
UNI

EC

D

ETUD
A 
D’

 

 

Soutenue

 

Pr. H. M
Pr. S. G
Pr. P. FL
Pr. P. C
Pr. J.-M
Pr. A. B

IVERSITE DE
L

COLE DOCT
E

ET LEUR

DOCTEUR

DOCTEU

DE DES
ABSOR
ALCAN

e le 03 Juille

MHIRI 
GABSI 

LOQUET 
CEZAC 
M. RENEAU
BELLAGI 

E PAU ET DE
L'ADOUR 

 

 
ORALE DES

EXACTES 
RS APPLICAT

Pré

R DE L’ECO

UR DE L’UN

 MACHI
RPTION-D
NES : ETU

RIGOU

et 2012 devan

EN
EN
Un
EN

UME EN
EN

ES PAYS DE

S SCIENCES 

TIONS 

ésentée en vu

OLE NATI
Spécialit

NIVERSIT
Spécialité

Hou
Ingénieur 

INES FR
DIFFUS
UDE SY
UREUSE

nt le jury com

NIM, Univers
NIS, Univers
niversité INP
NSGTI, UPP
NSGTI, UPP
NIM, Univers

E 

E

 
 

THESE
 

ue de l’obten

IONALE D
té : Génie én

Et 

TE DE PAU
é : Génie des

Par 

uda DARDO
en Génie E

 

RIGORIF
ION  UT

YSTEMIQ
E DE L’A

mposé de : 

sité de Mona
ité de Sfax, T

P-ENSIACET
A, Pau, Fran
A, Pau, Fran
sité de Mona

UNIVE

ECOLE NAT

E 

tion du grade

D’INGENIE
nergétique 

U ET DES P
s procédés 

OUR 
nergétique

FIQUES 
TILISAN
QUE ET 
ABSORB

astir, Tunisie
Tunisie 
T, Toulouse, 
nce 
nce 
astir, Tunisie

RSITE DE M

TIONALE D’I
MONASTI

 

e de  

EURS DE M

PAYS DE L

A ABSO
NT UN M

MODEL
BEUR 

e 

France 

e 

MONASTIR 

 
INGENIEURS
IR 

MONASTI

L’ADOUR

ORPTION
MELANG
LISATIO

Président 
Rapporteur 
Rapporteur 
Examinateur
Directeur de
Directeur de

S DE 

IR  

R 

N ET 
GE 
ON 

r 
e thèse 
e thèse 



TABLE DES MATIÈRES

Introduction générale 1

1 Machines frigori�ques : de la technique de la compression de
vapeur à l�absorption-di¤usion 9
1.1 Systèmes à compression de vapeur . . . . . . . . . . . . . . . . . . 9
1.2 Systèmes frigori�ques à absorption . . . . . . . . . . . . . . . . . 12
1.3 Systèmes frigori�ques à absorption-di¤usion . . . . . . . . . . . . 14
1.4 Performances des machines à absorption . . . . . . . . . . . . . . 17
1.5 Autres con�gurations du cycle à absorption . . . . . . . . . . . . 18
1.6 Machines à absorption commerciales . . . . . . . . . . . . . . . . 19
1.7 Mise en �uvre de la technique d�absorption . . . . . . . . . . . . 20

1.7.1 Réfrigérant . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 23
1.7.2 Absorbant . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 24
1.7.3 Mélange . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 24

1.8 Recherche des nouveaux �uides de travail . . . . . . . . . . . . . . 26

2 Machines à absorption aux alcanes : Etude de faisabilité ther-
modynamique 29
2.1 Introduction . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 29
2.2 Modèles thermodynamiques . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 30

2.2.1 Equilibre liquide-vapeur . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 30
2.2.2 Modèle de Chao-Seader . . . . . . . . . . . . . . . . . . 34
2.2.3 Modèle de Peng-Robinson . . . . . . . . . . . . . . . . . 36
2.2.4 Comparaison des modèles . . . . . . . . . . . . . . . . . . 37

2.3 Description de la machine . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 51
2.4 Conditions opératoires et tracé du cycle . . . . . . . . . . . . . . . 53
2.5 Faisabilité de refroidissement à l�air . . . . . . . . . . . . . . . . . 56

2.5.1 Le propane comme frigorigène . . . . . . . . . . . . . . . . 57

i



TABLE DES MATIÈRES ii

2.5.2 Le butane comme frigorigène . . . . . . . . . . . . . . . . . 59
2.5.3 Le pentane comme frigorigène . . . . . . . . . . . . . . . . 61

2.6 Faisabilité de refroidissement à l�eau . . . . . . . . . . . . . . . . 64
2.6.1 Le propane comme frigorigène . . . . . . . . . . . . . . . . 64
2.6.2 Le butane comme frigorigène . . . . . . . . . . . . . . . . . 64

2.7 Conclusion . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 67

3 Modélisation et simulations sur Aspen Plus des machines à ab-
sorption aux alcanes 69
3.1 Introduction . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 69
3.2 Modèle de la machine sur Aspen Plus . . . . . . . . . . . . . . . . 69
3.3 Simulations : résultats et discussion . . . . . . . . . . . . . . . . . 72

3.3.1 Conditions opératoires . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 72
3.3.2 Machine refroidie à l�air . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 74
3.3.3 Machine refroidie à l�eau . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 75
3.3.4 Machine fonctionnant au C3/n-C9 refroidie à l�eau . . . . . 82

3.4 Conclusion . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 87

4 Modélisation et simulation d�un absorbeur à �lm tombant 88
4.1 Introduction . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 88

4.1.1 Absorption dans un �lm tombant . . . . . . . . . . . . . . 89
4.1.2 Absorption en présence d�un gaz inerte . . . . . . . . . . . 91

4.2 Transferts massiques en milieu complexe : di¤usion moléculaire . . 92
4.2.1 Loi de Fick . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 92
4.2.2 Equations de Stefan-Maxwell : Di¤usion dans un mélange

gazeux idéal . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 95
4.2.3 Coe¢ cients de di¤usion . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 97

4.3 Modèle de l�absorbeur . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 100
4.4 Modélisation du processus d�absorption . . . . . . . . . . . . . . . 100

4.4.1 Transferts et équilibre thermodynamique à l�interface liquide-
vapeur . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 100

4.4.2 Coe¢ cients de transferts . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 104
4.4.3 Modèle mathématique complet . . . . . . . . . . . . . . . 108

4.5 Résolution numérique et résultats . . . . . . . . . . . . . . . . . . 113
4.6 Conclusion . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 129

5 Machine à absorption-di¤usion utilisant le mélange C3/n-C9 130
5.1 Introduction . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 130
5.2 Evaporation en présence d�un gaz inerte . . . . . . . . . . . . . . 131
5.3 Description de la machine . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 141
5.4 Modèle Aspen de la machine . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 143
5.5 Résultats et discussion . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 145
5.6 Etudes paramétriques . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 147



TABLE DES MATIÈRES iii

5.6.1 E¤et de la température motrice . . . . . . . . . . . . . . . 147
5.6.2 E¤et des pincements thermiques . . . . . . . . . . . . . . . 148
5.6.3 E¤et de la température d�évaporation . . . . . . . . . . . . 149

5.7 Conclusion . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 154

Conclusion générale 155

A Méthodes de calcul annexes aux modèles de Peng-Robinson et
Chao-Seader 159

B Equation d�état de Peng-Robinson 162

C Propriétés des corps purs étudiés 165



TABLE DES FIGURES

1 Capacités électriques Cumulées nouvellement installées en raison
des unités de climatisation individuelle [4]. . . . . . . . . . . . . . 3

2 Production électrique mondiale par combustible [5]. . . . . . . . . 4
3 Evolutions de l�épaisseur et la super�cie minimales du trou de la

couche d�ozone entre 1979 et 2009 [6]. . . . . . . . . . . . . . . . . 4
4 Evolution de la température globale de l�atmosphère terrestre [6]. 5
5 Emissions du CO2 dues à la production d�électricité et de chaleur

en fonction du combustible utilisé [7]. . . . . . . . . . . . . . . . 6

1.1 Systèmes thermo-frigori�ques à compression de vapeur . . . . . . 11
1.2 Systèmes thermo-frigori�ques à absorption . . . . . . . . . . . . . 13
1.3 Schéma d�un système frigori�que à absorption-di¤usion . . . . . . 16
1.4 Machines industrialisées au H2O/LiBr . . . . . . . . . . . . . . . . 21
1.5 Machine industrialisées au NH3/H2O . . . . . . . . . . . . . . . . 22

2.1 Diagramme P � x� y du C3/n-C4 (T = 373; 15 K) . . . . . . . . 38
2.2 Isothermes de partage à 273; 15 et 303; 15 K du système C3/n-C4 39
2.3 Diagramme P � x� y du C3/n-C5 (T = 360; 93 K) . . . . . . . . 40
2.4 Diagramme P � x� y du C3/n-C6 (T = 393; 15 K) . . . . . . . . 41
2.5 Diagramme P � x� y du C3/n-C7 (T = 373; 15 K) . . . . . . . . 42
2.6 Déviations des valeurs des pressions calculées par rapport aux

valeurs expérimentales du C3/n-C8 (x = 0; 214) . . . . . . . . . . 43
2.7 Diagramme P-x-y du C3/n-C10 (T = 377; 59 K) . . . . . . . . . . 44
2.8 Diagramme P � x� y du n-C4/n-C5 (T = 298; 15 K) . . . . . . . 45
2.9 Diagramme T � x� y du n-C4/n-C6 (P = 10; 132 bar) . . . . . . 46
2.10 Diagramme P � x� y du n-C4/n-C7 (T = 405; 37 K) . . . . . . . 47
2.11 Déviations des valeurs des pressions calculées par rapport aux

valeurs expérimentales du n-C4/n-C8 (x = 0; 182) . . . . . . . . . 48
2.12 Diagramme P � x� y du n-C4/n-C10 (T = 377; 59 K) . . . . . . 49

iv



TABLE DES FIGURES v

2.13 Schéma d�une machine à absorption . . . . . . . . . . . . . . . . . 52
2.14 Diagramme d�Oldham du système n-C4H10/n-C6H14 . . . . . . . . 54
2.15 Tracé du cycle à absorption (représentation complète) . . . . . . . 55
2.16 Traçage du cycle à absorption du n-C4/n-C6 dans le diagramme

d�Oldham . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 57
2.17 Diagramme d�Oldham relatif au couple C3/n-C4 . . . . . . . . . . 58
2.18 Diagramme d�Oldham relatif au couple C3/n-C5 . . . . . . . . . . 59
2.19 Diagramme d�Oldham relatif au couple n-C4/n-C5 . . . . . . . . . 60
2.20 Diagramme d�Oldham relatif au couple n-C4/n-C6 . . . . . . . . . 62
2.21 Diagramme d�Oldham relatif au couple n-C5/n-C6 . . . . . . . . . 63
2.22 Diagramme d�Oldham relatif au couple n-C4/n-C5 (Refroidisse-

ment à l�eau) . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 66

3.1 Modèle de l�échangeur thermique . . . . . . . . . . . . . . . . . . 70
3.2 Modèle ASPEN de la machine à absorption . . . . . . . . . . . . . 73
3.3 Variations du COP en fonction de la pression d�évaporation (n-

C4/n-C6, refroidissement à l�air) . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 76
3.4 Variations du COP en fonction de la température motrice (n-

C4/n-C6, refroidissement à l�air) . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 77
3.5 Variations duCOP en fonction de la pression d�évaporation, C3/n-

C4 ; C3/n-C5 ; C3/n-C6 . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 79
3.6 Variations duCOP en fonction de la pression d�évaporation, C3/n-

C7 ; C3/n-C8 ; C3/n-C9 . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 79
3.7 Variations du COP en fonction de la pression d�évaporation, n-

C4/n-C5, n-C4/n-C6 ; n-C4/n-C7 ; n-C4/n-C8 ; n-C4/n-C9 . . . . . 80
3.8 Variations du COP en fonction de la température motrice, C3/n-

C4 ; C3/n-C5 ; C3/n-C6 . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 80
3.9 Variations du COP en fonction de la température motrice, C3/n-

C7 ; C3/n-C8 ; C3/n-C9 . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 81
3.10 Variations du COP en fonction de la température motrice, n-

C4/n-C6 ; n-C4/n-C7 ; n-C4/n-C8 ; n-C4/n-C9 . . . . . . . . . . . . 81
3.11 COP maximal atteint selon le binaire utilisé . . . . . . . . . . . . 83
3.12 Température motrice optimale selon le binaire utilisé . . . . . . . 83
3.13 Variations du COP en fonction de la pression d�évaporation dans

une machine fonctionnant au C3/n-C9 . . . . . . . . . . . . . . . . 85
3.14 Variations du COP en fonction de la température motrice dans

une machine fonctionnant au C3/n-C9 . . . . . . . . . . . . . . . . 86

4.1 Schématisation d�un absorbeur à plaques à �lm tombant . . . . . 90
4.2 Pro�ls transversaux typiques des températures et des concentra-

tions dans un absorbeur à �lm tombant . . . . . . . . . . . . . . . 91
4.3 Schéma simpli�é de l�absorbeur . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 101
4.4 Schéma d�un volume de contrôle . . . . . . . . . . . . . . . . . . 109



TABLE DES FIGURES vi

4.5 Section élémentaire de l�absorbeur. . . . . . . . . . . . . . . . . . 111
4.6 Organigramme de résolution. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 116
4.7 Pro�ls des concentrations vapeur le long de l�absorbeur . . . . . . 120
4.8 Pro�ls des concentrations liquide le long de l�absorbeur . . . . . . 121
4.9 Pro�ls des températures le long de l�absorbeur . . . . . . . . . . . 122
4.10 Variations des densités des �ux massiques transférés du propane

et du nonane le long de l�absorbeur . . . . . . . . . . . . . . . . . 123
4.11 Variations des débits molaires du liquide et de la vapeur le long

de l�absorbeur . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 124
4.12 Variations de la température de la solution liquide le long de l�ab-

sorbeur pour di¤érentes valeurs de la température d�entrée . . . . 125
4.13 Variations du débit de la solution liquide le long de l�absorbeur

pour di¤érentes valeurs de sa température d�entrée . . . . . . . . 126
4.14 Variations de la température de la solution liquide le long de l�ab-

sorbeur pour di¤érentes valeurs de la température d�entrée du
liquide de refroidissement . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 127

4.15 Variations du débit de la solution liquide le long de l�absorbeur
pour di¤érentes valeurs de la température d�entrée du liquide de
refroidissement . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 128

5.1 Représentation schématique de l�ensemble condenseur-évaporateur-
échangeur gaz/gaz d�une machine à absorption-di¤usion . . . . . . 132

5.2 Température atteinte au premier contact de deux �ux entrant
dans l�évaporateur en fonction du débit du mélange gazeux . . . . 134

5.3 Température atteinte au premier contact de deux �ux entrant
dans l�évaporateur en fonction du débit du mélange gazeux (dans
un intervalle plus grand) . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 135

5.4 Pression partielle du propane à la sortie de l�évaporateur en fonc-
tion du débit du mélange gazeux . . . . . . . . . . . . . . . . . . 137

5.5 Taux d�évaporation du propane dans l�évaporateur en fonction du
débit du mélange gazeux . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 138

5.6 Ecart entre les deux taux d�évaporation dans l�évaporateur en
fonction du débit du mélange gazeux . . . . . . . . . . . . . . . . 139

5.7 Puissance thermique échangée au niveau de l�évaporateur en fonc-
tion du débit du mélange gazeux . . . . . . . . . . . . . . . . . . 140

5.8 Température obtenue au premier contact de deux �ux entrant
dans l�évaporateur en fonction du débit et de la composition du
mélange gazeux . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 142

5.9 Représentation schématique d�une machine à absorption-di¤usion 144
5.10 Représentation schématique de la machine à absorption-di¤usion

dans ASPEN Plus . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 146
5.11 Variation du COP en fonction de la température motrice . . . . . 148



TABLE DES FIGURES vii

5.12 Variation duCOP en fonction du pincement thermique de l�échan-
geur HX1, �T1�4 . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 150

5.13 Variation duCOP en fonction du pincement thermique de l�échan-
geur HX1, �T7�8 . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 151

5.14 Variation duCOP en fonction du pincement thermique de l�échan-
geur HX1, �T8�11 . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 152

5.15 COP en fonction de la température motrice pour di¤érentes tem-
pérature de sortie évaporateur . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 153



LISTE DES TABLEAUX

1.1 Systèmes à compression de vapeur : dates importantes . . . . . . 10
1.2 Systèmes à absorption et à absorption di¤usion : dates importantes 13

2.1 Couples d�alcanes étudiés . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 29
2.2 Erreurs de la pression, la température et la composition en phase

vapeur . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 50
2.3 Conditions opératoires et hypothèses . . . . . . . . . . . . . . . . 53
2.4 Limites de fonctionnement d�une machine au C3/n-C5 . . . . . . 58
2.5 Limites de fonctionnement d�une machine aux C3/n-C6, C3/n-C7,

C3/n-C8 et C3/n-C9 . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 60
2.6 Limites de fonctionnement d�une machine au n-C4/n-C6 . . . . . 61
2.7 Limites de fonctionnement d�une machine au n-C4/n-C7, n-C4/n-

C8 et n-C4/n-C9 . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 61
2.8 Limites de fonctionnement d�une machine à absorption selon le

couple d�alcanes considéré-Refroidissement à l�air . . . . . . . . . 64
2.9 Limites de fonctionnement d�une machine aux C3/n-C6, C3/n-C7,

C3/n-C8 et C3/n-C9 . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 65
2.10 Limites de fonctionnement d�une machine au n-C4/n-C5 . . . . . 65
2.11 Limites de fonctionnement d�une machine aux C3/n-C6, C3/n-C7,

C3/n-C8 et C3/n-C9 . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 67
2.12 Limites de fonctionnement d�une machine à absorption selon le

couple d�alcanes considéré-Refroidissement à l�eau . . . . . . . . . 68

3.1 Résultats de la simulation . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 84
3.2 Performances de la machine . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 85

4.1 Conditions opératoires de l�absorbeur . . . . . . . . . . . . . . . . 117
4.2 Résultats de la simulation (en sortie de l�absorbeur) . . . . . . . . 117

viii



LISTE DES TABLEAUX ix

5.1 Conditions opératoires et données de simulation . . . . . . . . . . 132
5.2 Conditions opératoires et hypothèses . . . . . . . . . . . . . . . . 145
5.3 Puissances thermiques échangées . . . . . . . . . . . . . . . . . . 146
5.4 Résultats de simulation . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 147

C.1 Propriétés des corps purs utilisés . . . . . . . . . . . . . . . . . . 166
C.2 Propriétés des corps purs utilisés (suite) . . . . . . . . . . . . . . 166
C.3 Propriétés des corps purs utilisés (suite) . . . . . . . . . . . . . . 167



1

INTRODUCTION GENERALE

Les tunisiens ne cessent de battre leur record en matière de consommation

électrique. L�été dernier, le mercredi 13 Juillet 2011 à 13H, on a enregistré un

pic de la demande en électricité de 3023 MW suite à une vague de chaleur qui

avait envahi le pays pendant plusieurs jours, poussant les ménages à une utilisa-

tion continue de leurs appareils de climatisation pour faire face à cette situation

[1]. Le courant électrique a dû être coupé dans plusieurs zones de la capitale.

La Société Tunisienne de l�Electricité et du Gaz (STEG) avait pourtant mobi-

lisé tous les moyens de production pour éviter une telle situation : toutes les 35

unités de production électrique, la centrale hydraulique de Nebeur et le parc

éolien de Sidi Daoud. Les responsables de la STEG, dans une telle situation,

n�avaient pu qu�appeler à une utilisation "raisonnable" des climatiseurs. C�est

dans ce contexte, illustré ici sur un plan local mais transposable à l�échelle mon-

diale, que se font aujourd�hui les recherches scienti�ques dans le domaine de la

climatisation et de la réfrigération.

Alliant utilité et confort, ce secteur a toujours revêtu une importance primordiale

pour notre confort et notre bien être : la réfrigération nous permet de satisfaire

un impératif sanitaire dont actuellement personne ne peut se passer, la climati-

sation répond quant à elle à un besoin de confort devenu de nos jours également

incontournable.
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En 2010, le marché mondial des systèmes de conditionnement d�air a connu une

reprise remarquable enregistrant une forte augmentation du volume des ventes

après une période d�incertitude, 2008�2009, principalement causée par une crise
économique mondiale et des hausses de coût de fabrication. Le marché a été éva-

lué à 78 milliards de dollars américains en 2010 et à 82:2 milliards en 2011, soit

une augmentation de 13% [2] et est attendu à encore mieux se remettre de la

récession et réaliser des ventes allant jusqu�à 144 300 000 unités d�ici 2017 [3].

Cette reprise de croissance est principalement provoquée par l�amélioration des

revenus des consommateurs et le pouvoir accru d�achat et d�activités de construc-

tion dans les secteurs résidentiels et commerciaux [3].

