L'efficacité exergétique (fig. 2-33) ainsi que l'efficacité exergético-économique
(fig. 2-34) décroissent toutes les deux & cause de la diminution du flux d'exergie

thermique revalorisé€ (Q,0,).
1.0 — 1.0 —
0.9+ 0.8~
0.8 o
0.6
" o
w‘” 0.7 — 18
wm&4~
0.6 —
0'5 - 0-2 -
0.4 I ' 1 ' 1 ' | 0.0 ’ I ’ i ' 1
0 4 8 12 0 8 12
P/R P/R
Figure 2-33 : €¢x vs P/R Figure 2-34 : €ex-eco Vs P/R

1V.6.2. - Effet de Xg

L'appauvrissement de la solution riche en eau réduit le domaine de
fonctionnement de 1'absorbeur. En plus de la diminution du flux de chaleur revalorisé
d'ol la diminution du rendement enthalpique (fig. 2-35) on a une augmentation de la
température d'évaporation, ce qui réduit considérablement le saut thermique (fig. 2-36).

1.0 — 60 —
0.8 ~ 50
40—
0.6 — X
£2 -
g? 30 —
0.4 i}
20 -
0.2 10 4=
0.0 ] 0
0 0
Figure 2-35 : iy vs (P/R , XR) Figure 2-36 : AT vs (P/R , XR)

La conjugaison de ces deux effets attribue aux deux efficacités exergétique et
exergético-économique, 'aspect décroissant avec I'augmentation du titre en glycol de la
phase riche (cf. fig. 2-37 et 2-38).
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Figure 2-37 : €¢x vs (P/R , XR)
IV.6.3. - Effet de Tp

L'augmentation de la température d'introduction de la phase pauvre améliore

Figure 2-38 : €ex-eco VS (P/R, XR)

considérablement les performances de l'absorbeur (cf. fig.2-39)
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Figure 2-39 ; Effets de la température de la phase pauvre.

63



IV.6.4. - Effet de Xp

Les effets de 'enrichissement de la solution pauvre en eau & Tp constant sont
représentés graphiquement sur la figure (2-40) :

ul

|
|
I
|
i
1

X Po XB0o Xp; Xyg XB1 Xy1 Xr

Figure 2-40 : Effet de Xp représenté sur le diagramme H-X.

Pour un rapport J fixé, une augmentation de xp se répercute par l'enrichissement
de la vapeur de t€te en eau ce qui engendre :

- l'augmentation de la chaleur de condensation du mélange (U) et du rapport des
débits g, ce qui donne au rendement enthalpique le caractére de croissance (cf. fig. 2-
41a).

- la chute de la température de rosée du mélange U enregistré pour des trés faibles
variations de xp, d'ol1 la décroissance du saut thermique (cf. fig. 2-41.b).

En plus des variations de Q et Ty, la diminution de l'exergie de la phase pauvre
avec l'augmentation de son titre, vient s'ajouter aux deux précédents pour attribuer aux
deux efficacités leurs allures croissantes (cf. fig. 2-41C et D).

IV.7. - CONCLUSIONS

De cette simulation il découle :

- Iimportance du rapport J qui régle le fonctionnement de 1'absorbeur

- les meilleurs performances de l'absorbeur sont obtenues avec des phases P et R
pures.

- une température €levée de la phase pauvre améliore considérablement les
performances de l'absorbeur.

Il est bien évident qu'en pratique il n'est pas intéressant d'utiliser ce type
d'absorbeur a cause de la relation d’équilibre entre les deux sorties. Donc il serait plus
avantageux d'utiliser un absorbeur qui réduirait les potentiels de transfert de matiére entre
les flux a la sortie et a l'entrée. Ce mélangeur serait équivalent a plusieurs étages
théoriques d'équilibre ( voir plus loin).
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Figure 2-41 : Effets du titre de la phase pauvre sur :

A- rendement thermique
B- saut thermique
C- efficacité exergétique

D- efficacité exergético-économique.
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V - COLONNE ADIABATIQUE

Le mélangeur est un contacteur gaz-liquide a contre-courant adiabatique a deux
entrées et & deux ou plusieurs sorties de flux de matiére ; cela suppose que (voir figure 2-
42):

Xp Tp

®- E=—a

—<....—.
XB TB

® Xr TRL

Figure 2-42 : Schéma d’une colonne de rectificattion-inverse adiabatique

- en haut de la colonne, on introduit un liquide Pauvre (P) de titre xp

- une entrée inférieure de vapeur riche (R) de titre XR issue d'un évaporateur flash
- une sortie supérieure de vapeur (Uy), transformée dans un condenseur total en
liquide de (Uy) de méme composition (xy)

- une sortie inférieure de liquide (B) de titre xg

A c6té des quatre flux de matiére, le systéme échange avec l'extérieur deux flux de

chaleur :
Q¢ = flux de chaleur fourni a I'évaporateur flash
Qa = flux de chaleur extrait du condenseur total

V.1. - BILANS DE MATIERE ET D’ENTHALPIE

Les bilans de mati¢re sont ;

P+R=B+U (2-31)
Pxp + Rxg = Bxg + Uxy ' (2-32)
De la méme fagon le bilan d'enthalpie est :
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Php + Rhr + Qe =Uhy + Bhg + Q, (2-33)
Les flux de chaleur peuvent étre calculés comme suit ;

Qe =R (HR - hr) =R AHR (2-34)
Qa=U(Hy-hy) = UAH, (2-35)

ot AHR: I'enthalpie nécessaire a 1'évaporation flash du liquide riche.

AH,, : T'enthalpie de condensation totale de la vapeur U

V.2. - REPRESENTATION SUR LE DIAGRAMME DE PONCHON

Les points marqués sur le diagramme (2-43) (enthalpie/fraction massique ou
molaire en eau ) représentent les compositions des différents flux a I'entrée et 4 la sortie
de la colonne.

Qa
U

Y-

Figure 2-43 : Représentation des bilans sur le diagramme H-X.

Sur la figure (2-44) on a représenté les cas limites du fonctionnement de la
colonne de rectification inverse. Le point (Uy) e est en équilibre thermodynamique avec
le liquide pauvre (PB) ; le point représente la limite & gauche que peut atteindre le point
(Uy) en se déplagant sur l'isobare de rosée. La limite & droite du point (Uy) n'est autre
que le point Ry, dans ce cas la colonne d'absorption n'existe pas.

De la méme fagon le point (B)., €n équilibre thermodynamique avec la vapeur Ry
sortant de I'évaporateur, est la limite & droite que peut atteindre le point B en se déplagant
sur l'isobare de bulle.

La limite & gauche du point B est le point [J] représentant l'intersection de la droite
P.Ry et de l'isobare de bulle.
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Figure 2-44 : Cas limite d’une colonne de rectification inverse, quasi-réversible
ot la création d’entropie est minimale.

Dans ce cas limite le point d'addition [A] et le point [J] sont confondus et selon la
regle des leviers le débit du mélange de téte est nul U = 0.

Le point [Aopt] sur la figure 44 représente l'optimum opératoire pour lequel les
deux conditions suivantes sont satisfaites :

- I'équilibre thermodynamique est réalisé en téte de la colonne entre le liquide
pauvre (P) et la vapeur de téte (U)

- I'équilibre thermodynamique est réalisé au pied de la colonne entre la vapeur du
liquide riche (Ry) et le mélange liquide sortant en bas de la colonne (B).
V.3.- ETUDE DE VARIANCE

En supposant que la colonne est formée de N étages théoriques d'équilibre. Le
nombre des variables de la colonne est donné par la relation [ 3] :

Nysyst= 2 (Nv)e - NR (C+3)+Na (2-36)
élément
ol (Ny)e : nombre de variables de chaque élément (étage)
NR :représente le nombre de variables dii aux connections des flux de matiére

Na : le nombre supplémentaire de variables, di & la connection des differents
élements.

Le nombre de relations indépendantes est donné par I'équation
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(NBE)system = X (Ng)e - NR (2-37)
élément

oit (Ng)e est le nombre d'équations indépendantes pour chaque élément.
Le degré de liberté du systeme est :
(ND)sys = (Ny)sys - (NE)sys . (2-38)
L'application de ces équations pour la colonne adiabatique donne :

* Nysys = N (4C + 12) - 2(N-DYC+3)] + 1
=6N+2NC+2C+7 (2-39)

ol 4C + 12 : nombre de variables d'un étage adiabatique d'équilibre

2 (N-1) : le nombre de flux connectés
1 : variable supplémentaire : nombre total d'étages

* NEsyst =N (2C +7) - 2 (N-1)
=5N +2 NC +2 (2-40)

2 C+ 7 : nombre d'équations indépendantes pour un étage théorique d'équilibre
donc la variance du systéme est :
Np=Ny-Ng=N+2C+5 (2-41)

Dans notre cas particulier, avec C = 2, on obtient :

[ Np=N+9 |

Pour résoudre le systeéme il faut spécifier N + 9 variables, plusieurs combinaisons
sont possibles :

variable nombre de variables
- Pression de chaque étage N
- variable du flux R C+2=4
- variable du flux P C+2=4
- nombre d'étages 1
N+9

En supposant que la colonne est isobare, le nombre de variables a spécifier se
réduit a 10.

V4.1. - Détermination du nombre d'étages

Cette structure est équivalente 4 un empilement d'étages théoriques d'équilibre.
Pour déterminer le nombre d'étages nécessaire a I'accomplissement d'une opération bien
définie [ce qui suppose qu'on a fixé a priori les variables suivantes : xR, Xp, XB, P/R] les
_ bilans de matiére et de chaleur nous permettent de calculer les variables restantes.
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Réécrivons les bilans, sous forme soustractive autour de la colonne seule, (donc
en excluant I'évaporateur et le condenseur) :

P-U=B-R=S§ (2-43)
Pxp - Uxy = Bxp - Rxg = Sxg (2-44)
Phy, - UHy = Bhg - RHR = Shg (2-45)

ol (S) représentant "le point de soustraction”, obtenu par l'intersection des deux droites
(PU) et (RyB) sur le diagramme enthalpie composition.

Si on suppose que la colonne est formée de N étages (cf. fig.2-45) les bilans
s'écrivent comme suit :

P-U=L;-V2=..=Lp-Vp41=..=LN.1-VN=B-R=S§ (2-46)
Pxp - Uxy=L1 X1 - V2y2=...=LN.1 XN-1-YN YN =Bxp- RXR_= Sx; (2-47)
Php - UHy=Lj hy - V2 H2 = .= LN.1 hN-1 - VN HN = Bhp - RHR = Shg (2-48)
D'apres les équations ci-dessus : =V; P=Lj
Le point de soustraction (S) est &
I'intersection de toutes les droites de er
conjugaison UP, Ly.1 Vq ... , BR. v, ‘L 1" étage
. T Ll zieme ¢
Le couplage des bilans de matiére ! tage
et de chaleur de 1'étage i donne la relation vV &
suivante : 3 2
L
Li = Hi+l - 1'IS = Yi+l - X5 (2_49) Vn n-l
Vis1  hj- hg Xj - Xs A i O oo
. . VT 1 Ln
Sur le diagramme enthalpie n+
cqncentration, cette relation se traduit a VN L 1
l'aide de la régle des leviers : i i Nieme ¢
Li = Vii1S 2.
Vs @-50)
LS R=VN,1 B=Ln
Figure 2-45 : Colonne formée de N étage

ol —\7!—1—1 représente la pente de la courbe opératoire dans le diagramme de Mc Cabe et
1
Thigle.
La figure (2-46) représente le principe de la construction sur les deux
diagrammes.

Nous avons écrit un programme en FORTRAN 77 (Annexe 2) qui reproduit
numériquement la construction de Ponchon Savarit. Dans ce qui suit on présente un
exemple de calcul réalisé avec ce programme.
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Figure 2-46 : Détermination graphique du nombre d’étages.

Exemple

Le rapport J=P/R =5, 000
Phase pauvre P: Xp =0 ; Tp =140°C
Phaseriche R:Xr=1 ; Trv=100°C; Trl=25°C

Les résultats du calcul sont ;

La composition de la vapeur de téte Yu = 0,3108

Le rendement thermique T = 0,8 064
L'exergie détruite Exd = 157,2 kJ/kg de vapeur riche
Nombre d’étages = 10

71



Etage i X Y TL Lv Li/R ViR
1 0.120 1.000 143.99 8.75 8.75 1.00
2 0.086 0.707 152.02 3.89 10.42 2.68
13 0.071 0.596 156.21 3.62 10.70 2.96
4 0.063 0.535 159.05 3.47 10.89 3.14
S 0.056 0.493 161.34 3.36 11.03 3.28
6 0.051 0.459 163.29 3.27 11.16 3.42
7 0.046 0.430 165.27 3.19 11.28 3.53
8 0.041 0.401 167.40 3.11 11.42 3.67
9 0.036 0.370 169.94 3.02 11.58 3.83
10 0.030 0.333 173.40 2.91 11.79 4.05
11 000 0.285 140.00 3.21 11.26 3.51
V.5. - SIMULATION

V-5.1. - Colonne @ entrées et sorties isothermes

Notre objectif est de trouver le meilleur compromis entre le critére de qualité et le
critere de quantité pour un objectif économique donné.

La colonne qu'on se propose d'étudier (fig. 2-47) est munie d’échangeurs de
chaleur infiniment efficaces entre les quatre flux de matiere [4, 5, 6, 7].

XBTB=1OO °C

Figure 2-47 : Colonne a entrées et sorties isothermes.
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Revenons au diagramme schématique du principe de fonctionnement montré sur la
figure (2-47 ):

- la phase riche en eau est de l'eau pure : xr = 1

- 1a phase pauvre est du glycol pur: xp=

- le mélange de téte est aussi du gfycol pur, ce qui signifie qu'on a atteint
I'équilibre thermodynamique en téte de colonne xy =0

_ Le saut thermique, de 98°C est maximal. Le critére de qualité est donc déja
maximisé. Voyons maintenant comment maximiser le critére de quantité :

On remarque que le débit du glycol pur est séparé en deux parties, une fraction (f)

est utilisée dans le mélangeur et sort en bas de la colonne mélangée avec de 1'ean. L'autre
fraction (1-f) sort en téte de la colonne sous forme de vapeur de glycol pur.

Le flux de chaleur extraite au condenseur est :

Qa =P (1-f) AHay (2-51)
ot AHay est la chaleur latente de vaporisation du glycol a 198°C.

Le flux de chaleur injecté a 1'évaporateur est :

Qe =R AHey | (2-52)
ot AHey est la chaleur latente de vaporisation de 1'eau & 100°C.

Le rendement enthalpique (critére de quantité) devient :

+1-—].
AHey R XB" 7 AH,,

oil xp est le titre molaire en eau du mélange de pied (B).

P, _AH p 11 AH
M =g (1-H =2 = [g+1 =2y (2-53)

La figure (2-48) montre les variations du rapport (P/R) du rendement enthalpique (M) et
de la fraction (f) en fonction de la fraction molaire (xg). La fraction molaire (xg) varie entre sa
valeur maximale 1 et sa valeur minimale 0.15, pour laquelle le débit du mélange de t€te est nul (U
= 0). En conséquence le rendement enthalpique croit & partir de la valeur zéro (pour xp = x;)

jusqu'a sa valeur maximale (h)max = 0.85 pourxg =1

11 faut noter que le rapport des chaleurs latentes de vaporisation du glycol et de l'eau est
trés défavorable. 1l sera meilleur de rechercher un autre couple ou ce rapport est plus grand.

* Rendement exergétique de la conversion

L'exergie chimique libérée par le mélangeage du débit (R) de la phase riche en eau et du
débit (f.P) de la phase pauvre en eau est :

T,

Exch = R +fP) [RTo [xp In yex + (1 - xp) Loyg (1 - )] +Hm (-]  (2-54)
avec:xg = R - 1

R +fp 1+ f. Eli

D’autre part 'exergie thermique nécessaire a la revalorisation du flux de chaleur (Qa ) de la

et Hp est l'enthalpie de mélangeage.
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température Te 2 la température T est :

Exih=Qa[1- %] Q [1 -%] (2-535)

Sinex extl'efficacité exergétique de la conversion on a : Exgh =Tex EXchim

Le choix de la température de référence (Tp) est arbitraire, on a choisi Ty = Te = 100°C =
373 K pour calculer les variations d'exergie 2 cette température.

La combinaison des expressions ci-dessus donne I'équation générale suivante :

1-T, AH
Mex=p T Sy ® +Hp (I-22) (2:56)

avec S (xg) =/ [xB In Ye xg+(1-xp )In Yg (1 - xB)]

La figure (2-48) montre que le rendement exergétique de la conversion de 1’exergie

chimique en exergie thermique atteint sa valeur maximale, (Nex)max = 1 quand l'exergie
chimique contenue dans le mélange (B) [représentée par le dénominateur de 1'équation (2-
56)] devient juste suffisante pour fournir l'exergie thermique nécessaire 2 la revalorisation
du flux de chaleur Q; [ce terme est représenté par le numérateur de 1'équation (2-56)).
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Figure 2-48 : Rendement enthalpique et rendement exergétique du mélangeur,
en fonction du titre molaire en eau du mélange de pied.

74



Les calculs montrent que la valeur maximale de xg correspondant 3 Tlex = 1 est :
XBmax = 0,45

En fin, quand la composition xg du mélange de pied varie de xj = 0,15 & Xxpmax =

0,45
- I'efficacité exergétique croitde 0 a 1
- I'efficacité enthalpique croit de 0 4 Neh = 0,7
- le rapport des débits P/R décroitde 5,74 1,75
: - la fraction f du débit de glycol utilisée dans l'opération de mélangeage décroit de
12a0,70.

Conclusion
Les calculs ci-dessus montrent la possibilité de revaloriser un flux de chaleur de

100°C avec une excellente efficacité exergétique nex = 1 et une bonne efficacité thermique

nth = 0,70 en utilisant un contacteur gaz-liquide & contre-courant suffisamment efficace.
Le débit du glycol liquide pur injecté en téte de colonne vaut 5,7 fois le débit de I'eau
injectée au pied de la colonne. Le mélange obtenu au pied de la colonne ne contient que
45% d'eau. 1l suffira ensuite de séparer ce mélange dans une colonne de rectification

classique.
V-5-2 Cas general

Pour simuler le fonctionnement de la colonne on a élaboré un programme
informatique en FORTRAN 77, fonctionnant selon I'organigramme simplifié suivant :

/ Entrées : Xp, Tp, Xg et TR /
2

VLE(Xg, Tg, Yg)
]
Calculde X y
Y
Bilan d'enthalpie
Y
Bilan d'exergie

|
Calcul du nombre
d'étages

Y

/onie 1L AT,M € LE W
N,UR,BR
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Ce programme permet de calculer les rapports des débits liquide/vapeur I-\-}ll a
I'entrée et 2 la sortie de chaque étage d'équilibre.

On a étudier l'influence des cinq parametres suivants :

J=% . Xp, Tp, XR etXp.

5.2.1 Effet de P/R

Pour des valeurs de X, Xp, Tp et XR constantes on a fait varier le rapport PLR.

* Rendement enthalpigue,

L'expression du rendement enthalpique est :

~Q _U 4H,
Thh—-Qe R AH,

Deux termes apparaissent dans cette expression :

- le rapport des débits (-g-) qui est fonction des titres des quatre flux d'apres les

équations du bilan :

U P §=J(xp—xB)+(xR-xB)

R-I*R R Xy - XB

le rapport décroit quant J croit .

- le rapport des chaleurs de

Hay

vaporisation ; le dénominateur est
(A4

constant puisqu'on a fix€ le titre xR, la

seule variable étant la chaleur latente de

vaporisation du mélange U, or celle-ci

diminue quant le titre xy tend vers zéro ;

autrement dit avec l'augmentation de J.

Le comportement de ces deux
termes attribue au rendement thermique le
caractére décroissant en fonction de J (cf.
fig. 2-49).

(2-57)

(2-58)

0.0

6
P/R

Figure 2-49 : niip vs P/R

Le rendement thermique est indépendant du titre xg du mélange de pied, puisque

les points (B) et (Uy) décrivent respectivemnent les isobares de bulle et de rosée.
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* Le saut thermique

Le saut thermique est
théoriquement encadré par deux valeurs
limites :

ATmin =0°C<AT< ATma_x =98°C.

La borne inférieure correspond au
titre xy = 1, c'est & dire qu'on n’a pas
d'absorption, la borne supérieure
correspond a xy = 0, dans ce cas
'absorption est trés efficace et le mélange
de téte est en équilibre thermodynamique
avec le liquide pauvre (xp = 0).

Le saut thermique est sensible a la
fois au rapport J et au titre xg (cf. fig. 2-
50).

Figure 2-50: AT vs (P/R,XB)

L'augmentation du titre xg permet de réduire le rapport des débits (J), mais
engendre une augmentation du nombre d'étages de la colonne a cause du rapprochement
de la courbe opératoire de la courbe d'équilibre (cf. fig. 2-51).

D€ - S
Courbe opératoir/

s

S
>

1
l
1
1
Il
'
v
¢
1
L
(]
'
)
1
1
1
1
1
i
i
1
]
§
1
[l
t
]
]
]
t
t
]
]
t
]

X
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Figure 2-51 : Augmentation du nombre d’étages avec xg

* Efficacité exergéti

L'efficacité exergétique présente un minimum en fonction du rapport J et dépend
aussi de la composition du mélange (B) (cf. fig.2- 52).
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Le minimum est localisé pour la valeur J, correspondant & xg = x; On peut
départager le domaine de fonctionnement de la colonne dans les diagrammes H-x et Ex -

X) en trois zones :
* XB > Xy cette zone correspond a des faibles rapports J

* XB = Xy, dans ce cas on a une égalité des exergies des deux flux de sortie (B) et
(U). L'expression de 'efficacité exergétique devient :

_ Qaea + (B + U) Exp _ Qaea + (P + R) EXB (2_59)
Qeee + PEXp + REXR Qeee + PEXp + REXR

Eex

* XB < yy zone correspondante a des grands rapports (P/R)

_ L'augmentation de J entraine le rapprochement des (U) et (B), et par conséquent
la diminution de la somme (BExp + UExy) qui demeure toutefois négative (voir

diagramme Ex-x pour eau-glycol).

Cette somme atteint sa valeur minimale pour [xy = xg], d'ou le minimum de
I'efficacité exergétique. Une fois cette limite franchie, l'efficacité exergétique croit de
nouveau.

1.0 — . 1.0 —
0.9 - 0.8 ~
0.8 — S 0.6
s P
w ~ "
0.7 — el w® 0.4
- Xb=0.l
06| Xo=013 0.2
— X,=02
.......... Xb=0‘3
0.5 [ i I i i 0.0 i i i I |
0 2 4 6 8 10 0 2 4 6 8 10
P/R P/R
Figure 2-52 : €ex vs (P/R , xB ) Figure 2-53 : €ex-eco Vs (P/R, xB )

* Efficacité exergético-économi

L'efficacité exergético-économique diminue avec l'augmentation du rapport J (fig.
2-53) puisque le numérateur de €ex-eco décroit tandis que le dénominateur croit avec J.

L'efficacité exergético-économique peut Etre exprimée en fonction de I'efficacité
exergétique :

B Exp + R Exy | (2-60)
Qeee + PEXp + RExr

€ex-eco = Eex - (
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puisque le second terme de cette expression est négatif ; une augmentation de xp entraine
I'augmentation en valeur absolue de ce second terme et par conséquent l'augmentation de

Eex-eco-

5.2.2. - Effet de xr

La composition du liquide riche est l'un des parameétres importants du
fonctionnement de la colonne de rectification inverse.

On a fait varier le titre du liquide riche (xr), tout en conservant constantes les
autres variables : xp, Tp, TRL et xB.

L'introduction d'une phase riche (R) contenant méme une faible fraction de glycol
engendre la diminution de toutes les performances de la colonne.

0.9 — 100 — Xp=0.1, Xp=0
Xg=0.1, Xp=0 BT /

-a- - b -
0.90 — Xg=0.1, Xp=0 0.9 —
.......... =1
0.85 — \ ----- Xr=0.95 0.8 -
0.80 — 0.7 =
3 0.6
$0.75 — P
w § 0.5
w? O
0.70 — 0.4
0.65 - 0.3
0.60 T T T ] 1 0.2 T T T T 1
0 2 4 6 8 10 0 2 4 6 8 10
P/R P/R
-C - -d-

Figure 2-54 : Variation des performances du mélangeur adiabatique vs Xg
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L'injection d'un liquide moins riche dans 1'évaporateur nécessite 1'augmentation
de la température d'évaporation, ce qui se répercute par une diminution notable du saut
thermique (cf. fig. 2-54.b) puisque la température de rosée du mélange eau-glycol croit
rapidement quant le titre en glycol du mélange augmente en faible proportion.

Quant au rendement thermique (cf. fig. 2-54a), il diminue légérement avec (XR),
bénéficiant ainsi de la variation en sens opposé des deux termes intervenant dans son

expression. En effet, quand (xR) diminue, le rapport des débits (g—) diminue aussi par

Qu

contre le rapport des chaleurs latentes (Qe) augmente.

Les efficacités exergétique et exergético-économique décroissant avec la
diminution (XxR),tout en gardant les mémes allures (cf. fig. 2-54 ¢ et d). Ce comportement

est attribué 4 I'augmentation du dénominateur et particuliérement du terme (Qe6e).

5.2.3. - Effet de la température du liquide pauvre (Tp)

Le préchauffage du liquide pauvre permet 2 la fois d'améliorer les critéres de
qualité et de quantité.

Sur la figure (2-55) on a représenté l'effet engendré par une augmentation de (Tp)
sur le diagramme H-x.

H

Figure 2-55 : Représentation graphique de I’influence de Tp.

Pour un rapport fixé P/R et pour deux températures Tpo et Tp1, on constate
d'apres la construction graphique :

- Une diminution de Q avec I'augmentation de Tp I'enrichissement du mélange

de t€te U en glycol et donc 1'augmentation de sa température de rosée.
- Une augmentation du rapport des débits (g-) avec Tp.
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Ces variations se traduisent par une croissance du rendement thermique (fig. 2-
56a), qui excede la valeur 1, pour des températures Tp €levées. De méme le saut
thermique affiche une amélioration modérée diie a I'augmentation de la température du
mélange vapeur U (cf. fig. 2-56b).

12 Xp=0.1, Xr=1 100~
1.0 .“’____......,.- "~ 80
0.8 — "';—-\...,__....."" \ 60
5 ) ) =
— 0.6 = [:"‘/
< 40
0.4 — )
.......... TFIZOOC \\ 20
0.2 |ieeees Tpﬂ40°c N ]
—— Tp=160°C
...... Tp=180 °C Sl S
0.0 +—TT=7T—T—T71 LA S S N N R
0 2 4 6 8 10 12 0 2 4 6 8 10 12
PR P/R
-a- -b-

ex-eco

== Tp=100 °C .
2 ----------- Tp=120 OC
024 |..... Tp=140 °C
—— Tp=160 °C
------ Tp=180 °C

0.0
2 4 6 8 10 12 6 2 4 6 8 10 12

-C- -d-

Figure 2-56 : Effets de la température du glycol sur les performances du mélangeur.

L'efficacité exergétique conserve la méme allure en fonction de J, A différent Tp
c'est-a-dire la présence d’un minimum, mais elle augmente avec la température de P. (cf.

fig. 2-56¢).

La réversibilité de l'opération croit avec la température du liquide pauvre, ceci est
di au fait que l'introduction de la phase pauvre réchauffée réduit la création d’entropie
dde a I'écart de température, en téte de la colonne .

De méme l'efficacité exergético-économique (cf. fig. 2-56d) augmente avec Tp a
. cause de I'augmentation du flux d'exergie revalorisé (Qy 6 y)-
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5.2.4. - Effet du titre du liquide pauvre

On a fait varier la composition du liquide pauvre xp dans des faibles proportions,
les résultats de la simulation montrent que seulement deux critéres sont sensibles a la
variation de Xp, a savoir le saut thermique et l'efficacité exergétique. Quant aux deux
autres critéres, le rendement exergétique et l'efficacité exergético-économique, ils restent
quasiment constants pour ces faibles variations de xp.

4 Sur la figure (2-57) on a représenté sur le diagramme H-x, l'effet de la variation
e Xp.

X g
po XUo Xp; Xuj

Figure 2-57 : Variation du titre de la phase pauvre sur le diagramme H-X.

La construction graphique montre qu'une augmentation de xp pour un rapport J
constant, entraine une augmentation de la composition de la vapeur de té€te donc par
conséquent une chute du saut thermique (fig. 2-58b) ; et une augmentation de la chaleur
latente de condensation du mélange (U) accompagné d'une diminution du rapport des

débits (g—).

Le rendement thermique (fig. 2-58a) n'est pas affecté par 'augmentation de xp,
puisque les deux termes qui le forment varient dans des sens opposés.

L'efficacité exergétique (fig. 2-58c), conserve la méme allure avec la variation de
xp et affiche une augmentation, par contre l'efficacité exergético-économique (fig. 2-58 d)
ne varie guere avec Xp.
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Figure 2-58 : Variation des critéres de quantité et de qualité avec Xp.

5.2.5. - Conclusions

La simulation démontre que :

* le saut thermique (AT) et le rendement enthalpique varient dans des sens
opposés avec le rapport des débits J. Donc l'optimisation du fonctionnement de
I'absorbeur dépend de I'objectif recherche :

- les faibles rapports J donnent des rendements élevés mais des faibles sauts
thermiques

- par contre les grands rapports J permettent d'obtenir des sauts thermiques élevés
et des faibles rendements thermiques.

* Les performances de l'absorbeur sont d'autant meilleurs que les phases
introduites (P et R) sont pures.

* Le préchauffage de la phase pauvre améliore les performances de I'absorbeur.
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V.6. - I NSDELA

Deux types de modifications peuvent €tre envisagées pour améliorer les

performances de la colonne :

- diabatiser la colonne globalement ou partiellement en lui intégrant un échangeur

de chaleur permettant de préchauffer la solution pauvre

- extraire un 3ieme ou méme plusieurs flux de mati¢re le long de la colonne.

V.6.1. - Colonne adiabatique avec préchauffeur intégré

Dans cette structure (fig. 2-59) on retire une quantité de chaleur pour préchauffer
le liquide pauvre avant de l'injecter en téte de la colonne [8].

Q<A

> L, &
“

i 8 1% plateau théorigu
% o
oA,

2% platean
7’
YL,
gl aVa
.
" n+l
YN+1_ AW
N*"plateau théorique
]

Figure 2-59 : Colonne adiabatique avec prechauffeur intégré de la phase pauvre.
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6.1.1. - Bilans de matiére et d'enthalpie

Les bilans globaux restent identiques a ceux etablies pour la colonne adiabatique,

soient :

P+R=U+B=A
Pxp + Rxg = Uxy + Bxg = Axp
le bilan d'enthalpie écrit autour de la colonne :
Php; + RHR = UHy + Bhg + Qp = Ahp (2-61)
oi1 Qp est la chaleur extraite de la colonne par I'échangeur préchauffeur.