Les appareils de climatisation et/ou réfrigération commercialisées sont pour la

plupart des machines à compression de vapeur et, bien que leurs performances

frigori�ques soient toujours en nette amélioration, ils consomment pour leur fonc-

tionnement, à cause de leur nombre important, des grandes quantités d�énergie

électrique. Sur le graphe 1 est illustrée l�augmentation continue depuis 1998 de

la surcapacité électrique installée, de part le monde, en raison de la climatisation

individuelle seule. Ceci fait inéluctablement penser à l�e¤et de cette augmenta-

tion de la consommation électrique sur l�environnement, le charbon, la tourbe

et le gaz naturel étant les principaux combustibles utilisés pour la production

d�électricité dans le monde (�gure 2). Sur le graphe 5 sont dépictées les émissions

du CO2, principal gaz responsable de l�e¤et de serre, en fonction du combustible

utilisé pour la production d�électricité et de chaleur au cours de deux années

2008� 2009.

L�impact des machines frigori�ques à compression de vapeur sur l�environne-

ment peut être évalué de façon directe. En e¤et, ces appareils utilisent comme

�uides frigorigènes des gaz nocifs à l�environnement tels que les CFCs (chlo-

ro�uorocarbones), les HCFCs (hydro chloro�uorocarbones) et les HFCs (hydro

�uorocarbures). Chacun de ces gaz contribue, soit à l�appauvrissement de la

couche d�ozone, soit à l�e¤et de serre ou pour la plupart d�entre eux aux deux à

la fois. L�impact de leur utilisation est aujourd�hui mesurable. La �gure 3 illustre

la destruction de la couche d�ozone entre 1979 et 2007. Pour la même période

sont illustrées dans la �gure 4 les variations de la température moyenne de la

planète qui attestent sans équivoque le réchau¤ement planétaire. Suite à ces

changements environnementaux majeurs une mobilisation internationale a lieu.
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Fig. 1 �Capacités électriques Cumulées nouvellement installées en raison des
unités de climatisation individuelle [4].

Le protocole de Montreal du 16 septembre 1987 celui de Kyoto du 16 mars

1998 ainsi que leurs nombreux amendements rati�és entre temps par plus de 190

pays ont pour principale vocation l�incitation à l�interdiction progressive de la

production et de l�utilisation des substances présentant un potentiel appauvris-

sant de la couche d�ozone et la réduction et/ou la stabilisation des concentrations

des gaz à e¤et de serre dans l�atmosphère à un niveau qui empêche toute pertur-

bation anthropique irréversible du système climatique. En particulier, les CFC,

les HCFC et les HFC (souvent utilisés pour remplacer les CFC et les HCFC)

dont le potentiel de destruction de la couche d�ozone est avéré en plus de leur

contribution à l�e¤et de serre, seront à terme interdits d�utilisation et de produc-

tion.

Dans cette conjoncture environnementale sans précédent et ce contexte législatif,

pour le moins moralement contraignant, et à un moment où une crise �nancière

et économique totalement inédite frappe de plein fouet les économies du monde

entier, les grands inconvénients des machines à compression de vapeur liés prin-

cipalement, comme l�on vient de montrer, à une utilisation trop importante de

l�énergie électrique, et une contribution e¤ective à la dégradation environnemen-

tale, prennent aujourd�hui plus que jamais de l�ampleur.

Les e¤orts déployés en recherche scienti�que, théorique et expérimentale pour
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Fig. 2 �Production électrique mondiale par combustible [5].

Fig. 3 �Evolutions de l�épaisseur et la super�cie minimales du trou de la couche
d�ozone entre 1979 et 2009 [6].
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Fig. 4 �Evolution de la température globale de l�atmosphère terrestre [6].

résoudre les problèmes liés aux machines à compression de vapeur portent sur

deux axes. Le premier vise l�amélioration des performances énergétiques des tels

systèmes en minimisant la quantité du �uide frigori�que utilisé d�une part et

de prospecter l�usage des nouveaux �uides à faible impact environnemental de

l�autre. Le deuxième axe se concentre sur l�investigation des technologies alter-

natives de production du froid, à adsorption et à absorption. Cette dernière,

abandonnée suite à la découverte des fréons qu�on croyait sans risque en 1937,

retrouvent depuis quelques années un regain d�intérêt et leurs maints avantages

sont remis en valeur.

En e¤et, ce type de machines, opérant sur la base de l�absorption d�un réfrigérant

dans un solvant utilise paradoxalement de la chaleur pour produire du froid et ne

requiert qu�une faible puissance mécanique. A noter également, que les machines

à absorption qui ont commercialement percé ne mettent en jeux que des �uides

de travail dont l�impact sur le réchau¤ement climatique et sur la couche d�ozone

est soit nul soit minime. A cet égard, ces machines jouissent actuellement de

l�intérêt de la communauté du froid et constituent un objet de recherches inten-

sives et de développements incessants. Quelques uns des ces développements ont

maturé dans des produits commercialisés assez compétitifs dans le marché.

Les chercheurs dans ce domaine s�intéressent également à une variante fort in-
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Fig. 5 �Emissions du CO2 dues à la production d�électricité et de chaleur en
fonction du combustible utilisé [7].
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téressante de ces appareils, la machine à absorption-di¤usion. Cette dernière a

l�aptitude de fonctionner sans élément mobile tel que la pompe utilisée pour la

circulation de la solution liquide dans une machine à absorption. Produire du

froid grâce à des machines ne requérant ni compresseur ni pompe constitue un

véritable enjeu économique, énergétique et environnemental et fait continuelle-

ment inciter les innovations et les rénovations dans cet axe de recherche.

Aujourd�hui la recherche scienti�ques porte sur les machines, à absorption et à

absorption-di¤usion [8, 9, 10, 11], se développe selon deux grands axes. En pre-

mier lieu, il y a les travaux visant l�amélioration des performances des machines

utilisant les systèmes classiques NH3/H2O et H2O/LiBr. En second lieu, il y a

les travaux portant sur l�investigation des nouveaux systèmes susceptibles d�être

utilisés comme �uides de travail dans des telles machines.

Il importe de signaler en�n que les machines frigori�ques à absorption et à

absorption-di¤usion présentent des performances directement et étroitement liées

à celles de l�absorbeur. L�impact de ce dernier est manifeste et explicite sur l�ef-

�cacité, la taille et les coûts de fabrication et de maintien de ces appareils. Bien

que cet organe ait fait pour plusieurs décennies l�objet des recherches intensives

[12, 13] en vue d�élaborer et d�établir des modèles d�analyse qui lui sont adaptées

[14, 15], son fonctionnement est encore loin d�être complètement appréhendé ou

exhaustivement analysé. Le degré de complexité des phénomènes des transferts

couplés de chaleur et de masse y ayant lieu est important. Pour la conception

d�absorbeurs plus performants, une compréhension plus poussée et plus détaillée

de ces processus est nécessaire.

C�est dans ce cadre que sont e¤ectués les travaux de recherche réalisés lors de

l�élaboration de la présente thèse et ayant pour objectifs :

I L�étude des performances des machines à absorption utilisant des nou-

veaux �uides de travail,

I L�investigation des processus de transferts couplés de chaleur et de ma-

tière ayant lieu dans l�absorbeur en présence d�un gaz inerte,

I La simulation et l�investigation du fonctionnement et des performances

d�une machine à absorption-di¤usion mettant en �uvre un mélange d�alcanes

légers comme �uide de travail.

Le présent mémoire est organisé de manière à re�éter la démarche suivie pour
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la réalisation de l�ensemble de ces travaux.

Nous commencerons dans le premier chapitre par une étude des di¤érents sys-

tèmes frigori�ques. On met en exergue les principaux avantages et inconvénients

de chaque type en expliquant à chaque fois les raisons qui sont à l�origine de

la migration industrielle d�un type à un autre. Les di¤érentes techniques et les

divers modes de fonctionnement associés à chaque type de ces machines sont

également décrits. Les �uides de travail, utilisés et mis en �uvre dans les sys-

tèmes frigori�ques à absorption et à absorption-di¤usion, sont présentés en décri-

vant les principales propriétés requises dans le solvant et l�absorbant pour qu�ils

soient adaptés à la technique d�absorption. Le deuxième chapitre de ce mémoire

est consacré à l�étude de la faisabilité thermodynamique du cycle à absorption

lorsque des mélanges d�alcanes sont utilisés comme �uides de travail en consi-

dérant deux modes alternatifs de refroidissement, à l�air et à l�eau. L�étude est

menée sous diverses conditions opératoires et en spéci�ant principalement une

température de la chaleur motrice modérée (<130 �C).

Le troisième chapitre est dédié à l�analyse et l�évaluation, après une modéli-

sation et des simulations à l�aide du logiciel de �owsheeting Aspen Plus, des

performances des machines à absorption utilisant les mélanges d�alcanes sélec-

tionnés d�après les résultats de l�étude menée dans le chapitre précédent. L�étude

reportée dans le quatrième chapitre du mémoire porte sur l�analyse du proces-

sus d�absorption en présence d�un gaz inerte dans un absorbeur à �lm tombant

d�une machine à absorption-di¤usion. Le dernier chapitre est consacré à l�étude

et l�analyse des performances d�une machine à absorption di¤usion utilisant le

mélange propane/n-nonane comme �uide de travail et l�hydrogène comme gaz

inerte. Ce mémoire se termine par une conclusion générale et des perspectives.



CHAPITRE 1

Machines frigori�ques : de la technique de la

compression de vapeur à l�absorption-di¤usion

Une investigation dans l�histoire des systèmes frigori�ques entre inventions

et évolutions permet de les classer en deux principales catégories. En premier

lieu, il y a ceux, les plus connus, qui fonctionnent grâce à l�énergie mécanique :

au �l des années plusieurs modèles et technologies ont été présentés dans cette

première catégorie mais les systèmes frigori�ques à compression de vapeur sont

ceux qui gardent le haut de pavé et ont le plus d�essor et de succès.

En second lieu, il y a les machines frigori�ques qui sont actionnées principalement

à l�énergie thermique d�où leur dénomination de systèmes thermo-frigori�ques.

Dans cette deuxième catégorie, les machines à absorption ou absorption-di¤usion

sont les plus connues. Nous expliquons dans ce qui suit le principe de fonction-

nement de divers types de machines frigori�ques en énumérant les principales

dates dans l�histoire de chaque type et en mettant ainsi en exergue les mobiles

de la migration d�un modèle à un autre.

1.1 Systèmes à compression de vapeur

Le principe de fonctionnement des systèmes frigori�ques à compression de

vapeur peut être expliqué à l�aide du schéma simpli�é de la �gure 1.1. Le �uide

frigori�que à l�état de vapeur est aspiré puis refoulé à une pression élevée par

un compresseur mécanique. L�élévation de la pression est réalisée de manière à

9
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Evénements Dates et précurseurs
1ère description du cycle Oliver Evans, 1805
1er brevet. et 1er modèle Jacob Perkins, 1835
1er succès industriel James Harrison, brevets en 1855-56-57
Succession des frigorigènes
L�éther diméthylique Charles Tellier (1828-1913)
Le dioxyde de carbone CO2 Thaddeus Lowe (1832-1913)
L�ammoniac NH3 Tellier (en 1862)
L�ammoniac NH3 David Boyle (1837-1891)
L�ammoniac NH3 Carl von Linde
Le dioxyde de soufre SO2 Raoul Pierre Pictet (1846-1929)
Le chlorure de méthyle CH3Cl C. Vincent
Les hydrocarbures �uorés
Le 1er CFC, R12 (CF2Cl2) en 1931
Le 1er HCFC, R22 (CHF2Cl) en 1934
Le 1er mélange azéotropique R502 en 1961

Tab. 1.1 �Systèmes à compression de vapeur : dates importantes

permettre au gaz de se liqué�er à la température du médium de refroidissement,

en général l�air ambiant, lors de son passage dans le condenseur. Le détendeur,

ensuite, ramène le liquide quittant le condenseur à une pression su¢ samment

basse permettant son évaporation à la température désirée et produisant le froid

utile. La vapeur générée quitte l�évaporateur et est de nouveau aspirée par le

compresseur et le cycle recommence.

Le procédé de production de froid selon le principe de compression de vapeur

est très ancien. Deux siècles sont déjà passés et ce procédé ne cesse de subir une

continuelle évolution (tableau 1.1) [16]. Comme déjà souligné dans l�introduction

générale de ce mémoire, l�industrie des machines frigori�ques à compression de

vapeur subit depuis la rati�cation du protocole de Montréal un véritable boule-

versement déclenché par la publication des travaux de recherche couronnés d�un

prix Nobel en 1974 de F.S. Rowland et M.J. Molina. Ces travaux ont dévoilé

au monde l�e¤et pernicieux des frigorigènes chlorés sur la couche stratosphé-

rique d�ozone. Dès lors, des essais sur d�autres �uides frigorigènes s�enchaînent

cherchant à réaliser le compromis entre l�e¢ cacité énergétique et le respect de

l�environnement. Une des voies explorées pour la production du froid est l�utili-

sation de la technique d�absorption.
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Fig. 1.1 �Systèmes thermo-frigori�ques à compression de vapeur
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1.2 Systèmes frigori�ques à absorption

Dans les systèmes frigori�ques à absorption l�extraction de la vapeur formée

dans l�évaporateur, n�est plus réalisée par une méthode mécanique. La mise de

la vapeur frigori�que en contact avec une solution liquide absorbante provoque

l�e¤et d�aspiration. L�e¤et de refoulement dans ce cas est retrouvé grâce à un

mécanisme de génération de vapeur dans un bouilleur. La �gure 1.2 donne une

schématisation simpli�ée d�un système frigori�que à absorption suivant le cycle

fondamental de Carré. Le liquide frigori�que provenant du condenseur se vapo-

rise dans l�évaporateur en produisant le froid utile. Le frigorigène à l�état vapeur

entre dans l�absorbeur où il est mis en contact avec une solution liquide pré-

sentant avec une grande a¢ nité pour le soluté (solution pauvre). Une solution

liquide enrichie en �uide frigorigène quitte l�absorbeur et est envoyée à l�aide

d�une pompe vers le générateur de vapeur frigori�que. Au niveau de ce dernier

se produit la séparation du frigorigène qui s�évapore et de la solution liquide

appauvrie qui est reconduite vers l�absorbeur. La vapeur frigori�que générée se

dirige vers le condenseur où elle se liqué�e. Le liquide subit un abaissement de

pression dans un détendeur puis est introduit dans l�évaporateur et le cycle re-

commence.

Les performances des machines à absorption sont moins élevées que celles des

machines à compression de vapeur. L�ajout d�un échangeur de chaleur à contre-

courant sur le circuit de la solution absorbante, permettant un transfert régé-

nératif interne de chaleur entre la solution pauvre quittant le générateur et la

solution riche qui l�alimente, permet d�augmenter l�e¢ cacité des ces machines.

Cette e¢ cacité peut être encore améliorée par l�ajout d�un deuxième échangeur

de chaleur entre le liquide quittant le condenseur et la vapeur frigori�que sortant

de l�évaporateur. Cet échangeur sous-refroidisseur du condensat permet d�aug-

menter la production de froid par unité de masse de �uide frigorigène. Il est

toutefois important de signaler que l�amélioration des performances de ces ma-

chines est nettement plus remarquée par l�ajout de l�échangeur de solution (HX2

sur la �gure 1.2).
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Fig. 1.2 �Systèmes thermo-frigori�ques à absorption

Evénements Dates et précurseurs
1er brevet avec le système NH3/H2O Ferdinand Carre en 1859
1ère étude thermodynamique Edmund Altenkirch en 1913
1er brevet sur le cycle à absorption-di¤usion Platen et Munters en 1920
Adaptation du cycle au système H2O/LiBr Etats-Unis, années 40

Tab. 1.2 �Systèmes à absorption et à absorption di¤usion : dates importantes
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1.3 Systèmes frigori�ques à absorption-di¤usion

La substitution des machines frigori�ques à compression de vapeur par celles

à absorption réduit fortement l�énergie mécanique et/ou électrique requise. En

e¤et, la consommation mécanique de la pompe est minime et est de loin infé-

rieure à celle du compresseur. Les machines frigori�ques à absorption-di¤usion

sont encore plus avantageuses de ce point de vue car leur consommation éner-

gétique est exclusivement thermique : il n�y a pas lieu ni à un compresseur ni à

une pompe.

En e¤et, une idée ingénieuse qui consiste à introduire un troisième gaz inerte,

égaliseur de pression, permet de se passer éventuellement de cette pompe. Les

deux ingénieurs suédois Platen et Munters, en 1928, ont appliqué cette idée

et conçu la machine de réfrigération à absorption-di¤usion. Dans leur modèle, ils

utilisent l�ammoniac comme réfrigérant et l�eau comme absorbant, le gaz inerte

étant l�hydrogène. Sur la �gure 1.3 est illustrée une schématisation de ces ma-

chines fonctionnant sans compresseur ni pompe.

Le principe de fonctionnement de ces machines est en grande partie semblable

à celui des machines à absorption simple. La solution riche en ammoniac (1)

est chau¤ée dans le générateur (partie inférieure de la pompe à bulles) à la

température de la source de chaleur motrice. Cet apport d�énergie thermique,

déclencheur du processus, permet l�évaporation de l�ammoniac, le composé plus

volatil, avec des faibles quantités d�eau. En montant, les bulles de vapeur qui se

forment poussent devant elles le liquide. Cela se passe dans un tube vertical de

faible diamètre dans la pompe à bulles. A l�extrémité haute de ce tube, le liquide,

à faible concentration en ammoniac, se déverse sur les parois externes du tube et

se dirige par suite, sous l�e¤et de la gravité, vers l�absorbeur après être passé à

travers un échangeur de récupération. La vapeur de son côté continue son chemin

vers le recti�eur où les faibles quantités d�eau qu�elle contient se condensent et

vont rejoindre la solution liquide pauvre en NH3 se dirigeant vers l�absorbeur

(5). La vapeur d�ammoniac puri�ée (3) se liqué�e par suite dans un condenseur

refroidi à l�air. Dans les conditions opératoires normales, la pression de conden-

sation est, de ce fait, de l�ordre de 25 bar. Le liquide provenant du condenseur (4)

se dirige vers l�évaporateur chargé en hydrogène. La pression partielle de l�am-

moniac dans le mélange gazeux ammoniac/hydrogène au début de l�évaporation

est de 1 bar. Au fur et à mesure que l�ammoniac s�évapore en s�acheminant vers
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la sortie de l�évaporateur, sa pression partielle s�élève jusqu�à atteindre 3 bar,

correspondant à une température d�évaporation de �5 �C. La vapeur frigori�que
quittant l�évaporateur (9) passe par suite dans l�absorbeur refroidi à l�air, lui

aussi, où elle est mise en contact avec la solution liquide pauvre en ammoniac.

Le liquide s�enrichit en NH3 et reprend chemin vers le générateur via l�échangeur

de solutions. L�hydrogène, étant un gaz inerte, n�est pas absorbé et sort du haut

de l�absorbeur se dirigeant vers l�évaporateur.

Pour mieux expliquer le principe de fonctionnement des machines frigori�ques à

absorption-di¤usion il convient de clari�er encore quelques points.

- Le circuit du gaz auxiliaire (hydrogène) passe uniquement par l�évaporateur,

l�absorbeur et l�échangeur thermique gaz-gaz.

- La circulation du mélange ammoniac/hydrogène entre l�évaporateur et l�absor-

beur est réalisée par convection naturelle. En e¤et, la densité d�ammoniac étant

de loin supérieure à celle de l�hydrogène, le mélange gazeux NH3/H2 devient de

plus en plus lourd au fur et à mesure que l�ammoniac s�évapore. C�est cet e¤et

qui permet la circulation de la vapeur d�ammoniac vers le bas de l�évaporateur

puis vers l�absorbeur. Dans l�absorbeur, l�ammoniac est absorbée par la solution

liquide, la vapeur devient plus légère et monte vers le haut.

La circulation d�hydrogène dans le circuit gaz est fondamentale pour le fonction-

nement des machines frigori�ques à absorption-di¤usion. Cependant, elle a des

méfaits sur les processus d�absorption et d�évaporation. En e¤et, elle a¤ecte la

densité des �ux de transferts massiques au niveau de l�absorbeur et la capacité

frigori�que au niveau de l�évaporateur. La température relativement élevée du

gaz quittant l�absorbeur est défavorable au processus d�évaporation. C�est pour-

quoi un échangeur entre la vapeur quittant l�évaporateur et celle qui y entre

est nécessaire.La comparaison des systèmes frigori�ques à absorption-di¤usion à

ceux à absorption simple met en évidence les principaux avantages des premiers

qui se résument en :

- Une extrême compacité et un mode de fonctionnement silencieux (grands avan-

tages des minibars dans les chambres d�hôtel et les bureaux).

- Une grande �abilité (aucune pièce en mouvement ; ces machines ne nécessite

pas d�entretien).

- Une totale liberté d�utilisation (à part l�électricité ces machines pourraient uti-

liser n�importe quelle source d�énergie thermique, kérosène ou un gaz pétrolier

liquide) et donc pourraient opérer partout même dans des pays où l�on manque
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Fig. 1.3 �Schéma d�un système frigori�que à absorption-di¤usion
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d�infrastructure électrique. Ces réfrigérateurs équipent depuis leur invention les

caravanes et les campings. Le principal inconvénient de ces machines est qu�elles

ne sont adaptées qu�à des puissances frigori�ques assez faibles.

1.4 Performances des machines à absorption

Le COP maximal susceptible d�être atteint par un système frigori�que ac-

tionné à l�aide d�une source thermique peut être déterminé en supposant que le

système entier est réversible.

La machine frigori�que à absorption échange de la chaleur avec trois sources de

chaleur à trois niveaux de température, T0, T1 et T2.

T0 : température de l�évaporateur

T1 : température du medium de refroidissement

T2 : température de la source de chaleur motrice

L�application du Premier er du Deuxième principe de la thermodynamique donne

en négligeant la puissance de la pompe :

_Q0 + _Q1 + _Q2 = 0
_Q0
T0
+
_Q1
T1
+
_Q2
T2
= 0

(1.1)

où _Q0, _Q1 et _Q2 sont respectivement les puissances thermiques échangées avec

les trois sources de chaleur

Le coe¢ cient de performance frigori�que est dé�ni comme étant le rapport

de la puissance frigori�que produite par la machine et de la puissance qu�elle

consomme :

COP =
_Q0
_Q2

(1.2)

ce qui se ramène d�après (1.1) en prenant en considération les équations (1.1)

dans le cas de la réversibilité à :

COPr�ev =

�
1� T1

T2

��
T0

T1 � T0

�
(1.3)

On remarque que l�équation 1.3 fait apparaitre l�expression du rendement ther-

mique d�un cycle moteur de Carnot fonctionnant entre T1 et T2,
�
1� T1

T2

�
et
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celle du COP d�un réfrigérateur de Carnot produisant le froid utile à T0 et

rejetant la chaleur à T1,

�
T0

T1 � T0

�
.

COPr�ev = �cCOPc (1.4)

A titre d�exemple, dans le cas où T0, T1, T2 sont respectivement de 0 �C, 60 �C

et 180 �C, le COP maximal serait alors :

COPmax =

�
1� 60 + 273:15

180 + 273:15

��
0 + 273:15

60� 0

�
= 1:2 (1.5)

1.5 Autres con�gurations du cycle à absorption

Comparées à celles des machines frigori�ques à compression de vapeur, les

performances des machines frigori�ques à absorption à simple e¤et (type stan-

dard que l�on vient de décrire) sont plus faibles. Diverses con�gurations du cycle

à absorption sont alors étudiées et testées pour améliorer les performances de

ces systèmes. Ces con�gurations, bien compliquées, ont pour principal objectif

une exploitation maximale des sources de chaleur motrice lorsqu�elles sont dis-

ponibles à des hautes températures. Egalement, certaines autres con�gurations

sont conçues pour permettre d�atteindre des températures d�évaporation plus

basses que l�on pourrait atteindre dans des machines à simple e¤et.

Alors que dans une machine frigori�que à absorption à simple e¤et, les chaleurs

libérées lors des processus d�absorption et de condensation sont entièrement re-

jetées à l�environnement, dans les machines à multiple e¤et des fractions de ces

quantités de chaleur sont utilisées pour contribuer à la chaleur motrice qu�on

fournit au système. Ceci fait, bien évidemment, améliorer les performances glo-

bales de la machine.

Une machine à absorption à double e¤et utilise deux générateurs, un conden-

seur, un absorbeur et un évaporateur. Elle nécessite une chaleur motrice à une

température plus élevée. Les machines à absorption à triple e¤et permettent

d�améliorer davantage les performances mais nécessitent des chaleurs motrices

à des températures encore plus élevées. Ceci cause des limitations en termes de

choix des matériaux et des �uides de travail. En raison des problèmes de corro-

sion et de cristallisation, l�utilisation du couple H2O/LiBr n�est pas envisageable

dans le cas d�une machine à absorption à triple e¤et. Une description plus dé-

taillée des diverses con�gurations du cycle à absorption sont disponibles dans la
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littérature [17]-[18]-[19].

L�objectif principal de notre travail étant l�étude des machines frigori�ques à

absorption actionnées à des sources de chaleur à températures modérées, c�est

donc le cycle à absorption à simple e¤et qui sera exclusivement traité dans tout

ce qui suit.

1.6 Machines à absorption commerciales

Qu�ils soient destinés à la réfrigération ou à la climatisation, les équipements

frigori�ques fonctionnant selon le principe de l�absorption ont été, depuis plu-

sieurs décennies, assez largement industrialisés et commercialisés. La plupart de

ces équipements sont actionnés au gaz, cependant des machines actionnées à l�eau

chaude ou à la vapeur sont également disponibles. Les machines frigori�ques à

absorption qui ont été le plus largement industrialisées sont celles utilisant le

couple H2O/LiBr comme �uide de travail. Elles sont généralement refroidies à

l�eau et destinées au conditionnement d�air. Il y a les machines à simple e¤et

qui, actionnées à des chaleurs motrices de température modérée [75 � 80 �C],
permettent d�atteindre un COP de l�ordre de 0:7. Le deuxième modèle des ma-

chines à H2O/LiBr sont celles à double e¤et : elles nécessitent des plus hautes

températures motrices (> 180 �C) et permettent d�atteindre un COP allant jus-

qu�à 1:2.

Le deuxième type des machines frigori�ques à absorption largement commercia-

lisées est celui des machines fonctionnant avec le couple NH3/H2O comme �uide

de travail. Il y a les machines à simple e¤et avec un coe¢ cient de performance

allant jusqu�à 0:7 et les machines avec un échange de chaleur interne entre les

composants comme par exemple les machines à cycle GAX (generator-absorber

heat exchanger), ces machines permettent d�atteindre un COP allant jusqu�à 1.

Les principaux fabricants et fournisseurs des équipements frigori�ques à absorp-

tion utilisant le couple H2O/LiBr sont : Carrier (USA), YORK (USA), TRANE

(USA), McQuay (USA), Yazaki (Japan), Sanyo (Japan), Ebara (Japan), Mit-

subishi Heavy Industries (Japan), Toshiba (Japan), Hitachi (Japan), Kawasaki

Heavy Industries (Japan), Thermax (Inde), Entropie (France/Allemagne), LG

Machinery (Corée), Kyung Won Century (Corée)...etc [20]. Alors que la grande

majotité de ces fabricants ne s�est intéressées qu�aux systèmes de fortes puis-

sances (> 100 kW), d�autres (Yazaki, SonnenKlima, Broad, ROTARTICA, EAW,
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Climatewell, Sor Tech, Invesnsor, Thermax, Solar Next) ont récémment commer-

cialisé des unités d�absorption de petites et moyennes puissance [21]. La liste de

ces fabricants est assez exhaustive mais une mise à jour continue est toujours

nécessaire.

Yazaki [22] o¤re depuis 1977 des climatiseurs à absorption utilisant le couple

H2O/LiBr avec des capacités frigori�ques de 35 et 105 kW. La machine à 35:7 kW

est le refroidisseur à absorption qui a été le plus utilisé dans le monde dans le

secteur de la climatisation solaire. Depuis 2008, des nouveaux climatiseurs à

17:5 kW sont o¤erts en Europe [23]. Sur la �gure 1.4 sont données les photos de

quelques machines à absorption commercialisées utilisant le binaire H2O/LiBr.

La liste des fabricants des équipement frigori�ques à absorption utilisant le couple

NH3/H2O est beaucoup plus réduite. Hans Güntner GmbH Absorptionskälte KG

(Allemagne), Pink (Australie), Aosol (Portugal), Colibri-Stork (Pays-bas), RO-

BUR (Italie) et Electrolux (Suède) sont les principaux fabricants et fournisseurs

de ces machines. La plupart des machines frigori�ques à absorption fonctionnant

avec le couple NH3/H2O, actuellement en vente dans le marché, sont refroidies à

l�air. Robur [24] commercialise un climatiseur à gaz refroidi à l�air fonctionnant

au NH3/H2O et permettant d�atteindre un COP de l�ordre de 0:5. La puissance

frigori�que minimale o¤erte pour ce type des machines est de 10 kW. Electro-

lux [25] et Taver [26] commercialisent quant à eux des machines frigori�ques à

absorption-di¤usion utilisant le couple NH3/H2O comme �uide de travail et l�hy-

drogène comme gaz inerte [27]. L�absorbeur et le condenseur de ces machines sont

refroidis à l�air par convection naturelle. Le COP atteint est de l�ordre de 0:2.

La nécessité d�utiliser des sources de chaleur motrice à températures élevées est

un point commun à toutes les machines frigori�ques à absorption fonctionnant

au NH3/H2O. Sur la �gure 1.5 sont données les photos de quelques machines à

absorption commercialisées utilisant le couple NH3/H2O.

1.7 Mise en �uvre de la technique d�absorption

Depuis 1850 jusqu�à nos jours, maintes circonstances et conjonctures écono-

miques, socio-économiques, politiques et environnementales ont implicitement et

explicitement poussé soit à l�interdiction soit à l�adoption des di¤érents réfrigé-

rants. C�est l�éther éthylique qui, en 1850, fût le premier réfrigérant à être utilisé

dans les premières machines frigori�ques à compression de vapeur commercia-
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Fig. 1.4 �Machines industrialisées au H2O/LiBr
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Fig. 1.5 �Machine industrialisées au NH3/H2O
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lisées. Depuis, l�ammoniac, le dioxyde de carbone, le chlorure de méthylène, le

dioxyde de soufre, le butane, l�éthane, le propane, l�isobutane et les chloro�uo-

rocarbures parmi autres se sont succédés. Malgré sa notable toxicité c�est l�am-

moniac qui a connu le plus d�essor et qui a été le plus repris par les industriels

de la réfrigération.

Vu la grande similarité de deux systèmes, un grand nombre des caractéristiques

et critères requis pour les réfrigérants des machines à compression de vapeur sont

également exigés pour les réfrigérants des machines à absorption.

Dans les machines frigori�ques à absorption ce sont les deux mélanges ammo-

niac/eau et eau/bromure de lithium qui ont été les plus couramment mis en

�uvre et les seuls commercialisés. Dans le premier mélange l�ammoniac est le ré-

frigérant, l�eau est l�absorbant. Dans le second l�eau est le réfrigérant et la solution

aqueuse de bromure de lithium est l�absorbant. Depuis plusieurs décennies, les

recherches scienti�ques visant à améliorer davantage encore les performances des

machines à absorption, industrialisées et commercialisées avec les deux couples

NH3/H2O et H2O/LiBr, n�ont pas cessé.

1.7.1 Réfrigérant

Le réfrigérant doit être caractérisé par une grande volatilité, une chaleur la-

tente élevée et un point d�ébullition assez bas. Dans les deux phases liquide et

vapeur, le réfrigérant doit se distinguer par une conductivité thermique élevée

ce qui donnera lieu à des coe¢ cients d�échange thermiques assez élevés dans le

condenseur et l�évaporateur. Egalement dans les deux phases une viscosité et une

capacité spéci�que aussi basses que possibles sont souhaitables. La température

critique du réfrigérant doit être très supérieure à la température de condensation

exigée pour s�assurer un bon e¤et frigori�que. La température de congélation du

réfrigérant est également à véri�er. Il faut qu�elle soit nettement inférieure à la

température la plus basse du cycle. Egalement les niveaux de pression dans la

machine à absorption sont des paramètres caractéristiques du réfrigérant. Il faut

que sa pression de vapeur à la température avec laquelle il quitte le générateur

soit su¢ samment faible ce qui permettra d�éviter les équipements couteux à pa-

rois et tuyauterie épaisses. Inversement, la pression de vapeur du réfrigérant à

la température la plus basse du cycle doit être au moins égale à la pression at-

mosphérique pour éviter l�in�ltration d�air dans le système en cas de perforation

des parois. Evidemment, le réfrigérant doit également être non toxique et non
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corrosif et ne pas présenter des risques pour l�environnement.

1.7.2 Absorbant

L�absorbant doit présenter une forte a¢ nité pour le réfrigérant. Il doit éga-

lement présenter une tension de vapeur faible devant celle du réfrigérant à la

température du générateur pour permettre une séparation facile. L�absorbant

doit être chimiquement et thermiquement stable, non corrosif et rester toujours

à l�état de liquide dans les conditions d�exploitation. Une viscosité, une tension

super�cielle et une capacité thermique spéci�que faibles et une conductivité ther-

mique élevée sont également souhaitables. Ces caractéristiques vont permettre

entre autres de réduire l�énergie nécessaire pour la mise en circulation des solu-

tions liquides et favoriser les transferts de chaleur et de matière.

1.7.3 Mélange

Les principales caractéristiques à véri�er dans le mélange sont une séparation

facile entre le réfrigérant et l�absorbant au niveau du générateur et une solubilité

importante de ces deux constituants à la température et la pression de l�absor-

beur. Un mélange à haute miscibilité permet de réaliser un grand écart entre

la composition de la solution riche quittant l�absorbeur et la celle de la solution

pauvre provenant du générateur ce qui se traduit par un faible taux de circulation

et une nette réduction de la chaleur motrice. Le mélange réfrigérant/absorbant

doit se caractériser également par une bonne stabilité chimique pour éliminer

les risques des réactions irréversibles et de formation des composés toxiques ou

corrosifs.

Egalement, une faible capacité thermique, une faible viscosité, une forte di¤usi-

vité thermique et massique sont souhaitables pour s�assurer des bons transferts

de matière et de chaleur. Le mélange doit respecter les législations environne-

mentales et les réglementations en vigueur en matière des produits toxiques et

dangereux.

H2O/LiBr
Les solutions eau/bromure de lithium présentent l�avantage d�être utilisées dans

des systèmes de climatisation actionnés par des sources de chaleur à tempéra-

ture modérée. La séparation eau/bromure de lithium est facile et ne nécessite pas

d�appareillages particuliers (colonne de distillation). La basse tension de vapeur
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de l�eau permet de travailler avec une assez basse pression dans le condenseur. La

haute chaleur latente de vaporisation de l�eau permet de réaliser des puissances

frigori�ques importantes avec des faibles débits.

Le mélange H2O/LiBr malgré ses nombreux avantages présente des sérieux incon-

vénients limitant son application. La température de congélation de l�eau limite

l�usage de la solution H2O/LiBr dans des systèmes frigori�ques à des tempéra-

tures supérieures à 0 �C. L�application de ce mélange est limitée aux systèmes

de production d�eau glacée pour la climatisation. D�une autre part, ce mélange

présente un inconvénient majeur concernant son domaine de solubilité. A des

hautes températures et/ou importantes concentrations la solution de bromure

de lithium fait face à un problème de cristallisation ce qui rend nécessaire le

contrôle continu de la température du circuit de refroidissement. Un autre pro-

blème majeur lié à ce mélange concerne les bas niveaux de pressions utilisées. La

pression au niveau de l�évaporateur étant inférieure à la pression atmosphérique

cause problème d�étanchéité et de choix de matériau.

NH3/H2O
Le mélange frigori�que ammoniac/eau est le plus adapté à la production de

froid de basses températures. Le mélange présente des nombreux avantages : des

bonnes propriétés thermodynamiques et de transport permettant d�avoir lieu à

des bons coe¢ cients d�échange de chaleur et de masse, des bons coe¢ cients de

performances sont réalisés dans les machines utilisant ce couple ce qui augmente

la compétitivité des machines.

Comme on peut descendre jusqu�à des très faibles températures d�évaporation

(jusqu�à �60 �C) le mélange peut être utilisé aussi bien dans les systèmes frigo-
ri�ques que dans les systèmes de climatisation.

Le principal inconvénient de ce mélange est la séparation di¢ cile du couple réfri-

gérant/absorbant à cause des volatilités comparable de l�eau et de l�ammoniac.

Pour puri�er la vapeur frigori�que l�ajout d�une colonne de recti�cation est né-

cessaire. Une température de la source de chaleur motrice élevée est indispensable

ce qui fait que l�utilisation de ce mélange n�est pas possible quand on ne dispose

que de sources de chaleur à températures modérées. Un autre inconvénient de

ce mélange se pose au niveau de la pression de vapeur élevée de l�ammoniac qui

nécessite d�utiliser des matériaux à des parois épaisses. Un autre inconvénient est

lié au caractère corrosif de l�ammoniac avec le cuivre, le matériau qui assure le

meilleur rendement énergétique en favorisant les transferts thermiques. La toxi-
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cité de l�ammoniac s�ajoute à cette liste des inconvénients le rendant inapproprié

à un usage domestique.

En énumérant les inconvénients des ces mélanges qui sont les plus utilisés en froid

par absorption on se rend aisément compte de la nécessité de ne pas interrompre

les investigations pour la recherche des nouveaux �uides de travail.

1.8 Recherche des nouveaux �uides de travail

Les performances des systèmes frigori�ques à absorption et leurs limites de

fonctionnement sont étroitement liés aux mélanges (frigorigène /absorbant) uti-

lisés. Les �uides de travail les plus utilisés sont les couples ammoniac-eau et eau-

bromure de lithium. Malgré leurs nombreux avantages, ces binaires présentent

des inconvénients majeurs et/ou se heurtent à des limites contraignantes concer-

nant leur domaine et conditions d�application. L�eau ne peut pas être utilisée

comme réfrigérant lorsqu�on veut atteindre des températures d�évaporation in-

férieures à 0 �C. Cette contrainte fait que l�utilisation du couple H2O/LiBr est

uniquement possible dans des machines à absorption conçues à des �ns de clima-

tisation. A des températures élevées et /ou des concentrations importantes, la

solution H2O/LiBr présente des problèmes de corrosion et de cristallisation qui

ne seraient évitables que par un contrôle continu de la température du circuit de

refroidissement.

Le système eau/ammoniac quand à lui nécessite que la machine à absorption

soit actionnée à des chaleurs motrices à des hautes températures. Lorsqu�on ne

veut utiliser que des sources de chaleur à bas niveau de température telles que le

solaire, la géothermie ou les rejets thermiques de quelques procédés industriels,

l�utilisation du mélange ammoniac/eau comme �uide de travail est à écarter. Les

inconvénients de ce système sont également la séparation frigorigène/absorbant

relativement di¢ cile nécessitant une colonne de recti�cation, la pression de tra-

vail élevée, la toxicité de l�ammoniac et son problème de corrosion avec les cuivre

et ses alliages.

L�ensemble de tous ces inconvénients et limitations n�ont fait qu�inciter à la

recherche des nouveaux �uides de travail pour des machines frigori�ques à ab-

sorption encore plus �ables, économiques et performantes. Les hydrocarbures

parmi autres substances n�ont pas �ni de susciter l�intérêt des chercheurs bien

que leur utilisation comme réfrigérants a été déjà entreprise pendant plusieurs
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années dans l�industrie pétrochimique où l�on a coutume à manipuler des �uides

in�ammables. De point de vue thermodynamique les hydrocarbures se caracté-

risent par des excellentes caractéristiques : une faible viscosité, une conductivité

thermique élevée ce qui résulte en des bonnes performances du condenseur et

de l�évaporateur ; ils sont chimiquement stable dans un large domaine de tem-

pérature ; ils sont non toxiques et environnementalement acceptables avec un

potentiel d�appauvrissement de la couche d�ozone nul et un très faible poten-

tiel de réchau¤ement global. Ils se caractérisent également par une bonne com-

patibilité avec le matériau courant des équipements frigori�que (le cuivre). La

confrontation des caractéristiques de deux mélanges frigori�ques ammoniac/eau

et eau/bromure de Lithium et celles des hydrocarbures nous illumine sur le grand

intérêt qu�on a à apporter à l�idée d�investiguer sur les performances que pour-

raient réaliser des machines à absorption utilisant des mélanges d�hydrocarbures

comme �uides de travail.

Le seul véritable problème lié à l�application des hydrocarbures comme réfri-

gérants dans les équipements de réfrigération et de conditionnement d�air est

leur in�ammabilité. Un problème qui peut être résolu par la mise en �uvre de

quelques précautions particulières lors de l�installation et la manutention. Rien

qu�à regarder les bouteilles de 13 kg de GPL dont presque aucune cuisine tuni-

sienne n�est épargnée, on se rend rapidement compte que le problème n�est pas

aussi grave qu�il en a l�air. Néanmoins, des recherches devraient être e¤ectuées

a�n de minimiser tout risque éventuel. Réduire la quantité des �uides frigori-

�ques dans les machines à absorption utilisant un mélange d�hydrocarbures sans

a¤ecter les performances de la machine peut constituer un important axe de

recherche. Un travail de ce genre a été consacré aux pompes à chaleurs fonction-

nant au propane [28].

L�utilisation d�hydrocarbures et des mélanges d�alcanes comme �uides de travail

dans des machines frigori�ques à compression de vapeur et dans des pompes à

chaleur ont été largement étudiée et abordée dans la littérature [29]-[30] mais

des recherches concernant leur utilisation dans les machines d�absorption sont

malheureusement rares, des investigations plus poussées sont encore nécessaires.