Nous réécrivons comme suit ;

P(hpt- ) +RHR =UHy+Bhp =A (ha- ) 2-62)

On définit ainsi un nouveau point d'addition A' de coordonnée (ha - 912) et XA.

Ce point exprime 1'écart & I'adiabacité en effet :

- si la colonne était adiabatique (Qp = 0), le point d'addition (A) serait a

I'intersection des droites UyB et P.R (cf. fig. 2-60).

Du fait que la colonne est diabatique, le point d'addition est (A"), situé a

I'intersection de la droite RP'; et de la verticale passant par x4.

g}

Figure 2-60 : Représentation des bilans d’une colonne avec prchauffeur
sur le diagramme H-X.
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6.1.2. - rmination du nombre d'étage

On réécrit les bilans au niveau de chaque étage (cf. fig. 2-59) en utilisant un point
de soustraction (S) :

P-U=L1-V2=..=141-Vp=.... =LN-VN+1=B-R=S (2-63)
Pxp-Uxy=L1 x1-Voy2 =...... =Lp-1Xn-1 - Vn ¥n+1 =.... = LNXN - VN+1 YN+1
= Bxp - RXR = Sx§ (2-64)
Ph’p - Uhy =L1h; - V2H2 + Q) = .... = Lp.1hp.1 - VoHp+ Qp-1 = ....= Bhp - RHR + Qp = Shg
(2-65)
n-1
avec Qp.1 = _21 gi est le flux de chaleur extrait de la colonne par les échangeurs des (n-1)
i=
premiers plateaux soit encore :
P (wp- ) - UHy = Ln1 ot - Vo Ho =S (hg - 2D (2-66)
P(h’p- Q-f—,i) -UH, = Bhp.; RHg = S (hg - %) (2-67)
N

ot Qp= igl qi

Du fait que la colonne est diabatique, i1 y a N points S et N points P'. Pour les n-1
premiers plateaux, les coordonées ces points sont :

X = Xg X = Xp
Sn-1 Qns-l et Pn.1 hpn-l = hp 'Q‘iz-l

hgn-1 = hg -

Figure 2-61 : Détermination graphique du nombre d’étages théoriques.
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Le tracé des étages théoriques d'équilibre (fig.2- 61) montre que :

- il est indispensable que la pente de chaque droite opératoire soit plus petite que les
pentes des deux droites d'équilibre (isothermes) qui l'encadrent.

- il n'est pas nécessaire que toutes ces droites opératoires soient paralleles. En
conséquence il n'est pas nécessaire que tous les points Pj, Pa.... PN soient équidistants et
donc que le flux de chaleur g; extrait de chaque étage soit le méme.

-Remarques

v Si I'échangeur de chaleur est infiniment efficace, le point (P1) serait situé sur l'isobare
de bulle.

Les raisonnements et les constructions graphiques développées dans ce paragraphe,
peuvent étre appliqués a des colonnes partiellement diabatiques moyennant des petites

modifications.
V.6.2. - Colonne adiabatique a trois sorties

La modification consiste uniquement a rajouter a la colonne adiabatique une sortie
liquide en un point donné de la colonne (fig. 2-62).

"N —-)Qu

Xp Tp fl @
| T

Xu TuL

}

XB TB

® Xr TRL

Figure 2-62 : Schéma d’une colonne adiabatique a deux entrées et trois sorties.

6.2.1.-Bil représentation sur le di mme H -x

Les bilans sur la colonne s'écrivent comme suit :
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P+R=B+U+M=A (2-68)

Pxp+ Rxg =Bxp +Uxy +MxyMm = Axp (2-69)
Php + RhR + Qe = Bhg + Uhy + MhM + Qu = Ahp (2-70)
En réarrangeant les équations de la fagon suivante :

P+R=C+U=A (2-71)
Pxp + Rxp = Cxc + Uxy = Axp (2-72)
Phy +R (hR + 58 = Che + U (hy + ) = Aba (2-73)

ou C représente le point d'addition des deux points B et M

C=B+M (2-74)
_Bxp + MxMm Bxp + MxmMm
X=TB ¥ M e he="g M
En obtient la projection scalaire de la relation vectorielle :
- - - — -
P.AP+R. ARy =C. AC +U AUy= O (2-75)

Cette relation vectorielle se traduit sur le diagramme de Ponchon (fig. 2-63) par la
regle des leviers :

Figure 2-63 : Représentation graphique des bilans d’une colonne a 3 sorties.

6.2.2. - Détermination du nombre d'étages

* Zone au dessus de la sortie intermédiaire (fig.2- 62)
Les bilans de cette partie de la colonne s'écrivent :
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P-U=L;-Vi=§; (2-76)
Pxp=Uxy =L1x1 - V1 y1 =81 x1 2-77)
Php-UHy=L1h;-ViH;=S81hgt (2-78)

ol S est le point de soustraction de cette zone et aussi son pdle de construction sur le
diagramme de PONCHON (fig. 2-64).

XR

Figure 2-64 : Détermination du nombre d’étages d’une colonne 4 trois sorties
Si on se place dans le cadre des hypothéses de LEWIS :

- colonne adiabatique

- égalité des chaleurs molaires latentes de vaporisation des deux corps

- I'enthalpie d'excés du mélange est nulle.

La courbe opératoire sur le diagramme de MacCabe et Theile devient une droite de
pente P/U :
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P=L; =L
} Pa-xp)=U@ -y

U=Vl=V

y= % (x - xp) + yu 2-79)
* zone au dessous de la sortie M

B-R=L;-V2=82 (2-80)
Bxp - Ryr =12x%3 - Vay2 =S2 xs2 (2-81)
Bhg -RHRr =13 hy - V2 Hy=S2 hs2 (2-82)

So est le point de soustraction de la zone inférieure et aussi son pdle de
construction sur le diagramme de Ponchon (fig. 2-64)

En appliquant les hypothéses de LEWIS on obtient 1'équation de la droite
opératoire de cette zone :

B
y=g (X-%B)+yR (2-83)

La question qui se pose est de situer la position de la sortie (M) pour obtenir le
meilleur résultat. La composition optimale du mélange (M) est donnée par l'intersection
des deux droites opératoires sont :

YU - YR + xB B/R - xp P/U
M = B/R - P/U (2-34)
6.2.3. - Cas limites

Il semble intéressant de déterminer la position minimale du point M.

Si la loi d'équilibre du mélange est du type :
ox

Y= —
(a-Dx + 1
et si la colonne est infiniment efficaceon a :
yuquitend versxp =0 et xpqui tend vers xg = 1

On peut calculer les pentes de tangentes  la courbe d'équilibre au voisinage de xp
etde yr

d y* o
x = 3
[(a-1) x + 1]
* %k
1un(%¥x—) = -i— et lim (%) =0

x—1 x—0
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Par conséquent, il faut que :

- la pente de la droite opératoire de la zone supérieure soit supérieure ou égale 2
celle de la courbe d'¢quilibre au voisinage de xp :

L P '
L.2sa (2-85)

De méme la pente de la droite opératoire de la zone inférieure doit étre inférieure
ou égale A celle de la courbe d'équilibre en voisinage de xg

L B 1
v =g S - (2-86)
Dans ces conditions 'expression de X devient :
Xy =2 YU - YR - XB/a - OXp) (2-87)
1-a2
Exemple ;

Pour le couple eau-éthyléne glycol sous une pression P =760 mm Hg et pour les
conditions suivantes :

=0

=1

=0,6 on trouve xMm = 0,06
=(,1 yu=0,99 -

6.2.4_Conclusion

L'extraction d'un mélange liquide en un point donné de la colonne permet
d'augmenter 'efficacité du mélangeur en obtenant au pied de la colonne un mélange lourd
riche en eau et en téte de la colonne un mélange vapeur plus pauvre en eau.

L'ajout d'une ou de plusieurs sorties intermédiaires sur une colonne adiabatique

de rectification inverse permet d'augmenter son nombre d'étages théoriques et de réduire
l'irréversibilité du mélangeur.
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VI - COLONNE DIABATIQUE A TROIS ZONES

Cette structure a été développée au sein de 1'équipe et a fait I'objet de plusieurs
publications [9, 10] et d'un brevet [11] une maquette a été construite et testée avec le
couple acétone-eau [12].

La colonne (fig.2- 65) est formée de trois zones superposées :

- une zone adiabatique inférieure : le rle de cette zone est de préchauffer la vapeur
riche.

- une zone adiabatique supérieure servant  préchauffer le liquide pauvre et &
absorber completement la vapeur issue de la zone diabatique.

- une zone diabatique médiane, c'est-a-dire une zone comportant un échangeur de
chaleur intégré a la colonne et servant A en extraire un flux de chaleur (Q,)

®—>
)
mMﬁq& :;:;: y
superieure NN
zone diabatique m— Qa

. I3 ’
zone adiabatique N
inferieure NN

<>/ b(*-—Qe

A

®

Figure 2-65 : Schéma d’une colonne a trois zones.

VI1-BILAN

Les bilans de matiére de chaleur et d'exergie sont similaires & ceux d'un étage
diabatique :

P+R=B

Pxp+ RxR = Bxp

Php + Rhr + Qe = Bhp + Qa

PExp + RExR +Qe 6 = BExp + Q, 65 + Exg

T,
0p=1-.2
avec 0,=1 T,

oil T, : étant la température moyenne de 1'absorbeur
Par conséquent les représentations graphiques des bilans d'enthalpie et d'exergie

respectivement sur les diagrammes H - x et Ex - x sont identiques 2 celles d'un étage
diabatique (voir fig. 4 et 5).
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VI-2 ETUDE DE VARIANCE

La colonne est assimilée  un empilement d'étages théoriques d'équilibre (N).
Ainsi on peut supposer que chaque zone est formée d'un certain nombre d'étages :

NI : étages pour la zone adiabatique inférieure
NS : étages pour la zone adiabatique supérieure
m : étages pour la zone diabatique
avec N=NI+NS +m
L'étude de variance de la colonne se ramene a la détermination des degrés de
liberté de chacune des trois zones, ol d'une colonne formée de (NI + NS + m-1) étages
. plus les derniers étages adiabatique de la zone supérieure.
*La colonne formée de (NI + NS + m - 1) étages.
Le nombre de variables est :

Nyi=(NI+NS+m-I) 4C+13)-2NI+NS+m-2)(C+3)+1
=TINI+NS+m-D+2(NI+NS+m-DHC+2C+17. (2-88)

Le nombre d'équations indépendantes :

NEi=(NI+NS+M-D2C+7)-2(NI+ NS+m-2)
=5(NI+NS+m-D+2(NI+NS+m-2)C+2. (2-89)

*L'étage supérieur :
Le nombre de variables est (voir § III-2) :

Ny2=3C+10 (2-90)
Le nombre d'équations indépendantes :

NEé =C+5 (2-91)

Le nombre de variables de la colonne entiére est la somme des variables de chaque
sous ensemble de la colonne diminué des variables qui se répétent :

Ny=Nyi+Ny2-2(C+3)+1
=7TWNI+NS+m)+2NI+NS+m)C+C+5 ' . (2-92)

Le nombre d'équations indépendantes est aussi la somme des équations de chaque
sous ensemble du systeme diminué des équations qui se répétent :

NE=Ng1+Ng2-2
=5S(NI+NS+m)+2C(NI+NS+m)-C (2-93)

La variance du systéme est de :

Np =Ny - Ng
=2(NI+NS+m)+2C+5 (2-94)
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Puisque C = 2, donc Np = 2 (NI + m + NS) + 9. La résolution du probléme
nécessite la spécification de 2 (NI + m + NS) + 9 variables, plusieurs choix de variables
sont possibles. On a opté pour les variables suivantes :

variables nombre
- flux de chaleur transféré pour chaque étage
(ou l'adiabacité) NI+ m + NS
- pression de chaque étage NI+ m + NS
- pression, température, composition
et débit des flux PetR 8
- nombre total d'étages 1
2Z(NS+m+NID)+9

La spécification de ces variables nous permet de résoudre le probleéme.
VI-3 DETERMINATION DU NOMBRE D'ETAGES
* ZONE ADIABATIQUE INFERIEURE

Ecrivons les bilans autour de la fronti¢re (I), (fig. 2-66) de la maniére suivante :
P=B-R=L;-Vj1=Lj41-V; (2-95)
Pxp = BxB - RXR = Ljxj - Vj.1¥j-1 = Lj+1 Xj41 - Vj yj (2-96)
P (hp- %g) =Bhp - RHR =L hj - Vj1Hj.1 = Lj+1 hj+1 - Vi Hj  (2-97)

Ce systeme d'équation n'est que la projection scalaire des relations vectorielles :

- - - - - - -

PBP’+RBRy= PLjP’+ Vj LR =PLj+1P’+VjLj+1R= 0 (2-98)

La combinaison des équations des bilans donne la pente de la

L i-1 -Xp _ Hj-I -h'p
i -Yil -Xp ] -99
Vi1 = Xj- Xp hj - h'p (2-99)

droite opératoire de cette zone, dans le diagramme de Mc Cabe et Thi¢le.

Pour cette zone de la colonne on a un seul pdle de construction P.

Xp
P,
h P = hp - QP'a'
* ZONE DIABATIQUE :

Les bilans de cette zone s'écrivent :
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P=Ln.1-Ny (2-100)

Pxp =Ln+1 Xn+1 - Y Yn (2-101)
P (bp- ¥ =Ln+1 hn+1 - Va Hn (2-102)
n+1

avec Qn =X q;
i=t

La pente de la courbe opératoire de cette zone, sur le diagramme de Mc Cabe et
Thiele est donnée par la relation suivante :

Lnst _ Yn-Xp _Hp-h'pn _
Vo Xn+I-Xp hn+I-hpn (2-103)

Qn

avec hpn = hp - P

Pour chaque étage, on peut écrire la relation vectorielle traduisant 2 la fois les
bilans de matiére et de chaleur sur le diagramme H - x :
- - - - -
P 141+1Pn + Vn v" Pn =P Ln Pn-l + Vn-] Vn-] Pn-l = 0 (2‘104)

Pour cette zone on a autant de pdles de construction que d'étages théoriques

d'équilibre. LTS

Zone adiabatique
superieure

Zone diabatique
médiane

Zone adiabatique
Inférieure

Figure 2-66 : Cascade d’étages d’équilibre pour les trois zones.
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* ZONE ADIABATIQUE SUPERIEURE :

En répétant le méme raisonnement, développé précédemment pour les deux zones,
on aboutit aux équations suivantes ; mettant en évidence I'existence d'un seul pdle de

construction (P) :
P=Li-Vi1=Li+1-V;
Pxp =Lixj Vi-1 ¥i-1 = Li+1Xi+1 - Vi+1Yi+1
Php = Ljh; - Vi1 Hj-1= Li+1 hi+1 - Vis1 Hin

Li _Hi1-hp _yi1-xp
Vii  hi-hp Xi- Xp

La construction graphique est montré sur la figure (2-67).
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Figure 2-67 : Constructions de McCabe et Thiele et de Ponchon-Savarit

pour une colonne a trois zones.
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VI-4 SIMULATION

Pour simuler le fonctionnement de cette structure, on a €laboré un programme en
FORTRAN 77, qui reproduit numériquement la construction graphique de PONCHON-
SAVARIT. La séquence des calculs est représentée par l'organigramme simplifi€ suivant :

/ Entrées : Xp, Tp, Xg et TrL /
Y

Calcul de X et Qa
1
VLE(Xp, Ty, Yy)
Y
I=1 - N —p

l
Calcul de Li/Vi-1, Xi, Yi-1

m
1

A ] 4
Calcul de Li/Vi-1, Xi, Yi-1

]

Y
Calcul de la zone adiabatique superieure
|

/grtic 11 AT, M 1, €exs € ex-eco > V

y
FIN

I=1

Le calcul du nombre d'étages de la zone adiabatique supérieure s'effectue d'une
maniére itérative jusqu'a satisfaction de la condition : un débit de vapeur nul  la sortie du
premier étage de la zone diabatique supérieure (Vo = 0). Cette condition équivaut aussi a
un point d'addition du premier étage situé sur l'isobare de bulle.

On peut démontrer que la condition d'arrét est atteinte quant l'isotherme et la droite
opératoire du premier étage sont confondus.

Pour ce type de mélangeur on a deux types de variables :
- les variables géométriques ou de construction :

* le nombre d'étages de la zone adiabatique inférieure
* le nombre d'étages de la zone diabatique
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- les variables physiques : débit, température et composition des entrées.
VI4-1 Les variables de construction

Les variables de construction, le nombre d'étages des zones adiabatique inférieure
et diabatique, n'interviennent pas au niveau des bilans de matiére et de chaleur. Donc par
conséquence elles n'ont aucun effet sur le critére de quantité, par contre on peut s'attendre
a ce qu'elles aient une influence sur les criteres de qualité.

- Nombre d'étages de la zone adiabatique inférieure N;.

Nous avons fixé les variables physiques des flux d'entrées (xp, Tp, xR et J) ainsi
que le nombre d'étages de la zone diabatique (m =2 et m=4),

La figure (2-68) montre la variation du saut thermique en fonction du nombre
d'étages de la zone adiabatique inférieure (NI) pour deux valeursde m(m =4 etm = 2).
On constate que le saut thermique ne varie guére avec NI, ce qui signifie qu'un seul étage
dans la zone inférieure permet de remplir la fonction de cette zone : mettre en équilibre
thermodynamique la vapeur riche issue de 1'évaporateur et le mélange liquide sortant de la
zone diabatique.

) J=5
54~
=y m=
52~
7~~~
% o
e 50
< -
48—
4 m=
46—
I | T | ]
0 5 10 15 20
NI

Figure 2-68 : Variation du saut thermique en fonction du nombre d’étages
de la zone adiabatique inférieure.

- Nombre d'étages diabatique (m) :

Sur la figure (2-69) nous avons porté le saut thermique en fonction du nombre
d'étage (m), pour les conditions suivantes : xp =0, xg = I, Tp = 100°C, NI = 1 et pour
deux valeursde J: J=5etJ=8.

Le saut thermique croit avec m et tend vers une asymptote horizontale représentant
le saut thermique maximal (AT)max pour un rapport J donné.
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Figure 2-69 : Saut thermique vs le nombre d’étages de la zone diabatique.

L'augmentation du nombre d'étage (m) se traduit sur la construction graphique de
Mc Cabe et Thiele (fig. 2-70) par un rapprochement de la courbe opératoire de la courbe
d'équilibre, c'est-a-dire par une diminution de la pente locale de la droite opératoire de
chaque étage diabatique et du flux de chaleur extrait de chaque étage.
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Figure 2-70 : Représentation sur le diagramme de McCabe et Thiele
de I’influence du nombre d’étages de la zone diabatique.

Le fonctionnement réversible de cette zone est atteinte quant la courbe opératoire et
celle d'équilibre deviennent confondues, ceci se produit pour un nombre d'étage infini de
la zone diabatique et correspond au saut thermique maximal.

L'exergie détruite dans le mélangeur (fig.2-71) décroit avec l'augmentation
de m et tend vers une asymptote correspondant a la dégradation minimale d'exergie
. engendrée par l'opération de mélangeage. Donc un nombre d'étages €levé de la zone
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diabatique accrofit la réversibilité du mélangeur et par conséquent les efficacités
exergétique et exergético-€économique (fig. 2-72).

160
155 .J._=§.
“eb
150 -
=
g 145 -
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[y 140-
135 —
130 T ] T ]
0 5 10 15 20
m
Figure 2-71 : L’exergie détruite dans le mélangeur en fonction du nombre
d’étages de la zone diabatique.
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Figure 2-72 : Les efficacités exergétiques en fonction du nombre
d’étages de la zone diabatique.

La simulation montre qu'un seul étage adiabatique dans la zone supérieure est
suffisant pour empécher qu'il y ait une sortie de vapeur en téte de la colonne.

VI-4-2 Eeffet des variables physiques

Nous avons simulé le fonctionnement de trois absorbeurs comportant
respectivement 2, 4 et 6 étages diabatiques. Les résultats de la simulation du mélangeur a

quatre étages diabatiques sont représentés sur les figures (2-73, 74 et 75) a titre
d'exemple quant aux résultats ils sont consignés dans 'annexe (3).
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On ne s'attardera pas sur l'analyse des effets de chaque variable puisque leurs
conséquences sont similaires a ceux observées avec le mélangeur équivalent a un étage

diabatique.
1.2~ m=4, Xp=0, Xr=1 80—  m=4, Xp=0, Xr=1 e
1.0 -7 70 — e e
;L ’,.-"
08 ] AGO | 4 - /
< X
o >
0.4 ~ 40 — T
........ Tp=120°C
- rese Tp=140°C
0.2~ 30 e
=10 Tp=180 °C
0.0 ! T T ] ! ] 20 1 i | I ] ]
0 4 8 12 0 2 4 6 8 10 12
P/R P/R
1.0+ m=4, Xp=0, Xr=1 1.0 — m=4, Xp=0, Xr=1
0.8
S 0.6— T
P “
w 0.4- .
—— Tp=100°C
....... Tp=120 °C
0.2+ ----Tg—:mo"c
- = Tp=160°C
--= Tp=180°C
0.0 ‘ T l T l 4 j
0 4 8 i2
P/R

Figure 2-73 : Vanation des performances avec la température du pauvre.
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Figure 2-74 : Les effets de Xp sur les critére de qualité et de quantité.
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Figure 2-75 : Les effets XR sur les performances du mélangeur.

VI4-3 Exemple d’ application du programme :

Les résultats ci-dessous représentent les sorties apres 1'exécution du programme
de calcul d'un exemple typique :

Le rapport des débits P/R = 5.000

Le nombre d’étages de la zone adiabatique inférieure =1

Le nombre d’étages de la zone diabatique médiane =4 .

‘Le flux de chaleur revalorisé : Qa/R = 1540. kJ/kg de R
Le nombre d’étages de la zone adiabatique supérieure = 1

Le saut thermique Tm-Tr =53.48 K

Le rendement enthalpique du mélangeur Nth = 0,5992
L'exergie détruite dans le mélangeur Exq =143,6 kJ/kg de R

LES RESULTATS DU CALCUL ETAGE PAR ETAGE

étage 1 X y TL Li/vi
1 167 1.000 135.71 6.00
2 .148 .806 138.80 5.46
3 126 71 142.84 6.14
4 .103 722 147.67 7.00
5 .080 657 153.48 8.18
6 .058 575 160.46 9.83
7 .000 .000 100.00 .00

oll -I.\-‘/ll représente le rapport du débit liquide a celui de la vapeur entrant & I'étage numéro i.
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VI-5 CONCLUSION

Cette structure est intéressante puisqu'on peut agir sur les critéres de qualité en
imposant le nombre d'étages diabatiques tout en conservant le méme rendement
enthalpique.

Les inconvénients de cette structure sont :

- le saut thermique reste relativement modéré malgré 'emploi d'un nombre élevé
d'étages diabatiques et de grand rapport de débit J.

- La difficulté technologique de la réalisation de la zone diabatique, c'est-a-dire
d'un échangeur efficace pour le transfert de matiére ¢t de chaleur.

VII COMPARAISON DES QUATRE STRUCTURES

L'absorbeur le plus performant est celui qui optimise a la fois les critéres de
quantité et de qualité pour un probléme donné.

L'objectif de cette comparaison est de choisir le mélangeur le plus performant en
vu d'en réaliser une maquette expérimentale et de la tester. Les différentes structures sont
comparées sous les mémes conditions opératoires (Xp=0, Xgr=1,Tp=100°Cet
TrL =25°C).

- critére de quantité

Nous avons rassemblé sur la méme figure (2-76) les rendements enthalpiques des
quatre structures en fonction du rapport des débits J. On constate qu'elles ont
sensiblement le méme rendement.

- Le saut thermique

La colonne adiabatique permet d'obtenir le saut thermique le plus élevé (fig.2-77)
pour des rapports J supérieurs a 6.

Donc en se basant sur les deux critéres on peut dire que la colonne adiabatique est
la plus performante et en plus elle est la plus facile a réaliser.

1.0 —
—— Absor. Adiabatique, Xg=0.1
U Rk UN etage Adiabatique
084 =, Seo - - - Structures Diabatiques
0.6 —
=

-
0.4 —
0.2
0.0 T 1 T T T 1

0 10 12

Figure 2-76 : Le rendement enthalpique des différentes structures vs P/R
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Figure 2-77 : Le saut thermique des différentes structures vs P/R

VIII CONCLUSIONS

La simulation du fonctionnement des différentes structures de la colonne de
rectification inverse nous a permis de prouver l'intérét de ce concept des améliorations
qu'il peut apporter pour les pompes a chaleur au niveau de I'extension du champ de leurs
applications et de la possibilité d'utilisation d'autres couples non conventionnels.

Parmi les structures étudiées, la colonne adiabatique est la plus performante et
c'est la structure que nous avons choisi de réaliser et de tester expérimentalement.

Cette étude théorique nous a aussi permis de mettre en évidence les facteurs
prépondérants dans la marche d'une colonne de rectification-inverse :

- L'importance du rapport des débits de phases pauvre/riche qui régle a la fois le
critere de qualité et le critére de quantité.

- La pureté des phases introduites dans le mélangeur, ce qui.souligne
ultérieurement l'importance de la séparation dans le fonctionnement de la pompe a
chaleur.

Le préchauffage du liquide pauvre permet d'améliorer les performances du
mélangeur et de la pompe a chaleur en général.
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I - INTRODUCTION

L'objectif de cette étude est de tester expérimentalement les performances d'un
mélangeur opérant par rectification inverse avec le couple eau-éthyléne glycol.

Dans le chapitre précédent nous avons simulé le fonctionnement de divers types de
mélangeurs en utilisant le modele d'étages théoriques d'équilibre. Cette étude nous a
permis de choisir le mélangeur le plus performant ; & savoir le mélangeur adiabatique a
deux entrées et deux sorties, qui est précisément celui réalisé et décrit ci-apres.

Les résultats expérimentaux seront comparés a ceux obtenus par la simulation pour
vérifier la validité du mode¢le de simulation (cascade d'étages d'équilibre).

IT - DESCRIPTION DE L’UNITE EXPERIMENTALE

Les principaux éléments constituant le dispositif expérimental sont
schématiquement représentés sur la figure (3-1).

I.1. - EVAPORATEUR

L'évaporateur permet d'alimenter la colonne en vapeur riche (vapeur d'eau).
L'évaporateur présente une capacité de 3 litres et une puissance de chauffe modulable
entre 0 et 3 kW.

Le niveau du liquide est maintenu constant a l'intérieur de 1'évaporateur, & l'aide
d'un systéme de régulation.

L'eau admise dans l'évaporateur est puisée dans une éprouvette graduée, ce qui
nous permet de déterminer le débit de vapeur riche a I'entrée de la colonne.

I.2. - COLONNE D’ ABSORPTION

La colonne utilisée est en verre. La partie garnie est formée de trois ou quatre
trongons de S0 mm de diametre intérieur et de 500 mm de hauteur. Chaque trongon est
surmonté d'une bride en téflon qui permet de bien répartir le liquide.

La colonne est remplie du garnissage MULTIKNIT dont les propriétés sont décrites
en annexe (4 ).

Sur chaque bride on a placé une prise d'échantillon et une prise de température de la
phase liquide.

Le débit de glycol, mesuré a I'aide d'un rotametre est préchauffé a la température
désirée avant d'étre injecté en téte de colonne. Le débit du mélange de pied est mesur€ par
empotage.

IL.3. - CONDENSEUR

Le condenseur qui surmonte la colonne permet de condenser le mélange de vapeur
issu de la colonne pour produire la chaleur utile. Le condenseur est refroidi avec I'eau de

ville.
Le débit du mélange de téte est mesuré par empotage.

Les échantillons prélevés le long de la colonne, ainsi que ceux des mélanges
obtenus sont analysés par réfractrométrie. L'équation (3-1) relie la composition massique
en eau et l'indice de réfraction a 22°C.

109



condenseur

—’l

thermocouple P

LN AN AN
AR TA YA TR YA SR WA Y

,' N,\ b
'\"\,\
7
\/\,\
. Pd b :I\’:
prise déchantillon -4
N2
r ' l\!;\!;! @ colonne
\’\,\
I N Y
N:\:\
N N Y
\/\,\
7] )
o préchauffeur
de
glycol

échangeur de chaleur

‘ LAAA .

évaporateur

Figure 3-1 : Schéma du dispositif expérimental.
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x =2,7701 + 6,9248*np - 6,1935"‘111)2 3-1)
L'erreur due a l'utilisation de cette équation n'excéde pas 1 % .

Re ue :

Toute l'installation expérimentale est isolée thermiquement avec de la laine de verre.

III - DESCRIPTION EXPERIMENTALE
On a étudié l'influence des paramétres suivants :

- le rapport des débits de phases pauvre et riche J = P/R
- la température d'introduction du glycol (Tp)

- le taux de reflux

- le débit de la sortie intermédiaire liquide.

On a utilisé deux colonnes de 1.5 m et de 2 m de hauteur garnie, alimentées par de
I'eau (phase riche) et du glycol pur (phase pauvre).

Les résultats expérimentaux seront comparés avec les valeurs obtenues par les
bilans de mati¢re et d'enthalpie et les résultats de la simulation.

OI1. - REPRODUCTIBILITE DES RESULTATS

Bien que, pour chaque expérience, les mesures de débit, de température et de
concentration aient été effectuées a plusieurs reprises, un certain nombre de manipulations
ont été refaites afin de s'assurer de la bonne reproductibilité des résultats.

Les points portés sur les graphes sont des moyennes. Les erreurs admises pour les
points retenus sont inférieures & 5 % pour le bilan de matiére et a2 15 % pour le bilan
d'enthalpie.

II1.2. - INFLUENCE DU RAPPORT P/R

Pour varier le rapport P/R on peut procéder de deux maniéres équivalentes : varier
le débit du glycol ou bien varier le débit d'eau en agissant sur la puissance électrique
fournie a 1'évaporateur.

On a étudié l'influence du rapport P/R sur les performances de la colonne pour une
température fixe d'introduction de la phase pauvre (glycol) Tp = 100°C.

II12.1. - Le rendement enthalpique

Rappelons I’éxpression du rendement enthalpique :

_Qu _ U*AHy i
=G = Rear (3-2)

IL décroit linéairement, comme prévu par la simulation, en fonction de P/R (cf
fig.3-2).

La valeur maximale du rendement est obtenue pour le rapport—g =1et (%)min =0,

dans ces conditions il n'y a pas d'absorption.
yap P
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Figure 3-2 : rendement enthalpique en fonction de P/R .
AHu LVR
=1% =5 = 0,869
(Thh)max AHe AHR

avec AHR = Heay (100°C) - hegy (20°C)

Le rendement minimal est obtenu pour le rapport—g =0, (U =0), ceci a lieu lorsque

sur le diagramme enthalpie-composition, le point d'addition (A) est confondu avec le
point représentant le mélange de pied (B). Dans ces conditions le point d'addition est
déterminé par l'intersection de la droite (PRy) et l'isobare de bulle (cf fig. 2-30). On
trouve ainsi la valeur maximale de P/R.