On peut cependant citer deux travaux qui se sont intéressés à ce sujet. Dans

le premier les auteurs présentent les résultats d�une étude théorique basée sur

l�application des équations de conservation de matière et d�énergie sur chaque

élément d�une machine à absorption fonctionnant avec des mélanges d�alcanes



1. Machines frigori�ques : de la technique de la compression de
vapeur à l�absorption-di¤usion 28

[31]. La simulation numérique de la machine considérée donne les propriétés

thermodynamiques aux di¤érents points de l�appareil et permet d�évaluer ses

performances. Des analyses poussées tentant d�identi�er et réduire les irréversi-

bilités dans la machine ont également été menées. Dans le deuxième travail de

recherche consacré à ce sujet, les auteurs analysent les performances des thermo-

frigo-pompes à absorption utilisant des couples d�hydrocarbures [32]. Les résul-

tats de leur étude ont montré que les meilleures performances sont réalisées avec

les couples présentant les compositions chimiques les plus proches.

Dans la présente étude, nous analysons le comportement global et les perfor-

mances d�un système d�absorption utilisant des mélanges d�alcanes légers comme

�uides de travail. Toutes les combinaisons de C3H8 et n-C4H10 comme réfrigérants

et n-C4H10, n-C5H12, n-C6H14, n-C7H16, n-C8H18 et n-C9H20 comme absorbants

sont considérés.



CHAPITRE 2

Machines à absorption aux alcanes : Etude de faisabilité

thermodynamique

2.1 Introduction

Les investigations reportées dans ce chapitre ont pour objectif d�étudier la

possibilité d�utilisation de mélanges d�alcanes légers (C3�n-C9) comme �uides de

travail dans les machines frigori�ques à absorption. Toutes les combinaisons de

systèmes �uides formées par les couples �uide frigorigène/absorbant du tableau

2.1 sont considérés. L�étude est faite en deux étapes : on traite en premier le

cas de machines dont l�absorbeur et le condenseur sont refroidis à l�air puis celui

des machines refroidies à l�eau. L�étude de l�équilibre liquide-vapeur du mélange,

représenté dans le diagramme d�Oldham, constituant le �uide de travail considéré

est à la base des discussions qui vont suivre.

L�examen du ce diagramme permet en e¤et, à températures d�évaporation et

du médium de refroidissement �xées, de déterminer l�intervalle des températures

motrices dans lequel le fonctionnement de la machine est possible.

n-C4H10 n-C5H12 n-C6H14 n-C7H16 n-C8H18 n-C9H20
C3H8

p p p p p p

n-C4H10
p p p p p

n-C5H12
p p p p

Tab. 2.1 �Couples d�alcanes étudiés
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Comme nous ciblons l�actionnement de l�appareil à l�aide de l�énergie solaire

thermique collectée à l�aide de capteurs sous-vide usuels, la température de la

chaleur motrice est supposée ne pas dépasser 130 �C.

2.2 Modèles thermodynamiques

Le choix de la méthode thermodynamique adéquate pour le calcul et/ou la

prédiction des propriétés des mélanges frigori�ques est d�une importance cru-

ciale pour la �abilité des résultats. Pour les systèmes à basses pressions les deux

approches (�� �) et (
 � �) permettent d�e¤ectuer ce genre de calcul avec une
bonne précision. Pour les systèmes à haute pression la méthode symétrique est

recommandée.

Pour les systèmes qui nous intéressent dans le cadre du présent travail les modèles

de Peng-Robinson et celui de Chao-Seader sont recommandés [33, 34]. Dans

un travail de recherche antérieur [35], les prédictions de plusieurs modèles à sa-

voir, NRTL (Non Random Two Liquids), l�équation de SRK (Soave-Redlich-

Kwong) et celle de PC-SAFT (Perturbed-Chain Statistical Associating Fluid

Theory) ont été comparées avec les données expérimentales d�équilibre liquide-

vapeur de plusieurs mélanges d�hydrocarbures. Cette étude a montré que, à basse

pression, les trois modèles reproduisent assez bien les données expérimentales.

Lorsque la pression ou la température augmente il a été cependant montré que

l�équation de PC-SAFT est la seule qui maintient une assez bonne concordance

avec les données. La bibliothèque thermodynamique du logiciel de �owsheeting,

dans sa version utilisée dans ce travail, ne contient pas cette équation. Il a été de

ce fait décidé de restreindre l�étude du choix de la méthode de calcul aux deux

modèles, Peng-Robinson et Chao-Seader.

2.2.1 Equilibre liquide-vapeur

Pour un système �uide bi phasique, liquide-vapeur, à n constituants on a

pour chaque phase :

d(nG)L = �(nS)LdT + (nV )LdP +
X
i

�Li dn
L
i (2.1)

d(nG)L = �(nS)V dT + (nV )V dP +
X
i

�Vi dn
V
i (2.2)
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S, V et � étant l�entropie molaire, le volume molaire et le potentiel chimique. Les

exposants (L) et (V ) font référence respectivement à la phase liquide et vapeur.

La variation de l�enthalpie libre du système biphasique est alors :

d(nG) = d(nG)L + d(nG)L (2.3)

Il s�en suit :

d(nG) = (nV )dP � (nS)dT +
X
i

�Li dn
L
i +

X
i

�Vi dn
V
i (2.4)

Le critère de l�équilibre de phase du système est, à P et T �xées, donné par :

d(nG) = 0 (2.5)

Soit, X
i

�Li dn
L
i +

X
i

�Vi dn
V
i = 0 (2.6)

Pour un système fermé et en absence de réactions chimiques on a : dnLi = �dnVi :
L�équation 2.6 devient : X

i

�
�Li � �Vi

�
dnLi = 0 (2.7)

d�où �nalement

�Li = �
V
i (2.8)

En introduisant la dé�nition de la fugacité f et utilisant le même état standard

pour les deux phases, l�équation 2.8 devient :

�
�

i +RT ln
fLi
f
�
i

= �
�

i +RT ln
fVi
f
�
i

(2.9)

d�où

fLi = f
V
i (2.10)

Selon la règle des phases de Gibbs, le système binaire en équilibre liquide-vapeur

est bivariant :

v = c+ 2� ' = 2 + 2� 2 = 2 (2.11)

c et ' sont respectivement le nombre des constituants et des phases.

Pour caractériser l�état d�un tel système il su¢ t de �xer donc les valeurs de

deux de ses paramètres intensifs. En e¤et, pour un tel système on peut écrire

successivement :
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fL1 (T; P; x1; x2) = f
V
1 (T; P; y1; y2)

fL2 (T; P; x1; x2) = f
V
2 (T; P; y1; y2)

y1 + y2 = 1

x1 + x2 = 1

A T et P �xées le système est de 4 équations à 4 inconnues : y1; y2 ; x1 ; x2. Il

su¢ t donc de connaitre deux de ces inconnues pour pouvoir résoudre le système

et déterminer le reste des variables d�état inconnues. Pour e¤ectuer le calcul

de l�équilibre, on passera par le calcul des fugacités liquides et vapeur des es-

pèces présentes. Pour ce faire, il existe deux méthodes, l�une, appelée (�� �) est
symétrique, l�autre, appelée (
 � �) est dite dissymétrique.

Approche (�� �)

L�approche symétrique de calcul de l�équilibre thermodynamique utilise une

équation d�état décrivant les deux phases liquide et vapeur du �uide et à l�aide

de laquelle les fugacités peuvent être calculées.

fLi = �
L
i xiP (2.12)

fVi = �
V
i yiP (2.13)

�Li et �
V
i sont respectivement les coe¢ cients de fugacité du constituant i en phase

liquide et vapeur. Ils dépendent de la température, la pression et les compositions.

L�équilibre de phases s�écrit alors :

�Li xi = �
V
i yi (2.14)

Approche (
 � �)

Cette méthode de calcul, dite classique, utilise une équation d�état pour la

phase vapeur et un modèle souvent empirique des coe¢ cients d�activité dans le

liquide. Les fugacités des espèces en phase vapeur sont exprimées comme déjà

décrites plus haut (2.13) :

fVi = �
V
i yiP (2.15)

et celles en phase liquide sont données par :

fLi = 

L
i xif

�L
i (2.16)
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Li étant le coe¢ cient d�activité de l�espèce i en phase liquide, f
�L
i , est la fugacité

liquide de l�espèce i à la pression et la température du mélange.

f �Li (T; P ) = P
sat
i ��i (T; P

sat
i ) exp

�
V Li (P � P sati )

RT

�
(2.17)

V Li étant le volume molaire de l�espèce i en phase liquide à l�état de saturation.

L�équation 2.10 devient :


Li xif
�L
i = �Vi yiP (2.18)

Avantages et inconvénients de chaque approche

�Approche (�� �) : le calcul thermodynamique selon l�approche symé-
trique (�� �) est �able dans des larges plages de pression et de température,
y compris les régions sous-critiques et supercritiques. Pour les systèmes idéaux

ou présentant une légère non idéalité les propriétés thermodynamiques, que ce

soit en phase vapeur ou liquide, peuvent être déterminées avec un minimum

des données sur les constituants. Pour une correcte et bonne représentation des

systèmes non idéaux il est recommandé de commencer par déterminer les para-

mètres d�interactions binaires par régression des données expérimentales d�équi-

libre liquide-vapeur. L�utilisation des équations d�état de type cubique ne permet

en général pas de calculer les densités liquides avec une assez bonne précision. Il

est dans ce cas recommandé de joindre à l�équation d�état un modèle de calcul

supplémentaire spéci�que à cette application.

�Approche (
 � �) : la méthode dissymétrique (
 � �) est la meilleure mé-
thode à adopter pour décrire les mélanges liquides à non idéalité très prononcée.

La détermination des paramètres binaires à partir des données expérimentales

est cependant nécessaire. La méthode dissymétrique devrait être utilisée unique-

ment pour les systèmes à basses pressions (< 10 atm):

Constantes d�équilibre

Leurs valeurs mesurent les proportions auxquelles une espèce i est partagée

entre les deux phases liquide et vapeur en équilibre thermodynamique. Pour

chaque espèce la constante d�équilibre s�écrit :

Ki =
yi
xi
=
�Li
�Vi

(2.19)
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lorsque la méthode symétrique (�� �) est utilisée et par :

Ki =
yi
xi
=

Li f

�L
i

�Vi
(2.20)

lorsque on adopte la méthode dissymétrique (
 � �).

2.2.2 Modèle de Chao-Seader

Le modèle thermodynamique de Chao-Seader est de type dissymétrique

(
 � �). Plusieurs méthodes y sont mises à pro�t [36] :
�Chao-Seader pour le calcul des coe¢ cients de fugacité à l�état liquide,

� Scatchard-Hildebrand pour le calcul des coe¢ cients d�activité liquide,

�Redlich-Kwong pour le calcul des propriétés de la phase vapeur,

� Lee-Kesler [37] pour le calcul des enthalpies liquide et vapeur.

L�utilisation de cette méthode se limite aux conditions suivantes :

200 < T < 533K (2.21)

0:5 < Tri < 1:3

Trm < 0:93

P < 140 atm

où Tri et Trm sont respectivement les températures réduites d�un constituant et

du mélange.

On notera toutefois que cette méthode ne décrit pas correctement le voisinage

du point critique de mélange. La corrélation de Chao-Seader [38, 39] permet

de déduire des données des corps purs, les coe¢ cients de partage liquide-vapeur

des constituants [40].

� Phase liquide

Dans ce modèle le coe¢ cient d�activité liquide d�un constituant i de fraction

molaire liquide xi et de volume molaire Vi est calculé à partir de l�équation de

Hildebrand [41] :

ln 
i =
Vi(�i � ��)2
RT

(2.22)

où
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�i =

�
�Hvap

i �RT
Vi

�0:5
(2.23)

et
�� =

P
xiVi�iP
xiVi

(2.24)

� est le paramètre de solubilité moyen de mélange. �Hvap
i est l�enthalpie de

vaporisation de i.

Les coe¢ cients de fugacité des constituants purs à l�état liquide sont calculés à

partir de la corrélation de Chao-Seader. C�est un modèle empirique de type

Curl-Pitzer [42] :

log f �Li = log f
�(0)
i + !i log f

�(1)
i (2.25)

où

f
�(0)
i ; f

�(1)
i = f(T; Tci; P; Pci) (2.26)

Le facteur acentrique est dé�ni à partir de l�expression suivante :

!i � � logPri(à Tri = 0:7)� 1 (2.27)

�Phase vapeur

L�état de la phase vapeur est décrite à l�aide de l�équation d�état de Redlich-

Kwong [43] :

z =
1

1� h �
A2

B

�
h

1 + h

�
(2.28)

h =
BP

z
(2.29)

Le coe¢ cient de fugacité �i est calculé à partir de la compressibilité Z d�après

la relation :

ln(�i) = (Z � 1)
Bi
B
� ln(Z �BP )� A

2

B
(2
Ai
A
� Bi
B
) ln(1 +

BP

Z
) (2.30)

avec
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A =
P
Aiyi; B =

P
Biyi

Ai = 0:4278

�
Tci

PciT 2:5

�0:5
Bi = 0:0867

Tci
PciT

Une description plus détaillée des divers modèles et méthodes de calcul annexes

utilisés dans les deux modèles de Chao-Seader et celui de Peng-Robinson

(présenté dans le paragraphe suivant) est donnée en annexe A.

2.2.3 Modèle de Peng-Robinson

Le modèle thermodynamique de Peng-Robinson utilise [36] :

� L�équation d�état cubique de Peng-Robinson [44] pour toutes les pro-

priétés thermodynamiques sauf le volume molaire liquide.

� La méthode API pour le calcul du volume molaire liquide des pseudo com-

posés et le modèle de Rackett pour les composés réels.

L�équation d�état cubique de Peng-Robinson [41, 45, 46], reliant la tempéra-

ture, la pression et le volume molaire (P; v; T ) d�un corps pur s�écrit :

P =
RT

v � b �
a

v2 + 2vb� b2 (2.31)

avec8>>>><>>>>:
a = 0:45724

R2T 2c
Pc

�
1 + (0:37464 + 1:54226! + 0:26992!2)

�
1�

r
T

Tc

��2
b = 0:0778

RTc
Pc

Tc, Pc et ! sont respectivement la température critique, la pression critique et le

facteur acentrique du �uide. (!i � � logPri(�a Tri = 0:7)� 1)

La méthode de Peng-Robinson permet d�obtenir des résultats satisfaisants

quelles que soient les valeurs de la température et de la pression. La méthode est

consistante dans la région critique : elle n�a¢ che pas un comportement anormal
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comme les méthodes utilisant des coe¢ cients d�activités. Les résultats restent

donc corrects et précis au voisinage du point critique de mélange [36].

Un développement plus détaillé et général de l�équation d�état dePeng-Robinson

et de son application pour le calcul des équilibres liquide-vapeur est donné à l�an-

nexe B.

2.2.4 Comparaison des modèles

Les �gures (2.1-2.12) présentent une confrontation des données d�équilibre

liquide-vapeur prédites par chacune de deux méthodes et les valeurs expérimen-

tales disponibles dans la littérature [47, 57] pour divers mélanges d�alcanes.

Une première analyse des courbes de ces �gures permet de directement conclure

à la meilleure concordance entre les données expérimentales et le modèle ther-

modynamique de Peng-Robinson. En e¤et, sur toutes les courbes, isothermes

et isobares, présentant l�équilibre liquide-vapeur des mélanges d�alcanes consi-

dérés, on remarque que, comparé au modèle de Chao-Seader, celui de Peng-

Robinson représente plus �dèlement les propriétés thermodynamiques de ces

mélanges et notamment au niveau des courbes d�ébullition.

Les données prédites par le modèle de Chao-Seader s�écartent le plus des don-

nées expérimentales pour les couple C3/n-C6, C3/n-C8, C3/n-C10, n-C4/n-C5 et

le n-C4/n-C8.

Dans le tableau 2.2, sont résumées les erreurs relatives de chaque modèle, sur la

composition en phase vapeur, la pression ou la température. Pour le modèle de

Chao-Seader, le couple C3/n-C8 présente la plus grande erreur sur la pression ;

En reprenant les données de base, on remarque un écart de plus de 10 bar entre

une valeur prédite par le modèle et la donnée expérimentale qui lui correspond.

L�erreur maximale sur la composition en phase vapeur est également observée

pour ce modèle et c�est au niveau du n-C4/n-C5.

Le tableau 2.2 remontre, bien évidemment, la restitution la plus �dèle des don-

nées expérimentales qu�o¤re le modèle de Peng-Robinson comparé à celui de

Chao-Seader. Ceci étant, le choix du modèle thermodynamique à utiliser est

bel et bien justi�é. Dans ce qui suit toutes les simulations sur Aspen des cycles

à absorption avec les mélanges d�alcanes comme �uides de travail vont être réa-

lisées en utilisant le modèle thermodynamiques de Peng-Robinson.



2. Machines à absorption aux alcanes : Etude de faisabilité
thermodynamique 38

Fig. 2.1 �Diagramme P � x� y du C3/n-C4 (T = 373; 15 K)
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Fig. 2.2 �Isothermes de partage à 273; 15 et 303; 15 K du système C3/n-C4
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Fig. 2.3 �Diagramme P � x� y du C3/n-C5 (T = 360; 93 K)
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Fig. 2.4 �Diagramme P � x� y du C3/n-C6 (T = 393; 15 K)
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Fig. 2.5 �Diagramme P � x� y du C3/n-C7 (T = 373; 15 K)
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Fig. 2.6 �Déviations des valeurs des pressions calculées par rapport aux valeurs
expérimentales du C3/n-C8 (x = 0; 214)
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Fig. 2.7 �Diagramme P-x-y du C3/n-C10 (T = 377; 59 K)
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Fig. 2.8 �Diagramme P � x� y du n-C4/n-C5 (T = 298; 15 K)
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Fig. 2.9 �Diagramme T � x� y du n-C4/n-C6 (P = 10; 132 bar)
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Fig. 2.10 �Diagramme P � x� y du n-C4/n-C7 (T = 405; 37 K)
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Fig. 2.11 �Déviations des valeurs des pressions calculées par rapport aux valeurs
expérimentales du n-C4/n-C8 (x = 0; 182)
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Fig. 2.12 �Diagramme P � x� y du n-C4/n-C10 (T = 377; 59 K)
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Fluide de travail Erra sur P (bar) Errb sur y Errc sur T (K)
P-R C-S P-R C-S P-R C-S

C3/n-C4 0:02 0:11 0:03 0:03 à T = 273:15
C3/n-C5 0:09 0:32 0:01 0:01 à T = 360:93
C3/n-C6 0:18 2:29 0:01 0:00 à T = 393:15
C3/n-C7 0:20 0:72 0:00 0:01 à T = 373:15
C3/n-C8 0:56 5:33 � � pour x = 0:214
C3/n-C10 0:27 1:5 0:00 0:00 à T = 377:59
n-C4/n-C5 0:01 0:05 0:05 0:07 à T = 298:15
n-C4/n-C6 à P = 10:132 bar 0:01 0:01 0:31 0:93
n-C4/n-C7 0:05 0:06 0:00 0:01 à T = 405:37
n-C4/n-C8 0:26 1:49 � � pour x = 0:182
n-C4/n-C10 0:08 0:17 0:00 0:00 à T = 377:59

a L�erreur sur la pression est calculée par :
ErrP =

P
jPexp�Pm�ethj
nbre des points

b L�erreur sur la composition de la vapeur est calculée par :
Erry =

P
jyexp�ym�ethj
nbredespoints

c L�erreur sur la température est calculée par :
ErrT =

P
jTexp�Tm�ethj

nbre des points

Tab. 2.2 �Erreurs de la pression, la température et la composition en phase
vapeur
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2.3 Description de la machine

La machine frigori�que à absorption objet de nos études est schématiquement

représentée dans la �gure 2.13. Les principaux éléments de l�appareil sont : un

générateur, un condenseur, un évaporateur, un absorbeur, deux détendeurs, une

pompe et deux échangeurs de chaleur. La vapeur frigori�que quitte le générateur

en 7 à l�état de vapeur saturante. Elle est introduite dans le condenseur où elle

est refroidie et condensée. Le liquide sortant en 8 est soit à l�état saturé soit

sous-refroidi dans l�échangeur de chaleur (HX1) par les vapeurs froides issues
de l�évaporateur. La détente adiabatique du liquide sortant du condenseur est

e¤ectuée de manière à aboutir en sortie (10) à un mélange liquide-vapeur. L�éva-

poration continue dans l�évaporateur de 10 à 11. Le glissement de température

qu�on estime dans l�évaporateur �xe la fraction de liquide qui va accompagner

la vapeur frigori�que à la sortie de l�évaporateur. Cette dernière passe de 11 à

12 à travers l�échangeur de chaleur liquide-vapeur avant d�être introduite dans

l�absorbeur où elle sera absorbée par la solution liquide pauvre provenant du

générateur.