P =
®,, 51233

On peut modéliser la variation du rendement théorique et expérimental par des lois
linéaires décroissantes :

théorique T = 0,869 - 0,07 & (3-3)
- expérimentale : Mgy = 0,797 - 0,05 & (3-4)

12 .2. - Le contenu énergétique

Le contenu énergétique (COE) décroit fortement lorsque—g- augmente (cf fig.3- 3) et
tend vers (COE) pour les faibles valeurs de P/R.
max

Le (COE) = 0 est obtenu pour les grands rapports P/R.
mi
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En combinant les équations de bilan avec I'expression du COE on obtient :

_ Qu___1-(14PRxg _AH,
COE=pYR "= "xu-x8 (PR (3-5)

avec (COE) . =0 pour (%) =12,33
min max

(COE) = AHg =2257 kJ/kg pour P/R =0
max

1400 -
A1200""
o)
A 1000
n
2 800 -
~ 600
K 400
O
O 200+
0
T T
0 12

Figure 3-3 : le contenu énergétique vs. P/R

Les deux critéres de quantité (nh et COE) obtenus expérimentalement sont
inférieurs & ceux calculés par les bilans & cause des pertes thermiques.

La hauteur de la colonne n'influe pas les critéres de quantité puisque les points de
fonctionnement de la colonne, U et B décrivent respectivement l'isobare de rosée et
I'isobare de bulle d'ott I'indépendance des critéres de quantité vis-a-vis de la hauteur de la
colonne.

II1 2 3. - Le saut thermique

La figure (3-4) montre que le saut thermique évolue peu en fonction de P/R, ce qui
est a priori contradictoire avec les prévisions théoriques. L'écart entre la théorie et

l'expérience peut s'expliquer par :

le profil de température non-uniforme le long de la colonne ce qui engendre des
pertes thermiques vers l'extérieur plus importantes en téte de la colonne et par conséquent
la condensation du composé lourd (glycol), d'oui la diminution de la composition en
glycol dans le mélange vapeur de téte.

113



70 *
b4 o
® ®
60— “ ®
o %
—
S
50+ ¥ @
= &
< - ¥ .
40—
® expérience
¢ bilan
30
I i 1 i )
2 4 6 8 10
P/R

Figure 3-4 : Le saut thermique vs. P/R

12 4. - Profil de température et de concentration

Les profils de température et de concentration de la phase liquide portés en
fonction de la hauteur de la colonne, du haut vers le bas, présentent des allures assez
complexes (cf.fig.3-5).

0.2 | 160
I=2.6 150 4
J=3,5
J=10,3
140 - ’
=69 O 1=8,1
1=8,1| & J=6,9
1=10,3 B 130+ J=3.5
J=2,6
120
0,0 2 1 3 J ' |
110 . *
0 100 200 o 100 0
Z (cm) Z(cm)
a : profil de composition b : profil de température

Figure 3-5 : a - profil de la concentration du liquide le long de la colonne.
b - profil de température du liquide le long de la colonne.

En effet, le profil de température présente un maximum qui croit en fonction de J (J
= P/R). Par contre, celui de la concentration passe par un palier qui disparait pour les
faibles valeurs de J.

Ces profils peuvent étre expliqués par les phénomenes mis en jeu dans la colonne
de rectification inverse.
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En se référant au profil de température on peut partager le domaine de variation de T
en deux zones (cf. fig. 3-6).
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Figure 3-6 : Profil de concentration et de température dans la colonne.

a) Zone a

La vapeur riche introduite au pied de la colonne, sous refroidie par rapport au
liquide sortant, se réchauffe au contact du liquide par évaporation du liquide jusqu'a ce
que 1'équilibre soit atteint. Donc les transferts de matiére et de chaleur s'effectuent de la
phase liquide vers la phase vapeur. Sur la figure (3-7), on a représenté les profils de
température et de composition en utilisant le modeéle du double film.

Liquide v
XL
Ty
Ty

Vapeur

Figure 3-7 : Profils de concentration et de température 2 l'interface
liquide-vapeur au pied de la colonne.

A l'équilibre on obtient la valeur maximale de température qui délimite les deux
zones.

115



b) Zone B

Le liquide pauvre injecté en téte de la colonne est sur-refroidi par rapport 2 la vapeur
sortante en téte. Dans ces conditions on a une condensation de la vapeur, du corps moins
volatil, pour réchauffer le liquide jusqu'a I'équilibre entre les deux phases. Les profils de
concentration et de température a l'interface sont représentés sur la figure (3-8).

Liquide
Y*
Y
- ﬁ Ty
T *
film 1
liquide vapeur Vapeur

Figure 3-8 : Profils de X et T a l'interface en téte de la colonne.

Remarque :

Expérimentalement on constate une augmentation presque instantanée, de l'ordre de
20°C, de la température du liquide, juste & l'injection du glycol - en téte de la colonne.

Les profils de température calculés a partir des compositions liquides mesurées, en
supposant que le liquide est bouillant pour deux expériences (J = 2,6 et J = 10,3),
montrent qu'ils sont supérieurs a3 ceux mesurées expérimentalement (cf. fig.3-9).
Cependant I'écart le plus important entre les deux profils est localisé en téte de la colonne,

alors qu’a partir d'une certaine cote (Z = 50 cm) les deux profils évoluent parallelement.

T(C) T(CC)
200 200
J=2.6 , Tp=100 °C
180 - 180 +
160
160 ~
1 ) 140 -
140 1 Texp
] 120
4 ‘ Texp 1
120 A . 2 R
0 100 200 1007 180 20b
y4 (cm) yA (Cﬂ‘l)

Figure 3- 9 : Comparaison des profils de température liquide
mesurés et a I'équilibre.
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X(mass;) X (mass.)
03 0,3
J=2.6 . Tp=100 °C J=10.3 Tp=100°C
0,24 x| 027
Xexp X
0,1 0.1
Xexp
0,0 : L S
0’0 i 1 4 +
0 100 200 ° Z em) 20
Z (cm)

Figure 3-10 : Comparaison des profils de concentration liquide
mesurés et a 1'équilibre.

Sur les figures (3-10) on a représenté les profils de concentration mesurées et ceux
calculées a partir des températures mesurées en supposant que le liquide est bouillant,
pour les deux expériences, on remarque que 1'écart le plus important est situé en téte de la
colonne, ensuite les deux profils se rejoignent pour diverger apres. Les points communs
aux deux courbes correspondent a 1'équilibre thermodynamique entre les deux phases et &
la température maximale.

Les profils de température et de composition confirment :

1 - L'existence des résistances aux transferts de matiére et de chaleur dans la phase
liquide et probablement aussi dans la phase vapeur.

2 - Que les transferts de matiére et de chaleur s'effectuent de la phase liquide vers
la phase vapeur en bas de la colonne et de la vapeur vers le liquide en téte de la colonne.

I11.2.5. - Conclusion

Cette premiére partie expérimentale confirme l'importance du rapport des débits (J=
P/R) sur le fonctionnement de la colonne et la nécessité d'optimiser ce paramétre pour se
placer au voisinage des conditions optimales de fonctionnement du mélangeur et de la

pompe a chaleur en général.

Pour un absorbeur fonctionnant avec le couple eau-glycol, un rapport de débit

autour de J = 6 donne des résultats satisfaisants (AT = 50°C , ny, = 0,4 et COE = 165,5
kJ/kg valeurs expérimentales incluant les pertes thermiques).

I1.3. - INFLUENCE DE LA TEMPERATURE DU GLYCOL (Tp)

111.3.1. - Influence de Tp sur les critéres de qualité et de quantité

On a étudié l'influence de la température d'introduction du glycol pur pour deux
rapports J constants (J = 6 et J = 10) pour la colonne de 1,5 m de hauteur.
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Nous avons analysé l'effet de la température de la phase pauvre sur les
performances de la colonne dans le chapitre (III),(voir fig. 2-55).

L’augmentation de Tp entraine une croissance quasi-linéaire du rendement
enthalpique en fonction de la température du glycol (cf. fig.3-11) conformément aux
résultats de la simulation. Il en est de méme pour le contenu énergétique (cf. fig.3-12) qui
croit avec la température (Tp).

1.2 L0
1.0+
0.8
5
— 0.6
0.4 \ 2 ,O'"/ @ éxperience
5 J =10 - -8~ bilan
0.2 e~” -0~ éxperience
O bilan
0.0
! I T T T T !
80 100 120 140 160 180 200
Tp (°O)
Figure 3-11 : Le rendement enthalpique vs. la température
d'introduction du glycol.
400
gﬂ 300
=2
< 200+
64|
S |
100~ o P ® éxperience
J =10 e ® bilan
0-‘
1 I 1 1 1 1 I
80 100 120 140 160 180 200

Figure 3-12 : Le contenu énergétique vs. la température d'introduction du glycol.

La ﬁgurc (3 13) montre une croissance rapide du saut thermique en fonction de
(Tp) et ceci provient du fait que I'équilibre thermodynamique entre le glycol injecté et la
vapeur sortante en téte est plus facile 2 atteindre d'autant que la température du glycol est

élevée. Le saut thermique tend vers sa valeur maximal (AT = Tglycol - Teau = 98°C) quand
le glycol est préchauffé jusqu'a sa température de saturation.

118



60~
50— ©
o~~~
@
[o]
;40— o ¢
< &
30 ®
. ® e J-6
e o J=10
20—
] | i i i
100 120 140 160 180

Tp (°C)

Figure 3-13 : Le saut thermique vs. la température d'introduction du glycol.

Remarque

Les expériences montrent que la composition du liquide de pied (xg) ne varie guére
en fonction de Typ. (cf fig.3-14). Ce qui confirme bien qu'au pied de la colonne on a un
processus d'évaporation du liquide.

1.0~
0.8~
—_
. Yuf
% 0.6 Yol
4]
g
~ 0.4 -
0.2~
o— = \C =, ©
0.0
1 ] 1 i i i
100 120 140 160 180 200

Tp (O
Figure 3-14 : Les composition des mélanges de téte et de pied vs. la température
d'introduction du glycol.
I11.32. - Profil de température et de composition

Les profils de température du liquide portés en fonction de la hauteur de la colonne
(cf. fig. 3-15) montrent que :

- 1'écart entre la température maximale et la température d'injection du glycol
diminue quand Tp augmente et s'annule pour (Tp = 170°C).
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- l'augmentation instantanée de température en téte de la colonne (Z = 0) lors de
I'injection du glycol est plus importante quant la température du glycol est voisine de

100°C et elle devient nulle 2 partir de Tp = 150°C.

- la température du mélange de pied est quasiment constante quelle que soit la
température d'injection du glycol ce qui confirme une fois de plus l'existence du
phénoméne d'évaporation du liquide au pied de la colonne.

180

Tp=175 °C

170

160

150

T (°C)

140

130

] i i

100
Z (cm)
Figure 3-15 : Profils de température du liquide dans la colonne.

La disparition de la valeur maximale de la température pour Tp = 170°C indique que
le glycol est suffisamment préchauffé pour que le phénoméne de condensation de la
vapeur n'ait pas lieu.

Les profils de concentration du liquide le long de la colonne (cf fig.3-16) présentent
la méme allure. La concentration du liquide & n'importe quel point de la colonne décroit
quand la température du glycol augmente.

0,10
=10.
Tp=100°C

0,08 1 Tp=125 °C
= - Tp=150°C
zj; 0,06 - Tp=175 °C
«
E
e 0,04 -

0,02 4

0 (x) 2 1 X i

o 100 200

Z (cm)

Figure 3-16 : Profil de composition du liquide dans la colonne.
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1113 3. - Profils de la température et de composition a l'équilibre

Les figures (3-17) présentent les profils des températures mesurés et ceux calculés a
partir des compositions liquides, en supposant que le liquide est saturé. On constate que
'’écart entre la température mesurée et celle a I'équilibre a la cote Z = O diminue quand la
température du glycol croit puis les deux profils évoluent de 1a méme fagon.

TCO

200 ~

180

160

180 ~

J=10 ., Tp=125 °C

160
™
140 7 140 -
Texp
120 . 1 1
0 100 209 127 100 200
Z (cm) Z (cm)
a: Tp= 100 °C b: Tp= 125 °C
TCO T (°C)
200 S 200
) J=10, Tp=150°C J=10 . Tp=175 °C
190 4 190
180 ~ 180
170 170 -
™ 160 - T
Texp|| 150
1 Texp
140 . L 1
0 100 209 1407 100 20(
Z (cm) Z (cm)
C : Tp=150 °C d:Tp= 175 °C

Figure 3-17 : Comparaison des profils de température mesurés et I'équilibre &
différente valeur de Tp: a -Tp=100 °C, b-Tp=125 °C,
c-Tp=150°C et d-Tp=175 °C.

Sur le graphique (3-18) on a porté les profils de composition liquide mesurés et
ceux calculés a partir des températures en supposant que le liquide est bouillant. Le plus
grand écart entre les deux profils est localisé en téte de la colonne, il diminue quant Ty
augmente et doit s'annuler théoriquement quant on introduit le glycol a 1'état saturé.
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Figure 3-18 : Comparaison des profils de composition mesurés et a I'équilibre
pour différentes valeurs de Tp: a -Tp=100-°C, b-Tp=125 °C,
c-Tp=150°C et d-Tp=175 °C.

I11.3.4. - Conclusion

Les critéres de qualité et de quantité du mélangeur augmentent considérablement
avec la température d'introduction du glycol en téte de la colonne. Dol l'intérét de
I'utilisation d'un préchauffeur mtegré du liquide pauvre 2 la colonne de rectification-
inverse. Cependant il semble qu'on ne peut pas atteindre des températures (Tp) assez
élevées a cause des couplages des transferts de matiére et de chaleur d'un coté et du
nombre d'étages théorique d'équilibre nécessaire & 1'accomplissement de 1'opération de

I'autre.
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I1.4. - INFLUENCE DU TAUX DE REFLUX :

Pour remettre un reflux externe dans la colonne, on a placé une téte de reflux a
commande €lectromagnétique entre le condenseur et la partie garnie de la colonne.

Cette étude a ét€ menée avec la colonne adiabatique de 1.5 m de hauteur.

1]

SR T S O T L L S Y

T N4

IR R4
L .Y

L RN
b LR

{

Z|-—q
®

Figure 3-19 : Schéma d'une colonne de rectification-inverse avec reflux.

I114.1. - Bilan (cf. fig. 3-19)

P+R=S+B=A (3-6)
Pxp + RxR = Sx5 + Bxp = Axp (3-7
Php + RhR + Qe = Shs + Bhp + Qu = Ahp (3-8)

On peut écrire les bilans pour la colonne uniquement en excluant I'évaporateur et le
condenseur :

P+R+I=B+U=A' (3-9)

Pxp + RxRr + Ix; = Bxp + Uxy = A'x'A (3-10)

Php + RHR + Ih; = Bhg + UHy = A'h'a , (3-11)
Remarque : les mélanges I et S ont la méme composition que le mélange U (x5 = X1 = xy).

On définit le taux de reflux r = é—

U=S+I=S(1+1) (3-12)

donc Qu, = UAH,; =S (1 +1) AHy (3-13)

1I14.2. - Représentation sur le diagramme enthalpie composition
On réécrira les équations de la fagon suivante :

P+R=S+B=A

123



Pxp + RxR = Sxg + Bxp = Axa
P (p- 2 + R (he + 32)=Shs + Bhg = A (ha - ) (3-14)

On met en évidence l'alignement des trois points :

XR Xp XA
R R S L

3 Le point d'addition (A) est situé a I'intersection des droites (P'Ry) et (SB) (voir fig.
-20).

Figure 3-20 : Représentation graphique d'une colonne avec un reflux
sur le diagramme H-X.

Cas limite : Reflux total

Avec un reflux total, c'est-a-dire S = 0, la colonne se ramene a une colonne & deux
entrées et une sortie, d'ol un point de fonctionnement unique sur le diagramme enthalpie
composition (cf. fig.3- 21).
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Figure 3-21 : Cas limite: reflux total.
QN st

Dans ces conditions les points B et A sont confondus et le flux de chaleur P
maximal.
II14.3. - Influence du reflux sur les critéres de quantités

La figure (3-22) montre que le rendement enthalpique tend asymptotiquement vers
une valeur limite, représentant le rendement enthalpique maximal (Nh)max = 0,73.

0.60 ~ o)
(o]
0.55 -
0.50 —
= 0.45
& P/R = 5.3
0.40 — Tp = 124 °C
0.35- O EXP N°12
O EXP N°11
0.30
| i 1 ] i |
0.0 0.5 1.0 1.5 2.0 2.5

r= reﬂux/ tsoutirage

Figure 3-22 : Le rendement enthalpique en fonction du taux de reflux.

De méme le contenu énergétique présente la méme allure que le rendement
enthalpique (cf fig. 3-23). La valeur maximale est :

(COE) =301.6kJ/kg
max
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120 —
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Figure 3-23 :Le contenu énergétique en fonction du taux de reflux.

Cette tendance s'explique par le fait que l'ajout d'un reflux revient a une dilution du
liquide pauvre injecté en téte (glycol) (voir chapitre précédent).

11 4.4. - Influence du reflux sur le saut thermique

Dans le chapitre (II), on a démontré l'effet néfaste de l'augmentation de la
concentration du liquide pauvre (xp) sur le saut thermique, donc on peut s'attendre a une
décroissance du saut thermique en fonction du taux de reflux.

Effectivement, on constate que le saut thermique décroit trés rapidement et tend
ensuite asymptotiquement vers une valeur limite AT = 20°C (cf. fig. 3-24).

30
O EXP N°12
¢ EXP N°11
P/R = 5.3
T, =124 °C
p
8
18—
] i I U 1 I
0.0 0.5 1.0 1.5 2.0 2.5

I= reﬂux/ soutirage

Figure 3-24 : Le saut thermique en fonction du taux de reflux.
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IIT45. - Profil de concentration et de température

La concentration du mélange de pied (B) croit avec le taux de reflux (cf. fig.3-25) et
obtenue avec un reflux total.

tend vers (xB)

15—
14—
13
12

11—

£
<

10— = M Exp n°11
9 e M Exp n°12
8..-

I | : l T
0.0 0.5 1. 1.5 2.0

I= treﬂux? t soutirage

Figure 3-25 : Composition du mélange de pied en fonction du taux de reflux.
Si I'on étudie (cf. fig. 3-26) la variation de la composition de la vapeur de téte (= du

reflux) on remarque une croissance trés rapide suivie d'une progression lente pour un
taux de reflux supérieur a 0.6.

80—

\l
”n
|

Xu (%mass.)
\J
o
I

65— O Exp n°12
o Exp n°i1
60—
L] 1 1 i I
0.0 0.5 1.0 1.5 2.0
I""treﬂux/tsoutirage

Figure 3-26 : Composition du mélange de téte en fonction du taux de reflux.

Ceci est dii a I'allure de la courbe d'équilibre du mélange eau-glycol. Le taux de
reflux augmente la composition du liquide dans le premier étage de la colonne et par
conséquent la composition de la vapeur (U). L'augmentation est trés rapide au départ,
puisque la courbe d'équilibre est trés raide pour les faibles concentration.
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IIT45. - Profils de concentration et de température

L'allure du profil de concentration du liquide en fonction de la hauteur de la
colonne (cf. fig. 3-27), n'est pas affectée par le taux de reflux. Seules les concentrations
croissent en fonction du taux de reflux.

B r=0
10 - ® =025
" m r=033
g ¢ r=05
E?/ % =1
< A =2
5 -
0 T T T 1
0 100 200
Z(cm)
PROFILS DE CONCENTRATION N° 11
® r=0
’v? ® =025
g ® r=033
E\Q/ 10 - ¢ r=05
< A =1
X r=2
0 T T 1
0 100 200
Z (cm)

PROFILS DE CONCENTRATION N°12

Figure 27 : Les profils de concentration du liquide dans la colonne.

Le profil de température présente un optimum en fonction de la hauteur de la
colonne. Le reflux permet de réduire l'optimum jusqu'a l'obtention d'un profil
décroissant & grand taux de reflux (cf. fig. 28).

Donc le taux de reflux permet de tendre vers la condition d'équilibre entre la phase
liquide et la phase vapeur.
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Figure 28 : Les profils de température du liquide dans la colonne.

HI4.6. - Conclusion

Placer un reflux en téte de la colonne n'est pas d'un grand intérét : le saut thermique
chute immédiatement, plus rapidement que le rendement enthalpique n'augmente.

A la limite, seuls de faibles taux de reflux (r << 0.5) seraient envisageables

puisqu'ils améliorent notablement le rendement enthalpique (+=20%) sans que le saut
thermique ne soit trop affecté.
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I1.5. - COLONNE A TROIS SORTIES :

L'utilisation d'une troisi¢me sortie, située au milieu de la colonne devrait améliorer
les performances de la colonne de rectification-inverse ; puisqu'elle permet de diminuer le

rapport % et de rapprocher la courbe opératoire de la courbe d'équilibre.

Pour vérifier les prévisions théoriques on a mené une étude expérimentale avec une
colonne de hauteur garnie de 2 m. On a placé la sortie intermédiaire (M) juste au milieu de
la colonne.

I11.5.1. - Difficultés rencontrées

Les difficultés rencontrées proviennent essentiellement de 'absence de régulation
automatique des débits. En effet le contrdle des deux débits liquides (M et B) est effectué
manuellement 2 1'aide de deux vannes, mais toute la difficulté réside dans le fait qu'on
doit maintenir un niveau suffisant du liquide que ce soit en bas de la colonne et sur la
bride oil on effectue le soutirage, pour éviter que la vapeur ne s'échappe avec le liquide.

Toute intervention sur I'une des deux vannes engendre une variation de la pression
dans la colonne, une fluctuation des débits et un changement du régime de
fonctionnement de la colonne. D'ou toute la difficulté de maintenir un régime de
fonctionnement stable.

1115.2. - Conditions expérimentales

On a réalisé plusieurs manipulations mais on n'en a retenu que deux effectuées
avec les rapports des débits g— =7 et 8,1 et avec une température d'introduction du glycol
égale a 100°C.

On a fait varier le débit intermédiaire (M). Les résultats obtenus sont portés en
fonction du rapport des débits du glycol (P) et du mélange (M).

I11.5.3. - Rendement enthalpique

Le rendement enthalpique croit avec le rapport des débits (M/P) (cf. fig.3-29) plus
exactement avec le débit (M). Mais cette croissance est relativement faible puisque quand
le débit (M) est multipli€ par 22 le rendement n'augmente que de 1,33 fois.

0.6

® P/R=8.1 Tp=100 °C
& P/R=7

0.5

704 ‘/./‘/0
g °
"//
0.3

0.2
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

M/P

Figure 3-29 : Rendement enthalpique vs. (M/P).
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L'augmentation du débit (M) fait que la masse de vapeur absorbée globalement
dans la colonne diminue d'oli 'augmentation du débit de la vapeur de téte.

Il 5 4. - Le contenu énergétique

Le flux de chaleur (Q,) augmente avec le rapport des débits (M/P) et par conséquent
le contenu énergétique croit légérement (cf. fig. 3-30).

160
® P/R=8.1
® P/R=7
3)140— o
= o
N
84]
@)
)
1 1
0.8 1.0

Figure 3-30 : Le contenu énergétique vs. (M/P).

I11.5.5. - Saut thermique

Le saut thermique reste constant en fonction du rapport (M/P) (cf. fig.3-31) cela
semble curieux a la premiére constatation. Cette constance s'explique par le fait que 1'état
de sortie de la vapeur de téte (sa composition et sa température) est imposé par les
conditions d'introduction du liquide pauvre (température et composition) et par
conséquent la variation du débit (M) n'affecte pas I'€quilibre thermodynamique en téte de

la colonne.
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Figure 3-31 : Le saut thermiqueAvs. (M/P).
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H15.6. - Profils de concentration

Le seul changement observé dans les profils de concentration pour les deux
expériences, est localisé en bas de la colonne ol la composition du mélange de pied

s'enrichit en eau d'autant plus que le rapport 1—1\34- tend vers la valeur 1 (cf. fig.3-32).

0,2 0,12
B M/P=0 .
. M/P=0,644 0,10 -
. L
. 008 1
= i
& 0,06 -
E ]
> 0,047 M/P=0
1 ° "
002 - M/P=0,104
] * MP=0221
0'0 r i " 1 2 1 i i i 000 N 1 N 1 N 1 \ 1
0 50 100 150 200 250 o 50 100 150 200 250
Z (cm) Z (cm)
a: P/R=7, Tp=100°C b : P/R=8.1, Tp=100°C

Figure 3-33 : Profils de concentration du liquide dans la colonne.

Une augmentation du rapport (%) entraine une diminution de la pente de la courbe

opératoire (I-{7) de la zone située au dessous de la sortie (M) et par consequent un

changement des conditions d'équilibres.

I11.5.7. - Profils de température

Les profils de température sont confondus dans la partie supérieure de la colonne
ot le processus de condensation de la vapeur régle la température. Ensuite, les profils se
dispersent en conservant a peu prés la méme allure (cf. fig.3-34). La température du

liquide de pied tend vers la température de la vapeur riche quand le rapport ) tend vers 1

(le rapport % tend vers 0). En pratique on ne peut pas opérer avec des rapports I;,-ﬁ del,a
cause des limitations hydrodynamiques (engorgement) de la colonne.
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Figure 3-34 : Profils de température du liquide dans la colonne.
1I1.5.8. - Conclusion
Un soutirage du liquide au milieu de la colonne, n'apporte pas une amélioration
notable de performances de la colonne de rectification-inverse, surtout du critére de

qualité, mais par contre il complique la réalisation du mélangeur et de la pompe & chaleur
d'une fagon générale.

Cette conclusion est valable seulement pour le couple eau-glycol et les couples
similaires ol la chaleur molaire latente de vaporisation de I'absorbant est trés grande par
rapport a celle du réfrigérant.

Dans les cas inverses il semble qu'un soutirage liquide améliore 2 la fois les critéres
de qualité et de quantité.
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IV - CONCLUSION GENERALE
Cette étude expérimentale nous a permis de tirer les conclusions suivantes :

- le paramétre le plus important dans le fonctionnement de la colonne de
rectification-inverse est le rapport des débits (P/R) de phase riche et de phase pauvre et
par conséquent toute optimisation du mélangeur et en général de la pompe & chaleur passe
obligatoirement par l'optimisation de ce rapport.

- le préchauffage du liquide pauvre améliore notablement les performances de la
colonne, d'ou l'idée d'intégrer a la colonne un préchauffeur de liquide pauvre.

: - un faible reflux permet d'améliorer le rendement thermique sans trop affecter le

saut thermique. Mais, en général on peut adopter les colonnes avec reflux pour les
PACA-classiques ot les critéres de quantité sont plus recherchés que ceux de qualité et
les colonnes sans reflux ou avec un faible reflux pour l'application thermotransformateur.

- le soutirage du liquide au milieu de la colonne apporte uniquement, une faible
amélioration du rendement enthalpique.

- le couple eau-glycol et les couples similaires dont la chaleur latente de vaporisation
est inférieure 2 celle de l'eau ne sont pas les meilleurs couples pour les
thermotransformateurs opérant par rectification-inverse, d'otl l'utilit€ de rechercher de
nouveaux couples en s'appuyant sur les résultats de cette étude expérimentale.
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CHAPITRE IV

THERMOTRANSFORMATEUR
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I - INTRODUCTION

Avec le développement de l'industrie, 'homme s'est crée des besoins nouveaux
en énergie. Avec I'explosion démographique humaine , les besoins se sont
considérablement accrus.

L'accroissement de la consommation des énergies fossiles a engendré une
augmentation de la pollution atmosphérique dont la plus grave conséquence est le
réchauffement de la planéte (effet de serre). Donc une utilisation rationnelle des énergies
primaires s'impose.

La revalorisation des chaleurs résiduaires générées par de nombreux procédés
industriels est I'une des mesures attractives, tant sur le plan énergétique que sur le plan
économique, visant & réduire la consommation d'énergie primaire. Ces chaleurs
résiduaires sont généralement, produites sous forme d'eaux plus ou moins polluées, a
des températures de l'ordre de 50°C & 100°C. Ces sources de chaleur trouvent rarement
d'utilisation directe sur le site industriel méme. Leur valeur économique est méme
négative, dans la mesure ou il faut refroidir ces fluides avant de les rejeter dans
I'environnement. Or on trouve généralement sur ces mémes sites industriels, des besoins
de chaaléur a un niveau de température supérieur, parfois 4 un niveau compris entre 120°C
et 200°C.

Les pompes a chaleur (PAC) sont considérées parmi les machines les plus
prometteuses pouvant revaloriser des chaleurs résiduaires a différents niveaux de
températures et réduire la consommation d'énergie primaire.

II - APPLICATION INDUSTRIELLE DES PAC

De nombreux procédés industriels rejettent a 1'environnement des énormes flux de
chaleur, qu’il faut ramener 2 une température voisine de celle de 'environnement, fixée
en général par la législation en vigueur ; par l'emploi des échangeurs de chaleur . Or dans
ces mémes procédés on dénombre un besoin de chaleur de plus haut niveau

Les pompes a chaleur (PAC) et en particulier les thermotransformateurs
permettent de revaloriser les chaleurs résiduaires et donc de réduire la consommation

d'énergie primaire.

La figure (1) compare la consommation énergétique de plusieurs pays développés

(1]

Restdenttal/ i
Commercial m il

Transport 19.4

tndustrial 4.3

\\ ~

N A : N 3 o N
-'°P='L/ Getmany  France \- v.K. \- U.S.A.

Figure 4-1 : Structure de la consommation énergétique dans les pays les plus
développées (statistique OECD 1982).
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La consommation d'énergie primaire de la C.E.E. en 1985 [2] était de 940
millions de tonnes d'équivalent pétrole. La demande d'énergie répertoriée par secteur est
représentée dans le tableau (1).

Domestique Industrie Transport
41 % 41 % 18 %
Chauffage Electricité Electricit¢ | Energienon | Chauffage
26 % 15 % 13 % utilisée dans les 18 %
7 % procédés
21 %

Tableau 1 : utilisation d’énergie primaire dans la C.E.E.

Les PAC peuvent contribuér & I'économie d'énergie dans deux secteurs : le
chauffage domestique et le chauffage dans les procédés industriels.

Plus que 60% de l'énergie thermique consommée est utilisé a un niveau inférieur a
315°C [1], comme montré sur la figure (4-2). Ce qui constitue un large domaine
d'application des pompes a chaleur.

Plusieurs auteurs [3,4] ont évalué le marché potentiel des PAC. J. Berghmans [5]
a publi¢ une étude détaillée concernant la consommation d'énergie primaire et le marché
potentiel des PAC pour 13 secteurs industriels dans 14 pays développés.

Figure 4-2 : Niveau de I'énergie thermique consommée

La figure (4-3-a et b) représente la consommation d’énergie thermique et le
potentiel du marché des pompes a chaleur aux USA.
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33,3%

41,4%

25,3% 30,32%

Figure 4-3: a - consommation d'énergie thermique
b - potentiel du marché des PAC aux USA

Le graphe (4-4) représente la plage des temps de retour (payback period) des
pompes 2 chaleur installées pour 27 secteurs industriels aux USA [6].

industrial Process

Acetic anhydride, — ) T
Acid recovery | r . )
Acrylic fibers L - )

Ammonia L )
Butyl rubber (tower) |
Butyl rubber (Halog) - 7

Celiulose acetate (w

Chocolate crumb jan

Corn milling C

Corn syrup C

Cotton fibers T

Crude oil

Lager brewing L

Milk powder - with evap] ¢

Milk powder - no evap

Naphta fractionation L

Nitric acid

Paper s

Polyester fibers £

Polyethyiene C

Polystyrene C

Pulp L

Rice

Soda ash = )

Solvent recovery | mv—aca—
Urea | sm————— |

Whiskey I 1

-5 4] 5 10
Payback period range (Yrs)

Since the paybacks were calculated as incremental paybacks with boiler costs, paybacks can be negative when
the heat pump installed cost is less expensive than the boiler, when considering a new boiler installation.

Figure 4-4 : Temps de retour des PACA aux USA.
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IIT - INTEGRATION D’UNE PAC A UN PROCEDE

L'installation d'une PAC dans un procédé industriel n'est pas uniquement une
question d'optimisation de 1a PAC, la fagon de l'intégration a de I'influence sur le résultat
final comme l'efficacité de la PAC elle méme. Une optimisation simultanée qui prend en
compte le procédé et 1a PAC doit étre faite.

Pour intégrer une PAC 2 un procédé, une bonne connaissance du procédé est
nécessaire. Dans ce sens la méthode du pincement est un outil trés performant pour
analyser les procédés. ( Linhoff 1982 [7] et Gourlia 1982 [8]).

Le tracé des courbes composites (diagrammes T/H ou 6/H) permet de situer les
échanges de chaleur dans le procédé. (fig.4- 5).

TA
ECHANGEURS | FOURS

i
|
1 !
|
|

REFROIDISSEURS

i
1
1
1
1
: : fluides froids
| N
, pincement 1 i
i i
H
) H 1
. . : !
I I !

I 3 i ! !

I ] 1 : '

, ]

' : d T |> AH

I 1 \:-(———-_)'

A — ' - ]
minimum 08 - ayimum de chaleur  Minimum de
conso.mmatlon transferée consommation
de fraicheur de chaleur

Figure 4-5 : Diagramme Température / Enthalpie

11 est possible de transférer de la chaleur des flux chauds vers les flux froids
quand les deux courbes se superposent verticalement ; I'écart vertical entre les deux
courbes représente le potentiel de transfert de chaleur .

Quand les deux courbes ne se chevauchent pas, un échange de chaleur (apport ou
extraction) avec l'extérieur est nécessaire

La température de pincement divise le procédé en deux régions :

- une région au dessus du pincement, qui constitue un puits de chaleur
- une région au dessous du pincement, qui constitue une source de chaleur.

L'apport de chaleur ne se produit qu'au dessus du pincement, par contre le
refroidissement ne se produit qu'au dessous du pincement.

Une PAC convenablement placée, a travers le pincement, doit extraire de
la chaleur au dessous du pincement "zone excédentaire” et la restituer au dessus du
pincement "zone déficitaire". De cette fagon les demandes de fraicheur et de chaleur du

procédé sont réduites.
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pincement
fluides froids

> AH

Figure 4-6 : Courbes Composites aprés ’installation d’une PAC

Donc une PAC placée a travers le pincement est la fagon correcte de l'intégrer a un
procédé.

Les courbes composites apres l'intégration de la PAC (fig.4-6) montrent une
réduction de la force motrice de transfert de chaleur et pour une PAC de taille donnée, la
surface des échangeurs de chaleur augmente quant les températures de sources et du
puits de chaleur se rapprochent. En méme temps le cofit de la PAC, décroit ce qui ameéne
a un probléme d'optimisation [9]. Les plus importants parameétres & optimiser sont la taille
de 1a PAC et les températures d'entrée/sortie (demande du procédé) de Ia PAC.

Dans le cas du thermotransformateur il preferable que la température de pincement
soit comprise entre la température de la source intermédiaire (évaporateur/désorbeur) et la
température de 'absorbeur [§].

IV - THERMOTRANSFORMATEUR OPERANT PAR RECTIFICATION-
INVERSE

IV.1. - INTRODUCTION

Cette partie est consacrée a 1'étude des performances des thermotransformateurs a
absorption fonctionnant selon le principe de la rectification-inverse avec le couple : eau-
éthyléne-glycol.

Bien que l'expérience constitue un test final, une approche théorique s'avere
indispensable. Celle-ci permet en effet :

- d'évaluer les performances théoriques et de ce fait la possibilité de sélectionner
les meilleurs solutions et d'en écarter d'autres.

- de plus une telle démarche permet d'évaluer l'incidence de la variation de chaque
parameétre sur le fonctionnement du cycle.

Aprés une présentation du principe de fonctionnement des cycles, on présentera :

* ]a simulation des cycles
* l'analyse et l'interprétation des résultats.
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IV.2. - FONCTIONNEMENT DU CYCLE

Les principaux composants du cycle étudié sont : le mélangeur formée d'un
évaporateur-absorbeur (colonne de rectification-inverse), le séparateur constitué d'une
colonne de rectification, pompes de recirculation et les échangeurs intermédiaires de
chaleur.

La colonne de rectification directe opére a basse pression Ps = 25 mmHg, tandis
que celle de rectification-inverse fonctionne a une pression plus élevée en 'occurrence
Py = 760 mmHg.

Le fonctionnement des cycles classiques est généralement exposé a l'aide du
diagramme d'OLDHAM-CLAPEYRON (fig.4-7) sur lequel apparaissent clairement les
conditions opératoire "pressions, concentrations et températures”.

Ln(P)
A / /7
Pyp------- EVAPORATEUR }-3p-{ ABSORBEUR

! //I /ﬂ:/gEHANGEUR
et e
POMPE

: g
Pg | — {CONDENSEUR j—<—{ DESORBEUR |- — = -
T
! | : |
L + . ieig— T
TC Tc Td Ta

Figure 4-7 : représentation d'un thermotransformateur sur le
diagramme dOLDHAM-CLAPEYRON

Or pour notre systéme cette représentation s'avére inadéquate puisqu'elle ne
permet pas de visualiser les différentes étapes du cycle.

La visualisation, ainsi que l'analyse thermodynamique du cycle, ne peuvent
s'effectuer qu'a l'aide d'une représentation de PONCHON, ou le cycle est tracé en

utilisant le diagramme enthalpie-composition.
IV-3. - ANALYSE THERMODYNAMIQUE

L'analyse thermodynamique nécessite 1'établissement des bilans de matiére et
d'énergie pour chaque composante du cycle, ce qui conduit A un systéme d'équations.

Ces équations sont résolues par l'intermédiaire d'un programme informatique
contenant les propriétés thermodynamiques de 1'eau, de 1'éthyléne glycol et de leurs
mélanges.

Des hypotheses "simplificatives" ainsi que le choix de données, comme les
compositions des phases riche et pauvre, sont indispensables pour la résolution du
systeme.
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Les résultats obtenus a partir de 1'analyse thermodynamique sont :

- le coefficient de performance réel du cycle :

= ___Q____ 4-1
CoP Qe + Q4 ~ (4-1)
- le coefficient de performance du cycle réversible (cycle de Camnot) :
Ty (Tq - T¢)
K 4 (¢ 4-
O = Tg (Tq - To) + Ta (Ta - To) @2

- le rendement exergétique, défini par :

Qa 0, - COP
Qe B+ Qg 8g COP*

Tex =

@3)

- le rendement exergétique de 1a conversion de l'exergie chimique en exergie
thermique pour le mélangeur :

M _AEx _ Qa0a - Qe Be
No-ex =AE x ch ~ PExp + REXR - BExp - UExy

(4-4)
- le rendement exergétique de la conversion de 'exergie thermique en exergie

chimique pour le séparateur:

nS _ AEX ch - PEx; + RExRr - BExp - UExy (4-5)
c-ex ~ AEX th Qud 64 - Qc B¢

- I'efficacité exergétique globale du thermotransformateur

Qa 83 - Qe 6¢ S M

Eex "Q4 84 - Qe O = Ne-ex* Ne-ex (4-6)
- I'efficacité exergéﬁqﬁe
- du mélangeur e =§a§a : ?E:B : :s:“ 4-7)
e Ve p R
- du séparateur e - Qc 8 + PExp + REXg (4-8)

ex —Qd 04 + BExg + UExy
- 1- h¢

1l est important de mentionner que pour une telle simulation nous sommes amenés
a émettre un certain nombre d’hypothéses simplificatrices, conduisant a "l'idéalisation du
cycle".

- Les pertes de charges et les pertes thermiques sont négligées.

- Les détentes sont supposées isenthalpes.
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- Le travail mécanique fourni au systéme est négligeable par rapport aux flux de
chaleur.

- La haute pression (pression du mélangeur) est la pression d'équilibre de la phase
riche a sa température d'évaporation. La basse pression, celle du séparateur est fixée par
la température de condensation de la phase riche.

- La vapeur riche admise 2 I'absorbeur est a 1'état saturé a la température et
pression de I'évaporateur.

- Un pincement thermique minimal de 5K dans les échangeurs de chaleur.

3-2-Bilan ‘

Nous avons simulé le fonctionnement de quatre structures différentes de
thermotransformateur, obtenues par 1'association des quatre absorbeurs étudiés dans le
chapitre ( II ) avec une colonne de rectification directe.

3 - 2 - 1 - Thermotransformateur avec un absorbeur diabatique Q une sortie.

Dans cette catégorie on peut distinguer l'absorbeur équivalent a un étage et
I'absorbeur formé de trois zones.

La figure (4-8) représente le schéma de principe du thermotransformateur

10
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N —— -
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s et AR
AAS DA
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¢ 7
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" g
6 5
~ >« 2 —>= ®

Figure 4-8 : schéma de principe du thermotransformateur.avec un
absorbeur diabatique
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Le tableau (2) résume I'état de chaque point selon la figure (4-8) :

Point Etat Composition T P

1 Liquide riche - XRr TRLS Ps
saturé

2 liquide riche XRr TrL PMm

3 vapeur riche XRr Tvr Pum
saturée

4 liquide pauvre Xp TpMm PMm

5 liquide pauvre Xp Tp PMm

6 liquide pauvre Xp Tps Pg
saturé

7 mélange liquide XB TsM PMm
saturé

8 mélange liquide XB Ts Pm
saturé

9 phase mélange XB Tgs Ps

10 vapeur riche XRr Trvs Pg

Les bilans effectués selon la figure (4-8) sont :

. Bilan global de tout le systéme :

Q2+ Qe=Qe+ Q4 4-9)

Qa 02+ Qc 6c =Qe B + Qd + Exder (4-10)
. Mélangeur

Matiére P+R=B

eau Pxp + RxR = Bxp 4-11)

chaleur Phg + Rhy + Qe =Bh7+ Q4

exergie PExs + RExp+ Qo 0= BEhy + Qu 8+ Exy  (4-12)
. évaporateur flash  Qe=R (H3-hp) (4-13)
. Séparateur

chaleur Bhg + Q4 = Q¢ + Rhj + Phg (4-14)
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exergie B Exg + Qq 64 = Q¢ 84 + REx; + PEx¢ + Exget (4-15)

.Condenseur total Qc =R (1+1) Hio- hy)

. Echangeur B (h7 - hg) = P (h4 -hs)

. Détendeur hg=ho

. Pompes

pompe de la phase pauvre P : Phg = Phs
pompe de la phase riche Py : Rh; =Rhy

(4-16)
4-17)

(4-18)

(4-19)
(4-20)

Les bilans de chaleur et de matiére sont représentés graphiquement sur le

diagramme H - x (fig.4- 9).

H
(kJ/kg)

Figure 4-9 : représentation du thermotransformateur sur le diagramme H - x.
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- Représentation du thermotransformateur sur le diagramme exergie - composition

Cette représentation est similaire a celle sur le diagramme H - x ; elle permet de
déterminer et de visualiser la destruction d'exergie engendrée par chaque opération du
cycle (mélangeage, séparation, détente, ...).

1l est & noter qu'on peut représenter graphiquement le bilan exergétique de chaque
étage du séparateur ou du mélangeur.

Les représentations sur le diagramme Ex - x, des quatre absorbeurs ont été
développés dans le chapitre(Il) reste la représentation du séparateur et des organes
intermédiaires.

* séparateur

Nous réécrivons les bilans sur le séparateur de la maniére suivante :

P+R=B
Pxp + Rxg = Bxp
P (Exp- Q‘i,ed) +R (ExR + Q§e° )= BExg - Exy,, (4-21)
On obtient la projection scalaire de la relation vectorielle
- - -
P.BP'+RBR'= 0 (4-22)

B’ Ex P 8g R 0
Exp - —po {EXP - QdP : {EXR - Qci{ ;

Cette équation vectorielle est representée graphiquement sur la figure (4-10).

Ex A  giute Ity Sl

Figure 4-10 : Représentation graphique du bilan d'exergie de séparateur
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Le thermotransformateur entier est représenté graphiquement sur la figure (4-11).

Ex

N

-IT:%B- : exergie transferée de B vers P

"

B. exergie detruite dans la detente de B
-v%& : travail de pompage de R
_!_:‘_;E. : exergie transferée de B vers P
..v;.P_ : travail de pompage de P

S
Exd . exergic detruite dans le séparateur
B

S
EX_d: exergie detruite dans le mélangeur
B

Figure 4-11 : La représentation des bilans d’exergie du thermotransformateur

Exemple :

sur le diagramme Ex-X.

Nous avons calculé un thermotransformateur pour les conditions opératoires

suivantes :

- titre de la phase riche

- titre de la phase pauvre
- titre du mélange de pied
- pression du mélangeur
- pression du séparateur



Les résultats du calcul sont reportés sur la figure (4-12):

Q C=2636 kw
L
e
l

-->-

165 °C
Y e
:::::: ——at— 151 °C
A Xr=0,9999
— vr=100,2 °
° 06°C
Qd-—1887 A e Cla-110°C
lllcc « Qe=2573 kw
105 °C
Xp=0,001
Tps=106 ° ®

\ ,

Xr=(0,9999

rs=26,1 °

SEPARATEUR MELANGEUR
Ps=25 mm Hg =760 mm Hg

Figure 4-12 : Exemple d’un thermotransformateur avec un absorbeur diabatique

- Le rapport des débitsg- = 10,22 (kg/kg)

- Coefficient de performance COP = 0,409
- Coefficient de performance du cycle de Camnot COP* = 0,695

- Le rendement exergétique Tex = 0,646

- Le saut thermique interne AT =70,1°C
- L'efficacité exergétique :

* du séparateur Eesx =0,725

* du mélangeur e:f =0, 891
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* globale gex =0,201

- Le rendement exergétique de la conversion

* du séparateur “E—ex = 0,787

* du mélangeur =0,416

nc—cx

- La colonne de rectification directe opére avec un taux de reflux r = 6,49.10-2
- La colonne de rectification-inverse est formée de :

- 1 étage adiabatique supérieur

- 4 érages diabatiques

- 1 étage adiabatique inférieur

Les compositions et les températures a l'entrée et 2 la sortie de chaque étage sont
montrées sur la figure (4-13).

X5 0,001 () —

4

— [+
Tp- 145,9°C
Yo= 0,318
> T=166°C
Y3= 0,396
vem008 T > Qg
~< T=151°C
Y& 0,613 .
. Y 0,9999
TR= 100,2°C

Tg= 150,85°C

Figure 4-13 : Les concentrations et les températures dans chaque
€tage de la colonne de rectification inverse.
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3.22. - Thermotransformateur avec un absorbeur adiabatique d deux entrées et

deux sorties :

Le schéma de principe du thermotransformateur est reproduit sur la figure (4-14) :

Q€

9
f — E2
pd { >
3 ® 9
10
<
SEPARATEUR MELANGEUR

Figure 4-14 : Schéma du thermotransformateur
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Les états des différentes points mentionnés sur la figure (4-14) sont consignés

dans le tableau (3).
TABLEAU 3
Point Etat Composition T P
1 Vapeur riche XRr Trvs Pg
Liquide riche
2 saturée XRr TrLS Pg
3 Liquide riche XRr Tr Py
4 Liquide riche TRLM Pm
5 Vapeur riche XR TviM Pum
saturée
6 Liquide pauvre Xp TpMm Pm
7 Liquide pauvre Xp Tp Pm
8 Liquide pauvre Xp Tps Pg
saturé
9 Mélange de pied XB TBm PMm
(B) saturé
10 Mélange de pied XB Ts Pm
11 Mélange pied X Tgs Pg
12 Vapeur saturée Xu Tuv Pm
de téte (U)
13 Liquide saturé Xu TuL PMm
de téte (U)
14 Liquide (U) Xu Ty PMm
15 Phase (U) Xu Tus Pg

Les bilans s'écrivent , en respectant la notation de la figure (4-14) comme suit :

* Bilans globaux

.chaleur Q; + Q. = Qg+ Qe (4-23)
. exergie Qu Bu + QC Bc + EXdet = Qd ed + Qe 63 (4"24)
* Mélangeur

.matitre P+ R=B+ U (4-25)
. eau Pxp + Rxp =Bxp + Uxy (4-26)
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. chaleur Phg + Rhg + Qe =Qy +Uhj3 Bhg “4-27)
. exergie PExg+ RExg + Qo = Qufy + UExy3 + Exy3+ BExg + Exye,  (4-28)

. évaporateur flash Qe =R (Hs - hg) (4-29)
. condenseur total Qy =U (Hj2 - h13) (4-30)
* Séparation

. chaleur Bhyj + Uhjs + Qg = Qc + Rhy + Phg (4-31)
. exergie BEx)1 + UEx)5 + Qd6q = QcBc + REx2 + PExg + Exget (4-32)
* Echangeur E; U (hj3 hi4) =P (hg - hy) (4-33)
. Echangeur E3 B (hg - hjp) =R (h4 - h3) (4-34)
* Pompe P Phg = Phy 4-35)
. Pompe P, Rhy =Rh3 (4-36)
* Détendeur Dy hi4 =his 4-37)
. Détendeur Dy hio=h11 (4-38)

Les figures (4-15) et (4-16) sont respectivement les représentations du
thermotransformateur sur les diagrammes H-X [10] et Ex-X.

H A
(kJ/kg) + - — = = K

A A
5 =

'-u|§>

Figure 4-15: Représentation graphique des bilans.
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Figure 4-16 : Les bilans d’exergies du thermotransformateur sur le diagramme Ex-x

Exemples

Nous avons calculé un thermotransformateur pour les conditions opératoires
suivantes :

- titre de la phase riche Xgr = 0,999

- titre de la phase pauvre Xp =0,001

- titre du mélange de pied  Xp = 0,15

- titre du mélange de téte Xu=0,35

- Pression du mélangeur Py =760 mmHg
- Pression du séparateur Pg =25 mmHg

Les résultats du calcul sont reportés sur la figure (4-17 ).
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\L Xg=0,15 Tpp=100°C
MELANGEUR

Figure 4-17 : Exemple d’un thermotransformateur

On trouve aussi ;

Le rapport des débits :

% (Pauvre/Riche) = 4,100
U, , . g
R (mélange de téte/riche) = 1,195

g— (mélange de Pied/riche) = 3,904

- Le coefficient de performance COP = 0,411
- Le coefficient de performance du cycle réversible COP* = 0,728

- Le rendement exergétique Nex = 0,557

- Le saut thermique interne AT = 68,8 K

- L'efficacité exergétique :
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* séparateur Ec?x = (0,366
* mélangeur eni= 0,872
* globale €ex = 0,098
- Les rendements exergétique de la conversion :
* du séparateur “g-ex = (0,646

* du mélangeur My, = 0,364
- La colonne de rectification directe opére avec un taux de reflux r = 1.44.102

Les compositions et les températures du liquide 2 l'entrée et 2 la sortie de chaque
étage de la colonne de rectification-inverse sont consignées dans le tableau (4) :

TABLEAU (4)
étage i X Y TL LV

1 .150 1.000 138.40 3.506
2 112 776 145.76 3.209
3 .095 683 149.52 3.066
4 .086 632 151.94 2.983
5 .080 .597 153.74 2.928
6 074 571 155.23 2.886
7 .070 550 156.56 2.849
8 .066 .530 157.81 2.817
9 062 512 159.08 . 2786
10 .058 493 160.46 2.753
11 .054 472 162.05 2.712
12 049 449 164.02 2.676
13 043 420 166.67 2.622
14 034 381 170.86 2.550
15 .001 320 107.00 2.679

(l-v‘-)i est le rapport des débits massiques du liquide et de la vapeur entrant dans I'étage i.
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3.2.3. - Thermotransformateur avec un absorbeur adiabatique équivalent a un
érage théorique

Le schéma de principe (fig.4-18) est 1égeérement différent du précédent. En effet
nous avons placé les échangeurs de chaleur d'un coté entre B et P et de 'autre entre R et
U, pour se situer dans les conditions de fonctionnement de thermotransformateur.
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SAVAYANE LN
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ER AN Pm
Ps 7 5
8
.
4
SEPARATEUR MELANGEUR

Figure 4-18 : Schéma de principe du thermotransformateur

Les états des points figurant sur le schéma de la machine sont consignés dans le
tableau (3).

Les bilans sont identiques a ceux de la structure précédente a I'exception des deux
échangeurs de chaleur :

E1 : U(h13-h14) =R (hs- h3) (4-39)
Ez : B (hg - hjo) =P (b7 - hg) (4-40)
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IV.4 - SIMULATION

La simulation est effectuée selon l'organigramme simplifié ci-dessous : les
listings des programmes informatiques sont consignés en Annexe (5).

Entrées :
* Xp, Xget PR
[*XB 1)
* Nombre d'étages : m et NI (2)
]

Caleul de Xp (Xp)

Y

Calcul des températures de saturation a Ps et Pm

Y

Calcul des échangeurs de chaleur
]

Calcul du mélangeur
]

Calcul du séparateur

Y

Bilans d'exergie
I

Sortie N COP, COP* , AT, nex9
M 8M € S
T\c_ex’nc-ex PTex' X

@D
Remarques :

_ 1 - pour les absorbeurs & deux sorties, il faut spécifier aussi le titre du mélange de
pied (XB).

2 - Le calcul des absorbeurs diabatiques nécessite la spécification du nombre
d'étages des zones adiabatique inférieure et diabatique médiane.

1V-4-1 - Résultats de la simulation

1 - Thermotransformateur avec absorbeur diabatique 2 une sortie.

Nous avons exécuté le programme de simulation pour différentes valeurs du
rapport des débits (P/R) tout en fixant auparavant les titres de la phase riche Xg = 0,9999
et celui de la phase pauvre Xp = 0,001 et éventuellement le nombre des étages des zones
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diabatique et adiabatique inférieure. Les résultats de la simulation sont représentés sous
forme de graphes.

* Coefficient de performance :

Le coefficient de performance est quasiment constant en fonction du rapport des
débits (J) (Cf fig.4-19), ce qui présente une propri€té fort intéressante de ce type de
thermotransformateur. De ce fait, il est possible d'obtenir avec une structure donnée, un
saut thermique élevé en augmentant le rapport des débits, toute en conservant un COP
constant (cf fig.4-20).

1.0 —
0.8 —
w
Q_‘O.G—
®)
UO.4-—
0.2 ~
0.0 [ T l T l Y l 1 0'38 T l 1 I ¥ l
0 8 12 20 40 60 80
P/R AT
Figure 4-19 : COP vs P/R Figure 4-20 : COP vs AT

Rappelons l'expression du coefficient de performance d'un cycle réversible (cycle
de Carnot) :

_ Ta (Td - T¢)
COP* =52 0Td - Tc) + Td (Ta - Te)

Puisque nous avons fixé toutes températures (Te, Td et Tc) parmi les quatre
températures du cycle, par le biais des compositions des phases riche et pauvre, de ce fait
la seule variable est la température de 1'absorbeur. Or cette derniére croit avec le rapport
des débits (J), comme on l'a démontré précédemment, d'ou l'allure décroissante du
coefficient de performance du cycle réversible (cf fig. 4-19).

* Rendement exergétique :

Nous avons reporté le rendement exergétique en fonction du rapport des débits et
du nombre d'étage de la zone diabatique, sur la figure (4-21).

Qa 85
Qe Be + Q4 8q

Nex =
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L'expression du rendement

p vy e . 0.70 —
exergétique fait intervenir les flux de
chaleur et les facteurs de Carnot
correspondants. Les flux de chaleur sont Lem T m~eo
fonction uniquement du rapport de L o
débits, par contre le facteur de Carnot de

I'absorbeur (6a) dépend 2 la fois du %
rapport de débit et du nombre d'étagesde | ¢ 0-60
la zone diabatique de 1'absorbeur. Les

facteurs de Carnot de 1'évaporateur (6e)

et du désorbeur (6d) sont constants
puisque nous avons fix€ les titres XR et
Xp. Le rendement exergétique présente 0.50
un optimum pour chaque valeur du :
nombre d'étages de la zone diabatique de
I'absorbeur (m), cela signifie que
I'exergie détruite dans le systéme passe

par un minimum. Figure 4-21 : Nex vs P/R

0.55 —

* Rendement exergétique de la conversion :

- Mélangeur :
Le rendement exergétique de la conversion pour le mélangeur est défini comme le
rapport de l'exergie thermique 2 l'exergie chimique consommeée.

M _ AExgy _ Qa 0a - Qe Be
Me-ex “AEX o ~ Exg + J. Exp - (J+1)Exp (4-41)

Ce rendement (fig. 4-22) est d'autant plus €levé que le nombre d'étages de la zone
diabatique est €levé et que le rapport des débits J est faible.

- Séparateur :
Dans ce cas le rendement exergétique de la conversion est l'inverse de celui du
mélangeur :

S AExch
Ne-ex = AExh

La conversion de l'exergie thermique en exergie chimique est plus performante
avec des rapports (J) €levés (cf fig.4-22), cela est dii au fait que la séparation est d'autant
plus facile au sens du second principe de la thermodynamique, que la composition de
l'alimentation (Xg) est voisine de celle du soutirage (Xp).
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1.0 ~ 5
m= séparateur
0.8 \
0.6 — m=4  Teeeel,
5| 0 Al
_______________ absorbeur
04~ e eI
e T
0.2 — J
m=2
m=1 /
0.0 1 I I 1 I | 1
0 6 8 10 12 14
P/R
Figure 4-22 : Les rendements exergétique de la conversion
* Les efficacité L :

Nous avons calculé les efficacités exergétiques du séparateur, du mélangeur et du
thermotransformateur.

L'efficacité exergétique exprime la réversibilit€ du systéme.
- Séparateur ;
La séparation est plus efficace au sens du second principe de la thermodynamique,

avec des grands rapports de débits (J), d'ou l'allure croissante de l'efficacité exergétique
du séparateur (cf fig. 4-23).

1.00 — 1.0 —
P === m=1
5 — =
‘\. ........... m=4
0.95 7 ‘Q“ ----- m=6 0.8 —
0.90~ T 0.6 —
= b SO ietiniet x
]
w \—/
0.85 - - L d - w 0.4 —
0-80 b P < 0-2 -
’I
0.75 —p—r—v T 0.0 e ——y
P/R P/R
. M . S
Figure 4-24 : ex VS P/R Figure 4-23 : ., vs P/R
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- Mélangeur ;

L'allure de l'efficacité exergétique du mélangeur dépend 2 la fois du rapport des
débits (J) et du nombre (m) d'étages de la zone diabatique du mélangeur (fig. 4-24). En
effet pour m supérieur a 2 étages, 'efficacité décroit au début pour se stabiliser ensuite,

tandis que pour m < 2 on constate une allure croissante de €ex avec J.

- Thermotransformateur :

L'efficacité globale est quasiment égale au produit des rendements de conversion
exergétique du mélangeur et du séparateur, d'ot I'allure en cloche. (cf fig. 4-25).

0.35 ~

-~ = m=i

0.30 ~ :-:rnr:ﬁ
........... =6

0.25~ —— m

. 0.20 :
wQ)

0.15 ~

0.10 ~

0.05 —

0.00

0

6 8
P/R

Figure 4-25 : L éfficacité exergétique du thermotransformateur vs P/R

Conclusion ;

Ce type de thermotransformateur permet d'obtenir des résultats satisfaisants, un
saut thermique élevé avec un COP convenable, a condition d'utiliser un rapport de débits
(J) relativement grand et un mélangeur comportant plusieurs étages diabatiques.

4-1-2 - Thermotransformateur avec un absorbeur gdjabgg"ggg adenx

Nous avons simulé le fonctionnement de cette structure pour trois différentes
valeurs du titre du mélange de pied (Xg =0,15; 0,2 ; 0,25).

* Coefficient de performance :

- Le COP du cycle de Carnot représenté sur la figure (4-26) décroit avec le rapport
des débits (J) et avec le titre du mélange de pied (Xg). Cette allure est diie a la diminution
de la température de I'absorbeur avec le titre Xp et & son augmentation avec J.

- Le COP du cycle réel (fig. 4-27) présente une allure décroissante en fonction de
J. Il est aussi sensible a la variation du titre Xp.
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0.9 — 0.50 ~
0.8 — 0.45
*
am
% 0.7 - QO 0.40 -
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Xb=0.25
0.6 Xp=0.2 0.35
Xb=0.15
0.5 | I T ] 1 0.30 T T ] 1
0 2 4 6 8 0 2 4 6 8
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Figure 4-26 : COP* vs P/R Figure 4-27 : COP vs P/R

* Rendement exergétique :

_ Le rendement exergétique affiche une allure croissante en fonction de J et de Xp
(fig. 4-28). Cette tendance résulte essentiellement de ia croissance rapide du facteur de

Carnot de 'absorbeur (85).

0.70 —
0.65 — Xp=0.25
Xp=0.2
3
0.60 —
g
Xp=0.15
0.55 - //
0.50 1 | i ]
0 2 8

4
P/R

Figure 4-28 : Le rendement exergétique du thermotransformateur vs P/R

- Rendement exergétique de la conversion ;
* Mélangeur :
Ce rendement présente un minimum en fonction de J, la position du minimum

évolue avec le titre Xp. (cf fig. 4-29). Cette allure résulterait de la forme du diagramme
Ex-x du couple eau-glycol.
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* Séparateur :

La conversion de l'exergie thermique en exergie chimique dans le séparateur est
plus efficace quand les deux compositions d'alimentation (X et Xy) sont voisines de
celle du soutirage (Xp), cela se produit avec des grands rapports de débits (J) et des
faibles (Xg). (cf fig. 4-30). Dans ces conditions l'exergie dégradée dans le séparateur est
minimale.