La solution liquide quitte l�absorbeur en 1 enrichie en �uide frigorigène. Elle

est par la suite envoyée à l�aide d�une pompe vers le générateur où elle pénètre

en 3. Un échangeur de récupération (HX2) permet de préchau¤er la solution
riche par la solution pauvre qui quitte le générateur. La séparation du frigori-

gène de la solution riche s�e¤ectue dans le générateur par apport d�une puissance

thermique motrice. La solution appauvrie quitte le générateur en 4 à l�état de

liquide saturé, subit une détente dans le détendeur qui en abaisse la pression

(5 à 6) avant de rejoindre l�absorbeur pour dissoudre de nouveau de la vapeur

frigori�que et le cycle recommence. Les opérations de condensation et d�absorp-

tion étant toutes deux exothermiques, necéssitent l�évacuation des puissances

thermiques correspondantes, ·Qcond et ·Qabs, vers le milieu ambiant. La puissance

frigori�que produite lors de l�évaporation du �uide frigorigène et la puissance

thermique motrice utilisée pour sa séparation sont respectivement notées ·Q�evap
et ·Qg�en. ·Qrec représente la puissance thermique évacuée au niveau du recti�eur.

Pour la mise en circulation de la solution liquide et la régénération de la pression,

la pompe consomme une puissance mécanique ·Wp.
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Fig. 2.13 �Schéma d�une machine à absorption
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Conditions opératoires et hypothèses Repères
Solution liquide quittant
le générateur saturée

4

Vapeur frigori�que quittant
le générateur saturée

7

Teneur en frigorigène de
la vapeur, 99%

7

Solutions liquides sortant du condenseur et
de l�absorbeur sous-refroidies de 4 �C

8 et 1

Température en sortie de
l�évaporateur, 2 �C

11

Pincements thermiques dans les échangeurs
HX2 et HX1, 5 et 10 �C -

Puissance frigori�que �xée à 17:5 kW -
Température motrice � 130 �C 4

Tab. 2.3 �Conditions opératoires et hypothèses

2.4 Conditions opératoires et tracé du cycle

Dans tout ce qui suit, la machine à absorption est supposée fonctionner selon

les conditions opératoires et hypothèses données dans le tableau 2.3.

Deux modes de refroidissement de l�absorbeur et du condenseur vont être consi-

dérés : le refroidissement à l�air supposé à 35 �C puis à l�eau, à 25 �C. Les pin-

cements thermiques au niveau du condenseur et de l�absorbeur vont être pris de

telle façon que les températures à la sortie de ces deux éléments sont égales à

50 �C dans le cas d�un refroidissement à l�air et 30 �C dans le cas d�un refroidis-

sement à l�eau.

Diagramme d�Oldham

Sur la �gure 2.14 est tracé le diagramme d�Oldham relatif au couple n-C4H10/n-

C6H14. L�axe des abscisses est gradué en (T ) et l�axe des ordonnées en (P ) en

échelle logarithmique. Les courbes du diagramme représentent l�équilibre liquide-

vapeur du mélange pour une fraction molaire constante du n-butane en phase

liquide. La courbe de teneur 100% correspond à l�équilibre liquide-vapeur du

n-butane pur et celle de teneur 0% à l�équilibre liquide-vapeur du n-hexane pur.

Tracé du cycle

Compte tenu des conditions opératoires �xées (tableau 2.3), les températures
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Fig. 2.14 �Diagramme d�Oldham du système n-C4H10/n-C6H14

d�évaporation et de condensation sont respectivement égales à 0 �C et 54 �C (cas

d�un refroidissement à l�air). Ces deux températures avec la pureté du frigorigène

(égale à 99%) �xent la pression de condensation et d�évaporation de celui-ci. Les

étapes du traçage du cycle de la machine dans le diagramme d�Oldham relatif

au couple n-butane/n-hexane (�gure 2.16) suivent la démarche suivante :

On repère les deux températures, d�évaporation et de condensation, dans le dia-

gramme. On élève les verticales jusqu�à l�intersection avec les courbes iso-titres

correspondantes à 99% du n-butane. Les points d�intersection représentent l�éva-

porateur et le condenseur et permettent de lire directement sur le diagramme les

valeurs de la haute et de la basse pression (P�evap = 1:02 bar; Pcond = 5:43 bar).

Le générateur fonctionne à la même pression que le condenseur. Connaissant la

température du générateur, dans cet exemple elle est prise égale à 130 �C, on

procède de la même manière en élevant la verticale jusqu�à l�intersection avec

la haute pression (Pcond) déjà connue. Le point d�intersection représente donc la

sortie du générateur. Ce point appartient à la courbe iso-titre (x = xp = 0; 029),

xp étant la composition de la solution pauvre quittant le générateur.

L�absorbeur fonctionne à la même pression que l�évaporateur. En élevant la droite
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Fig. 2.15 �Tracé du cycle à absorption (représentation complète)

verticale correspondant à la température d�absorption (T = 54 �C), le point d�in-

tersection obtenu caractérisant donc l�absorbeur permet de lire sur le diagramme

la composition (xr = 0; 094) de la solution riche.

Dans la �gure 2.15 on donne une représentation schématique du cycle de la ma-

chine relatif au couple n-butane/n-hexane.

Limites de fonctionnement

Pour le choix de la température du générateur, assimilée égale à la température

de la chaleur motrice, pour le reste des conditions opératoires �xées, on constate

qu�il existe une valeur minimale au-dessous de la quelle la machine ne fonction-

nerait pas. En e¤et, en examinant de nouveau la �gure 2.16 on peut lire sur le

diagramme que si on se �xe la température du générateur à 110 �C par exemple,

la composition de la solution pauvre (xp) serait égale à 0:185. La composition de

la solution riche (xr) est déjà �xée par la température et la pression à la sortie

de l�absorbeur et est égale à 0:094.

On a alors dans ce cas xp > xr, c�est donc un phénomène de désorption et non

pas d�absorption qui va avoir lieu dans l�absorbeur. Dans les conditions et avec
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les hypothèses qu�on se �xe il n�est pas donc possible de faire fonctionner une

telle machine à une température motrice égale à 110 �C. La valeur minimale

théorique de cette température correspond au point d�équilibre liquide-vapeur

(P = Pcond = 5:43 bar; x = xr = 0:094). Elle est égale à 121 �C (�gure 2.16).

Egalement, on peut parler d�une limite supérieure de la température de la cha-

leur motrice, une température qu�il serait inutile de dépasser pour réaliser la

séparation voulue. En e¤et, dans le cas idéal, la séparation est complète pour

xp = 0. La limite supérieure de la température motrice peut être donc lue sur le

diagramme d�Oldham à partir du point d�équilibre liquide-vapeur correspondant

à (P = Pcond = 5:43 bar; x = xp = 0). Elle est dans notre cas égale à 134 �C

(�gure 2.16). Cette analyse préliminaire des possibilités de fonctionnement d�une

machine à absorption est refaite pour tous les mélanges d�alcanes considérés pour

la présente étude.

Sur un autre plan, le fait qu�on s�impose une pression d�évaporation positive

(> 1 atm) pour éviter tous les problèmes liés aux in�ltrations d�air dans la

machine nous montrera que l�utilisation de certains mélanges d�alcanes n�est

pas possible dans des machines à absorption véri�ant les hypothèses et sous

les conditions opératoires précédemment spéci�ées. Les détails de cette analyse

seront décrits dans une section ultérieure.

2.5 Faisabilité de refroidissement à l�air

Cette partie est consacrée à l�étude et l�analyse des limites de fonctionnement

d�une machine frigori�que à absorption fonctionnant avec des mélanges d�alcanes

et refroidie à l�air. La machine frigori�que est conçue dans cette étude pour re-

froidir, par la puissance frigori�que produite, un �uide frigoporteur. On se �xe

une température égale à 2�C à la sortie de l�évaporateur.

Compte tenu de l�hypothèse précédemment citée, les températures à la sortie de

l�absorbeur et du condenseur sont toutes deux égales à 50�C. Pour déterminer

l�intervalle de la température motrice dans lequel il est possible d�e¤ectuer la

séparation voulue (pureté de la vapeur frigori�que quittant le générateur égale

à 99%), on a recours au diagramme d�Oldham de chaque couple d�alcanes consi-

déré. Dans ce qui suit, on reprend le tableau 2.1, donné au début de ce chapitre,

regroupant l�ensemble des �uides de travail sujets de cette étude.
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Fig. 2.16 �Traçage du cycle à absorption du n-C4/n-C6 dans le diagramme
d�Oldham

2.5.1 Le propane comme frigorigène

� C3H8/n-C4H10

Une température de �n de condensation de 54 �C correspond à une pression

de 18:6 bar. Le diagramme d�Oldham du binaire (�gure 2.17) montre qu�à cette

pression une température de séparation supérieure à 110 �C n�est pas nécessaire.

A 54 �C à la sortie de l�absorbeur, la pression régnant dans ce dernier ne doit

pas descendre au-dessous de 5:48 bar : à des pressions inférieures à cette valeur,

la vapeur du frigorigène ne peut être absorbée dans la solution liquide.

Une température d�évaporation de 0 �C correspond à une pression de 4:7 bar, une

valeur donc inférieure à la minimale permettant de donner lieu à une absorption.

Le processus d�absorption dans ce cas ne peut avoir lieu que si la température à la

sortie de l�évaporateur est au moins de 7 �C (température en sortie de détendeur

de 5 �C). On conclut donc qu�il n�est pas possible de mettre en �uvre ce mélange

comme �uide de travail sous les conditions opératoires �xées.

� C3H8/n-C5H12
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Fig. 2.17 �Diagramme d�Oldham relatif au couple C3/n-C4

Le diagramme d�Oldham (�gure 2.18) indique que la limite inférieure de la

température de séparation est de 129 �C et que la limite supérieure est de 159 �C

(tableau 2.4).

� C3H8/n-C6H14, C3H8/n-C7H16, C3H8/n-C8H18 et C3H8/n-C9H20

L�examen des diagrammes d�Oldham relatifs aux couples C3H8/n-C6H14,

C3H8/n-C7H16, C3H8/n-C8H18 et C3H8/n-C9H20 montre que ces mélanges ne

peuvent pas être utilisés comme �uides de travail dans des machines à absorption

refroidies à l�air et actionnées avec des puissances thermiques à des températures

Enrichissement possible

Température motrice ( �C)
Composition
solution pauvre

Composition
solution riche

Limite inférieure (au-dessous
de cette valeur une absorption
pourrait pas avoir lieu

129 0:174 0:174

Limite supérieure (La séparation
ne requiert pas une température
supérieure à cette valeur)

159 0 0:174

Tab. 2.4 �Limites de fonctionnement d�une machine au C3/n-C5
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Fig. 2.18 �Diagramme d�Oldham relatif au couple C3/n-C5

inférieures à 130 �C (tableau 2.5).

2.5.2 Le butane comme frigorigène

� n-C4H10/n-C5H12

Sur la �gure 2.19 est illustré le diagramme d�Oldham du binaire n-C4H10/n-

C5H12. Les isothermes de 0 et 54�C sont tracées en rouge continu. Pour une pureté

de �uide frigori�que égale à 99% la haute et la basse pression sont respectivement

de 5; 45 bar et 1; 02 bar.

L�examen de ce diagramme montre que pour réaliser l�absorption du n-C4H10
il faut que la température dans l�absorbeur soit au plus égale à 36:5 �C, ce qui

exclut le mode de refroidissement à l�air. IL s�en suit que l�usage de ce couple

comme �uide de travail dans des machines frigori�ques à absorption sous les

conditions opératoires adoptées n�est pas possible.

� n-C4H10/n-C6H14

Le diagramme d�Oldham de ce couple (�gure 2.20) révèle qu�il est possible

de l�utiliser comme �uide de travail associé à un refroidissement à l�air, qu�il est



2. Machines à absorption aux alcanes : Etude de faisabilité
thermodynamique 60

Enrichissement possible

Température motrice ( �C)
Composition de
solution pauvre

Composition
solution riche

C3/n-C6
Tmin 139
Tmax 201

0:268
0

0:268
0:268

C3/n-C7
Tmin 149
Tmax 240

0:281
0

0:281
0:281

C3/n-C8
Tmin 155
Tmax 274

0:295
0

0:295
0:295

C3/n-C9
Tmin 159
Tmax 350

0:297
0

0:297
0:297

Tab. 2.5 �Limites de fonctionnement d�une machine aux C3/n-C6, C3/n-C7,
C3/n-C8 et C3/n-C9

Fig. 2.19 �Diagramme d�Oldham relatif au couple n-C4/n-C5
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Enrichissement possible

Température motrice ( �C)
Composition
solution pauvre

Composition
solution riche

Limite inférieure (au-dessous
de cette valeur une absorption
ne pourrait pas avoir lieu

121 0:094 0:094

Limite supérieure (La séparation
ne requiert pas une température
supérieure à cette valeur)

134 0 0:094

Tab. 2.6 �Limites de fonctionnement d�une machine au n-C4/n-C6

Enrichissement possible

Température motrice ( �C)
Composition de
solution pauvre

Composition
solution riche

n-C4/n-C7
Tmin 130
Tmax 168

0:162
0

0:162
0:162

n-C4/n-C8
Tmin 138
Tmax 199

0:191
0

0:191
0:191

n-C4/n-C9
Tmin 143
Tmax 227

0:199
0

0:199
0:199

Tab. 2.7 �Limites de fonctionnement d�une machine au n-C4/n-C7, n-C4/n-C8
et n-C4/n-C9

inutile de chau¤er le générateur à une température supérieure à 134 �C et que la

limite inférieure de cette température est de 121 �C (tableau 2.6).

� n-C4H10/n-C7H16, n-C4H10/n-C8H18 et n-C4H10/n-C9H20

En appliquant la même démarche aux trois binaires suivant : n-C4/n-C7, n-

C4/n-C8 et n-C4/n-C9, il s�avère qu�il est impossible d�utiliser ces mélanges dans

des machines frigori�ques à absorption fonctionnant à une chaleur motrice de

température inférieure à 130 �C comme le montre clairement le tableau 2.7. on

donne les limites de fonctionnement en termes de température motrice d�une

machine à absorption relativement à chaque couple envisagé.

2.5.3 Le pentane comme frigorigène

Les couples d�alcanes possibles sont alors : n-C5H12/n-C6H14, n-C5H12/n-

C7H16, n-C5H12/n-C8H18 et le n-C5H12/n-C9H20. Une première lecture dans le

diagramme d�Oldham du couple n-C5H12/n-C6H14 (�gure 2.21) permet de conclure
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Fig. 2.20 �Diagramme d�Oldham relatif au couple n-C4/n-C6

que son utilisation comme �uide de travail dans les machines frigori�ques à ab-

sorption n�est pas possible lorsque l�on impose une pression d�évaporation au

moins égale à 1 atm. A cette pression la température à la sortie de l�évaporateur

serait de 35:5 �C. La même �gure montre que pour une température d�évapo-

ration de 0 �C (ce qui donnera le 2 �C à la sortie de l�évaporateur compte tenu

du glissement de température au niveau de ce dernier) il faut qu�y règne une

pression inférieure ou égale à 0; 24 bar.

Notre sélection des couples d�alcanes pouvant être utilisés comme �uides de tra-

vail dans les machines frigori�ques à absorption est dictée par plusieurs contraintes.

L�une d�entre elles consiste à écarter tout couple conduisant à une pression d�éva-

poration inférieure à 1 atm. Nous exigeons que la plus basse pression d�évapo-

ration soit égale à la pression atmosphérique et ce dans un souci d�éviter toute

éventuelle rentrée d�air dans le circuit. Nous concluons que tous les couples for-

més en associant le pentane comme �uide frigorigène sont à écarter et ce quel

que soit le mode de refroidissement envisagé (à l�air ou à l�eau).Cette partie a été

consacrée à déterminer les limites de fonctionnement des machines frigori�ques

à absorption avec divers mélanges d�alcanes en respectant les conditions opé-
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Fig. 2.21 �Diagramme d�Oldham relatif au couple n-C5/n-C6

ratoires �xées. Les résultats permettent de mettre en évidence que l�utilisation

des couples d�alcanes où le pentane forme le �uide frigorigène n�est pas possible

lorsqu�on refroidit à l�air et qu�on exige une pression d�évaporation supérieure

ou égale à la pression atmosphérique. De même on a également pu montrer que

l�usage du n-C4H10/n-C5H12 n�est absolument pas possible lorsqu�on refroidit à

l�air et qu�on tient compte des hypothèses citées au début de cette étude. Les

résultats ont en fait montré que parmi les mélanges d�alcanes dont le n-C4H10 est

le réfrigérant, c�est uniquement le couple n-C4H10/n-C6H14qui pourrait être uti-

lisé comme �uide de travail dans des machines actionnées à une chaleur motrice

dont la température ne dépasse pas le 130 �C. L�utilisation du n-C4H10/n-C7H16,

n-C4H10/n-C8H18 et du n-C4H10/n-C9H20 ne serait envisageable qu�avec des tem-

pératures supérieures à cette limite maximale qu�on s�est imposé.

En ce qui concerne les couples d�alcanes dont le C3H8 forme le �uide frigorigène,

le C3H8/n-C4H10 s�est avéré inadapté aux conditions opératoires et hypothèses

de notre étude. Pour les autres mélanges, on a déterminé en se basant toujours

sur les diagrammes d�Oldham, les limites de leur utilisation en termes de tem-

pérature de chaleur motrice. A une température inférieure à 130 �C, tous ces
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Refroidissement à l�air
Température motrice

Couple d�alcanes Tmin Tmax
n-C5/n-C6, n-C7, n-C8, n-C9 L�utilisation de ces couples n�est pas possible
n-C4/n-C5 L�utilisation de ce couple n�est pas possible
n-C4/n-C6 121 134
n-C4/n-C7 130 168
n-C4/n-C8 138 199
n-C4/n-C9 143 227
C3/n-C4 L�utilisation de ce couple n�est pas possible
C3/n-C5 129 159
C3/n-C6 139 201
C3/n-C7 149 240
C3/n-C8 155 274
C3/n-C9 159 305

Tab. 2.8 �Limites de fonctionnement d�une machine à absorption selon le couple
d�alcanes considéré-Refroidissement à l�air

mélanges sont écartés. Un récapitulatif de tous ces résultats est donné dans le

tableau 2.8. C�est uniquement le n-C4H10/n-C6H14qui va être retenu dans ce

premier cas d�un refroidissement à l�air.

2.6 Faisabilité de refroidissement à l�eau

2.6.1 Le propane comme frigorigène

L�examen des diagrammes d�Oldham relatifs à tous les couples d�alcanes dont

propane représente le réfrigérant a montré que tous ces couples sont adaptés à

des machines à absorption actionnées à une chaleur motrice de température

inférieure à 130 �C. Les limites de leur utilisation sont données dans le tableau

2.9.

2.6.2 Le butane comme frigorigène

� n-C4H10/n-C5H12

Sur la �gure 2.22 est illustré le diagramme d�Oldham du binaire n-C4H10/n-

C5H12. Les isothermes de 0 et 34 �C sont tracées en rouge continu. Pour une

pureté de �uide frigori�que égale à 99% la haute et la basse pression sont res-
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Enrichissement possible

Température motrice ( �C)
Composition de
solution pauvre

Composition
solution riche

C3/n-C4
Tmin 73
Tmax 87

0:188
0

0:188
0:188

C3/n-C5
Tmin 79
Tmax 133

0:334
0

0:334
0:334

C3/n-C6
Tmin 81
Tmax 174

0:42
0

0:42
0:42

C3/n-C7
Tmin 83
Tmax 210

0:422
0

0:422
0:422

C3/n-C8
Tmin 84
Tmax 244

0:435
0

0:435
0; 435

C3/n-C9
Tmin 84
Tmax 274

0:436
0

0:436
0:436

Tab. 2.9 �Limites de fonctionnement d�une machine aux C3/n-C6, C3/n-C7,
C3/n-C8 et C3/n-C9

Enrichissement possible

Température motrice ( �C)
Composition
solution pauvre

Composition
solution riche

Limite inférieure (au-dessous
de cette valeur une absorption
ne pourrait pas avoir lieu

72 0:031 0:031

Limite supérieure (La séparation
ne requiert pas une température
supérieure à cette valeur)

74 0 0:031

Tab. 2.10 �Limites de fonctionnement d�une machine au n-C4/n-C5

pectivement égales à 3; 16 bar et 1; 02 bar.

La courbe en trait interrompu correspond à la courbe à composition constante

égale à la composition de la solution riche quittant l�absorbeur dans les condi-

tions considérées (x = 0:031).

L�examen de la �gure 2.22 montre qu�il est bien possible d�utiliser le couple n-

C4H10/n-C5H12 comme �uide de travail lorsqu�on refroidit à l�eau, qu�il est inutile

d�utiliser une température motrice supérieure à 72 �C et que la limite inférieure

de cette température est égale à 74 �C (tableau 2.10).

� n-C4H10/n-C6H14, n-C4H10/n-C7H16, n-C4H10/n-C8H18 et n-C4H10/n-
C9H20
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Fig. 2.22 �Diagramme d�Oldham relatif au couple n-C4/n-C5 (Refroidissement
à l�eau)
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Enrichissement possible

Température motrice ( �C)
Composition de
solution pauvre

Composition
solution riche

n-C4/n-C6
Tmin 75
Tmax 110

0:276
0

0:276
0:276

n-C4/n-C7
Tmin 79
Tmax 142

0:31
0

0:31
0:31

n-C4/n-C8
Tmin 80
Tmax 172

0:331
0

0:331
0:331

n-C4/n-C9
Tmin 81
Tmax 199

0:336
0

0:336
0:336

Tab. 2.11 �Limites de fonctionnement d�une machine aux C3/n-C6, C3/n-C7,
C3/n-C8 et C3/n-C9

L�analyse des diagrammes d�Oldham relatifs aux couples n-C4H10/n-C6H14,

n-C4H10/n-C7H16, n-C4H10/n-C8H18 et n-C4H10/n-C9H20 montre que tous ces

couples pourraient être utilisés comme �uides de travail dans des machines à

absorption actionnées à une chaleur motrice de température inférieure à 130 �C.