1.0 — 0.8 —
' Xp=0.25
0.9 0.7 —
Xp=0.2
0.8 - b 0.6
x >
Q@
- 60.7- . 0.5 —
= 0.6 — — 0.4 —
0.5 — 0.3 —
Xp=0.15
0.4 - 0.2 —
0.3 1 1 1 | 1 0.1 1 I i 1
2 4 6 8 0 2 4 6 8
P/R P/R
. M . S
Figure 4-29 :m, ., vs PR Figure 4-30 : n__., vs P/R

* Les efficacités exergétique :
- Séparateur :

L'efficacité exergétique du séparateur reportée sur la figure (4-31), croit avec le
rapport des débits (J) et elle est insensible a la variation du titre Xp, mais toutefois elle

reste faible.

- Mélangeur :

L'efficacité exergétique du mélangeur (cf fig. 4-32) présente un minimum dont la
position dépend du titre Xg. L'allure de ces courbes di 2 la forme du diagramme exergie-
composition (Ex-x) du mélange eau-glycol. Le minimum est obtenu quand une des
exergies associées aux flux de matiere produit par le mélangeur et minimale.

164



1.00 ~
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- Globale (fig. 4-33) :

L'efficacité exergétique du thermotransformateur est presque égale au produit des
deux rendements exergétique de conversion du mélangeur et du séparateur, ce qui lui
attribue l'allure croissante en fonction de J et Xg.

0.4 —
Xpp=0.25
0.3 ~
Xp=0.2
uﬁoz—
0.1 = Xp=0.15
0.0 i i I I
0 2 4 8
P/R

Figure 4-33 : L éfficacité exergétique du thermotransformateur
nclusion ;

Pour obtenir les meilleures performances avec cette structure, il faut remplir les
conditions suivantes :

* ] e mélange de pied doit avoir une composition élevée en eau, ce qui réduit le
rapport de débit.

* ]I faut se placer & droite des minimums de l'efficacité exergétique et du
rendement exergétique de conversion du mélangeur pour avoir un fonctionnement le plus
réversible possible du mélangeur et assurer un COP correct avec un saut thermique élevé.
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4-1-3 - Thermotransformateur avec un absorbeur adiabatique équivalent 3 un étage
théorique.

La simulation du fonctionnement de ce thermotransformateur est menée juste a
titre d'exemple. Les résultats de la simulation peuvent servir de base de comparaison
entre les différentes structures étudiées.

En pratique la mise en oeuvre de cette structure n'est pas avantageuse, puisque
l'obtention de bonne performance nécessite I'emploi de grand rapport des débits (J).

Les performances de ce thermotransformateur sont reportées sur la figure (4-34).

0.9 — 0.60 —
0.8 — 0.58 =
copP*
0.7
o 0.56 -
>
O 0.6 @
© 0.54 —
0.5~
0'4— \ 0'52—
0.3 f 1 I I l 0.50 I 1 i i
0 5 10 15 20 25 0 10 15 20 25
- P/R P/
1.0 ~ \ ) 1.0 —
mélangeur
0.8 0.8 - séparateur
0.6 — séparateur x 0.6—
> Q
Q 1
w
0.4 - 0.4 —
0.2 - 0.2 — mélangeur
globale
0.0 | I I ] L 0.0 { i i i
0 5 10 15 20 25 0 10 15 20 25
P/ P/R

Figure 4-34 : Les performances d’un thermotransformateur avec un
absorbeur équivalent 2 UN étage théorique
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4-2 - Conclusions :

* Le coefficient de performance, qui est une mesure de l'efficacité du cycle selon
le premier principe de la thermodynamique, est quasiment identique pour les trois
thermotransformateurs simulés.

* Le rapport des débits détermine la taille des différents équipements ; absorbeurs,
désorbeur, échangeur... Une augmentation du rapport des débits affecte les performances
de la machine de la fagon suivante :

1 - Les pertes de chaleur du syst¢me seront plus importantes.

2 - L'augmentation de la consommation du travail mécanique de recirculation des
fluides.

3 - L'augmentation de la taille des échangeurs de chaleur.

Le thermotransformateur avec un absorbeur adiabatique permet d'obtenir des

bonnes performances avec des faibles rapports de débits comparé aux trois autres
thermotransformateurs simulés et plus généralement avec les machines fonctionnant avec

H50-LiBr.

Cette €tude confirme bien que le mélangeur adiabatique et le thermotransformateur
réalisés avec ce dernier présentent les meilleures performances et affichent des
fonctionnements proches de la réversibilité.
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CHAPITRE V :

FRIGOPOMPE ET THERMO-FRIGO-POMPE

169






SOMMAIRE
I - Introduction

I-1. - Le marché des frigopompes
I-2. - Les sources d’énergie
I-3.- Les thermofrigopompes

II - Frigopompe
I1.1. - Principe
I1.2. - Fonctionnement du cycle
I1.3. - Performance d'une frigopompe & absorption

II.4. - Frigopompe opérant par rectification-inverse
ILS. - Conclusions

IIT - Thermofrigopompe
ITI.1. - Schéma de principe
I1.2. - Analyse thermodynamique
II1.3. - Structure de la thermofrigopompe
IV - DOMAINES D’APPLICATION
IV.1. -Usage industriel
IV.2. - Systeme complet pour les secteurs residentiel et tertiaire
IV.3. - Cinq applications numeriques

V - CONCLUSIONS

170






I - INTRODUCTION
1.1. - LE MARCHE DES FRIGOPOMPES

_La production de froid est généralement considérée comme l'un des éléments
essentiels du développement de notre civilisation technologique, aussi bien a 1'échelle
domestique qu'aux échelles industrielles.

- au plan domestique, l'objectif est de refroidir de 12°C a 7°C (norme
internationale) un débit de fluide (généralement de 1'eau glycolée) destiné 2 alimenter
I'échangeur placé sur le circuit d'air conditionné. La puissance réfrigérante va de moins
de 10 kw pour les climatiseurs individuels, jusqu'a plusieurs centaines de kilowatts pour
les climatiseurs de batiments & multi-appartements et du secteur tertiaire.

- au plan industriel, on distingue habituellement trois niveaux de production de
froid :

- congélation : il s'agit de produire du froid & - 20°C-30°C pour la congélation
rapide des denrées alimentaires fragiles

- conservation : production de glace : il s'agit de produire du froid 2 environ - 5°C
pour produire de la glace ou pour alimenter les chambres de conservation des denrées

alimentaires.
- climatisation : Production de "fraicheur"

De nombreuses industries, notamment dans le domaine agro-alimentaire,
manquent de sources de "fraicheur” pendant la saison chaude. L'eau des rivieres utilisée
pour refroidir les appareils (condenseurs, réacteurs exothermiques, conservateur de
denrées fragiles, etc...) est souvent a une température de l'ordre de 25°C a 30°C, alors
qu'il leur faudrait une eau a 10° - 15° C. Ceci est évidemment vrai de toutes les industries
situées en zones tropicales et équatoriales, mais ceci concerne aussi les industries situées
sur le pourtour méditerranéen et méme certaines de celles situées en zones tempérées,
pendant 1'été. A titre d'exemple des usines de conserverie, situées en Lorraine, ne
disposent en juillet-aodt, que d'eaux & 20° - 25°C pour refroidir rapidement les conserves
apres pasteurisation, alors que cette opération nécessite I'emploi d'eau & moins de 12°C.
... C'est précisément a I'époque la plus chaude, que se font les récoltes de fruits - et donc
leurs mises en boite ...

1.2. - LES SOURCES D’ENERGIE

Les frigopompes a compression sont, de loin, les plus répandues dans le monde
entier. Leur compresseur est actionné par un moteur, généralement électrique.

- Or du fait de l'interdiction des CFC et de la grande difficulté de trouver des
substituts qui aient les mémes propriétés thermodynamiques que les CFC, les
frigopompes a SORPTION trouvent désormais un vaste champ d'application potentiel,
alors qu'elles étaient jusqu'a présent limitées a des emplois spécifiques marginaux.

Rappelons que ces frigopompes peuvent étre 8 ADSORPTION gaz-solide ol a
ABSORPTION gaz-liquide. Nous ne nous occuperons ici que de ces derniéres.

Les frigopompes a sorption utilisent, comme source d'énergie de la chaleur 2 un
niveau de température compris entre 150°C et 250°C, issue d'un réseau de vapeur MP ou
HP ou d'une chambre de combustion de pétrole, charbon au gaz, donc finalement d'une

énergie thermique cofiteuse.
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La comparaison des cofits de fonctionnement des pompes & compression et a
sorption, se raménera donc souvent & la comparaison des coiits relatifs de 1'électricité et
du combustible.

Or, la plupart des usines, qui ont des besoins de réfrigération rejettent
parallelement dans l'environnement, des effluents thermiques & des températures de
l'ordre de 60° & 100°C. Elles disposent aussi souvent d'exces de vapeur "molle", c'est-2-
dire de vapeur a environ 1 bar-100°C.

Dans chaque cas, les besoins en fraicheur et les disponibilités en chaleurs
résiduaires se mesurent souvent en dizaines de mégawatts.

. De plus il est connu que, sur de nombreux sites industriels, la vapeur BP n'a pas
une grande valeur économique locale, car elle résulte de détentes de vapeur MP et HP, et
se trouve souvent excédentaire.

Pour ces raisons, il est probable que les systémes de production d'eau fraiche (a
5°C - 10°C) a partir de ces mémes effluents thermiques industriels, seront beaucoup plus
facilement rentables, dans un large domaine de variation des paramétres.

Concevoir et réaliser des frigo-pompes, capables de transformer cette chaleur
gratuite en fraicheur utile, dans des conditions économiquement rentables, est donc un
objectif d'importance considérable et de portée planétaire.

1.3. - LES THERMO-FRIGO-POMPES

D'autre part il existe souvent des besoins de chaleur parallelement aux besoins de
froid inventoriés ci-dessus

- au plan domestique et tertiaire, il faut produire de I'eau "tiede" (3 60°C - 90°C)
pour usage sanitaire

- dans les industries agro-alimentaires, les besoins sont nombreux et variés :

- vers 60-80°C pour lavages divers
- vers 100°C pour cuissons
- vers 120° - 140°C pour séchage-stérilisation

1l vient donc naturellement & l'esprit de chercher & produire simultanément, la
froideur utile et la chaleur utile, dans une machine utilisant une seule source d'énergie
coliteuse.

On notera qu'une telle "thermo-frigo-pompe"” sera fondamentalement différente
des appareils appelés climatiseurs "réversibles” (ou "CHILLER-HEATER") qui
produisent alternativement du froid en été et du chaud en hiver.

Le cas le plus facile sera évidemment celui ou on aura seulement a produire du
"petit froid" (c'est a dire de la fraicheur & 10+ 5)°C et du "petit chaud (c'est & dire de la
tiédeur a 60 + 10)°C.

Le cas le plus difficile sera celui des besoins simultanés de congélation a -30°C et
de stérilisation a (130 + 10)°C.
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II - FRIGOPOMPE
I1.1. - PRINCIPE

Rappelons que dans une frigopompe ou réfrigérateur, le condenseur et
I'absorbeur rejettent de la chaleur inutile, de bas niveau, dans l'environnement.
L'évaporateur pompe de la chaleur dans l'enceinte & refroidir. La frigopompe utilise une
source de chaleur ou de niveau moyen qu'elle dégrade entre le désorbeur et le condenseur
du séparateur pour provoquer un effet de réfrigération. La source de chaleur peut-etre de
haut niveau (= coiiteuse) ou de niveau moyen (residuaire-gratuite).

La figure (5-1) représente le schéma de principe d'une frigopompe destiné a la
production de fraicheur.

SOURCE de
CHALEUR

PUITS de
LENVIRONNEME

Figure 5-1 : Schéma de principe d’une frigopompe
I1.2. - FONCTIONNEMENT DU CYCLE
Les principaux composants d'un cycle "classique" sont : l'absorbeur, le
desorbeur, I'évaporateur, le condenseur, la pompe et l'échangeur thermique. Le
desorbeur et le condenseur opérent 3 haute pression tandis que l'évaporateur et
I'absorbeur fonctionnent sous basse pression.

Le fonctionnement du cycle peut étre exposé a l'aide d'un diagramme
d'OLDHAM-CLAPEYRON sur lequel apparaissent les conditions opératoires. (fig. 5-2).

A / / /

PS -------- CONDENSEUR |—pme—{ DESORBEUR

/ / / 1/ ECHANGEUR

I
!

DETENDEUR | l

~a | ﬁ #’7 { DECHALEUR
| POMPE |
3 | 5 § T DETENDEUR

{
| .

PM - -[EVAPORATEUR |31 ABSORBEUR |- - - -
7 7 :
' | ! !
! ! .
. - T
T T T T4 -

Figure 5-2 : Représentation du cycle sur le diagramme d’OLDHAM-CLAPEYRON
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La figure (5-3) représente le schéma d'une frigopompe. La phase riche en
réfrigérant est pompée vers le séparateur ol elle est chauffée par une source de chaleur, le
réfrigérant ainsi libéré en général pur, est condensé dans le condenseur, la chaleur
dégagée par la condensation est évacuée vers l'environnement. Ensuite, le réfrigérant
liquide subit une détente a I'amont de I'évaporateur, ol il est évaporé. La chaleur
nécessaire A 1’évaporation est pompée de 'enceinte a refroidir. Le réfrigérant vapeur est
introduit dans I'absorbeur ol il est absorbé par la phase pauvre venant du désorbeur, la
chaleur produite par l'absorption est évacuée vers l'environnement. La phase riche
résultante de 1'absorption est dirigée vers le séparateur. Un échangeur de chaleur permet
de refroidir la phase pauvre pour préchauffer la phase riche.

Figure 5-3 : Schéma d’une frigopompe

I1.3. - PERFORMANCE D’'UNE FRIGOPOMPE A ABSORPTION

Le coefficient de performance d'une frigogompe a absorption est défini par la
relation suivante :

= Qe
COP= &

Mansoari et Patel [3] ont défini les limites supérieure et inférieure du COP du
cycle en analysant son fonctionnement selon le premier et le second principe de la
thermodynamique :

%K
COPpin € COPra1 £ COPppax € COPf
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() (Te (s1-52) + Ta (s4-58)) + Ta (s8-55)
COPmin = 1 -1
(D (h1-h7) + (b7 - hs)

() (Ta (s1-57) + Ta (s4- 53)) + Ta (7-56)
COPmax= 1 -1
() (h1-h7) + (b7 - hs)

ou hj et s; désignent respectivement l'enthalpie et I'entropie du mélange au point i.
*
COPg: coefficient de performance d'un cycle réversible.

*  Tgq-Ta T
=423 e

Les indices des enthalpies et entropies correspondent a ceux des figures (5-2, 3),
en excluant I'échangeur de chaleur.

En pratique le coefficient de performance d'une frigopompe est compris entre
0,3 < COP £0,6.

Les machines équipées d'un désorbeur a deux effets présentent des COP plus
grands, soit : 0,7 < COP £0,9.

Schwarzer B. [1] a démontré qu'avec des structures de frigopompe plus complexes
; (multi-étagées et/ou a multiples effets ); il est possible d'augmenter, "tripler”, le COP du
cycle classique; soit un COP = 1,47 pour le couple NH3/LINO3 .

11 4. - FRIGOPOMPE OPERANT PAR RECTIFICATION-INVERSE

L'utilisation du mélangeur opérant par rectification-inverse n'apporte aucune
amélioration des performances de la frigopompe, puisque l'effet escompté par le type de
machine se situe au niveau de I'évaporateur.

Cependant I'utilisation d'une colonne de rectification-inverse s'avére nécessaire
quand il est impossible d'évacuer la chaleur produite par l'absorption a cause de son
niveau thermique inférieur a celui de l'environnement. La colonne de rectification inverse
permet de relever la température de 'absorbeur et de rendre I'évacuation de la chaleur vers
I'environnement possible.

En annexe (6) nous avons consigné les résultats de dimensionnement d'une
frigopompe pour usage industriel utilisant les couples éthylamine-eau et méthylamine-eau.

I1.5. - CONCLUSIONS

Il est possible de construire une frigopompe dont le mélangeur opére par
rectification-inverse mais les COP obtenus sont faibles, comparés & ceux obtenus avec les

structures multi-étagées.

La raison profonde en est que le principe méme d'un mélangeur opérant par
rectification-inverse, ne présente pas d'intérét quand le saut thermique a réaliser est
seulement d'une dizaine de degrés. Son grand domaine d'application, ou il présente un
intérét exceptionnel, est au contraire celui des pompes & chaleur ot le saut thermique est

d'une centaine de degrés.

175



III - THERMOFRIGOPOMPE

Cette machine remplit simultanément deux fonctions: production de froid utile
I'évaporateur et production de chaleur utile a I'absorbeur et au condenseur.

Ill.1. - SCHEMA DE PRINCIPE
Le schéma de principe de la thermofrigopompe est analogue a celui de la

frigopompe mais differe par le fait que les températures de 1'absorbeur et du condenseur
sont supérieures a celle de I'environnement (Te < Tenvi < Ta =Tc < Tg) (fig.5- 4).

[CHALEUR PEU COUTEUSE | Td->»{ DESORB \
CONDENS }—>Tc —»{ ENVIRONNEMENT | Te

[[ENVIRONNEMENT |« Ta€{ABSORB _X__\
% EVAP —}-Te—«~{ FROIDEUR UTILE]

Figure 5-4 : Schéma de principe de la thermofrigopompe

HI1.2. - ANALYSE THERMODYNAMIQUE

Le coefficient de performance d'une pompe & chaleur en général est défini en
foncton de 'utilisabilité des diverses sources et puits de chaleur.

Somme des chaleurs utiles produites
Somme des chaleurs coliteuses consommeées

COP =

Pour une thermofrigopompe il ne serait pas correct de définir un coefficient de
performance global comme suit :

COPg — QC +8da + QC

parce que cette définition fait abstraction du niveau thermique des diverses productions.

Pour tenir compte des niveaux thermiques des flux de chaleur et de froideur
produits deux solutions sont envisageables :

a) Définir un coefficient de performance pour chaque utilité :

* en mode réfrigération :

QOPs = %;‘

Le coefficient de performance d'un cycle de Carnot est :

*__ Tq-Ty
COPf = pd) . 75
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* en mode chauffage

COP, ﬁﬁﬂi = COP+ 1
Le coefficient de performance d'un cycle de Carnot est :

* %
COPC-:COPf +1

on retrouve les coefficients de performance de la thermopompe et de la frigopompe.

b) Adopter une définition plus générale, qui consiste & associer a chaque source ou
puits de chaleur une "valeur". On appellera le rapport des sommes des valeurs produites et

des valeurs utilisées :
"coefficient de valorisation énergétique” (COV) :

COV = Somme des valeurs produites
~Sommes des valeurs utilisées

soitici:

QeVe +Qa Va+Qc Ve
COV = Q4 V4

oll Ve, Va, Ve et Vg sont les "valeurs" associées respectivement aux quatre flux de chaleurs
Qe, Qa, Q¢ et Qq. Les valeurs sont estimées par référence & un méme baréme arbitraire;

choisi & priori.
Barémes de valeur
Plusieurs types de barémes peuvent étre définis [4,5] :

* Baréme 2 base enthalpique

On considere que tous les flux de chaleur ont la méme valeur (1€f principe de la
thermodynamique) soit :

V3=Va=VC=Vd=1
Dans ce cas on retrouve le coefficient de performance global de la

thermofrigopompe ( qui n'a guére d'intérét).

* Bargéme exergétique

La valeur est égale au facteur de Carnot correspondant a chaque flux de chaleur.

Si on choisi comme température de réference de l'exergie : To =Teg = 6 =0

COV = Qa 62 + Q¢ ¢
Qd 84

Clest le rendement exergétique de la thermofrigopompe pour le mode chauffage.
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* Bar®mes & base économique

La méthode générale consiste 2 attribuer une valeur & chaque source ou puits de
chaleur selon son utilité par exemple :

v > 0 : coliteuse
une source de chaleur peut etre : (v = 0 : gratuite _
v < 0 : & valeur négative

. {v>0;utile
* Llv = 0 : gratuit

un puits de chaleur peut etre

Selon un baréme monétaire les valeurs sont égales aux prix d’achat et de vente des
~ divers flux de chaleur sur le marché national ou international.

11 est généralement admis qu’une frigorie vaut TROIS calories , nous proposons
donc de définir un COP composite, comme suit :
COPgo = COP; +3 COPp= 2e £+ 0
111.3. - STRUCTURE DE LA THERMOFRIGOPOMPE

De nombreuses structures de la thermofrigopompe opérant par rectification-inverse
sont envisageables selon le type du probleme : favoriser le saut thermique aux dépends de
la quantité ou l'inverse, et selon le couple utilisé.

Les structures optimales pour le thermotransformateur conviennent aussi a la
thermofrigopompe. (fig.5-5)

» Q% Qu_
g-’-»

ES

A

Y

PN
=

A

g(‘-Qe

R

®
SEPARATEUR

Y

Figure 5-5 : Thermofrigopompe avec un absorbeur adiabatique 2
2 sorties et évaporateur flash.
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Cependant il semble intéressant dans certains cas ol la phase riche est un mélange
binaire d'utiliser un évaporateur equlhbre dans la colonne de rectification-inverse pour
réduire la température moyenne de 1'évaporateur. (fig. 5-6).

L'utilisation des machines avec colonnes de rectification-inverse avec reflux (fig.5-
7) permet d'augmenter le coefficient de performance, comme on l'a prouvé
expérimentalement.

] < ] —
Q<= % g =>Q Q<= % % =>Q,
> > »> >

[} A 0
’ k. (.__._._.
3 y
L ty - <
Qq => § % <= Q Qy=> % g <= Qe
. Ea > >
SEPARATEUR MELANGEUR SEPARATEUR MELANGEUR
Figure 5-6 : Thermofrigopompe avec un Figure 5-7 : Thermofrigopompe avec
évaporateur équilibré et un un absorbeur a reflux
absorbeur & 2 sorties. et  une sortie

La figure (5-8) represente une thermofrigopompe formée par un séparateur et un
mélangeur de structures identiques. En effet le mélangeur (ou le séparateur) est formé par :

- un évaporateur équilibré

- un condenseur total avec reflux, ce qui permet d'ameliorer les critéres de quantité
du mélangeur ( voir Chap.III-§ III-4-3 ).

- une colonne diabatique ol s'éffectue un échange de chaleur entre les différentes
phases injectées dans la colonne par l'intermediaire de deux échangeurs de chaleur

integrés a la colonne.

L'utilisation des colonnes diabatiques que ce soit dans le melangeur ou dans le
séparateur, permet de reduire 'écart de température entre le pied et la téte de la colonne, ce
qui réduit considérablement la déstruction d'exergie dans les processus de mélangeage ou
de séparation [6,7] et améliore les performances exergétiques de la machine.

La thermofrigopompe représenté sur la figure (5-9) est une généralisation de la
structure precedente. Dans ce cas, les condenseurs et les évaporateurs sont integrés aux
deux colonnes, ce qui donne une structure entierement d1abat1que ayant l'avantage
d'operer quasi-reversiblement (voir Chap.I-§ IV).
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Les deux derniéres structures presentent 'avantage d'opérer dans des conditions
proches de la réversibilité thermodynamique. Ce qui reduit le flux d'exergie détruit et
augmente le flux d'exergie chimique converti en exergie thermique pour le processus de
melangeage ou vice et versa pour le processus de séparation.

CONDENSEUR ABSORBEUR
E— >0
WC U ”C —-(_®

W/" =14
e
——%
SEPARATEUR MELANGEUI;
-]
YJ" "Ly
AY -_i
230°C -10°C +_@
B Lok
>
DESORBEUR EVAPORATEUR

Figure 5-8 : Thermofigopompe avec absorbeur 2 reflux et échangeur intégrés
dans les deux colonnes.
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Figure 5-9 : Thermofrigopompe "quasi-réversible".
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IV- DOMAINES D'APPLICATION :
VI-1- USAGE INDUSTRIEL :

- La figure (5-10) montre le schéma de principe d’une thermofrigopompe formée
d’un séparateur qui opére sous 20 bar et d’un mélangeur qui opére sous 0,7 bar, avec le
couple eau-ammoniac.

- Le désorbeur consomme de la chaleur cofiteuse & 230 - 240 °C ( par exemple de
la vapeur d’eau sous 25 bar ou bien des fumées de combustion). Elle produit
simultanément de la chaleur utile 2 80 - 85 °C et de 1a froideur utile 20 - 5 °C.

- La phase Riche en ammoniac R issue du condenseur, a2 90 °C est refroidie
jusqu’a - 10 °Cen s’ecoulant de haut en bas dans un serpentin incorporé dans la colonne
de mélangeage.

- De méme la phase Pauvre P se refroidit de 220 °C 4 90 °C en s’ecoulant de bas
en haut dans un serpentin incorporé dans la colonne de séparation.

- Symétriquement, le mélange supérieur U se réchauffe de 90 °C a 220 °C dans un
2i¢me serpentin incorporé dans la colonne de séparation et le mélange inférieur B se
rechauffe de -10 & + 90 °C dans un 218me serpentin incorporé dans la colonne de
mélangeage.

- Dans ce systéme , il est sous-entendu que la chaleur “utile” est produite sous la
forme du réchauffage d’un fluide caloporteur qui circule en boucle fermée; le fluide
revient de I’utilisateur & 80 °C et repart vers cet utilisateur a 85 °C. Ce cas se rencontre
fréquemment dans les ateliers industriels fonctionnant en continu.

- Examinons maintenant le cas d”’un fluide caloporteur opérant en gircuit ouvert

IV-2- SYSTEME COMPLET POUR LES SECTEURS RESIDENTIEL ET
TERTIAIRE.

Dans de nombreux cas d'application, notamment dans les immeubles résidentiels,
les hotels, les centres commerciaux ...etc... le fluide caloporteur s'écoule en circuit
ouvert : il s'agit de produire de l'eau & 70 °C pour usages_sanitaires a partir de l'eau du
réseau urbain a 20°C.

La figure (5-11) montre une thermofrigopompe pour cet usage , analogue a celle
de la figure précédente. Les differences sont les suivantes :

- Les 2 condenseurs sont incorporés aux colonnes de contact gaz-liquide, de sorte
qu'ils réchauffent de 20°C a 70°C le fluide caloporteur.

- Le "bouilleur" de la colonne de séparation est également incorporé 4 la colonne
de fractionnement de sorte que la vapeur de chauffage qui entre a2 220°C en sort sous
forme de liquide sous-refroidi a 70°C.

- Il y a une seule sortie de mélange : le mélange "inférieur".

- L'eau chaude a usage sanitaire est fournie a 70°C
- 'évaporateur du mélangeur, refroidit de 12°C 2 7°C le flulde frigoporteur destiné

au systeme de climatisation
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Figure 5-10 : Schéma de principe d'une thermofrigopompe a NH3 - H20
pour usage industriel.
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Figure 5-11 : Schéma de principe d'une thermofrigopompe a NH3 - H20
pour les secteurs residentiel et tertiaire.
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- nous avons également représenté sur ce schéma, la chambre de combustion de
fuel, qui est alimentée en circuit ouvert en eau de ville a2 20°C et produit la vapeur a
220°C, qui sort finalement sous forme d'eau & 70°C.

_ Bien entendu, on peut aussi concevoir qu'un fluide caloporteur soit utilisé en
circuit fermé, entre 70°C et 220°C entre la chambre de combustion et la colonne de

séparation.

En conclusion, notons que, dans ces divers systemes, il n’y a aucune sortie de
fluide chaud vers I’environnement. Toute 1’énergie thermique issue de la source coiiteuse
est utilisée, soit pour faire du chaud , soit pour faire du froid.

IV- 3 - CINQ APPLICATIONS NUMERIQUES

Nous avons traité cinq exemples d’application, avec différents couples solvant /
réfrigérant.

- Les deux premiers utilisent le couple ethylamine / eau.

- Le troisiéme utilise le couple methylamine / eau .

- Les 2 derniers utilisent le couple ammoniac / eau .

Les conditions opératoires et les résultats de calculs pour les cinq exemples sont
rassemblés dans le tableau (1).

Les schémas de principe sont présentés sur les figures (5-12) a (5-17 ).

18r CAS : Couple éthylamine-eau,
Le mélangeur est une colonne adiabatique avec 2 entrées et sorties (fig. 5-12).
2iéme CAS : Couple éthylamine-gau .

Le mélangeur dans ce cas est une colonne diabatique avec une seule sortie au pied
(fig. 5-13).

11 est possible d'augmenter le coefficient de performance de climatisation du
systéme de 30% par l'insertion d'un échangeur de refroidissement de la phase riche avant
son injection dans 'évaporateur (fig. 5-14).

3itme CAS : Couple méthylamine-eau

Cette frigopompe est destinée a la congélation. Le mélangeur est une colonne
adiabatique a 2 sorties (fig. 5-15).

Cet exemple démontre la faisabilité d'une thermofrigopompe pouvant produire du
froid pour la congélation (-20°C) et de la chaleur & usage sanitaire (70°C) avec des bons

coefficients de performance.

4ieme CAS : Couple ammoniac-eau

Le mélangeur est une colonne diabatique a une seule sortie (fig. 5-16).

Sitme CAS : Couple ammoniac-eau

Le mélangeur (fig. 5-17) est une colonne diabatique 2 une seule sortie.
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11 est & noter que la chaleur produite au niveau du condenseur est de faible niveau
a cause de la faible température de condensation de 'ammoniac, sous la pression du
séparateur.

Le nombre d'étages théoriques d'¢€quilibre du mélangeur et du séparateur pour les
cinq exemples est compris entre 5 et 10.
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Figure 5-12 : Thermofrigopompe 2 éthylamine-eau (exemple N°1)
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Figure 5—13 : Thermofrigopompe 2 éthylamine-eau (exemple N°2)
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Figure 5-14: Amélioration du schéma de laThermofrigopompe fig.(5-13)
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Figure 5-15 : Thermofrigopompe 4 méthylamine-eau (exemple N°3)
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Figure 5-16 : Thermofrigopompe 3 NH3- H20 (exemple N°4)
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Figure 5-17 : Thermofrigopompe a2 NH3- H20 (exemple N°5)
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Tableau (1) : Conditions opératoires et résultats pour les cinq exemples

EXEMPLE N° 1 2 3 4 5
Conditions opératoires
Pression du séparateur [bar] 10 6 10 10 20
Pression du mélangeur [bar] 0,6 0,6 0,6 4 4
Température moyenne [°C]:
- de I'évaporateur 0 0 -20 0 0
- du condenseur 90 75 60 26 50
- du désorbeur 174 157 180 174 205
- de 'absorbeur 57 80 70 89 100
Titre de la phase pauvre (xp)] 0,05 0,02 0,01 0,02 0,02
Titre de la phase riche (xR) 0,99 0,98 0,99 0,98 0,958
Titre du mélange de pied 0, 225 0,2 0,1 0,3 0,3
(xB)
Titre du mélange de téte (xy)] 0,575 0,125
RESULTATS du CALCUL
Le rapport des débits (F/r)
en [Kg/Kg] 3 4,33 9,44 2,43 2,5
Le taux de reflux minimal de
la colonne de rectification 4,98 6,62 1,2 0,154 0,375
T
:E.ngt)aux de reflux réel 5:976 79944 1y8 09185 0945
Les flux de chaleur en
[kJ/kg] de vapeur riche
Q. 637,4 522.,5 823,5 1273,5 1139,7
Q: 3601 5252,5 2090 1527 15904
Q 1095 995,2 2069 2275 2358
Qi 3945 5725,3 3334 2519,7 2937,1
Les PERFORMANCES
Coefficient de performance
théorique
- refrigération COP*y 0,794 0,652 0,768 1,997 1,2
- chauffage COP*. =
Ccop* 1,794 1,652 1,768 2,997 2,2
- Coef)t‘"lcu:nt de performance
- refngeratlon COPy 0,161 0,09 0,24 0,505 0,388
- chauffage COPc 1,19 1,09 1,247 0,903 0,803
-COP¢o = COP s+ COP./3 0,557 0,453 0,655 0,806 0,655
- saut thermique interne 85°C 80°C 100°C 130°C 130°C
(ATjn) maximal
- rendement exergétique
_ COP. _COPf +1 0,663 0,66 0,705 0,301 0,631
Tex = COP*, = COPf*+1

Les résultats portés dans le tableau (1) montent :

187




- la faisabilité d'une thermofrigopompe pour usage residentiel avec trois couples
de travail différents.

- la possibilité de realiser une thermofrigopompe pouvant faire des sauts

thermiques €levés (AT = 130°C) [cas des exemples 4 et 5], avec des performances
relativement bonnes. Pour augmenter encore le niveau de température de I'absorbeur et
du condenseur, pour atteindre des températures superieures a 130°C, il faudrait
rechercher de nouveaux couples.

- plus la chaleur latente de vaporisation du réfrigérant est grande, meilleures sont
les performances reelle du cycle ( ammoniac : AHy = 1261 kJ/kg > methylamine AHy =

836,6 kJ/kg > ethylamine AHy = 621,8 kJ/kg). En faisant quelques considérations

simplificatrices, comme proposé par Le Goff et coll.[7], nous pouvons aboutir & une
expression intéressante qui relie le coefficient de performance maximale aux propriétés
physico-chimiques du réfrigérant.

Considérons donc que :
Qa=Qe=R. AHye
Qd = Qc =R.(1+1) AHyc
oit AHvye et AHyc sont respectivement les chaleurs latentes de vaporisation du

réfrigérant aux pressions du mélangeur (évaporateur) et du séparateur (condenseur).
r désigne le taux de reflux de la colonne de rectification.

Copf_gg_ R.AHye _ _ AHye
Qd " R.(1+1)AHye (1+71) AHvc

Utilisons la relation de WATSONI8]

Ter -Tcy0,38
AHyc = AHve [—r—g———ﬁ]
cr-Te

ol Ter est la température critique du réfrigérant.

Le coefficient de performance devient :

1 [Tcr -Te]O 38
1+ r Ter -Te
Ter - Te]O 38
Ter -Te

COPf =

puisque (Te <Tc <Ter) = [F—=2

<1

et r>0=:~1+r

Donc le coéfficient de performance est le produit d'un terme superieur a 1 et d'un terme
inferieur & 1. Il reste voisin de la valeur 1 (COPf=1) et depend :

* du taux de reflux de la colonne de rectification qui est une fonction de Iécart de volatilité

entre le réfrigérant et I’absorbant et qui exprime le degré de facilité de la séparation.
* de I’ecart de température entre le condenseur et 1’évaporateur.

* de la température critique du réfrigérant.
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Le couple NH3/H2O0 reste le meilleur mélange connu jusqu'a present pour les
applications frigorifiques (frigopompe et thermofrigopompe), malgré ses inconvénients
nombreus, d'ou la necessité de rechercher des nouveaux couples.

- la production de froid reste faible par rapport & la production de chaleur, quel
que soit le couple utilisé. Ceci est dii a la conception des thermofrigopompes etudiées.

- Pour les machines étudiées, les productions de froid et de chaleur sont couplées,
d’ou I'impossibilité d’ajuster I'une des deux utilités sans modifier 1’autre. Une solution 2
ce probleme consiste a diminuer le taux de reflux de la colonne de distillation pour
diminuer la production de chaleur au niveau du condenseur.

- Nous avons utilisé deux structures différentes du mélangeur : le mélangeur
diabatique et le mélangeur adiabatique a deux sorties, ce qui demontre la possibilité
d'utilisation de plusieurs configurations du mélangeur.

IV. - CONCLUSIONS

L'utilisation des mélangeurs opérant selon le principe de la rectification inverse
dans les thermofrigopompes leur permet de surmonter les handicaps des machines
classiques par l'obtention d'un niveau thermique suffisamment élevé a I'absorbeur.

Les thermofrigopompes congues selon le principe de la rectification-inverse
utilisent des faibles rapports de débits, ce qui réduit considérablement les dimensions des
divers organes de la PACA et aussi la consommation de travail de pompage.

Les thermofrigopompes 2 rectification-inverse peuvent fonctionner avec une
multitude de couples, ce qui offre & I'utilisateur la possibilité de choisir le couple le mieux
adapté a son application.
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CHAPITRE VI :

NOUVEAUX COUPLES POUR
THERMOFRIGOPOMPE
ET THERMOTRANSFORMATEUR

191






SOMMAIRE
I- COUPLES POUR PACA DE TYPE CLASSIQUE

II -COUPLES POUR PACA OPERANT PAR RECTIFICATION-INVERSE
I - LES AVANTAGES DES SYSTEMES A RECTIFICATION-INVERSE

192






I - COUPLES POUR PACA DE TYPE CLASSIQUE

Les machines 2 absorption actuellement commercialisées utilisent les couples
ammoniac/eau ( pour réfrigération et climatisation ) et eau/bromure de lithium ( pour

climatisation et pompe & chaleur a usage domestique et/ou industriel).

Ces couples présentent en effet des qualités exceptionnelles, notamment une forte
enthalpie de vaporisation du constituant volatil (= le “réfrigérant” ou “absorbat”).

Mais ils présentent aussi de graves inconvénients :

* Le couple HyO-LiBr opere, aux basses températures, sous des pressions trop
faibles, avec risque de cristallisation. Aux hautes températures, il provoque la corrosion
de tous les métaux usuels, méme les aciers inoxydables.

* Le couple NH3- HO opere, aux hautes températures, sous des pressions trop
élevées ( plusieurs dizaines de bar). Et la toxicité de I’ammoniac en restreint I’emploi. De
plus, tous les auteurs considéraient jusqu’a présent que le fait de nécessiter une colonne
de distillation fractionnée pour séparer ce mélange, €tait un inconvénient, mais nous
montrerons que ceci doit au contraire €tre considéré comme un avantage.

Depuis plusieurs décennies, de nombreux auteurs [1-26] ont effectué des
recherches variées de couples capables de se substituer aux deux couples precedents.
Certains [1,2,3,24] ont procédé a un inventaire systématique de tous les couples
présentant les propriétés requises. Ces propriétés et leurs consequenses sont presentées
sur le tableau(1).

Les tableaux (2), (3) et (4) montrent les couples qui ont €té principalement
préconisés par les divers auteurs, respectivement pour :

1- les basses températures (< 0 °C) : réfrigération et congélation
2- les températures moyennes (0 - 100 °C) : climatisation et PACA 2 usage

domestique
3- les hautes températures (100 - 150°C) : PACA 2 usage industriel.

Mais le fait méme que les couples préconisés soient si nombreux et qu’aucun
d’eux n’ait ét€ commercialisé ( sauf peut étre le couple TFE/NMP), montre qu’il n’y a pas
vraiment de couple idéal présentant toutes les propriétés requises.

La conception des pompes & chaleur classiques basée sur des faibles changement
de composition lors de I'absorption ou de la désorption de l'ordre de 5% dans le cas du
mélange HyO-LiBr, conduit forcement a des petits sauts thermiques et a des grands taux
de recirculation et exige de plus 'emploi d'un absorbant peu ou non volatil. Pour ces
raisons la recherche de nouveaux mélanges été focalisée sur des couples ayant un écart de
volatilit€ trés important.

La non volatilité de 1’absorbant est une propriété particuliérement contraignante.
Pour la satisfaire il faut que :

- ou bien I’absorbant soit un composé minéral (un sel) , mais alors sa solubilité

dans I’absorbat est généralement limitée.
- ou bien I’absorbant soit un composé organique trés lourd, mais alors il est

thermiquement instable et souvent peu miscible a I’absorbat.
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FLUIDE PROPRIETES DESIRABLES RAISONS

Réfrigérant - grande chaleur latente de vaporisation - réduit les débits
- pression modérée 2 la température de - réduit le coiit de laPACA
condensation ou évaporation
- faible point triple - limite de la température d‘évaporalion
- point critique élevé - limite de la température de condensation
- faible chaleur spécifique du liquide

Absorbant - absorbe facilement le refrigérant - cinétique du processus d'absorption
- faible pression de vapeur - séparation facile

Solution - déviation négative par rapport 4 la loi de - réduction du débit de refrigérant
Raoult
- faible enthalpie du mélange
- faible volume spécifique - réduit le travail de pompage

Tous les fluides - grande conductivité thermique

- faible viscosité

- faible tension superficielle
- faible toxicité

- stabilité chimique

- augmente les coefficients de transfert de chaleur
- augmente les coefficients de transfert et réduit
les dissipations visqueuses

- améliore les performances de 1'absorbeur

- sécurité

- durée de vie du systéme
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Tableau 2 : Liste des couples de substitution pour les basses températures

REFRIGERANT

ABSORBANT

CH3NHj (méthylamine)

CoHgOo ( éthylene glycol )

H»,O '

LiBr + H>O ( bromure de lithium + eau)

NH3 (ammoniac )

C4H1002 (1,4 butanediol )
LiSCN ( thyocianate de lithium )

LiNOj + Hp0 ( nitrate de lithium + eau )

LiBr + Hy0

R22 (CHF»Cl)

DTG (dimethylethertriethyléne glycol)

Tableau 3 : Liste des couples de substitution pour les moyennes températures

REFRIGERANT

ABSORBANT

CH30H (méthanol )

LiBr ( bromure de lithium )

LiBr/ ZnBry ( bromure de lithinm/bromure de
zinc )

C3HgO3 ( glycérol )

HCON(CH3), (diméthylformamid)

H,O

E181 = DTG(tetraethylene-glycol-dimethylether)

CoHsNH7( dimethylamine ) CoHgOy (éthylene glycol )
H70O (eau) CaClp (chlorure de calcium)
R133a NMP ( N-methylpyrolidone )

Tableau 4 : liste des couples de substitution pour les hautes températures.

REFRIGERANT

ABSORBANT

TFE (trifluoroéthanol )

Chi ( quinoléine)

E181 = DTG (tetraecthylene-glycol-dimethylether)

EP (éthylpyrolidone)

Ich (isoquinoléine )

MP ( méthylpyrolidone )

NMP ( N-methylpyrolidone )

Pyr ( pyrolidone )

TEG (tetra-éthyléne glycol )

HFIP ( hexafluoro-isopropanol )

NMP

Ich

Chi

PFPA (acide pentafluoropropionic)

DTG

H20 (eau)

Glycérol

Carrol ( LiBr + diéthyléne glycol)

éthyléne glycol
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II -COUPLES POUR PACA OPERANT PAR RECTIFICATION-INVERSE

Les couples utilisables dans les PACA a rectification-inverse doivent présenter les
mémes propriétés telles qu’énoncées ci-dessus :

- stabilité

- non toxicité

- non corrosivité

- forte enthalpie de vaporisation de 1’absorbat
- miscibilit€ compléte absorbant/absorbat

La faible volatilité de I’absorbant n’est plus exigée, bien au contraire, les
volatilités des deux constituants du couple doivent étre comparables. Plus precisement la
différence des températures d’ébullition de ces deux constituants sous la pression
régnante dans le mélangeur doit étre seulement un peu supérieure au saut thermique que
I’on desire obtenir.

La volatilité relativement importante de 1'absorbant par rapport 2 celle du
réfrigérant permet de réaliser des grands changements de composition lors de I'absorption
ce qui engendre un saut thermique proche de la différence des températures d'ébullition

des deux composés du couple.

Rappelons, 2 titre d’exemple, que dans le thermotransformateur étudié au chapitre
IV, le saut thermique obtenu est de ’ordre de 80 °C, alors que les températures
d’ébullition des constituants du couple sont 100 °C pour ’eau et 198 °C pour ’éthyléne
glycol.

La suppression de cette contrainte, ouvre largement le domaine des constituants a
priori envisageables. Nous avons donc d’abord dressé un inventaire systématique de tous
les composés organiques ou minéraux ayant une pression de vapeur ni trop forte (< 20
bar) ni trop faible (> 0,1 bar) dans le domaine utilisé.

C’est ainsi que le tableau (5) dresse la liste des corps dont la température
d'ébullition (sous un bar ) est comprise entre -30°C et +60 °C et qui peuvent étre utilisés
comme absorbat dans les frigopompes et thermofrigopompes.

De méme le tableau (6) donne la liste de ceux dont la température d’ébullition est
comprise entre +60 °c et 120 °C, pouvant donc convenir comme absorbat dans les
thermopompes & usage industriel ou domestique et les thermotransformateurs.

Enfin le tableau (7) dresse une liste non exhaustive de composés lourds, de
température d'ébullition supérieur 2 150 °C, pouvant servir d’absorbant dans les
thermotransformateurs & usage industriel.
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Tableau 5 : Liste des réfrigérants possibles. (-30 °C< Te < +60 °C)

Réfrigérant | Formule M Ter Tey AH Solubilite | Toxicité
(gmol)| CC) | CO (kJ/mol) v
_ (ppm)
diméthyl-éther C, HgO 46.07 |-138.5] -26.6 eau, alc., éth
- acét., chl.
formaldéhyde CH»0 3003 | -92 -21 | 23.012 | eau,alc., éth,
acet., benz.
méthylamine CHsN 31.07 | -93.5 ] -6.3 eau,alc., éth, 10
acet., benz.
triméthylamine (CH3)sN | 59.11 |-117.21 2.9 eau,alc., éth,
_ chl., benz.
diméthylamine Co H7N 4509 | -93 7.1 26.485 |eau, alc., éth
éthylene oxyde CoH40 44.05 ] -111 | 10.7 | 25.606 |eau,alc., éth, 10
chl., benz.
monoéthylamine C; H9N 45.09 -81 16.6 | 28.033 | eau,alc., éth.
acétaldéhyde CoH40 4405 | -121 20.8 | 25.732 | eau,alc., éth,
_ acet., benz.
¢éthyléther C4Hy00 74.12 | -116 | 34.7 | 26.694 |alc., chl., 400
acet., benz.
méthylpropyléther | C4 H;0O 38.7 | 31.003 |eau, alc., éth
acét.
isopropylamine (CH3»C | 59.11 47.8 eau,alc., éth,
HNHj acet., benz.,
chl.
propylamine C3HgN 59.11 | -83 49.2 | 29.706 | eau,alc., éth,
acet., benz.,
chl.
acétone C3 Hg0 58.08 | -95.3 | 56.2 | 29.121 | eau,alc., éth, 750
chl., benz.
diéthylamine C4Hj1N 73.16 | -48 56.3 eau, alc., éth 10

(Abréviations : alc. : alcool (éthanol), éth : éther, acet. : acétone, benz. : benzeéne, chl. :

chloroforme)
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Tableau 6 : Liste des réfrigérants (+60°C < T, < 120°C)

REFRIGERANT | Formule M Ter Tev AHyap Toxicite
(g/mol) O O (kJ/mo!) (ppm)
chloroforme CHCl3 119.378 -63.5 61.3 29.706
éthylpropyléther CsHj;20 | 88.15 -79 63.6
méthanol CH30H 32.042 -97.6 64.6 35.254 200
TFE CoH3F30 | 100.04 -45 75 54 1000
éthanol C2 HsOH |46.069 -113.9 78.4 38.744
triéthylamine CgHisN |{101.2 -114.7 89.4 31.38
1-propanol C3 H70H {60.096 126.1 97 41.756
isopropanol C3H70H |60.096 -88.3 82.4 39.832
2-butanol C4Hg OH | 74.123 -114.5 99.7 40.794
eau H70 18.02 0 100 40.629
isobutanol Cs4Hj00 }74.123 -107.8 108 39.037
n-butanol C4sHoOH {74.123 -90 117.9 43.095
Tableau 7 : Liste des absorbants
ABSORBANT Tey AHyap SOLUBILITE
CO) (kJ/mol)

cyclohexanone CeHi00 155.2 39.748
1,2 dibromobutane C4HgBrp 166.5 42.601 |alcool, éther, acét., benzéne
Benzenethiol CesHgS 169.3 40.585 .
decane CioHn2 174 39.279
O-dichlorobenzéne  CgHy4Cly 176 39.664 alcool-éther
1-heptanethiol C7Hi6 177 390.748
M-diethylbenzéne  CjoHis 181.3 39.371
phénol CeHg0 181.9 45.606
butyl-sulfure CgHigS 182.2 39.706 eau, alcool, acét.benzeéne
P-diethylbenzéne CioHi4 183.6 39.371 alcool, éther
0-" " 184 39.413
Butylbenzéne (Chg%iim 183.4 39.246
Aniline 7N 184 41.840
Iodobenzéne CegHsl 188.6 39.497 alcool, éther
propyl-disulfure CeH1452 191.7 41.924
undecene C11Hy4 195 41.505
n-octane thiol CgHigS 199.2 42.258 alcool
1.2. diiodobutane =~ C4Hglp 203.8 41.238
N.méthyl-2-pyrolydone (NMP)|204 43.522
Cs HgNO
Pentylbenzéne Ci11His 205.6 41.212
1-dodecene Ci2Ho4 213.5 42.970
dodecane CipHog 215.6 43,639 alcool, éther, acétone
1-cyclopentylheptane CjoHo4 224.3 43.346
1-cyclohexylhexane CioHog 224.9 42.844 | alcool, éther, acét., benzéne
TEG 230
E181 275
Glycérol C4H1003 290 alcool, eau
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Il y aurait donc & priori un choix considérable de couples éventuellement
utilisables. Malheureusement les données thermodynamiques sur ces mélanges sont
relativement peu nombreuses , un inventaire bibliographique (non exhaustif) nous a
conduit & préférencier les couples suivants :

* Pour les frigopompes et therrnofrigopompés ( dont I’évaporateur opére & une
température comprise entre -30°C et +5°C), les propriétés des couples suivant sont décrits
dans la littérature :

- méthylamine - eau [19]
- méthylamine - éthyléne glycol [17]
- diméthylamine - éthyléne glycol [18]

* Pour les thermotransformateurs ( dont le désorbeur et 1’évaporateur operent &
une température comprise entre +60 et +100 °C ), les propriétés des couples suivants sont
connues :

- eau - éthyléne glycol [26]
- eau - glycerol [3, 18]
- méthanol - glycerol [20]

- TFE - NMP [24]

III - LES AVANTAGES DES SYSTEMES A RECTIFICATION-INVERSE

Résumons ci apres les avantages des pompes a chaleur, de tous types, dont le
mélangeur opére par rectification-inverse :

1- Un choix treés large du couple de travail. L’effet pompe & chaleur peut
étre obtenu avec n’importe quel couple absorbat/absorbant sous reserve qu’ils soient
séparables par distillation fractionnée.

L’exergie de mélangeage d’un couple est composée de deux termes : AHm
"I’enthalpie de mélangeage " et -ToASy "'entropie de mélangeage” :

AEXm = AHm“ TQ ASm

Dans le cas des pompes a chaleur & sorption (absorption et adsorption), I’enthalpie
de mélangeage est négligeable comparé au terme entropique pour la majorité des couples
de travail.

Par exemple, pour une solution aqueuse de bromure de lithium, AHpy~ 90 kcal/kg
tandis que -ToASp =430 kcal/kg a 100°C.

Par conséquent, I’effet “pompe & chaleur” qui consiste & revaloriser un flux de
chaleur de bas niveau thermique 2 un niveau plus haut, est dii essentiellement au terme
entropique et non au terme enthalpique. Donc il est possible de concevoir une PACA
efficace, fonctionnant avec un mélange idéal ou I’enthalpie de mélangeage est
rigoureusement nulle, c’est par exemple le cas du mélange pentane et octane.

Donc le choix du “meilleur” couple est ouvert ce qui permet d’eviter les limitations
techniques mentionnées dans le premier paragraphe.

Plus generalement le concept de la rectification-inverse permet de concevoir des
pompes a chaleur pour n’importe quel domaine de température pourvu qu’on trouve deux
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composés parfaitement miscibles et de volatilités différentes dans le domaine de travail.
On peut utiliser les mélanges avec de 1’hydrogéne liquide pour les trés basses
températures et les mélanges des metaux liquides ( exemple : mercure+ sodium) pour les
trés hautes températures ( environ 1000°C).

Il n’est pas nécessaire de choisir uniquement les mélanges binaires. Deux coupes
pétroli¢res de différentes volatilités peuvent €tre aussi utilisées.

2- Une opération quasi-réversible. Un mélangeur fonctionnant selon le
principe de la rectification-inverse a la particularité d’operer dans des conditions proche
de la réversibilité, au sens du second principe de la thermodynamique, au contraire d’un
absorbeur conventionnel. Ce qui constitue 1a raison fondamentale d’obtention de
- coefficient de performance voisine de celui d’un cycle de Carnot et en méme temps un
saut thermique proche du maximum théorique.

3- Un faible rapport de recirculation. Un thermotransformateur
conventionnel fonctionnant avec une solution de bromure concentrée de lithium & 60% et
une solution diluée & 55%, n’utilise effectivement que 5% de la solution pour la
revalorisation de 1’énergie par évaporation et absorption. La fraction restante 95% du
liquide est recirculée, chauffée et refroidie dans chaque cycle, sans qu’elle fournisse un
travail utile. Le "rapport de recirculation” est (95/5) = 19.

Au contraire dans le cas d’un thermotransformateur avec un mélangeur opérant
par rectification-inverse, les différences de concentration entre les phases “riche”,
“pauvre” et mélange” sont de 1’ordre de 50%. Le rapport de recirculation est de I’ordre de
1 2 2 (mol/mol). Donc on peut dire que la totalité de la solution est utilisée pour produire
’effet pompe a chaleur, d’ou un contenu énergétique des solutions plus grand que dans la
majorité des thermotransformateurs classiques. Ce facteur influence directement la taille
des différents organes de la PACA ( échangeurs, pompes ......) et plus généralement le
cofit initial des PACA.

4- Une technologie simple et conventionnelle. La colonne de mélangeage
est une colonne classique comme celles souvent utilisées dans les industries chimiques ou
pétrochimiques pour les réactions gaz-liquide exothermiques, par exemple les colonnes 2
plateaux avec un échangeur de chaleur immergé dans la couche liquide au dessus du
plateau.
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CONCLUSION GENERALE

L'objectif initial de ce travail était de démontrer la faisabilité technique et
scientifique d'une nouvelle pompe a chaleur a absorption basée sur le principe de la
rectification-inverse.

Notre étude expérimentale a porté sur le sous-ensemble de mélangeage constitué
d'un évaporateur et d'un absorbeur.

Parali¢lement, nous avons mené une étude théorique de différentes structures du
mélangeur et de deux applications du principe de la rectification-inverse dans le domaine
des pompes a chaleur a absorption.

Cette étude nous a permis, en premier lieu ; d'exposer et d'approfondir les bases
thermodynamiques de la rectification-inverse et d'introduire son application dans les
pompes a chaleur a absorption.

Nous avons démontré, les avantages du mélangeage selon le principe de la
rectification-inverse :

* un fonctionnement proche de la réversibilité thermodynamique, ce qui
diminue la destruction d'exergie dans les opérations de mélangeage.

* la possibilité d'utilisation de n'importe quel mélange

* la diversité des combinaisons du mélangeur et du séparateur pour former
une PACA, opérant selon le principe de la rectification-inverse, permet
de sélectionner la structure adéquate ("optimale") pour chaque application

* I'utilisation d'une technologie classique en industrie chimique.

L'établissement de critéres basés sur les deux principes de la thermodynamique,
nous a permis de comparer quatre structures différentes du mélangeur et d'évaluer
I'incidence des parameétres opératoires sur leurs performances, grace a une simulation
numérique.

De cette simulation, il en résulte que :

* le rapport des débits de phase pauvre/riche régle les performances du
mélangeur

* la pureté des phases introduites, améliore les performances du mélangeur

* le préchauffage de la phase pauvre améliore les performances du
mélangeur

* le mélangeur adiabatique & deux sorties, présente les meilleures
performances comparativement aux trois autres.

La partie expérimentale de ce travail a permis de valider les résultats de la
simulation et de décortiquer les mécanismes mis en jeu lors de l'opération de mélangeage
selon le principe de la rectification-inverse.

Nous avons développé deux applications du concept de rectification-inverse : les
thermotransformateurs et les thermofrigopompes. Pour la premiere application, nous
avons associé, aux quatre structures du mélangeur une colonne de distillation, pour
construire quatre thermotransformateurs, dont nous avons simulé le fonctionnement.
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Le thermotransformateur formé avec l'absorbeur adiabatique a deux sorties est
caractérisé par :

* un coefficient de performance acceptable
* un saut thermique €levé

* un faible rapport des débits

* des bonnes performances exergétiques

La thermofrigopompe présente l'avantage d'assurer simultanément deux fonctions :
la production de chaleur et de fraicheur, ce qui est fort intéressant pour plusieurs
applications, notamment dans les domaines tertiaire et résidentiel.

Les calculs effectués avec plusieurs couples de travail et deux structures différentes
du mélangeur, démontrent qu'il est possible de réaliser de telles machines qui peuvent étre
assurées d'un saut thermique voisinant les 130K.

Dés lors que le couple de travail a autant d'importance que la structure de la pompe
a chaleur, nous avons consacré le dernier chapitre a la recherche de nouveaux couples de
travail. Les critéres de sélection des mélanges, nous ont permis d'établir une liste
d'absorbants et de réfrigérants susceptibles d'étre utilisés dans diverses applications des
PACA.

Nous avons développé également au cours de ce travail, les représentations
graphiques des bilans d'enthalpie et d'exergie ainsi que les méthodes graphiques de
détermination du nombre d'étages théoriques des mélangeurs.

Ces représentations graphiques constituent, un outil didactique permettant de mieux
comprendre le fonctionnement des pompes a chaleur a absorption.

Bien que cette €tude cerne différents aspects théorique et expérimental de la
rectification-inverse et de ses applications, il donne naissance & plusieurs sujets de
recherche dans la méme voie, parmi lesquels on cite :

* ]a détermination expérimentale des propriétés physico-chimiques des
couples que nous avons sélectionnés

* I'expérimentation du mélangeur avec les nouveaux couples

* le développement de prototypes de thermofrigopompe, pour concrétiser et
évaluer les performances réelles de ce type de machine qui représente une
solution exemplaire pour réaliser des économies d'énergie

* I'évaluation économique du cofit d'une pompe a chaleur

(thermotransformateur, thermofrigopompe) opérant selon le principe de la
rectification-inverse.
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NOMENCLATURE

SYMBOLES LATINS

A : point d’addition

B : débit du mélange sortant au pied de la colonne de rectification inverse
C : nombre de constituants

COE : contenu énergétique [kJ/kg]

COP : coefficient de performance

COP* : coefficient de performance d’un cycle réversible

Ex : exergie (Ex = H - ToS) [kJ/kg]

J : rapport des débits massiques pauvre / riche (J =P/R)

H : enthalpie de la vapeur {kJ/kg]

Hp  :enthalpie de mélangeage

h : enthalpie du liquide  [kJ/kg]

M : débit du mélange sortant au milieu de la colonne de rectification inverse
np : indice de refraction

P : débit de la phase phase pauvre

Q : flux de chaleur [kJ/kg.S]

% : constante des gaz parfaits

R : débit de la phase riche

T : taux de reflux

S : point de soustraction

T : température

To : température de réference de I’exergie

m : monbre d’étages de la zone diabatique du mélangeur

NI : monbre d’étages de la zone adiabatique inferieure du mélangeur
NS  :monbre d’étages de la zone adiabatique superieure du mélangeur
X : composition de la phase liquide

Y : composition de la phase vapeur

8] : débit du mélange sortant en téte de la colonne de rectification inverse
SYMBOLES GRECS

o : volatilité relative

AEx :variation d’exergie

AH  :chaleur latente de vaporisation
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AT  :saut thermique [K]

€ : efficacité

n : rendement

Y : coefficient d’activité

e : facteur de Carnot (0 =1-Ty/T)
INDICES

a : absorbeur

B : bouilleur, mélange du pied

c : condenseur

c-ex :conversion de I’exergie chimique en exergie thermique

ch : chimique

d : désorbeur

det  :detruite

e : évaporateur

ex : exergétique

ex-eco : exergético-économique
L : liquide

M : mélange du milieu, mélangeur
p : pauvre

R : riche

s : séparateur

th : thermique

u : mélange de téte

v : vapeur

EXPOSANTS

M : mélangeur

S : séparateur
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ANNEXE 1 : PROPRIETES PHYSICO-CHIMIQUES DU BINAIRE
EAU - ETHLENE GLYCOL

1-2 .Ill ! !'/‘! !\ . ! l

L'éthyléne-glycol fait partie de la famille des polyglycols, il est liquide, inodore,
incolore et hygroscopique a température ambiante. Il est toxique pour des concentrations
supéricures a 100 ppm dans l'air.

Il est également inflammable et soluble dans l'eau et dans la majorité des
composés organiques.

L'éthyléne glycol est utilisé principalement comme antigel, solvant et caloporteur
(heat carrier).