Les limites de leur utilisation sont données dans le tableau 2.11. Compte tenu des

hypothèses et des conditions opératoires prises en considération dans cette étude,

lorsqu�on refroidit à l�eau il n�y a que les mélanges d�alcanes dont le n-C5H12 est le

�uide frigorigène qui vont être écartés. Tous les autres couples d�alcanes peuvent

être utilisés dans des machines à absorption actionnées à une température mo-

trice qui ne dépasse pas le 130 �C. Les intervalles de la température motrice qui

peut être utilisée pour chaque couple sont mentionnés dans le tableau 2.12.

2.7 Conclusion

Ce chapitre a été consacré à sélectionner les couples d�alcanes susceptibles

d�être utilisés comme �uides de travail dans les machines frigori�ques à absorp-

tion dans les cas d�un refroidissement à l�air et à l�eau. Dans les deux cas, la

température à la sortie de l�évaporateur a été �xée à 2�C. On a déterminé l�in-

tervalle de la température motrice pour chaque couple considéré. Au terme de

cette étude, on conclut que tous les mélanges d�alcanes où le pentane forme

le �uide frigorigène ne peuvent pas être utilisés dans les conditions opératoires

considérées et ce, quel que soit le mode de refroidissement.
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Refroidissement à l�eau
Température motrice

Couple d�alcanes Tmin Tmax

n-C5/n-C6, n-C7, n-C8, n-C9
L�utilisation de ces couples
n�est pas possible

n-C4/n-C5 72 74
n-C4/n-C6 75 110
n-C4/n-C7 79 142
n-C4/n-C8 80 172
n-C4/n-C9 81 199
C3/n-C4 73 87
C3/n-C5 79 133
C3/n-C6 81 174
C3/n-C7 83 210
C3/n-C8 84 244
C3/n-C9 84 274

Tab. 2.12 � Limites de fonctionnement d�une machine à absorption selon le
couple d�alcanes considéré-Refroidissement à l�eau

En refroidissant à l�eau, tous les couples dont le n-C4H10 et le C3H8 sont les

�uides frigorigènes peuvent être utilisés avec une température motrice qui ne

dépasse pas le 130 �C. En refroidissant à l�air, il s�est avéré que seul le couple

n-C4H10/n-C6H14 pourrait être utilisés comme �uide de travail avec une tempé-

rature motrice inférieure à 130 �C. Dans le chapitre suivant on se penchera sur

l�évaluation et l�analyse des performances que pourraient réaliser des machines à

absorption utilisant ces mélanges et ce pour les deux modes de refroidissement,

à l�air et à l�eau.



CHAPITRE 3

Modélisation et simulations sur Aspen Plus des

machines à absorption aux alcanes

3.1 Introduction

L�étude thermodynamique préliminaire du chapitre précédent a permis de

sélectionner les mélanges binaires d�alcanes candidats à une mise en �uvre dans

des machines frigori�ques à absorption pour les deux modes de refroidissement, à

air et à eau. Dans ce chapitre nous évaluons théoriquement les performances que

pourrait réaliser une machine à absorption utilisant ces couples. Cette étude est

basée de ses résultats est basé sur la modélisation et la simulation de la machine

à l�aide du logiciel de �owsheeting Aspen Plus.

3.2 Modèle de la machine sur Aspen Plus

Aspen Plus est un outil avancé de �owsheeting pour la simulation des divers

procédés. Il dispose d�une bibliothèque riche de modèles de calcul des propriétés

thermodynamiques et de transport des corps purs et des mélanges. La machine a

été décrite sur ce logiciel à l�aide des modèles d�opérations unitaires disponibles

dans sa bibliothèque. Dans ce qui suit nous passons en revue le modèle choisi

pour représenter chacun des éléments de la machine.

Pompe
La pompe de mise en circulation des solutions liquides entre l�absorbeur et le
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Fig. 3.1 �Modèle de l�échangeur thermique

générateur a été représentée dans Aspen par son modèle équivalent (PUMP). La

pression de sortie de la pompe est la seule variable qu�on a à spéci�er. Par contre

on a dû procédé à une spéci�cation de design pour lui assurer un fonctionnement

isentropique (Sout=Sin), l�e¢ cacité de la pompe étant la variable manipulée.

Détendeurs
Deux détendeurs sont implantés dans la machine. Ils sont représentés dans As-

pen par le modèle (VALVE) �gurant dans la liste des appareils de changement

de pression. Le fonctionnement de l�appareil est supposé adiabatique. Seule la

pression de sortie est à spéci�er chaque fois.

Echangeurs de chaleur
Les deux échangeurs de chaleur de la machine (HX1) et (HX2) ont été repré-
sentés dans Aspen par le couplage par un débit de chaleur de deux blocks de type

HEATER (�gure 3.1). Le débit de chaleur reliant les deux blocks indique que la

chaleur dégagée par le côté chaud est absorbée par le côté froid. Un CALCULA-

TOR block écrit en FORTRAN est utilisé pour spéci�er le pincement thermique

au niveau de chaque échangeur. Il est à souligner que l�utilisation d�une spéci�-

cation de design basée sur un calcul itératif au lieu d�un CALCULATOR block

est également possible.Condenseur
Le condenseur est modélisé en tant qu�échangeur de chaleur par le block (HEA-
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TER). Conformément aux conditions opératoires discutées au début de cette

étude, un sous refroidissement de 4 �C du liquide frigori�que en sortie est spéci-

�é. Une autre spéci�cation indique une perte de charge nulle.

Evaporateur
L�évaporateur est également modélisé en tant qu�échangeur de chaleur à l�aide

du block (HEATER). La température à la sortie de l�évaporateur et une perte

de charge nulle sont spéci�ées.

Absorbeur
L�absorbeur est assimilé dans une première approche à un échangeur de chaleur

et modélisé par un block (HEATER). Les débits massiques d�entrée sont ceux de

la vapeur frigori�que issue de l�évaporateur et de la solution liquide provenant

du détendeur de solution (DET2). Le débit massique de sortie est celui la solu-

tion liquide enrichie en �uide frigorigène. Un sous refroidissement de 4 �C de la

solution liquide quittant l�absorbeur et une perte de charge nulle dans l�appareil

sont spéci�és.

Générateur
Le générateur est représenté dans Aspen par le model RADFRAC qui permet

de modéliser, d�une manière rigoureuse, les colonnes de distillation. Celle-ci est

alimentée par la solution préchau¤ée provenant de l�absorbeur. Les deux sorties

correspondent aux deux courants de la vapeur et du liquide quittant le géné-

rateur. Des spéci�cations de design ont été imposées pour que les variables de

sortie du système, notamment la pureté de la vapeur frigori�que et la tempéra-

ture de la solution liquide soient conformes aux conditions opératoires pré�xées.

Les variables manipulées et ajustées sont respectivement le taux de re�ux et le

débit de la vapeur de réfrigérant. Ces contraintes peuvent être imposées lors de

la dé�nition du modèle de l�appareil ou à l�aide de spéci�cations de design ex-

ternes.

Le nombre d�étages théoriques spéci�é dans le modèle RADFRAC du générateur

est choisi dans le cas de l�utilisation de chaque mélange selon une même règle

heuristique d�optimisation selon laquelle le nombre d�étages optimale est égale

à deux fois le nombre minimal d�étages [34]. Ce dernier correspond au nombre

d�étage à partir duquel le taux de re�ux devient très grand. Il est déterminé

dans Aspen par des analyses de sensibilité. Des analyses de sensibilité sont éga-

lement menées pour déterminer l�emplacement optimal de l�étage d�alimentation.

Ceci correspond à une puissance thermique minimale consommée au niveau du
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bouilleur.

Spéci�cations de design, courants coupés et convergence
Une spéci�cation de design a été utilisée pour ajuster le débit molaire de la so-

lution liquide riche (sortie absorbeur, entrée pompe) à la valeur de la capacité

frigori�que �xée et spéci�ée parmi des conditions opératoires.

Aspen Plus, utilisé en mode séquentiel-modulaire (SM), réalise le calcul du pro-

cédé après avoir déterminé les boucles de recyclage et la séquence de calcul des

opérations unitaires. La résolution des systèmes présentant des boucles de recy-

clage et/ou des spéci�cations de design se fait de manière itérative. La résolution

nécessite la dé�nition dans chaque boucle d�un "courant coupé". Un processus

de convergence itératif est par suite établi sur les variables de ce courant. La

convergence est mieux assurée par une bonne initialisation d�où l�utilité de spé-

ci�er un courant coupé là où l�on a une meilleure connaissance des valeurs des

variables.

Dans notre cas, un courant coupé a été spéci�é entre la sortie de l�absorbeur

et l�entrée de la pompe. Une estimation de la température, la pression, le �ux

molaire total et les fractions molaires des constituants a été donnée en ce point.

La convergence d�un courant coupé est réalisée lorsque toutes les variables de ce

courant véri�ent :

�tol < Xcalcul�ee �Xestim�ee

Xestim�ee

< tol

tol : tolérance de convergence. La valeur par défaut est 0:001.

Modèle complet
Le modèle complet de la machine à absorption comme présentée dans l�interface

d�Aspen Plus est donnée dans la �gure 3.2.

3.3 Simulations : résultats et discussion

3.3.1 Conditions opératoires

Pression d�évaporation

Les conditions opératoires et les diverses hypothèses quant aux caractéris-

tiques des di¤érents échangeurs de la machine sont rassemblées dans le tableau

2.3 déjà discuté. On remarque toutefois que la pression d�évaporation ne �gure

pas dans ce tableau.

En fait, celle-ci varie entre une limite supérieure correspondant à la pression de
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Fig. 3.2 �Modèle ASPEN de la machine à absorption
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saturation du liquide frigori�que à la température de sortie de l�évaporateur et

une limite inférieure correspondant à la pression de saturation de la solution à

une température égale à celle régnant dans l�absorbeur et de composition égale

à celle de la solution pauvre [31]. Au-dessus de la limite supérieure de la pres-

sion le frigorigène ne s�évapore plus, en dessous de la limite inférieure, la vapeur

frigori�que ne peut pas être absorbée.

Température motrice

Dans la chapitre précédent nous avons déterminés grâce aux diagrammes

d�Oldham des mélanges étudiés les limites de faisabilité du cycle en fonction de

la température motrice. La limite supérieure de cette dernière est la valeur de

la température qu�il serait inutile de dépasser pour réaliser la séparation voulue.

D�autre part, la limite inférieure correspond à la valeur de la température en

dessous de laquelle il n�y aura plus d�absorption du frigorigène dans l�absorbant.

Nous passons maintenant à l�étude de l�évolution du COP de la machine en

fonction de la pression d�évaporation, de la température de la source chaude et

de la nature du mélange frigori�que pour les conditions opératoires données dans

la tableau 2.3.

3.3.2 Machine refroidie à l�air

Le seul couple d�alcanes retenu pour ce mode de refroidissement est le n-

C4H10/n-C6H14. Les premières simulations sont faites pour évaluer l�e¤et de

variation de la pression d�évaporation, entre ses deux limites supérieure et in-

férieure, sur les performances de la machine. Cette première analyse permet de

déterminer la valeur de la pression qui permet de réaliser le COP maximal. Cette

valeur est par suite utilisée dans les simulations suivantes visant à évaluer l�e¤et

de la température de la chaleur motrice sur les performances de la machine. On

s�est �xé une limite supérieure pour la température motrice égale à 130 �C : on

s�intéresse en fait aux machines frigori�ques à absorption qui pourraient être ac-

tionnées à l�énergie solaire ou à n�importe quelle autre source de chaleur dont la

température ne dépasse pas le 130 �C. Cette démarche sera également appliquée

dans le cas d�un refroidissement à l�eau.

Dans la �gure 3.3 sont représentées les variations du COP de la machine en fonc-

tion de la pression d�évaporation. On constate que le COP augmente d�abord
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légèrement avec la pression, passe par un maximum de l�ordre de 0:11 pour chuter

après assez rapidement. Il est à noter que la plage de pressions est très étroite, de

1 bar à 1:1 bar, ce qui pose quelques problèmes pratiques. Par ailleurs la valeur

du COP , même à son maximum, est très faible ce qui interdit la mise en �uvre

pratique du système sauf si la chaleur motrice est gratuite.

Dans la �gure 3.4 sont tracées les variations du COP en fonction de la tempé-

rature motrice. L�examen de ces deux courbes montre que même si l�utilisation

de ce couple d�alcane est théoriquement possible elle reste cependant sans le

moindre intérêt. Le COP maximal atteint est de l�ordre de 0:11. Une valeur net-

tement inférieure à celles mesurées sur les machines à absorption fonctionnant

avec d�autres �uides de travail comme ROBUR qui utilise le couple NH3/H2O et

réalise un COP de l�ordre de 0:6. On en conclut que refroidissant à l�air n�aboutit

pas à des résultats satisfaisants lorsqu�on l�on veut mettre en �uvre des machines

frigori�ques à absorption fonctionnant avec des mélanges d�alcanes.

3.3.3 Machine refroidie à l�eau

Nous avons déterminé, dans le chapitre précédent, les limites de fonctionne-

ment en termes de température motrice d�une machine frigori�que à absorption

fonctionnant avec des mélanges d�alcanes. Par visualisation directe sur les dia-

grammes d�Oldham il s�est avéré que tous les mélanges d�alcanes considérés sans

exception (C3H8/n-C4H10->n-C9H20 et n-C4H10/n-C5H12->n-C9H20) pourraient

être utilisées comme �uides de travail dans des machines frigori�ques à absorp-

tion refroidies à l�eau. Toutefois, les résultats des simulations vont montrer qu�on

aura lieu à des COP plus ou moins acceptables selon le couple utilisé et/ou la

température motrice choisie.

Les �gures 3.5, 3.6 et 3.7 représentent les variations du COP en fonction de

la pression d�évaporation pour tous les mélanges d�alcanes considérés. On re-

trouve sur toutes les courbes l�aspect parabolique qu�évoque Chekir et al. [31].

Cet aspect est plus ou moins prononcé. Pour quelques courbes on ne présente

que la partie descendante de la parabole. En e¤et, pour les mélanges dont le

�uide frigorigène est le n-C4H10, la limite inférieure de la pression d�évaporation

est négative (< 1 bar) mais les simulations ne sont faites que pour des pressions

d�évaporation supérieures à 1 bar. On ne descend pas en dessous de cette va-

leur. On fait varier la pression de 1 bar à la limite supérieure de chaque couple.

Le COP maximal dans cet intervalle de pression est atteint à 1 bar. Un COP
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Fig. 3.3 �Variations du COP en fonction de la pression d�évaporation (n-C4/n-
C6, refroidissement à l�air)
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Fig. 3.4 �Variations du COP en fonction de la température motrice (n-C4/n-C6,
refroidissement à l�air)



3. Modélisation et simulations sur Aspen Plus des machines à
absorption aux alcanes 78

meilleur serait probablement atteint pour une pression d�évaporation inférieure.

On ne s�y intéresse pas pour des raisons pratiques déjà évoquées au début de ce

chapitre.

Les variations du COP en fonction de la température motrice pour les couples

C3H8/n-C7H16, C3H8/n-C8H18 et C3H8/n-C9H20 sont représentées dans la �gure

3.9. On fait varier la température dans l�intervalle allant de la limite inférieure

à 130 �C. Pour les trois couples le COP chute et atteint une valeur minimale

lorsque l�on s�approche de la limite inférieure et est quasiment stable dans le

domaine de température allant de 100 à 130 �C. Dans cet intervalle le COP

maximal réalisé par une machine fonctionnant au C3H8/n-C8H18 est supérieure

à celui d�une machine fonctionnant au C3H8/n-C7H16. Celle qui fonctionne au

C3H8/n-C9H20 o¤re un COP encore meilleur, égal à 0:51.

Les variations du COP en fonction de la température motrice pour les couples

C3H8/n-C4H10, C3H8/n-C5H12 et C3H8/n-C6H14 sont tracées dans la �gure 3.8.

Le couple C3H8/n-C6H14 o¤re le COP maximal dans ces cas et reste toutefois

inférieure à celui réalisé avec le C3H8/n-C9H20.

Sur la �gure 3.10 sont tracées les variations du COP en utilisant tous les couples

dont le n-C4H10 forme le �uide frigorigène. Le COP maximal est réalisé avec le

couple n-C4H10/n-C9H20.

L�ensemble des ces résultats a permis de montrer que les coe¢ cients de perfor-

mance que pourraient réaliser des machines frigori�ques à absorption utilisant

le C3H8/n-C8H18, le C3H8/n-C9H20, le n-C4H10/n-C8H18 ou le n-C4H10/n-C9H20
sont les meilleurs et sont très proches. Dans ce qui suit on s�intéressera particu-

lièrement au n-C3/n-C9. Sur la �gure 3.11 sont tracées les variations du COP

maximal réalisé par la machine selon le couple utilisé. La �gure montre que le bi-

naire C3H8/n-C9H20 est celui qui permet d�atteindre les meilleures performances

(COP de l�ordre de 0:51) avec une légère supériorité par rapport au n-C4H10/n-

C9H20. Les COPs réalisés en utilisant le C3/n-C5, C3/n-C6, et le C3/n-C7 sont

proches mais bien inférieurs à ceux du C3/n-C8 et C3/n-C9. Avec le binaire C3/n-

C5, la machine réalise un COP nettement plus faible de l�ordre de 0:2.

Contrairement aux deux binaires C3/n-C9 et C3/n-C8, les C4/n-C9 et n-C4/n-C8
présentent des COPs assez di¤érents. Le coe¢ cient de performance de la ma-

chine fonctionnant au C4/n-C9 est de l�ordre de 0:5, il passe à 0:45 dans le cas

de l�utilisation du n-C4/n-C8, soit une chute de 10%. D�après les deux courbes

de la �gure on peut aisément conclure que le COP , pour un frigorigène donnée,
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Fig. 3.5 �Variations du COP en fonction de la pression d�évaporation, C3/n-C4 ;
C3/n-C5 ; C3/n-C6

Fig. 3.6 �Variations du COP en fonction de la pression d�évaporation, C3/n-C7 ;
C3/n-C8 ; C3/n-C9



3. Modélisation et simulations sur Aspen Plus des machines à
absorption aux alcanes 80

Fig. 3.7 �Variations du COP en fonction de la pression d�évaporation, n-C4/n-
C5, n-C4/n-C6 ; n-C4/n-C7 ; n-C4/n-C8 ; n-C4/n-C9

Fig. 3.8 �Variations du COP en fonction de la température motrice, C3/n-C4 ;
C3/n-C5 ; C3/n-C6



3. Modélisation et simulations sur Aspen Plus des machines à
absorption aux alcanes 81

Fig. 3.9 �Variations du COP en fonction de la température motrice, C3/n-C7 ;
C3/n-C8 ; C3/n-C9

Fig. 3.10 �Variations du COP en fonction de la température motrice, n-C4/n-
C6 ; n-C4/n-C7 ; n-C4/n-C8 ; n-C4/n-C9



3. Modélisation et simulations sur Aspen Plus des machines à
absorption aux alcanes 82

augmente avec le nombre d�atomes de carbone de l�absorbant. Cela s�explique

par le fait que la séparation frigorigène/absorbant est d�autant plus facile que la

di¤érence entre les nombres de leurs atomes de carbone est grande.

Sur la �gure 3.12 sont illustrées les variations de la température motrice permet-

tant d�atteindre le meilleur COP selon le mélange d�alcanes utilisé. On remarque

que, que ce soit avec le propane ou le n-butane comme frigorigène, cette tem-

pérature augmente avec le nombre d�atomes de carbone de l�absorbant. Il est

important de noter ici que la température la plus élevée est de l�ordre de 123 �C:

La restriction qu�on a faite de la température motrice pour qu�elle ne dépasse

pas 130 �C est donc bien justi�ée pour autre raison que celle de juste vouloir

actionner des machines à absorption à basses températures. Les résultats de

l�étude montre en fait que même si on dispose des sources de chaleur motrice à

des températures élevées il serait, dans le cas de l�utilisation des mélanges d�al-

canes considérés dans cette étude, inutile d�utiliser des températures supérieures

à 123 �C:

Les résultats des simulations permettent également d�analyser les variations des

plusieurs paramètres relatifs à chaque élément Aspen utilisé pour la modélisation

de la machine. Dans le block RADFRAC choisi pour modéliser le générateur, le

nombre d�étages théoriques, le taux de re�ux, le débit de la vapeur et sa pureté,

la puissance thermique du bouilleur et la température de la solution liquide en

sortie sont les principaux paramètres �xés et/ou manipulés.

Les résultats ont montré que la valeur du taux de re�ux, paramètre ajusté par

une spéci�cation de design pour assurer la pureté désirée en tête de la colonne,

varie selon le mélange d�alcanes utilisé. Pour les mélanges présentant le propane

comme réfrigérant, le taux de re�ux est de l�ordre de 4:23 dans le cas du C3/n-C4
et diminue jusqu�à 0:03 avec le C3/n-C9. Les résultats montrent clairement qu�il

est bien relié au COP maximal atteint par la machine. Ce dernier est d�autant

plus important que le taux de re�ux est petit.

3.3.4 Machine fonctionnant au C3/n-C9 refroidie à l�eau

Sur la �gure 3.13 est illustré le pro�l des variations du COP en fonction

de la pression d�évaporation d�une machine frigori�que absorption utilisant le

C3H8/n-C9H20. L�aspect parabolique de cette courbe est nettement prononcé.

Le COP est maximale dans l�intervalle [4:5 � 4:7 bar] de la basse pression du
système.
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Fig. 3.11 �COP maximal atteint selon le binaire utilisé

Fig. 3.12 �Température motrice optimale selon le binaire utilisé
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Point T ( �C) P ( bar) x; y _n( kmol= h)
1 30 4:5 0:42 23:6
2 30 11:76 0:42 23:6
3 101 11:76 0:42 23:6
4 120 11:76 0:28 19
5 35 11:76 0:28 19
6 36 4:5 0:28 19
7 82 11:76 0:99 4:6
8 30 11:76 0:99 4:6
9 12 11:76 0:99 4:6
10 0 4:5 0:99 4:6
11 2 4:5 0:99 4:6
12 14 4:5 0:99 4:6

Tab. 3.1 �Résultats de la simulation

Sur la �gure 3.14 est illustré le pro�l des variations du COP en fonction de la

température motrice. Selon les hypothèses et les conditions opératoires spéci�ées

pour ce système, la température limite théorique inférieure de la source de chaleur

motrice est de l�ordre de 84 �C. En diminuant la température et la rapprochant

de cette limite, le titre en propane de la solution pauvre augmente et l�écart entre

ce dernier et celui de la solution riche diminue. La machine cesse théoriquement

de fonctionner lorsque la limite inférieure de la température motrice est atteinte

et que le titre de la solution pauvre en frigorigène égale celui de la solution riche.

Une machine à absorption réelle cesse de fonctionner bien avant cela [58].

On observe sur la �gure qu�en augmentant la température motrice, le COP

augmente jusqu�à atteindre un maximum puis commence à décroitre. Comme

on a limité les calculs à une température motrice égale à 130 �C, la température

maximale avec laquelle la séparation pourrait être e¤ectuée étant égale à 274 �C,

la branche descendante de la courbe n�a pas été tracée en entier.Les résultats

détaillés de la simulation sont donnés dans les tableaux 3.1 et 3.2. Les propriétés

thermodynamiques (température, pression, compositions) du mélange mis en jeu

sont déterminées en tout point du cycle. Egalement, les débits et les puissances

thermiques échangées au niveau des divers organes de la machine �gurent parmi

les résultats de la simulation.

Le COP frigori�que de la machine est de 0:51, une valeur qui la rend compétitive

vis-à-vis les machines frigori�ques à absorption fonctionnant avec les mélanges

frigori�ques habituels notamment le NH3/H2O utilisé à large échelle.
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Fig. 3.13 �Variations du COP en fonction de la pression d�évaporation dans
une machine fonctionnant au C3/n-C9

Puissance thermique au bouilleur ( kW) 34:5
Puissance thermique au recti�eur ( kW) �3:2
Puissance thermique au condenseur ( kW) �24:6
Puissance frigori�que ( kW) 17:5
Puissance à l�absorbeur ( kW) �24:9
Travail à la pompe ( kW) 0:7

Bilan énergétique total : _Qreb + _Qrec + _Qcon + _Qeva + _Qabs + _Wp ' �0; 00 kW
Coe¢ cient de performance frigori�que : COP ' 0; 51

Tab. 3.2 �Performances de la machine
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Fig. 3.14 �Variations du COP en fonction de la température motrice dans une
machine fonctionnant au C3/n-C9
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3.4 Conclusion

Dans ce chapitre, on a étudié et analysé les performances d�une machine fri-

gori�que à absorption fonctionnant avec des mélanges d�alcanes légers comme

�uides de travail. L�étude est faite en considérant deux modes de refroidissement

de la machine, à l�air puis à l�eau.

Nous avons commencé par décrire la manière dont on a modélisé la machine

en détaillant le modèle Aspen utilisé pour représenter chacun de ses organes.

La deuxième partie de ce chapitre a été consacrée à présenter les résultats des

simulations numériques menées pour chaque couple d�alcanes étudié.

Les résultats ont permis de montrer, entre autres, l�e¤et des plus in�uents pa-

ramètres sur les performances de la machine. Au terme de cette étude, on a pu

conclure que les couples C3H8/n-C8H18, C3H8/n-C9H20, n-C4H10/n-C8H18 et n-

C4H10/n-C9H20 utilisés comme �uides de travail dans une machine frigori�que à

absorption refroidie à l�eau permettent de réaliser des performances comparables

à celles des machines couramment commercialisées, notamment celles fonction-

nant au NH3/H2O.

Le chapitre prochain de ce mémoire traite de l�absorption de la vapeur du pro-

pane dans une solution de propane/n-nonane en présence d�un gaz inerte. Une

étude approfondie de ce processus va être menée pour un absorbeur à �lm tom-

bant.



CHAPITRE 4

Modélisation et simulation d�un absorbeur à �lm

tombant

4.1 Introduction

Comme tout phénomène exothermique, l�opération d�absorption est favorisée

par les basses températures. Une évacuation e¢ cace de la chaleur d�absorption

s�avère donc indispensable pour assurer et améliorer les performances d�un absor-

beur d�une machine à absorption. Une attention toute particulière doit être alors

portée au modèle de l�absorbeur notamment en tenant compte rigoureusement

des échanges thermiques entre ce dernier et son médium de refroidissement.

L�utilisation des échangeurs thermiques à plaques à �lm tombant est une idée

attractive pour les machines frigori�ques à absorption de petite capacité. En fait,

ce type d�échangeur o¤re une meilleure compacité, sont plus légers et avec un

coût plus attractif comparé aux échangeurs thermiques conventionnels de type

tubes et calandre [59, 61]. Néanmoins, les échangeurs à plaques, exhaustivement

explorés dans les cadre des analyses des transferts thermiques [62, 63], sont beau-

coup moins étudiés dans le contexte de la réfrigération à absorption. Les données

expérimentales sont rares surtout dans le cas où de faibles débits sont mis en jeu,

le cas où l�utilisation des échangeurs à plaques à �lm tombant est essentiellement

recommandée. Dans de tels appareils, pour des raisons de symétrie, l�étude de

l�absorption se ramène à l�étude de l�absorption dans un �lm tombant (�gure

4.1).

88
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Les absorbeurs dans les machines frigori�ques à absorption-di¤usion sont en gé-

néral des absorbeurs à �lm tombant. Dans ce chapitre nous traitons de l�absorp-

tion le long d�un �lm tombant du frigorigène (C3H8) dans une solution binaire

(C3H8/n-C9H20) en présence d�hydrogène (H2). Le choix de ce mélange de tra-

vail repose sur l�hypothèse que les résultats de l�étude des performances des ma-

chines à absorption fonctionnant aux alcanes sont transposables aux machines à

absorption-di¤usion. L�hydrogène a été choisi comme gaz inerte pour garder une

certaine cohérence entre cette étude et le modèle du cycle à absorption-di¤usion

de base, tel que conçu et développé par Platen etMunters, et les principaux

travaux e¤ectués dans ce domaine.

Comparé à celui d�une machine à absorption, le fonctionnement d�une machine

à absorption-di¤usion est encore plus complexe. Ceci est lié principalement à

l�uniformité de la pression dans l�ensemble de l�appareil. Pour permettre l�éva-

poration et l�absorption un troisième �uide, gaz inerte égaliseur de pression, est

ajouté. La circulation de la solution liquide est ainsi réalisée par gravité à l�aide

d�une pompe à bulles thermique et celle du gaz dans la boucle gazeuse entre

l�évaporateur et l�absorbeur par di¤érence de densité. La modélisation des pro-

cessus d�absorption et d�évaporation en présence d�un gaz inerte est toujours

peu étudiée et manque essentiellement d�une exhaustive référence expérimentale

permettant la validation des modèles établis. La circulation des �uides dans la

boucle gazeuse dans la machine à absorption-di¤usion ainsi que celle de la solu-

tion liquide à l�aide de la pompe à bulles constituent également deux éléments

majeurs caractérisant le fonctionnement complexe de la machine. Le présent cha-

pitre est dédié à l�étude détaillée du processus d�absorption en présence du gaz

inerte, qui détermine les performances de toute la machine. L�analyse du proces-

sus d�évaporation en présence d�un gaz inerte sera traitée au début du chapitre

suivant.

4.1.1 Absorption dans un �lm tombant

Le modèle de �lm tombant est souvent utilisé pour décrire les absorbeurs des

machines à absorption [64, 65]. On a généralement a¤aire à une solution absor-

bante qui coule sous forme d�un �lm liquide tombant et de la vapeur qui entre en

contact avec ce liquide soit dans un mouvement ascendant, cas de l�écoulement

à contre-courant, soit en mouvement descendant, écoulement à co-courant. Les

absorbeurs ainsi que divers appareils d�échange thermique et massique dans les
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Fig. 4.1 �Schématisation d�un absorbeur à plaques à �lm tombant
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Fig. 4.2 �Pro�ls transversaux typiques des températures et des concentrations
dans un absorbeur à �lm tombant

machines à absorption sont généralement de forme tubulaire. Le liquide coule

soit sur les parois internes des tubes soit sur les leurs parois externes ce qui nous

ramène également au modèle du �lm liquide tombant. Le modèle de double �lm

est utilisé pour modéliser les transferts de matière et de chaleur au niveau de

l�interface liquide-vapeur. Sur la �gure 4.2 sont illustrés les pro�ls typiques de

température (T ) et de concentrations en phases liquide et vapeur (x, y) dans un

absorbeur à �lm tombant. Les exposants (l), (v) et (i) se réfèrent respectivement

aux phases liquide et vapeur et à l�interface.

4.1.2 Absorption en présence d�un gaz inerte

Rares sont les études expérimentales et théoriques qui ont été menées pour

traiter de l�absorption en présence d�un gaz inerte et les rares travaux e¤ectués

n�ont pas abordé le problème dans le contexte d�un absorbeur pour machines

à absorption-di¤usion où la présence d�un gaz inerte est indispensable pour le
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fonctionnement de la machine. Ils ont plutôt étudié le cas de l�existence des

gaz non condensables dans un absorbeur pour machines à absorption qui n�est

en fait qu�un problème d�in�ltration non souhaitée d�air ou une conséquence

d�un phénomène de corrosion [66, 67, 68, 69]. Il a été observé que mêmes des

petites quantités de ces gaz ralentissent de manière signi�cative les transferts de

matière et font diminuer par suite les performances des machines. Ces gaz ont

tendance à s�accumuler au niveau de l�interface augmentant ainsi la résistance

au transfert massique à laquelle doit faire face le réfrigérant pour se dissoudre

dans le liquide. Bien que les objectifs soient di¤érents, la manière de traiter et

d�analyser l�ensemble des transferts couplés de chaleur et de matière en présence

d�un gaz inerte dans l�ensemble des travaux précédemment cités reste néanmoins

proche de la manière par laquelle on procède dans cette étude.

4.2 Transferts massiques en milieu complexe :

di¤usion moléculaire

La modélisation du processus d�absorption nécessite en premier lieu l�étude de

la cinétique de transfert de matière à l�interface de deux phases liquide et vapeur.

Ceci est étroitement lié à la modélisation du processus de transport moléculaire

au sein de chaque phase par les di¤érentes lois qui le régissent. L�étude théorique

qui va suivre est inspirée des travaux de Taylor et Krishna [70].

4.2.1 Loi de Fick

Di¤usion dans un mélange binaire

Dans un mélange binaire composé de deux constituants (1) et (2) de fractions

molaires respectives x1 et x2, la loi de Fick reliant les �ux di¤usifs (J1, J2) aux

gradients des concentrations (rx1, rx2) s�écrit pour les deux constituants :

J1 = c1(u1 � u) = �ctD12rx1 (4.1)

J2 = c2(u2 � u) = �ctD21rx2 (4.2)

avec :

c1, c2 et ct : les concentrations molaires respectives du constituant (1), (2) et du
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mélange,

u1 et u2 : les vitesses de di¤usion respectives de (1) et de (2),

u = x1u1 + x2u2 : la vitesse molaire moyenne de mélange,

D12 et D21 sont les coe¢ cients de di¤usion de (1) dans (2) et de (2) dans (1).

Comme J1 + J2 = 0 et x1 + x2 = 1, il en découle que : D12 = D21 = D. Ainsi,

l�équation (4.1) sert à dé�nir le coe¢ cient d�interdi¤usion moléculaire de (1) et

(2) dans un mélange binaire.

Cas généralisé

Pour un mélange binaire, l�équation (4.1) établit une relation linéaire entre

les deux variables indépendants J1 et rx1. Dans le cas d�un mélange ternaire,
on a deux �ux indépendants (J1, J2) et deux gradients de fractions molaires

indépendants (rx1; rx2). En supposant une relation linéaire entre les �ux et
les gradients de fractions molaires nous pouvons écrire donc pour un système

ternaire :

J1 = �ctD11rx1 � ctD12rx2 (4.3)

J2 = �ctD21rx1 � ctD22rx2 (4.4)

D�après les équations (4.3) et (4.4), J1 et J2 dépendent à la fois de rx1 et
rx2. Les coe¢ cients Dij dans les deux équations sont les coe¢ cients de dif-

fusion multiconstituants. Ils sont di¤érents de coe¢ cients de di¤usion binaire,

ne représentent pas les interaction (i � j) et sont en général non symétriques
(Dij 6= Dji). Quatre coe¢ cients de di¤usion multiconstituants sont necéssaires

pour caractériser la di¤usion dans un mélange ternaire.

Pour décrire la di¤usion dans un système à n constituants, seules (n� 1) équa-
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tions sont nécessaires
�
rxn = 1�

n�1P
k=1

rxi et Jn�1 = �
n�1P
k=1

Ji

�
et on a :

J1 = �ctD11rx1 � ctD12rx2 � :::� ctD1;n�1rxn�1 (4.5)

J2 = �ctD21rx1 � ctD22rx2 � :::� ctD2;n�1rxn�1
:

:

Ji = �ctDi1rx1 � ctDi2rx2 � :::� ctDi;n�1rxn�1
:

:

Jn�1 = �ctDn�1;1rx1 � ctDn�1;2rx2 � :::� ctDn�1;n�1rxn�1

soit,

Ji = �ct
n�1X
k=1

Dikrxk (4.6)

Représentation matricielle. Les (n � 1) équations (Eqs. 4.5 ) décrivant la
loi de Fick généralisée peuvent être mises sous forme matricielle :

(J) = �ct [D] (rx) (4.7)

où

(J) est le vecteur de �ux molaires di¤usifs

(J) =

0BBBBBBBB@

J1

J2

:

:

:

Jn�1

1CCCCCCCCA
(4.8)

(rx) est le vecteur de gradients de concentrations molaires

(rx) =

0BBBBBBBB@

rx1
rx2
:

:

:

rxn�1

1CCCCCCCCA
(4.9)
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[D] est la matrice carrée (n� 1)� (n� 1)

D =

0BBBBBBBB@

D11 D12 D13 : : : D1;n�1

D21 D22 D23 : : : D2;n�1

: :

: :

: :

Dn�1;1 Dn�1;2 Dn�1;3 : : : Dn�1;n�1

1CCCCCCCCA
(4.10)

Passage d�un référentiel molaire à un référentiel massique. On a utilisé,

dans l�outil de simulation qu�on a développé, la relation (4.11) pour transformer

la matrice de coe¢ cients de di¤usion de Fick exprimée dans un référentiel molaire

en termes de fractions molaires [D] en une matrice exprimée dans un référentiel

massique en termes de fractions massiques
�
D

��
.�

D
��

= [Buo]�1 [!] [x]�1 [D] [x] [!]�1 [Buo] (4.11)

= [Bou] [!] [x]�1 [D] [x] [!]�1 [Bou]�1

[x] : matrice diagonale dont les éléments non nuls sont les fractions molaires xi
[!] : matrice diagonale dont les éléments non nuls sont les fractions massiques !i
Les éléments des matrices [Buo] et [Bou] sont respectivement dé�nis par les équa-

tion (4.12) et (4.13).

Buoik = �ik � !i
�
xk
!k
� xn
!n

�
(4.12)

Bouik = �ik � !i
�
1� !nxk

xn!k

�
(4.13)

Il est à noter que [Bou] est la matrice inverse de [Buo] : [Bou] = [Buo]�1

4.2.2 Equations de Stefan-Maxwell : Di¤usion dans un
mélange gazeux idéal

Pour traiter de la di¤usion dans un mélange multiconstituant on introduit

la matrice de di¤usion généralisée de Fick. Les coe¢ cients de cette matrice sont

évalués à l�aide de l�approche de Stefan-Maxwell qui permet de décrire la di¤usion

de chaque espèce dans un mélange multiconstituant à partir des coe¢ cients de

di¤usion binaires.
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Equations de Stefan-Maxwell dans un mélange multiconstituant

Pour un système multiconstituant, la forme usuelle des équations de Stefan-

Maxwell est la suivante :

rxi =
nX
j=1

xixj (uj � ui)
Ðij

(4.14)

avec

xi, xj : fractions molaires des espèces i et j

uj, ui : vitesses molaires moyennes des espèces i et j

Ðij : coe¢ cients de di¤usion de Stefan-Maxwell

En introduisant la relation (Ji = ciui), l�équation (4.14) s�écrit en termes de �ux

di¤usifs comme suit :

rxi =
nX
j=1

(xiJj � xjJi)
ctÐij

(4.15)

avec

ct : concentration molaire du mélange

Ji; Jj : �ux di¤usifs des espèces i et j

Formulation matricielle des équations de Stefan-Maxwell

Les équations de Stefan-Maxwell, sous leur forme matricielle, s�écrivent :

(J) = �ct [B]�1 (rx) (4.16)

(J) et (rx) ont les mêmes dé�nitions et expressions utilisées dans le paragraphe
consacré à la loi de Fick généralisée. Les éléments de [B] (matrice de di¤usion

de Stefan-Maxwell) sont donnés par les équations (4.17) et (4.18).

Bii =
xi
Ðin

+
nX
k=1
i6=k

xk
Ðik

(4.17)

Bij = �xi
�
1

Ðij
� 1

Ðin

�
(4.18)
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4.2.3 Coe¢ cients de di¤usion

Coe¢ cients de di¤usion dans un mélange binaire

Relation entre coe¢ cients de di¤usion de Fick et coe¢ cients de dif-
fusion de Stefan-Maxwell. Pour un système binaire, l�équation de Stefan-

Maxwell pour la di¤usion s�écrit :

J1 = �ctÐ�rx1 (4.19)

� est le facteur de correction thermodynamique traduisant le comportement

thermodynamique du système (pour un système idéal � se réduit à l�unité)

La loi de Fick s�écrit :

J1 = �ctDrx1 (4.20)

En comparant les deux expressions on trouve que, pour un système binaire, les

coe¢ cients de di¤usion de Fick et ceux de Stefan-Maxwell sont reliés par la

relation suivante :

D = Ð� (4.21)

Pour un système idéal (� = 1) on a D = Ð. Les coe¢ cients de di¤usion de Fick

et ceux de Stefan-Maxwell sont identiques :

D = Ð (4.22)

Estimation des coe¢ cients de di¤usion binaire dans un mélange ga-
zeux. Les coe¢ cients de di¤usion binaires en phase gazeuse ont été évalués à

partir d�une approche théorique basée sur la théorie cinétique des gaz. L�équation

de Chapman-Enskog a été utilisée pour calculer ces coe¢ cients [75] :

Dij =
0:0026T 3=2

PM
1=2
ij �

2
ij
D

(4.23)

avec

Dij : coe¢ cient de di¤usion pour un mélange binaire i-j, cm2= s

T : température du mélange, K

P : pression du mélange, bar


D : intégrale de collision

Mij = 2

��
1

Mi

�
+

�
1

Mj

���1
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Mi, Mj : masses molaires des espèces i, j, respectivement ( g/mol)

�ij =
�i + �j
2


D =
A

(T �)B
+

C

exp(DT �)
+

E

exp(FT �)
+

G

exp(HT �)

où

T � =
kT

�ij
; A = 1:06036; B = 0:15610; C = 0:19300; D = 0:47635

E = 1:03587; F = 1:52996; G = 1:76474; H = 3:89411

k : constante de Boltzmann,

�ij = (�i�j)
1=2

�ij et �ij sont calculés à l�aide des potentiels de Lennard-Jones �i, �j, �i et �j
des constituants i et j.

Estimation des coe¢ cients de di¤usion binaire dans un mélange li-
quide. Pour la di¤usivité en phase liquide, on a commencé par calculer les

valeurs des coe¢ cients de di¤usion en cas d�un mélange à dilution in�nie en

utilisant la corrélation de Wilke-Chang [76].