Ces principales propriétés physiques sont réunies ci-apres :

Formule chimique C2Hg O

masse moléculaire 62,068 kg/kmol
température critique 790 K

pression critique 7,6 106 Pa
température de fusion 260,2 K
température de vaporisation 470,6 K
enthalpie de fusion 181,0 kJ/kg

* Tension de vapeur [1]

o 6022,18

364<T<494 K
[P]:bars ; [T]:K

* Viscosité de 1'éthyléne glycol liguide [2]

997,25
Inp= -3,6333 + m

u]:Cp
[T]1:K

* densité du liquide [3]
d=A  B-(@-Tmep@N

A =0,3074

B = 0,230

Tc =790
260,2<T<790K
id}: g/ml

[T]:K



* Tension superficielle du liguide [4]

o= (51 %‘3__;%] 11/9
01=4843 , T1=2932K , Tc =790
o] : dyne/cm
* chaleur spécifique du liguide [5]
Cpw = 0,016884 + 3,35083.10-3 T - 7,224.10:6 T2 + 7,61748 10-9. T3
[Cp] : kCallgx 262 K < T<468 K

* chaleur spécifique de 1a vapeur [1]
Cpg = 29,226 + 2, 8787.10-3 T - 2,2454.10-4 T2 + 7,3835.10-8 T3

[Cpg) : UmolK

* chaleur latente de vaporisation [6]

Ly() = Ly(Ty) (7 S73038

Te=790K
T1=470,5K
Lv(Ty) = 52 509 kJ/mol
[Ly] : kJ/mol

2 - Propriétés de l'eau
Formule chimique H»0
masse moléculaire 18,017
température critique 647,2 K
pression critique 221,2 bar
température de fusion 273,2 K
enthalpie de fusion
température de vaporisation 373,2 K
volume molaire critique 57,1 cm3/mol

 tension de vapeur [1]

In (‘?I%) =(1-x)1 [-7,764521. X + 1,45838.X 1.5 - 2,7758X3 - 1,23303 X6]

T
x-—l-i

275<T< T,



* Viscosité de l'eau liguide [1]

230,298
loglo p=-1,5668 + T-146.797

263<T<433K

[w]:CP
[T1: K

* masse volumique de I'eau liquide [8]

p=[exp@+bT+CT2+d(Tc- D2 +e. (HT]!

a=-2,116 027 59
b =-2,688 452 37.10-3

=-3.424 020 4.10-6
d =0,197 294 503

1,023 743 65.10°7
1,024

e
f
205<T<6473K
[p] : kg/m3
* chaleur spécifique de la vapeur d'eau [1]
Cp =7,701 +4,595.104 T + 2,521.10-6 T2 - 0,859 10-9 T3
[T]:K

[Cp] : cal/mol K

3 - Propriétés du mélange eau-éthvléne-glycol

* Equilibre liquide vapeur

Nous avons utilisé dans nos calculs deux pressions

P =760 mmHg et P = 25 mmHg. Dans la bibliographie [7] on dispose
uniquement des données d'équilibres expérimentaux pour P = 25 mmHg. pour calculer la
composition et la température sous la pression de P = 760 mmHg, nous avons utilisé les
coefficients d'activités déterminés expérimentalement pour une pression voisine (P = 747

mmHg).
Pi=XvYP°1+(- x) Y2 P°1
Pi=yPi=P1 X"

PrXy
AR A

Nous avons supposés que la phase vapeur se comporte comme un gaz idéal.



Les résultats des calculs sont représentés sur les figures (1 et 2) pour P = 25

mmHg et sur les figures (3 et 4) pour P = 760 mmHg.
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Figure 1 : Diagramme X-Y sous 25 mm Hg.
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Figure 2 : Diagramme T-X,Y sous 25 mm Hg.
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Figure 3 : Diagramme X-Y sous 760 mm Hg.
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* Enthalpie du mélange liguide
T
h =x hegy + (1-x) hgly +hex = ijf Cp +[1-x] Cpg1y) dT + Hex

ott : h®X est 1'enthalpie d'excés du mélange calculé 2 partir du modele de Wilson [1] et des
données d'équilibre liquide-vapeur :

J(AGE
T 2[_(___5_)]@)(

AGE

®T =" Xiln (X1 + A1z Xp) + Xoln (A12X1 + X9)

X1X2A12

122812 R.SP.OLVINPN
X1+ AppX, M2- M+ 50 (2 - )

hex
[hex] : cal/mol

- P =747 mmHg [8]

Atz = 3.0946 exp (228198

Ag1 = 03231 exp (22202183

?»12 - A1 =-297,2946

A12 - A2 = 16 553,535
- P =25 mmHg [8]

A2 =3,0046 exp (82

Ag1 =0,32314 exp (1222

A12-A11 = 391,74

A2 - A2 =- 301,33

- Enthalpie du mélange vapeur

H=yH; +(1-y)H

La vapeur est considérée comme un gaz parfait :

T T
Hl =ch Cpeau gaz dT + Hl (TC) et H2 =J‘TC Cpg]yco] gaz dT + H2 (Te)

H; et Hp sont les enthalpies des vapeurs saturantes respectivement de 'eau et du
glycol & la température d'ébullition du mélange (Te) sous la pression de travail.



Ces données nous permettent de tracer le diagramme de Ponchon (diagramme H-
X) pour les deux pressions (fig. 5 et 6).
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Figure 6 : Diagramme enthalpie-composition du mélange sous 25 mm Hg



L'exergie d'une substance est définie comme suit :

Ex=(H-Hp)-To(S-So)

ou Hy et Sg désigne respectivement l'enthalpie et I'entropie de la substance a I'état de
référence (Pg, Tg ).

L'exergie est une fonction d'état, puisqu'elle est la somme de deux fonctions
d'états. On peut décomposer l'exergie d'une substance ( ou mélange) en deux termes :

: - L'exergie physique : c'est 'exergie associé aux transformations que subit une
substance sans changement de composition

Exph = (Hi - To S1) - (Ho - To So)

- L'exergie chimique : qui est égale a la quantité maximale de travail qu'on peut
obtenir & partir d'une substance pour la ramener a I'état de référence :

n n
Exch= YXiExpi+R T ¥XiLn vy Xj
i =1 i =1
avec Exjp est I'exergie standard du corps i 4 Tg =298.15 K et Pg = 1.013 bar.
KOTAS [8] a donné les exergies standard de l'eau et de 1'éthyléne glycol :

eau liquide Exg= 3120 kJ/ kmol
éthyléne glycol liquide Exg =1 214 210 kJ/ kmol

Nous avons établis le diagramme Exergie-Composition du binaire eau-glycol sous

les conditions standards (Tp = 298.15 K et Pg = 1.013 bar) ( fig. 7) sans tenir compte
des exergies de référence des deux corps purs, puisque dans nos calculs on utilise
uniquement des différences d'exergie.
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Figure 7 : Diagramme exergiecomposition du binaire eau-glycol
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ANNEXE 2 :

RESULTATS DE LA SIMULATION D’UN
MELANGEUR A TROIS ZONES
(=2 er'm =16)
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PROGRAMME DE CALCUL DU NOMBRE
D’ETAGES D’UNE COLONNE ADIABATIQUE






COLONNE-ADIABATIQUE

WO~

a0

60

61

programme de calcul du nombre d'étages théorique d'équilibre et
des performances d'une colonne adiabatique a deux sorties
1'indice i désigne les flux a l'entrée de 1'étage i: Li et Vi
Tli= temperature de l'étage i, du liquide Li et de la vapeur Vi+l
Li est en équilibre avec Vi+l

DIMENSION X(90),Y(380),rap(S0),LR(S0),VR(50)
DIMENSION Tv (90),T1(90),h(90),H(90),V(S0},EXD(90)
REAL J,LR

OPEN (7,FILE='RECTADIAB')

WRITE (*,*) ' LE RAPPORT DES PHASES P/R = J!'

READ (*,#*) J

WRITE (*,*) 'GLYCOL : TITRE , TEMPERATURE '

READ (*, *) Xp,Tp

WRITE (*,*)'EAU : TITRE ,TEMPERATURE VAPEUR, LIQUIDE'
READ (*,*) Yr,Tr,TR

WRITE (*,*) "MELANGE : TITRE !

READ (*, *) Xi

Y (1l)=Yr

Tv(1)=Tr

X (1)=Xi

CALL VLE(X(1),T1(1),¥(2))

calcul de la composition de la vapeur de tete
Xa= (J*Xp+Yr) / (J+1)
Ha= (J*HL (Xp, Tp) +HV (Y, Tr) ) / (J+1)
pen=(Ha-HL (X1,T1(1))}/ (Xa~X1i)
ord=Ha—-pen*Xa
XX=0
n=0
DX=0.005
XX=XX+DX
=n+1
CALL VLE (XX, Tu, Yu)
V{(n)=HV (Yu, Tu) - (pen*Yu+tord)
IF n.EQ.1 GOTO 61
IF(V(2).GT.V(1l)) GOTO 225
WRITE (*,*) V{(n)
IF (ABS(V(n)).LE..01l) GOTO 70
IF (V(n).LT.0) THEN
XX=XX~-DX
DX=DX/10
GOTO 60
ENDIF
GOTO 60
WRITE (*, *) "Yu=', Yu

calcul des rendements Rex:exergetique ,Rth:thermique’
CALL VLE (Yu,TLU,Y)

LVu= (HV (Yu, Tu) ~HL (Yu, TLU) )

LVr=(HV(Yxr, Tr)-HL(Yr,TR) )

Rth=LVu* (Yr-Xp) * (Xi-Xa) / ( (Xi-Yu) * (Xa—-Xp) *LVr)

WRITE (*,*) 'Rth=',Rth
TLN=(Tu-TLU) / (LOG { (273+Tu) / (273+TLU) ) ) ~273

WRITE (*,*) 'TLN=',TLN

exergie thermique par kg de vapeur riche
TETAa=1-(298) / (273+TLN)

TETAe=1~-(298) / (273+Tr)
EXth=-LVu*TETAa* (Yr-Xp) * (Xa-X1i) / ( (Xa-Xp) * (Yu-Xi) ) +LVr*TETAe
exergie chimique par kg de R



COLONNE-ADIABATIQUE

124

11

aoanNno

EXch=-EXL (Yr, TR) ~J*EXL (Xp, Tp) + (Yr-Xp) * (Xa-Xi)
/ *EXL (Yu, TLU) / ( (Xa~Xp) * (Yu-Xi) ) +EXL (Xi,T1 (1) ) *
/ (Xa-Yu)* (Yr-Xp) / ((Xi-Yu) * (Xa-Xp))

EXDT=EXch-EXth

Rex=EXth/EXch

coordonnée du point de construction : S
Al=(HV(Yr, Txr)~HL (Xi,T1(1)))/ (Yr-Xi)
Bl=HL (Xi,T1(1))-A1*Xi

A2=(HV (Yu, Tu) ~HL (Xp, Tp) ) / (Yu—-Xp)
B2=HL (Xp, Tp) ~A2*Xp

Xs=(B2-Bl) / (A1-A2)

Hs=A1*Xs+B1l

WRITE (*,*) 'Xs=',Xs

WRITE (*, *) 'Hs="',Hs

i=1
dx=0.1
i=i+1
=i+l
WRITE (*,*) 'i=',1
a=(HV{Y (1),T1(i~1))-Hs)/ (Y (i)~-Xs)
b=Hs~a*Xs
X()=0
X(1)=X{(i)+dx
CALL VLE (X(1),TLl(i),Y(i+1))
Tv(1)=T1(1)
Hd=a*X (1) +b
IF Hd.LE.O THEN
GOTO 10
ENDIF
G=(HL(X(i),T1(1))-Hd)
WRITE(*,*) G
IF (ABS(G).LE.0.01) GOTO 20
IF G.GT.0 THEN
GOTO 11
ENDIF
X{1)=X(1)-dx
dx=dx/10
GOTO 10
IF G.LT.1 THEN
IF X(i).EQ.1 THEN
=dx/10
GOTO 9
ELSE
GOTO 20
ENDIF
ELSE
GOTO 10
ENDIF
calcul de 1'étage suivant
rap (i)=(Y(i)-Xs) /(X (i)-Xs)

CALCUL DE L'EXERGIE DETERUITE DANS CHAQUE ETAGE
CALCUL DU RAPPORT Li/R

rap (1) =(Yr-Xs) / (Xp-Xs)
LR(1)=(Xs-Y (1)) *(rap(1)-1)/ (X (1)-¥ (1))
VR(i)=(rap(1)-1)* (Xs-X(1))/(X(i)-Y (1))
L'EXERGIE DETERUITE

EXD(i)= LR(1)*EXL(X(1),T1(i))~-VR(1)*EXV(Y (i), T1(i+1))-LR(i+1)*

* BEXLA(X(1+1),T1 (1+1) ) +VR(i+1) *EXV (Y (i+1),T1 (i+2))
IF (Y(i+l).LE.Yu) THEN
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GOTO 30

ELSE

WRITE (*,*) 'Y=",Y (i+1)
GOTO 5

ENDIF

affichage des résultats du calcul

wo o

0  WRITE (7,*)'LES RESULTATS DU CALCUL '
WRITE (7, *) 'LE RAPPOT P/R =',J
WRITE (7, *) 'LA COMPOSITION DE LA VAPEUR DE TETE Yu =',Yu
WRITE (7, *) 'LE RENDEMENT THERMIQUE = ',Rth
WRITE (7, *) '"LE RENDEMENT EXERGETIQUE =',Rex
WRITE (7, *) 'L EXERGIE DETERUITE EXd=',EXDT
WRITE (7, *) 'L EXERGIE THERMIQUE =',EXth
WRITE (7, *) 'L EXERGIE CHIMIQUE =',EXch
WRITE (7,110)
T1 (K)=Tp

C calcul des differents rapports de débits

rap (K)=(Y (i+1) ~Xs)} / (Xp-Xs)
X (K)=Xp
LR (K) =(Xs-Y(K) ) * (rap (1) -1) / (X(K) -Y (K) )
VR(K)=(rap(1)-1)* (Xs-X (K} ) / (X(K) Y (K) )
VR(1)=1
ILR(1l)=rap(l)
C L'EXERGIE DETERUITE
EXD(K)= LR(K)*EXL (X (K),T1(XK))~-VR(K) *EXV(Y (K), T1 (K+1})~LR(RK+1)*
* EXL (X (K+1), T1 (K+1) )+VR(K+1) *EXV (Y (K+1),T1 (K+2))
40 DO 50 i=1,K
WRITE(7,100)i, X(1i),Y({d),Ti(i),rap(i),LR(i),VR(1i),EXD (1)
50 CONTINUE
100 FORMAT(2X,I12,2%,2(£5.3,3x),2x,£f6.2,3%x,3(£6.2,3x),2%,£8.2)
110 FORMAT(3X,'i',5X,'X',5X,'Y', 8%, 'TL', 8X, 'L/V', 8%, 'Li/R", 6%,

*1Yi/R', 6%, 'Exd')
225 WRITE (*,*} 'LA colonne ne peut pas fonctionnée ‘!
END
C
C SOUS PROGRAMME DE CALCUL DES ENTHALPIES DU LIQUIDE EN KJ/XG
FUNCTION HL(x,T)
C A : ENTHALPIE DE L'EAU
A=4,1855*T
c B : ENTHALPIE DU GLYCOL
TT=T+273
B=(.016884* (TT-273)+3,35083E~3* (TT**2-273**%2) /2~7.224E~6%*
* (TT**3-273**3) /3+7.617T48E-9* (TT**4-273%%4) /4)
B=B*4,1855
c C: ENTHALPIE DU MELANGE IDEAL
C=x*A+ (1-x)*B
Cc ENTHAILPTIE DU MELANGE REEL
HL=C+HE (%, T)
RETURN
END
C
o HE : ENTHALPIE D EXCEE
FUNCTION HE (X, T)
IF (X.EQ.0).OR. (X.EQ.1l) THEN
HE=0
ELSE
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187 x=62,07*X/ (62.07*X+ (1~X) *18.02)

188 A12=3.0946*EXP (149.6198/(273+T))

189 A21=0.32314*EXP (~8330.9185/(273+T))

190 hh=x* (1-X)* (-297.2946) *A12/ (x+A12* (1-x) } +16553.535*x* (1-x) *
1 / A21/ (1-x+R21*x)

192 HE=-hh*4,1855/ (x*18. 02+ (1-x)*62.07)

193 ENDIF

194 RETURN

195 END

196

197 C

198 C ENTHALPIE DE LA VAPEUR

199 FUNCTION HV(X,T)

200 LE=538.2%4,1855* ((1-(273.15+T) /647.3)/.4235)** 38
201 LG=202.2*4.1855% ({1~ (273.15+T) /645)/.2707) **,38
202 HV=HL (X, T) +X*LE+ (1~X) *LG

203 RETURN

204 END

205

206 ¢

207 ¢ programme de calcul de x,y=f(t) a p= 760 mm Hg
208 SUBROUTINE VLE (X, T,y)

209 X=62,07*x/ (62.07*x+18.02* (1-x))

210 GAMMAL=EXP ( (—.2758~1,6116*X) * (1~-X) **2)

211 GAMMAZ=EXP ( (~1.0816+1,6116* (1~X))*X**2)

212 T=90

213 DT=10

214 9 T=T+DT

215 P1=10**(8.07131~1730.63/(T+233.426))

216 P2=10** (8.09083-2088,936/ (T+203.454))

217 PT=X*P1*GAMMAL+ (1-X) *P2*GAMMAZ

218 S=760-PT

219 IF (S.GT.0.AND.S.LE..1) THEN

220 ¢ I¥ S.LE.1 THEN

221 GOTO 18

222 ELSE

223 IF S.1LT.0 THEN

224 T=T-DT

225 DT=DT/10

226 ENDIF

227 GOTO 9

228 ENDIF

229 18 Y=GAMMA1*X*P1/PT

230 y=18.02*Y/(18.02*Y+ (1-Y)*62.07)

231 RETURN

232 END

233

234 C

235 C ENTROPIE DU LIQUIDE IDEAL

236 FUNCTION SL(X,T)

237 C ENTROPIE DE L'EAU

238 SE=4,1855*L0G ( (273+T) /273)

239 C ENTROPIE DU GLYCOL

240 TT=T+273

241 SG=4.1855* (. 016884*LOG{(TT) /273)+3.35083E-3* (TT-273)-7.224E-6*
242 * (TT**2-273*%*%2) /247, 61T48E~9* (TT**3-273**3) /3)
243 SL=X*SE+ (1-X) *SG

244 RETURN

245 END

246

247 € -

248 C ENTROPIE D EXCEE
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249 FUNCTION SEX(x,T)

250 IF ((x.EQ.0).or. (x.EQ.1)) THEN

251 SEX=0

252 ELSE

253 X=62.07*x/(62.07*x+18.02* (1-x))

254 GMALl=EXP ((~.2758~1.6116*X)* (1-X)**2)

255 GMAZ=EXP ((~1.0816+1.6116* (1-X) ) *X**2)

256 ST=X*LOG (X*GMAl) + (1-X) *LOG ( (1-X) *GMA2)

257 SEX=ST*8.32/(18.02*X+ (1-X)*62.07)

258 ENDIF

259 RETURN

260 END

261

262 C

263 C EXERGIE DU LIQUIDE (To = 298 K)

264 FUNCTION EXL (X, T)

265 EXLO=HL (X, 25) ~-298*SL (X, 25)

266 IF ((X.EQ.0).OR. (X.EQ.1l)) THEN

267 EXI=HL (X, T)=-298*SL (X, T)~EXLO

268 ELSE

269 EXL=HL (X, T) ~298* (~SEX (X, T) +SL (X, T) +HE (X, T) / (273+T) ) ~EXLO
270 ENDIF

271 RETURN

272 END

273

214 C

275 C EXERGIE DE LA VAPEUR (To = 298 K)

276 FUNCTION EXV(X,T) .
21 LE=539.2*4,1855* ((1—(273.15+T)/647.3)/.4235)**,38
278 LG=202.2*%4,1855* ((1~(273.15+T)/645)/.2707)** 38
279 EXV=EXL (X, T) + (X*LE+ (1-X) *LG) * (1-298/ (273+T))
280 RETURN

281 END

282

283
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PROGRAMME DE SIMULATION D’UN
THERMOTRANSFORMATEUR






PACA-Il

WO OO ~J OY U i Lo N

QOO0 0a00

Ce programme permet de calculer les performances d'un
thermotransformateur avec une colonne de rectification inverse
a deux entrées et deux sorties.

Les échangeurs de chaleur sont placés entre 1:P--U et 2:I---R
P:glycol;R:eau;U:vapeur de tete ;I:melange du pied

toutes les grandeurs sont massiques

C

364

real J,MAXJ,JJ,MINJ, IR,UR,LVi,LVu

DIMENSION Rex (90),Rth(90),Y¥(90),DT(90),J(90),COP (390),COPex (90)
DIMENSTION wx (90),UR(90),IR(90),EXth(90),EXch(90),Rexs (90)
DIMENSION REXT (90) ,COPT(90), Tuel (90),EG(90) ,EFFM(90) ,EFFS (90)
WRITE (*,*) 'GLYCOL : TITRE '

READ (*,*) Xp

WRITE(*,*)'EAU : TITRE °

READ (*, *) Xr

WRITE (*,*) "MELANGE DE PIED : TITRE !

READ (*,*) Xi

OPEN(8,FILE='BILAN')

WRITE (8,*) 'LA COMPOSITION DE P Xp=',Xp

WRITE (8,*)'LA COMPOSITION DE R Xr=',Xr

WRITE(8,*)'LA COMPOSITION DE I Xi=',Xi

WRITE (8' -k) Thhhkhkkhkhhhhhhkkrhkdhkhhkdkhkhhhkhkhkkhkkhkhksi!

OPEN(7,FILE="RESULTATS')
WRITE (7,100)

i=2

11=1

DC 20 YY=0.05,.9,.05
Y{(1)=YY

IF (Y{(i).EQ.Xi) THEN
GCTO 20

ENDIF

calcul de la température de U
CALL TVM(Y (i), Tu)

CALL VIM(Y (i), Tlu,Y)

CALCUL DES TEMPERATURES
CALL VIM(Xi,Ti,Yi)
CALL VIM(Xr,Trm,Yr)
CALL TVM(Xr,Tvr)

WRITE (*,*) '"TVR=',Tvr
WRITE (*, *) 'TLR="',Trm

CALL VLS (Xp, Tps, YD)

CALL VLS {(Xr,Trs,¥Yrs)

CALL TVS(Xr,Tvrs)

ON INTRODUIT LES LIQUIDES U ET I DANS LE SEPARATEUR A LEURS
TEMPERATURES DE SATURATION A Ps

CALL VLS(Y (i), Tus, Yus)

CALL VLS (Xi,Tis,Yis)

Tr=Trm

Sans l'echangeur El si Tlu<Tps+5
IF (Tlu.LE. (Tps+5) .OR. (Tuel (i~1) .EQ.Tlu)) THEN
Tp=TpS
Tuel (1)=Tlu
calcul du rapport P/R
PENUI=(HL (Xi,Ti)~-HV(Y (1), Tu))/ (Xi-Y (1))
PENPR= (HV (Xr, Tvr) —-HL (Xp, Tp) ) / (Xr-Xp)
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413

hi=HL (X1, Ti)~-Xi*PENUI
hp=HL (Xp, Tp) ~Xp*PENPR
Xa= (hi~hp) / (PENPR-PENUT)
J(i)=(Xa-Xr)/ (Xp-Xa)
WRITE (*,*)'J =',J(1)

calcul des differents rapports de debit
UR (1) = (Xr-Xp) * (Xa-Xi) / ((Xa-Xp) * (Y (1) -Xi))
IR(1)=(Xa-Y (1)) * (Xr-Xp)/ ({(Xi-Y (1)) * (Xa-Xp))
hus=HL (Y (1), Tlu)
WRITE (8,*) 'Tuel=',Tuel(i)
ELSE
ind=1
=Tlu~ind*5
IF (Tp.LE.Tps) THEN
=Tps
Tuel (1)=Tlu
GOTO 364
ENDIF
calcul du rapport P/R
PENUI=(HL (X1, Ti)-BV(Y(1),Tu))/ (Xi-Y (1))
PENPR= (HV (Xr, Tvr) -HL (Xp, Tp) ) / (Xr—Xp)
hi=HL (Xi, Ti)~-Xi*PENUI
hp=HL (Xp, Tp} ~Xp*PENPR
Xa= (hi-hp) / (PENPR-PENUI)
J(1)=(Xa~-Xr) / (Xp-Xa)

calcul des differents rapports de debit
UR(1)=(Xr-Xp)* (Xa~Xi) / ((Xa-Xp) * (¥ (1) -Xi))
IR(1)=(Xa-Y (1)) * (Xr-Xp)/ ((Xi-Y (1)) * (Xa~-Xp))

CALCUL DES TEMPERATURES AUX SORTIES DES ECHANGEURS
temperature de sortie de U
hus=HL(Y {1}, Tlu)~J (1) * (HL (Xp, Tp) ~HLS (Xp, Tps) ) /UR(1)
IF (hus.LT.0) THEN
ind=ind+1l
GOTO 413
ENDIF
CALL TEMP (hus,Y{i),Tuel (i))
IF (Tuel(i).LT.Tps) THEN
ind=ind+l
GOTO 413
ENDIF
WRITE (8, *) 'Tue=', Tuel (i)
ENDIF
WRITE(8,*)'Tp=',Tp

calcul des rendements Rex:exergetique ,Rth:thermique
his=HL (Xi, Ti) - (HL (Xr, Tr)-HLS (Xr, Trs) ) /IR (i)
CALL TEMP (his,Xi,Tiss)
IF (Tiss.LT.Trs) GOTO 13

Qu=(HV(Y (1), Tu)~-HL (Y (i), Tlu) ) *UR (1)

Qe=(HV (Xr, Tvr)—-HL (Xr, Tr))

Rth{i)=0u/Qe

WRITE (8,*) 'Qu=',Qu

WRITE (8, *) "Qe="', Qe

exergie thermique par kg de vapeur riche
TLN= (Tu-T1lu) / (LOG ( (273+Tu) / (273+T1u)))
TETAa=1~(298) /TLN
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IF ((1-Xr).LE.lE-4) THEN
TETAe=1-(298) / (273+Txrm)
ELSE
Te= (Tvr-Trm) /LOG ( (Tvr+273) / {(273+Trm) )
TETAe=1-298/Te
ENDIF
EXth (1)=-Qu*TETAa+Qe*TETAe
exergie chimique par kg de R
EXch (1) =-EXL (Xr, Tr)~J (i) *EXL (Xp, Tp) +IR (1) *EXL (Xi, T1i)
/ YUOR(L)*EXL (Y (i), Tlu)
EXD=EXch (i)-EXth (i)
WRITE (8, *) 'EXch=",EXch (i)
WRITE (8, *) '"EXth="',EXth{(i)
WRITE (8,*) 'EXD=',EXD

rendement exergetique

Rex (1)=EXth (1) /EXch (i)

WRITE (*,*) '"Rex=',Rex (i)

DT (i)=TLN-Txr-273

EFFM(1)=(IR(1i) *EXL (X1, Ti) ++UR(1) *EXL (Y (i), Tlu) +Qu*TETAa) /
+ (Qe*TETAe+EXL (Xr, Tr)+J (i) *EXL (Xp, Tp) )

Chkkkkhkkhhkhkhkkhkdkhhkhhkhdkhhkhkhkkhhhhkdhhhhhkhhhkhkdhhkhkdhrkddhhkkhkrdhrohkhkkk

C

SEPARATEUR

Chhhkhkhkhkhdhhhhkhdhhhkhhhkkddkkdhdkkhkdhhkdhhkhdhhkhhhkhhhhhkhhkhrdhkhhrhhkrhkk

C

C

DETENTE CALCUL DE L/V

IF (11.EQ.1l) THEN

CALL DET (Xi,his,Xis,Yis, TTi,VLi)

ENDIF

CALL DET (Y (i), hus,Xus, Yus, TTu, VLu)

RAPPORT VAPEUR/LIQUIDE APRES LA DETENTE (VL)
WRITE (8, *) 'VLu=',VLu

WRITE (8, *) 'VLi=',VLi

WRITE (8, *) 'his=', his

WRITE (8, *) "hus=', hus

¢ CALCUL DU TAUX DE REFLUX MINIMAL

15

QcC:
ob :

IF (Y(i).LT.Xi) THEN
CALL REFLUX (Xis,his,Xr,r)
GOTO 15 '

ENDIF

CALL REFLUX (Xus, hus,Xr,r)
WRITE(8,*) 'r=",r

WRITE (*,*)'r=',r

CHALEUR RECUPEREE AU CONDENSEUR PAR kg DE R
Qc=(1+x)* (HVS (Xr, Tvrs) ~HLS (Xx, Trs) )
CHALEUR FOURNIE AU BOUILLEUR PAR kg DE R

Qb=Qc+HLS (Xr, Trs) +J (i) *HLS (Xp, Tps) ~UR (1) *hus—-IR (i) *his
WRITE(8,*) 'Qb=',0b
WRITE (8, *) 'Qc=',QcC

IF (Xr.EQ.1) THEN

TETAC=1-298/ (Trs+273)

ELSE
Te=(Tvrs-Trs) /LOG ((Tvrs+273) / (273+Trs))
TETAC=1-298/Tc
ENDIF
CALL TVS (Xp,Tvps)

IF (Xp.EQ.0) THEN
TETAb=1-298/ (273+Tps)
ELSE
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216

217
218
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246
247
248

Tb=(Tvps-Tps) /LOG ( (Tvps+273) / (273+Tps) )
TETAb=1-298/Tb
ENDIF

EXths=0b*TETALb~QCc*TETAC

Exu= (EXLS (Xus, TTu) +VLU*EXVS (Yus, TTu) ) / (1+VLu)
Exi=(EXLS (Xis, TTi) +VLi*EXVS (Yis, TTI))/ (14+VLi)
EXchs=EXLS (Xr, Trs) +J (1) *EXLS (Xp, Tps) ~UR (i) *Exu~IR (i) *Exi
Rexs (1) =EXchs/EXths
EFFS(i)=(EXLS(Xr,Trs)+J(i)*EXLS(Xp,Tps)+Qc*TETAC)/
+ (Qb*TETAb+UR (1) *Exu+IR (1) *Exi)

IF ((Qb*TETAb-QCc*TETAcC) .EQ.0) THEN

EG(1)=0

else

EG (1) = (Qu*TETAa-Qe*TETAe) / (Qb*TETAL~QC*TETAC)
endif

COP (1) =Qu/ (Qe+Qb)
DO=0Qu+Qc-Qb~Qe
WRITE (8,*) 'Bilan de chaleur=',DQ
COPex (1) =Qu*TETAa/ (Qe*TETAe+Qb*TETAD)
COPT (i) =TLN* (Tb-Tc) / (Te* (Tb-Tc) +Tb* (TLN-Te) )
e} REXT (1) = (Tb~Tc) *TETAa/ (Te*TETAe/TLN+TETAb*Tb* (1-Te/TLN) )
WRITE (7,110)Y(i),J(1i),Rth(i),Rex(i),DT(i),Rexs(i),COP(i),COPex (1)
/ ,COPT(i),EFFM(i),EFFS(i),EG(1)

WRITE (8, *) 'Ta=', TLN, ' 1,'Te=',Te,' ','Tb=',Tb,' ','Tc=',Tc

WRITE (8, *)' '
i=i+1
11=11+1

20 CONTINUE

c

110 FORMAT (£5.3,2x,£5.2,2x%,2(£6.3,2x) ,£5.1,2x,7(£5.3,2x))

100 FORMAT (4x, 'Yu', 5%, 'J',4x, 'Rth', 5%, 'Rex', 6x, 'DT?, 4%, 'Rexs', 4x,
/'COP', 2x, 'Rext', 2x, 'COPT', 2x, 'EM', 2%, 'ES', 3%, 'EG")

end

aQQ

Sous—-programme de calcul de x,y=f(t) & p= 760 mm Hg
SUBROUTINE VIM(x,T,y) .
X=62.07*x/ (62. 07*x+(1—x)*18.02)
GAMMAL=EXP ( (~.2758~1,6116*X)* (1-X) **2)
GAMMAZ2=EXP ({~1.0816+1.6116* (1-X))*X**2)
T=90
DT=10
9 T=T+DT

P1=10%* (8.07131-1730. 63/ (T+233.426))

P2=10** (8.09083-2088.936/ (T+203.454))

PT=X*P1*GAMMAL+ (1-X) *P2*GAMMA?2

S=760-PT

IF (S.GT.0.AND.S.LE.05) THEN
c IF S.LE.1 THEN

GOTO 18

ELSE

IF-S.LT.0 THEN

T=T-DT

DT=DT/10

ENDIF
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249 GOTO 9
250 ENDIF

251 18 Y=GAMMA1*X*P1/PT

252 y=18.02*Y/ (18, 02*Y+ (1~-Y) *62.07)

253 RETURN

254 END

255

256

257 C

258 C SOUS-PROGRAMME DE CALCUL DES ENTHALPIES EN KJ/KG SOUS 760 mm Hg
259 C HV : ENTHALPIE DE LA VAPEUR

260 C HL : ENTHALPIE DU LIQUIDE

261 FUNCTION HL(Z,T)

262 C A : ENTHALPIE DE L'EAU

263 A=3.16E-4*T**2+4 1855*T

264 C B : ENTHALPIE DU GLYCOL

265 TT=T+273

266 B=(.016884% (TT-273) +3. 35083E-3* (TT**2~273%%2) /2-7, 224E~6*
267 / (TT**3-273%%3) /3+7.61748E-9*% (TT**4-273%%4) /4)
268 B=B*4.1855

269 C C: ENTHALPIE DU MELANGE IDEAL

270 C=2*A+ (1-2) *B

271 C ENTHALPIE DU MELANGE REEL

272 HL=C+HE (2, T)

273 RETURN

274 END

275

276 C

2717 C L'ENTHALPIE D'EXCEES SOUS 760 mm Hg

278 FUNCTION HE(Z,T)

279 IF ((2.EQ.1).OR. (Z.EQ.0)) THEN

280 HE=0

281 ELSE

282 x=62.07%2/ (62.07*2+ (1-2) *18.02)

283 A12=3.0946*EXP (149.6198/ (273+T) )

284 A21=0.32314*EXP (-8330.9185/ (273+T))

285 hh=x* (1-x)* (-297.2946) *A12/ (x+A12* (1-x) ) +16553. 535%x* (1-x) *
286 / A21/ (1-x+A21%x)

287 HE=-hh*4.1855/ (x*18.02+ (1-x) *62.07)

288 ENDIF

289 RETURN

290 END

291

292 C -
293 C ENTHALPIE DE LA VAPEUR SOUS 760 mm Hg

294 FUNCTION HV(X,T)

295 LE=539.2%4.1855* ( (1~ (273.15+T) /647.3) /.4235) **, 38
296 LG=202.2%4.1855% ((1-(273.15+T) /645) /.2707) **, 38
297 HV=HL (X, T) +X*LE+ (1-X) *LG

298 RETURN

299 END

300

301 C

302 C ENTROPIE DU LIQUIDE IDEAL SOUS 760 mm Hg

303 FUNCTION SL(X,T)

304 C ENTROPIE DE L'EAU

305 SE=4.1855*LOG ( (273+T) /273)

306 C ENTROPIE DU GLYCOL

307 TT=T+273

308 SG=4.1855% (,016884*L0G (TT/273) +3.35083E-3* (TT-273)-7.224E~6
309 + % (TT**2-273%%2) /2+7, 61T48E~9* (TT**3-273**3) /3)

310 SL=X*SE+ (1-X} *SG
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311 RETURN

312 END

313

314 C

315 C ENTROPIE D EXCEE SOUS 760 mm Hg

316 FUNCTION SEX (x,T)

317 IF ((x.EQ.0).OR. (x.EQ.1l)) THEN

318 SEX=0

319 ELSE

320 X=62.07*x/(62.07*x+18.02* (1~-x))

321 GMA1=EXP ((—.2758-1,6116*X) * (1-X)}**2)

322 GMA2=EXP ( (-1.0816+1.6116%* (1-X))*X**2)

323 ST=X*10G (X*GMAl) + (1~X) *LOG ( (1-X) *GMA2)

324 SEX=ST*8.32/(18.02*X+ (1-X)*62.07)

325 ENDIF

326 RETURN

3217 END

328

328 C - -
330 C EXERGIE DU LIQUIDE & To=298 K

331 FUNCTION EXL (X, T)

332 EXL0=HL (X, 25) - (298) * (SL (X, 25) +HE (X, 25) / (298))
333 IF ((X.EQ.0).OR. (X.EQ.1)) THEN

334 EXL=HL (X, T) - (298) * (SL (X, T) +HE (X, T) / (273+7T) ) ~EXL0
335 ELSE

336 EXL=HL (X, T)~ (298) * (-SEX (X, T)+SL (X, T)+HE (X, T) / (273+T) ) —EXLO
337 ENDIF

338 RETURN

339 END

340

341 C

342 C EXERGIE DE LA VAPEUR & TO = 298 K

343 FUNCTION EXV(X,T)

344 LE=539.2*4,1855% ((1-(273.15+T) /647.3)/.4235) **_ 38
345 LG=202.2*4.1855*% ({1-(273.15+T)/645)/.2707)**_ 38
346 EXV=EXL (X, T) + (X*LE+ (1-X) *LG) * (1-298/ (T+273) )
347 RETURN

348 END

349

350 ¢ -

351 ¢ sous programme de calcul de la température de la vapeur saturante
352 ¢ sous une pression de 760 mm Hg

353 SUBROUTINE TVM(Y,T)

354 Z=0

355 Dz=0.1

356 10 Z=Z+DZ

357 CALL VIM(Z2,TZ,Y2)

358 W=Y-YZ

359 IF ABS(W).LE.0.0005 THEN

360 GOTO 20

361 ENDIF

362 IF W.LT.0 THEN

363 2=2-DZ

364 DZ=DZ/10

365 GOTO 10

366 ENDIF

367 GOTO 10

368 20 T=T2

369 RETURN

370 END

371

3712
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373
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18

a0

a0

(oNe!

Sous-programme de calcul de x,y=f(t) a p= 25 mm Hg
SUBROUTINE VLS (x%,T,y)
X=62.07*x/ (62.07*x+ (1-x)*18.02)
GAMMA1=EXP { (~.0359+0.2172*X) * (1-X) **2)
GAMMAZ=EXP ( (-0.1445-0,2172* (1-X) ) *X**2)
T=0
DT=10
T=T+DT
P1=10*%*(8.07131~1730.63/(T+233.426))
pP2=10**(7.7151~1818.5381/(T+178.65))
PT=X*P1*GAMMAl+ (1-X) *P2*GAMMAZ2
S=25-PT
IF (S.GT.0.AND.S.LE.05) THEN

IF S.LE.1 THEN
GOTC 18
ELSE

IF S.LT.0 THEN
T=T-DT
DT=DT/10
ENDIF
GOTO 8
ENDIF

Y=GAMMA1*X*P1/PT
y=18.02*Y/(18.02*Y+ (1-Y)*62.07)
RETURN
END

ENTHALPIE DU LIQUIDE & 25 mm Hg en kJ/k
FUNCTION HLS(Z,T)
SOUS PROGRAMME DE CALCUL DES ENTHALPIES EN KJ/KG
A : ENTHALPIE DE L'EAU
A=3,16E-4*T**2+4,1855%T
B : ENTHALPIE DU GLYCOL
TT=T+273
B=(.016884* (TT-273)+3,35083E-3% (TT**2-273%**2) /2-7.224E-6*
/ (TT**3-273%%3)/3+7,61748E~9* (TT**4-273*%4) /4)
B=B*4.,1855
C: ENTHALPIE DU MELANGE IDEAL
C=2*A+ (1~Z) *B
HLS=C+HES (Z, T)
RETURN
END

HES : ENTHALPIE D'EXCEES & 25 mm Hg

FUNCTION HES(Z,T)

x=62.07*2/{62.07*2+(1-2) *18.02)

Al12=3,0946*EXP (197.85/(273+T))

A21=0,32314*EXP (-152.2/(273+T))

hh=x* (1-x) *391. 74*A12/ (x+A12* (1-x) ) —301.33*x* (1-x) *
/ A21/ (1-x+A21*x)
HES=-hh*4,1855/ (x*18.02+ (1~-x) *62.07)

RETURN

END

ENTHALPIE DE LA VAPEUR a 25 mm Hg
FUNCTION HVS (X, T) ' :
LE=539.2%4,1855*% ( (1~ (273.15+T) /647.3)/.4235) **, 38 :
LG=202.2%4.1855* ( (1~ (273.15+T) /645) /.2707) **, 38 : ’
HVS=HLS (X, T) +X*LE+ (1-X) *LG i

T
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10

20

RETURN
END

ENTROPIE D EXCEE a 25 mm Hg

FUNCTION SEP(%,T)

IF ((x.EQ.0).OR. (x.EQ.1)) THEN

SEP=0

ELSE

X=62.07*x/ (62.07*x+18.02* (1-x))
GMA1=EXP ( (~.0359+.2172*X)* (1-X) **2)
GMA2=EXP { (-0.1445-0.,2172* (1-X) ) *X**2)
ST=X*10G (X*GMAl) + (1-X) *LOG ( (1~X) *GMAZ2)
SEP=ST*8.32/(18.02*X+ (1-X)*62.,07)
ENDIF

RETURN

END

EXERGIE DU LIQUIDE & To=298 K et P = 25 mm Hg

FUNCTION EXLS (X, T)
EXLO=HLS (X, 25) -298* (SL (X, 25) +HES (X, 25) /298)

IF ((X.EQ.0).OR. (X.EQ.1)) THEN
EXL.S=HLS (X, T)-298*SL (X, T) -EXLO

ELSE

EXLS=HLS (X, T) -298* (-SEP (X, T) +SL (X, T} +HES (X, T) / {273+T) ) =EXL0
ENDIF

RETURN

END

"EXERGIE DE LA VAPEUR a TO = 298 K et P = 25 mm Hg

FUNCTION EXVS(X,T)

LE=539.2*%4,1855*% ((1~(273.15+T) /647.3)/.4235)**.38
LG=202.2*4,1855% ((1-(273.15+T) /645)/.2707)**.38
EXV=EXLS (X, T) + (X*LE+ (1-X) *LG) * (1-298/ (273+T))
RETURN

END

calcul du taux de reflux minimal (Rmin)
SUBROUTINE REFLUX (X,h,Xd, r)
CALL VLS(X,T,Y)
CALL VLS (Xd,Td, Yd)
CALL TVS (Xd, Tvd)
IF (HLS(X,T).LT.h) THEN
GOTO 20
ELSE
DO 10 Z=X,1,.001
CALL VLS(Z,TZ,YZ)
pl=(HVS(YZ,TZ)-HLS(Z,T2) )}/ (YZ2~Z)
LL=HLS(Z,TZ)-pl*2
A=pl*X+LL~h
IF ABS(A).LT.05 THEN
MD=pl*Xd+LL
Rmin= (MD-HVS (Xd, Tvd) ) / (HVS (Xd, Tvd) ~HLS (Xd, Td) )
GOTO 30
ELSE
CONTINUE
ENDIF
ENDIF
pl=(HVS (Y, T) -HLS (X, T) )/ (¥Y-X)
LL=HLS (X, T) -pl*X
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497 MD=pl*Xd+LL
498 Rmin= (MD-HVS (Xd, Tvd) ) / (HVS (Xd, Tvd) ~HLS (Xd, Td) )
499 30 r=1,5*Rmin

500 RETURN

501 END

502 ¢

503 ¢ sous programme de calcul de la température de la vapeur saturante
504 ¢ sous une pression de 25 mm Hg
505 SUBROUTINE TVS(Y,T)

506 Z2=0

507 D2=0.1

508 10 2=2+4DZ

509 CALL VLS(Z2,TZ2,YZ)

510 W=Y-YZ

511 IF ABS(W).LE.0.001 THEN

512 GOTO 20

513 ENDIF

514 IF W.LT.0 THEN

515 Z2=2-D2Z

516 DZ=DZ/10

517 GOTO 10

518 ENDIF

519 GOTO 10

520 20 T=TZ

521 RETURN

522 END

523

524 C - ——

525 C SOUS PROGRAMME DE CALCUL D'UNE DETENTE ENTRE 760 et 25 mm Hg
526 SUBROUTINE DET(X0,h0,X,Y,T,A)
527 real VL

528 IF (X0.EQ.1).0OR. (X0.EQ.0) THEN
529 X=X0

530 CALL VLS(X,T,Y)

531 A=(h0-HLS(X,T))/ (HVS (Y, T)~-h0)
532 GOTO 10

533 ENDIF

534 DO 20 X=0,X0,0.001

535 15 CALL VLS(X,T,Y)

536 B=(X0~X) / (¥Y-X0)

5317 A= (h0~HLS (X, T) )/ (HVS (Y, T)~h0)
538 C=A-B

539 WRITE(*,*) C

540 IF (ABS(C).LT.0.005) THEN

541 GOTO 10

542 ELSE

543 20 CONTINUE

544 ENDIF

545 10 IF A.LT.0 THEN

546 2=0

547 ENDIF

548 RETURN

549 END

550

551 ¢

552 SUBROUTINE TEMP (H,X,T)

553 C SOUS PROGRAMME DE CALCUL DE LA TEMPERATURE CONNAISSANT I'ENTHALPIE
554 T=0

555 DT=10

556 10 T=T+DT

557 WRITE(*,*) T

558 IF (ABS(H-HL(X,T)).LE.O05) GOTO 2
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559
560
561
562
563
564
565
566

20

567 -

568
569

5710

571
572
573
574
575
576
571
578
579
580
581
582
583
584
585

IF (H.LT.HL(X,T)) THEN
T=T-DT
DT=DT/10
GOTO 10
ENDIF
GOTO 10
WRITE (*,*) 'Tue=',T
RETURN
END

10



ANNEXE 5 :

CARACTERISTIQUES DU GARNISSAGE
MULTIKNIT






ANNEXE 5 : CARACTERISTIQUES DU GARNISSAGE MULTIKNIT

Le garnissage MULTIKNIT est fabriqué par la société TISSMETAL. 1l est
constitué par une bande de tissu métallique 2 fils multiples tricotés, enroulée sur elle-
méme, conjointement avec un cloisonnement en tissu métallique jusqu’a constituer un
cylindre compact et suffisamment élastique pour adhérer étroitement 2 la paroi intérieure
de la colonne. Cette structure conserve la répartion uniforme des fluides imposée par le

plateau répartiteur et ceci méme dans le cas d’une grande hauteur de garnissage.

Le gamissage MULTIKNIT est couramment fabriqué en acier inoxydable 18/10 au
Molybdéne ou en acier inoxydable 18/8 Bas Carbone. 1l peut étre €galement réalisé en
tous autres matériaux existant en fils fins (Monel, Nickel, ect......... ).

CARACTERISTIQUES :
masse volumique p=490 2 510 kg/m3
surface volumique : S =2000 2 2200 m2?/m3
porosité : €=94 2 95 % de vide par rapport au volume garni.
Le graphe ci-dessous est 1a représentation de Sherwood, Shipley et Holloway relative au

gamissage MULTIKNIT.
La courbe (a) correspond au régime de charge et la courbe (b) au régime de début

d’engorgement.
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ANNEXE 6 :
FRIGOPOMPE POUR USAGE INDUSTRIEL






ANNEXE 6 : FRIGOPOMPE POUR USAGE INDUSTRIEL

Notre objectif est de dimensionner une frigopompe pour refroidir, de 10,9° 2 4°C
un débit d'eau de 60m3/, en utilisant comme source chaude de la vapeur 3 bar - 134°C.

I - DONNEES DU PROBLEME

On désire refroidir de 10,9°C a 4°C, un débit d'eau d'environ 60m3/h, ce qui
correspond & une puissance frigorifique de 450 Kw.

La source d'énergie est de la vapeur saturante 3 bar, donc 2 134°C.

La source froide est de 1'eau disponible 3 (20 £ 5)°C en hiveret & 25+ 5)°C en
été.

Elle est rejetée dans 'environnement & une température non-imposée.

Ce probleéme est un probléme type qu'on rencontre souvent dans les industries
agro-alimentaire tel que les conserveries ol se manifeste des besoins énormes de
fraicheur.

II - PERFORMANCES EXERGETIQUE

Dans ce paragraphe on a étudié la dépendance du coefficient de performance et de
rendement exergétique vis-a-vis des paramétres thermiques qui relient le fluide du
procédé et les fluides extérieurs (caloporteur et frigoporteur).

II-1 Diagramme T - Q ;

La figure (1) est une représentation grossit¢re de la frigopompe €étudiée sur le
diagramme T - Q.

T4 » @ )
L) Q) >
< (&) < &) >
SOURCE de CHALEUR
COUTEUSE a 134°C
134°C
4
085
25°C Q:
NV . EAU de PENVIRONNEMENT
* 2 NNEME!
we i z%%g. 5‘!& lﬁlﬁ.-”.‘z?-\cfs-éme 3 20°C25°C en hiver «-25°C £ 5°C en é1é
AQ

> OEAN
X %) 0:.:0: Yo%
‘3’0’0’0’0".’0 ol
L2 ST I L OO L IO LR SaN

25
T e e
TR QRIS

4°C AQ
PRODUCTION de FROIDEUR
UTILE a 4°C

Figure 1 : diagramme T - Q de la frigopompe.



II-2 Facteur de CARNOT ;
Calculons les facteurs de CARNOT de chacun des flux de chaleur entrant :
8 =1-Top

Nous choisissons, comme température de référence To, celle du point le plus
froid, soit To =4°C =277 K.

- au désorbeur ;

Ty=134°C 0g=1- 57337;@ =0,3194

- au condenseur et a 1'absorbeur :

20°C £ 5 hive 6. = 6. = [0.0546 hiver
25°C £ 5 étér_] = Ue=0a=] 0,0705 été

Te=Ta =[
- a I'évaporateur :
Tc = 10,9°C - ee = 0,0243

1i-3 Force motrice et saut thermiques :

La Force Motrice Thermique utilisée au séparateur est la différence :
Ta - Te = 134°C - (20° 0u 25°C) = 109°C 2 114°C
et, en termes de Températures de CARNOT :

O - O, = 0,2648 en hiver
d=Yc=] 0,2469 en été

Le saut thermique produit au mélangeur est la différence :

Ta - Te = (20 ou 25°C) - 4°C = 16°C ou 21°C et en Températures de
CARNOT:

0,0303 en hiver
Ba - 8c = [ 0,0462 en été

II-4 Coefficient de performance :

Par définition le coefficient de performance est le rapport du flux de froideur utile
produite & 'évaporateur et du flux de chaleur coiiteuse consommée au désorbeur.

On démontre classiquement que la valeur maximale du COP est égale au rapport
de la force motrice et du saut thermique soit :

8,73 en hiver
COPmax = | "5 34°en 416 ]



III PERTES D'EXERGIE DANS LES TRANSFERTS DE CHALEUR

L'influence des pincements thermiques, de la nature du solvant et de
I'échauffement du fluide caloporteur de l'environnement sur le COP et le rendement
exergétique sont récapitulés dans les tableaux (1) et (2).

Le lecteur trouvera les calculs détaillés dans la référence [1].

PINCEMENT THERMIQUE
C.0.P.
5°C 5°C 2.5°C
chautfement du
fluide de 5C 20°C 5C

T'environnernent

Solvant Yoladl Pur | hiver hiver hiver
2.16 1.41 271
L 1.05 2.17
éré été é1é
Mélange de solvants | hiver hiver hiver :
zéomopiques 2.78 2.46 3.64
‘ 2.20 1.98 2.78
€ré éié €1é

Rendement PINCEMENT THERMIQUE
Exergérique
5°C 5°C 2.5°C
Echauffement du :
fluide de 5°C 20°C 5C
I'environnement

Solvant Yolanl Pur | hiver hiver “| hiver
0.25 0.16 0.31
. 0.33 0.19 0.41
été éré é1é
Mélange de solvants | hiver hiver - { hiver
zéoropiques 0.32 0.28 ©]0.42
0.41 0.37 0.52
éié éié |. 3

En résumé, par comparaison avec la valeur maximale (soit COP = 8,73 en hiver)
atteinte dans une machine qui serait parfaitement réversible, le COP est seulement égal a
2.16 (en hiver) dans une machine a solvant volatil pur, quand le pincement thermique
dans les 4 échangeurs est de 5°C. Il remonte & 2,71 quand le pincement thermique est
réduit 4 2,5°C. D'autre part, il remonte & 2,78 quand le solvant pur est remplacé par un
mélange de solvants zéotropiques.

De plus la combinaison de ces deux effets (pincement thermique de 2,5°C et
mélange zéotropique) remonte le COP 2 la valeur 3,64

Enfin, si on accepte de laisser le fluide de I'environnement se réchauffer de 20°
(au lieu de 5°C), ceci & l'avantage de réduire son débit dans le rapport 4, mais a
Iinconvénient de diminuer le COP de 2,16 2 1,41.

Remarque :

Notons que la forte diminution du COP de 8,73 (valeur théorique en hiver) 42,16
est uniquement due aux irréversiblités "externes”, c'est-a-dire celles des transferts de
chaleur entre fluide caloporteur (ou frigoporteur) et fluide de procédé.

Nous montrerons, dans la 2ime partie que les irréversiblités "internes" au sein de
la frigopompe elle-méme, abaisse encore le COP jusqu'a une valeur "inférieure” a 1,5.



IV COUPLES METHYLAMINE-EAU
IV-1 Schéma de principe

Rappelons que la volatilité de I'eau n'est pas négligeable, comparée a celle de la
méthylamine. (Leurs températures d'ébullition normales sont : Teeay = 100°C et T =
-6.3°C). La frigopompe doit donc fonctionner selon le principe du mélangeage par

"rectification-inverse”, tel que nous l'avons exposé dans des rapports précédents.
La figure (2) montre le schéma de principe de la frigopompe :
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Figure 2 : Schéma de principe de la frigopompe 2 methylamine-eau.

* Le séparateur est une colonne de rectification (=distillation fractionnée) opérant
avec un taux de reflux r = 0,31 entre un bouilleur 4 12°C et un condenseur a 30°C. Ma
colonne opére sous une pression de 4 atm, elle est équivalente & 7 plateaux théoriques

d'équilibre (fig. 3).
* Le mélangeur est une colonne de rectification-inverse opérant entre un

évaporateur 2 -1°C et un absorbeur avec échangeur-extracteur de chaleur, intégré 3 la
colonne opérant 2 30°C (au niveau de la sortie de I'échangeur). La colonne est composée

de 3 zones superposées :
- zone adiabatique supérieure
- zone diabatique intermédiaire
- zone adiabatique inférieure
respectivement équivalentes a 1,2 e 1 étages théoriques d'équilibre.

Elle opére sous une pression de 1 atm.

La phase "Riche" sortant de la téte du séparateur est injectée en pied du
mélangeur, composée de 99% en masse de méthylamine.

La phase "Pauvre"” sortant du pied du séparateur est injectée en téte du mélangeur,
contient 5% en masse de méthylamine.
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Figure 3 : Construction de McCabe et Thiele pour les colonnes de
rectification et de rectification-inverse.

La phase "mélange"” sortant au pied du mélangeur est injectée au milieu de la
colonne de séparation 2 un titre massique de 40%.

Pour une puissance réfrigérante de Qe = 1 kilowatt produit a I'évaporateur, il faut :

au bouilleur Qp = 2,236 kw
au condenseur Q¢ = 1,393 kw
a l'absorbeur Qg = 1,843 kw

Le coefficient de performance est donc :
P O 4
CO o 0,45

et pour une puissance réfrigérante de 450 kw, on aura :

QB = 1006 kw
Qc =627 kw
Qa =829 kw

IV-2 Projet de dimensionnement

Le rapport du débit de phase pauvre au débit de phase riche (ou taux de
recirculation) :

J=—I{‘% = 1,686 ke/kg

R



Pour une puissance référigérante de 450 kw, les débits des phases sont
respectivement :

- Phase riche MR = 0,605 kg/s
- Phase pauvre Mp = 1,020 kg/s
- Phase mélange MB = 1,625 kgfs

1V-2-1 Séparateur

Supposons que la colonne de distillation soit une colonne & plateaux perforés. Ses
dimensions seront :

- diameétre d = 100 cm
- nombre de plateaux vrais (bouilleur inclus) : 11
(efficacité de Murphree = 0,70)

La figure (4) donne les compositions liquide et vapeur 2 l'entrée et a la sortie de
chaque plateau.

- espacement des plateaux : 50 cm

- hauteur de la colonne : 550 cm

- puissance de chauffe du bouilleur : 1000 kw

- puissance de réfrigération du condenseur : 627 kw

Remargue :
Le diametre de la colonne & I'engorgement est estimé par la méthode de FAIR et

MATTHEWS. Le diamétre adopté est calculé avec une vitesse superficielle de la vapeur
égale 4 0,75 fois celle de l'engorgement.
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Flgure 4 : Compositions du liquide et de la vapeur dans la colonne de rectification.



1V-2-2 Mélangeur

Nous supposons que cette colonne de mélangeage est également formée de
plateaux perforés. Chacun des plateaux de la zone diabatique médiane comporte un
échangeur intégré, sous forme d'un serpentin immergé dans le liquide en ébullition et
parcouru par le fluide caloporteur extracteur de chaleur.

Les dimensions de cette colonne seront :
-diamétred=0,5m
- nombre de plateaux vrai: 5
- hauteur 3 m

- puissance de chauffe de I'évaporateur 450 kw
- puissance de réfrigération de 'absorbeur 829 kw.

IV-2-3 Qrganes annexes

* Un échangeur est placé entre la phase pauvre et la phase mélange. Ses 4
températures d'entrées/sorties sont :

Tpe =129°C =/ /" /L Tps=72°C
Tbs = 40 °C a——_/\/\/\/ /1= Tbe=30°C

Si on admet un coefficient de transfert global de U = 4 kw/m?2k, la surface de la
paroi de I'échangeur est de 1,1 m2.

* Une pompe fait passer la phase mélange du mélangeur (p = 1 atm) dans le
séparateur (p = 4 atm). Sa puissance est de w = 0,8 kw (en supposant que son rendement
isentropique est de 0,7).

VI-3 Conclusion

L'utilisation d'un mélangeur opérant par rectification-inverse permet de relever le
niveau thermique de l'absorbeur et de rendre possible 1'évacuation de la chaleur
d'absorption.

V-COUPLE ETHYLAMINE-EAU
V-1 Schéma de principe pour le couple : éthylamine-eau.

Le schéma de principe de la frigopompe est trés analogue a celui du couple
précédent, puisque la température d'ébullition de I'éthylamine est Tee = 16°C (comparée a
celle de la méthylamine Ter, = 6,3°C) (fig. 5).

Le séparateur est une colonne de rectification qui opére sous 4 atmospheéres, avec
un taux de reflux de r = 0,86. Elle est équivalente & 7 étages théoriques d'équilibre (fig.
6). Le bouilleur opére & 129°C et le condenseur & 60°C.
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Figure 5 : Schéma de la frigopompe & ethylamine-eau.
Dans ce cas l'utilisation d'un mélangeur a trois zones n'est pas nécessaire,

puisqu'il est possible d'évacuer la chaleur d'absorption produite par un absorbeur
équivalent a un seul étage parfaitement mélangé.

. Le mélangeur opere sous 0,4 atm, entre I'évaporateur 2 -1°C et 1'absorbeur 2
32,5°C.

- la phase riche & un titre Xg = 0,985
- 1a phase pauvre a un titre = xp = 0,1
- la phase mélange & un titre =xg = 0,5

Le taux de recirculation est de —1{\4—% = 1,21 (kg/kg)

Pour une puissance de 1 kw a I'évaporateur on a :

Qp =2,3222 kw
QC = 1, 792 kw
Qs = 1,444 kw

Le COP est égal 4 =043

V-2-3 Projet de dimensionnement

Pour une puissance réfrigérante de 450 kw, les débits des phases seront
respectivement :

- phase riche MR = 0,677 kg/s
- phase pauvre Mp = 0,819 kg/s
- phase mélange Mp = 1,496 kg/s
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Figure & : Construction de Mc€Cabe et Thiele pour la colonne de rectification .
V-2-1 Séparareur

La colonne de rectification est une colonne & plateaux. Ses dimensions sont :

- diamétre 0,5 cm

- espacement entre les plateaux 0,5 m

- le nombre de plateaux vrais 10 (bouilleur compris)
(efficacité de Murphree : 0,70)

- hauteur de la colonne : Sm

- puissance de chauffe du bouilleur 1045 kw

- puissance de réfrigération du condenseur 806,4 kw

Les compositions a I'entrée et 2 la sortie de chaque étage sont représentées sur la
figure (7).

V-2-2 Absorbeurs
- puissance de réfrigération de I'absorbeur 650 kw

V-2-3 Organes annexes
* Echangeur n°1 entre la phase pauvre et la phase mélange
Tpe =129°C »=— /" \/"\ /- Tps=40°C
Tbs = 85 °C +—~/\/\/\V/\/ =% Tbe=325°C




En supposant un coefficient de transfert global U = 4 kw/m2K, la surface de
1'échangeur est de S = 3,12 m2.

* Echangeur n°2 dont le rdle est de refroidir la phase pauvre avec un caloporteur

(eau) .
Tre =60°C /" \V\\ N\ Trs=30°C
Tes = 34 °C +—— /" \/\/ "\ /= Tce=20°C

Débit du caloporteur : 1 kg/s
Surface de I'échangeur : S = 0,9 m2
(coefficient de transfert de chaleur U : 4 kw/m2K)

* pompe de circulation de la phase mélange entre I'absorbeur (P = 0,4 atm) et le
séparateur (P = 4 atm). La puissance de la pompe est W = 0,93 kw (rendement

isentropique 1 = 0,7).
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Figure 7 : Compositions du liquide et de la vapeur dans la colonne de rectification
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