D
�

ij =
7:4 10�8(�Mj)

1=2T

�jV
0:6
i

(4.24)

avec

D
�
ij : coe¢ cient de di¤usion du soluté i à très faible concentration dans le solvant

j, cm2= s

Mj : masse molaire de j, g=mol

T : température, K

�j : viscosité de j, cP

Vi : volume molaire de i à sa température d�ébullition normale, cm2=mol

� : facteur d�association de j

Par suite, pour relier di¤usivité et concentrations on a eu recours à la méthode

de Vignes [77].

Dij =
�
D

�

ij

�xj �
D

�

ji

�xi (4.25)

avec

Dij : coe¢ cient de di¤usion de i dans j, cm2= s
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D
�
ij : coe¢ cient de di¤usion du soluté i à très faible concentration dans le solvant

j, cm2= s

D
�
ji : coe¢ cient de di¤usion du soluté j à très faible concentration dans le solvant

i, cm2= s

xi, xj : fractions molaires respectives de i et j

Coe¢ cients de di¤usion dans un mélange gazeux à multiconstituant

La comparaison de la formulation matricielle des équations de Stefan-Maxwell :

(J) = �ct [B]�1 [�] (rx) (4.26)

et celle de la loi de Fick généralisée :

(J) = �ct [D] (rx) (4.27)

montre que la matrice [D] et le produit [B]�1 [�] sont équivalents

[D] � [B]�1 [�] (4.28)

L�égalité [D] = [B]�1 [�] est utilisée pour calculer les éléments de la matrice de

di¤usion de Fick à partir de coe¢ cients de di¤usion binaires de Stefan-Maxwell

Ðij et de coe¢ cients d�activité. Dans un mélange gazeux idéal, la matrice ther-

modynamique [�] est égale la matrice Identité, l�égalité devient :

[D] = [B]�1 (4.29)

Pour un mélange ternaire [B] est une matrice carrée d�ordre 2 dont les éléments

sont donnés par :

B11 =
x1
Ð13

+
x2
Ð12

+
x3
Ð13

(4.30)

B12 = �x1
�
1

Ð12
� 1

Ð13

�
B21 = �x2

�
1

Ð12
� 1

Ð23

�
B22 =

x1
Ð12

+
x2
Ð23

+
x3
Ð23

Tout calcul fait, les éléments de [D] sont donnés par :

D11 = Ð13 (x1Ð23 + (1� x1)Ð12) =S (4.31)

D12 = x1Ð23 (Ð13 �Ð12) =S
D21 = x2Ð13 (Ð23 �Ð12) =S
D22 = Ð23 (x2Ð13 + (1� x2)Ð12) =S
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avec S = x1Ð23 + x2Ð13 + x3Ð12:

4.3 Modèle de l�absorbeur

Sur la �gure 4.3 est illustrée une représentation schématique simpli�ée d�un

absorbeur à �lm tombant. Il s�agit d�une plaque verticale sur laquelle s�écoule

sous l�e¤et de la pesanteur une solution liquide (propane+n-nonane). Le mé-

lange gazeux provenant de l�évaporateur est constitué d�hydrogène, de la vapeur

du propane et de traces du n-nonane. Il pénètre dans l�absorbeur par le bas

et circule en contre-courant du liquide. L�opération d�absorption est exother-

mique, elle s�accompagne d�un fort dégagement de chaleur qui fait augmenter

les températures du système. Le �lm liquide tombant est refroidi par de l�eau de

refroidissement circulant le long de la plaque.

La modélisation et l�analyse du procédé d�absorption-di¤usion dans un absor-

beur à �lm tombant revient à l�étude du procédé sur une section élémentaire

comme le montre la �gure 4.5.

4.4 Modélisation du processus d�absorption

Dans tout ce qui suit, les �ux transférés de matière et de chaleur sont exprimés

par unité de surface. Nous supposons positif tout transfert de la phase vapeur à la

phase liquide. Les indices (1), (2) et (3) représentent respectivement le propane,

C3H8, le n-nonane, n-C9H20 et l�hydrogène, H2. Les exposants (L), (V ) et (I) se

réfèrent aux deux phases liquide et vapeur et à l�interface.

4.4.1 Transferts et équilibre thermodynamique à l�inter-
face liquide-vapeur

Transferts massiques

Côté liquide. La densité du �ux molaire de (1) dans la phase liquide est

donnée par l�équation :

N1 = c
L
t k

L(xI1 � xL1 ) + xI1(N1 +N2) (4.32)

avec
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Fig. 4.3 �Schéma simpli�é de l�absorbeur
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N : densité du �ux molaire, mol=m2 s

ct : concentration totale, mol=m2

x : fraction molaire

k : coe¢ cient de transfert massique, m= s

Le liquide étant un mélange binaire, il n�est donc pas nécessaire d�ajouter une

équation similaire pour exprimer le �ux de (2).

Côté vapeur. Les densités des �ux massiques de (1) et (2), n1 et n2, s�ex-

priment comme suit [70] :

n1 = j1 + !
I
1(n1 + n2) (4.33)

n2 = j2 + !
I
2(n1 + n2) (4.34)

avec

n : densité du �ux massique, kg=m2 s

! : fraction massique

(j1) et (j2) représentent les densités des �ux di¤usifs massiques de (1) et de (2)

et sont exprimés par :

j1 = �
V
t k11(!

V
1 � !I1) + �Vt k12(!V2 � !I2) (4.35)

j2 = �
V
t k21(!

V
1 � !I1) + �Vt k22(!V2 � !I2) (4.36)

avec

�t : masse volumique totale, kg=m
3

! : fraction massique

k11, k12, k21 et k22 : éléments de la matrice des coe¢ cients de transfert massique

Contrairement à (n1) et (n2) le �ux d�hydrogène (n3) est nul et ne contribue

donc pas au transport convectif.

Transferts thermiques

Côté liquide. La densité du �ux de chaleur échangé entre l�interface et le sein

de la phase liquide s�écrit :

'IL = h
L(T I � TL) (4.37)
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avec

' : densité du �ux de chaleur, W=m2

h : coe¢ cient de transfert thermique, W=m2K

T : température, K

Côté vapeur. La densité du �ux de chaleur transféré entre le sein de la phase

vapeur et l�interface est donnée par l�équation :

'VI = h
V (T V � T I) (4.38)

avec

' : densité du �ux de chaleur, W=m2

h : coe¢ cient de transfert thermique, W=m2K

T : température, K

Bilan d�énergie

Par un bilan d�énergie e¤ectué sur l�interface on aboutit dans un référentiel

massique à :

'IL + n1H
L

1 + n2H
L

2 = '
V
I + n1H

V

1 + n2H
V

2 (4.39)

où

H
L

1 ; H
L

2 ; H
V

1 et H
V

2 sont les enthalpies partielles spéci�ques de (1) et de (2)

respectivement en phase liquide et en phase vapeur.

Dans le modèle qu�on a établi pour décrire les transferts de matière à travers

l�interface liquide-vapeur on a fait simultanément intervenir les �ux de matière

massiques (n1) et (n2) et les �ux molaires (N1) et (N2). Les compositions sont

également exprimées à la fois en fonction des fractions molaires et massiques. Evi-

demment, il faut remettre le tout dans un seul référentiel. Comme les équations

d�équilibre liquide-vapeur sont généralement établies en fonction des fractions

molaires des constituants, il serait donc préférable d�utiliser ce référentiel pour

les compositions. Le transfert de matière on l�exprimera par contre en fonction

des �ux massiques.
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Equilibre liquide-vapeur

L�hydrogène (3) est inerte par rapport au processus frigori�que est n�inter-

vient donc pas dans l�équilibre liquide-vapeur des deux constituants, propane et

n-nonane. L�équilibre à l�interface est décrit en termes de constantes de partage :

K1 =
y1
x1

(4.40)

K2 =
y2
x2

(4.41)

K1 et K2 dépendent en général des compositions x et y en phases liquide et

vapeur, de la température et de la pression. Dans le cadre du présent travail K1

et K2 sont évaluées à l�aide de l�équation d�état de Peng-Robinson. Une pré-

sentation détaillée de cette équation d�état et des diverses équations et relations

utilisées est donnée en annexe B.

4.4.2 Coe¢ cients de transferts

Coe¢ cients des transferts thermiques

L�absorption est un processus exothermique. Il est donc nécessaire d�évacuer

e¢ cacement la chaleur d�absorption pour assurer une bonne performance de

l�absorbeur. Dans l�appareil qui fait l�objet de la présente étude cette évacuation

de la chaleur est assurée par l�eau circulant dans l�espace formée entre deux

plaques adjacentes d�un échangeur à plaques. La chaleur est dégagée au niveau

de l�interface où le soluté est dissout dans le liquide. L�élévation de la température

qui en résulte à l�interface va induire des �ux d�échange aussi bien vers le gaz

que vers le liquide. Lors des mécanismes de transferts di¤usionnels, le transfert

de matière s�accompagne généralement d�un transfert thermique. En e¤et une

quantité de matière qui se déplace fait déplacer avec elle une quantité d�énergie ;

un transfert thermique qui prend donc lieu grâce à une raison autre qu�un

gradient de températures.

La chaleur est évacuée vers le medium de refroidissement à travers la paroi solide

par transfert couplé convectif/conductif. La densité du �ux thermique résultant

s�écrit :

'C = U (TL � TC) (4.42)

où U est le coe¢ cient global d�échange thermique obéissant à la relation :
1

U
=
1

hC
+Rp +

1

hfilm
(4.43)
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où

Rp est la résistance thermique du matériau de la plaque séparant le liquide de

refroidissement et le �lm liquide tombant, m2K=W

hC et hfilm; sont respectivement les coe¢ cients de transfert de chaleur côté

liquide de refroidissement et côté �lm liquide tombant. Ils sont évalués à l�aide

des corrélations suivantes [71] :

hC = 0:026

�
�C
t

�
Re0:82 Pr 0:32 (4.44)

hfilm = 1:88

�
�L
�

�
(4.45)

avec

� : conductivité thermique, W=mK

t : épaisseur de la plaque de refroidissement, m

Re : nombre de Reynolds

Pr : nombre de Prandlt (�Cp=�)

� : épaisseur moyenne du �lm liquide tombant, m

� est un paramètre qui prend en compte les caractéristiques hydrodynamiques

du système. En écoulement laminaire, � est exprimée par la relation suivante

[72] :

� = 0:91Re1=3
film

�
�2L
g

� 1
3

(4.46)

avec

� : viscosité cinématique, m2= s

g : accélération de la pesanteur, m= s2

Le coe¢ cient de transfert thermique côté vapeur est calculé à partir de [70] :

hV = u�Vt Cp
V St (4.47)

avec

u : vitesse du mélange gazeux, m= s

�t : masse volumique totale, kg=m
3

Cp : capacité calori�que, J= kgK



4. Modélisation et simulation d�un absorbeur à �lm tombant 106

et

St est le nombre de Stanton calculé à partir de l�équation suivante :

St�1 = (2=f) + 5
p
2=f

�
Pr�1 + ln

�
1 +

5

6
(Pr�1)

��
(4.48)

où

f est le facteur de friction calculé à partir de la corrélation :

f = 2� 0:926
�
0:0007 +

0:0625

Re0:32

�
(4.49)

Coe¢ cients des transferts massiques

Côté liquide. Yih et Chen [73] ont développé des corrélations pour le calcul

des coe¢ cients de transfert de matière liquide dans un �lm tombant laminaire,

ondulé ou turbulent. Les valeurs des constantes ont été obtenues par ajuste-

ment de leurs données expérimentales avec des données fournies par dix autres

chercheurs. La corrélation adoptée dans notre étude s�exprime comme suit :

kL = 1:099 10
�2Re0:3955 Sc

1
2D(

g

�2
)
1
3 (4.50)

avec

k : coe¢ cient de transfert massique, m= s

D : coe¢ cient de di¤usion, m2= s

g : accélération de la pesanteur, m= s2

� : viscosité cinématique, m2= s

Sc : nombre de Schmidt, (�=D)

La corrélation est applicable uniquement dans l�intervalle de température :

8:5 �C < T < 50 �C

et le domaine de Re :

49 < Re < 300



4. Modélisation et simulation d�un absorbeur à �lm tombant 107

Côté vapeur. La matrice des coe¢ cients de transfert massique côté vapeur

[K] a été calculée à partir de l�équation suivante [70] :

[K] =
mX
i=1

ki

0BBBBB@
mQ
j=1

j 6=i

h
[D]� D̂j [I]

i
mQ
j=1

j 6=i

�
D̂i � D̂j

�
1CCCCCA (4.51)

où m est le nombre des valeurs propres distinctes de la matrice de Fick [D].

Dans notre cas il s�agit d�un mélange gazeux ternaire. L�expression de la matrice

devient :

[K] =
k̂1

h
[D]� D̂2 [I]

i
D̂1 � D̂2

+
k̂2

h
[D]� D̂1 [I]

i
D̂2 � D̂1

(4.52)

et ses éléments se calculent par :

k11 =
k̂1(D11 � D̂2)

D̂1 � D̂2

+
k̂2(D11 � D̂1)

D̂2 � D̂1

k12 =
k̂1 � k̂2
D̂1 � D̂2

D12

k21 =
k̂1 � k̂2
D̂1 � D̂2

D21

k22 =
k̂1(D22 � D̂2)

D̂1 � D̂2

+
k̂2(D22 � D̂1)

D̂2 � D̂1

Les valeurs propres k̂i de [K] sont calculées par : k̂i = Ŝti u

où

u est la vitesse du mélange gazeux

Ŝt1et Ŝt2 sont les valeurs propres de la matrice de Stanton calculées à partir de

l�équation (4.48).

Ŝc1 et Ŝc2 sont les valeurs propres de la matrice de Schmidt [Sc] et sont données

par :

Ŝc1 =
�v

�Vt D̂1

Ŝc2 =
�v

�Vt D̂2

où

D̂1 et D̂2 sont les valeurs propres de la matrice [D] :
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Analogie de Chilton-Colburn

Dans nos calculs on a eu recours à l�analogie de Chilton-colburn pour estimer

le coe¢ cient de transfert thermique interfacial côté liquide à partir du coe¢ cient

de transfert massique. L�analogie est exprimée par la relation suivante [74] :

h = Cp k (
Sc

Pr
)
2
3 (4.53)

avec

h : coe¢ cient de transfert thermique, W=m2K

k : coe¢ cient de transfert massique, mol=m2 s

Cp : capacité calori�que, J=molK

4.4.3 Modèle mathématique complet

Sur la �gure 4.4 est représenté schématiquement un volume de contrôle de

l�absorbeur, d�épaisseur (�z) et de largeur w. Cet élément de volume est consti-

tué des 4 domaines : liquide de refroidissement, �lm liquide tombant, interface

liquide-vapeur et vapeur ascendante. Ces 4 domaines sont inter liés par l�en-

semble des processus des transferts couplés de chaleur et de matière ayant lieu

au sein de l�absorbeur. Nous allons dans ce qui suit présenter les équations dé-

crivant ces processus dans les 4 domaines.

Dans les équations qui suivent (M), (L), (V ) et (m) représentent respectivement

la masse molaire ( kg=mol) et les débits molaires (mol= s) du �lm liquide tom-

bant, du mélange gazeux et du liquide de refroidissement. Les indices (j) et (c)

font référence respectivement à la section élémentaire (j) et au liquide de refroi-

dissement. Les désignations de tous les autres symboles sont telles qu�elles ont

été dé�nies dans les expressions précédemment présentées dans ce chapitre. Les

bilans de conservation de matière et d�énergie peuvent être écrits par le système

d�équations di¤érentielles suivant :

Film tombant

Bilan d�énergie

� d

dz

�
LHL

�
+
w

M1

n1H
L

1 +
w

M2

n2H
L

2 + w'
L + w'C = 0 (4.54)



4. Modélisation et simulation d�un absorbeur à �lm tombant 109

Fig. 4.4 �Schéma d�un volume de contrôle

Bilans de matière partiels

� d

dz
(x1L) +

w

M1

n1 = 0 (4.55)

� d

dz
(x2L) +

w

M2

n2 = 0 (4.56)

Bilan de matière global

� d

dz
(L) +

w

M1

n1 +
w

M2

n2 = 0 (4.57)

Vapeur

Bilan d�énergie

� d

dz

�
V HV

�
+
w

M1

n1H
V

1 +
w

M2

n2H
V

2 + w'
V = 0 (4.58)

Bilans de matière partiels

� d

dz
(y1V ) +

w

M1

n1 = 0 (4.59)

� d

dz
(y2V ) +

w

M2

n2 = 0 (4.60)

Bilan de matière global

� d

dz
(V ) +

w

M1

n1 +
w

M2

n2 = 0 (4.61)
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Liquide de refroidissement

Bilan d�énergie

�mC
d

dz

�
HC
�
+ wHC = 0 (4.62)

A ces équations di¤érentielles sont associées des conditions aux limites dé�nies

aux deux extrémités de l�absorbeur : les conditions caractérisant les grandeurs

d�entrée du �lm liquide tombant par le haut de l�absorbeur et celles caractéri-

sant les grandeurs d�entrée du mélange gazeux et du liquide de refroidissement

d�en bas. Pour la résolution numérique de ce système les équations sont dis-

crétisées par un schéma des di¤érences �nies. Le problème est ainsi ramené

à la résolution d�un système d�équations algébriques non linéaires. Ces équa-

tions ainsi que celles décrivant le reste des processus de transfert, l�équilibre

liquide-vapeur et les bilans de chaleur et de matière à l�interface sont rassem-

blés et présentées dans ce qui suit, en se référant à la �gure 4.5. Dans toutes

les équations suivantes l�indice (j) fait référence à la section élémentaire (j).

� A l�interface

Flux de matière transférée

n1;j = �Vt k11(
y1;jM1

y1;jM1 + y2;jM2 + y3;jM3

�
yI1;jM1

yI1;jM1 + yI2;jM2 + yI3;jM3

)(4.63)

+�Vt k12(
y2;jM2

y1;jM1 + y2;jM2 + y3;jM3

�
yI2;jM2

yI1;jM1 + yI2;jM2 + yI3;jM3

)

+
yI1;jM1

yI1;jM1 + yI2;jM2 + yI3;jM3

(n1;j + n2;j)

n2;j = �Vt k21(
y1;jM1

y1;jM1 + y2;jM2 + y3;jM3

�
yI1;jM1

yI1;jM1 + yI2;jM2 + yI3;jM3

)(4.64)

+�Vt k22(
y2;jM2

y1;jM1 + y2;jM2 + y3;jM3

�
yI2;jM2

yI1;jM1 + yI2;jM2 + yI3;jM3

)

+
yI2;jM2

yI1;jM1 + yI2;jM2 + yI3;jM3

(n1;j + n2;j)

n1;j =M1(c
L
t k

L(xI1;j � xL1;j) + xI1;j(
n1;j
M1

+
n2;j
M2

)) (4.65)
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Fig. 4.5 �Section élémentaire de l�absorbeur.
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Bilan d�énergie

hL(T Ij �TLj )+
n1;j
M1

H
L

1;j +
n2;j
M2

H
L

2;j = h
V (T Vj �T Ij )+

n1;j
M1

H
V

1;j +
n2;j
M2

H
V

2;j (4.66)

Equations d�équilibre liquide -vapeur

K1;jx
I
1;j = y

I
1;j (4.67)

K2;jx
I
2;j = y

I
2;j (4.68)

Sommation des fractions molaires

yI1;j + y
I
2;j + y

I
3;j = 1 (4.69)

xI1;j + x
I
2;j = 1 (4.70)

� Dans le liquide

Bilan d�énergie

LjH
L
j +h

C(TLj �TCj )�Lj�1HL
j�1�

n1;j
M1

H
L

1;j�
n2;j
M2

H
L

2;j�hL(T Ij �TLj ) = 0 (4.71)

Bilan de matière total

Lj � Lj�1 �
n1;j
M1

� n2;j
M2

= 0 (4.72)

Bilan de matière partiel de (1)

x1;jLj � x1;j�1Lj�1 �
n1;j
M1

= 0 (4.73)

Bilan de matière partiel de (2)

x2;jLj � x2;j�1Lj�1 �
n2;j
M2

= 0 (4.74)

� Dans la vapeur

Bilan d�énergie

VjH
V
j +

n1;j
M1

H
V

1;j +
n2;j
M2

H
V

2;j + h
V (T Vj � T Ij )� Vj+1HV

j+1 (4.75)
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Bilan de matière total

Vj +
n1;j
M1

+
n2;j
M2

� Vj+1 = 0 (4.76)

Bilan de matière partiel de (1)

y1;jVj +
n1;j
M1

� y1;j+1Vj+1 = 0 (4.77)

Bilan de matière partiel de (2)

y2;jVj +
n2;j
M2

� y2;j+1Vj+1 = 0 (4.78)

Sommation des fractions molaires

y1;j + y2;j + y3;j = 1 (4.79)

� Liquide de refroidissement

Bilan d�énergie

U(TLj � TCj ) +mCH
C
j+1 �mCH

C
j = 0 (4.80)

4.5 Résolution numérique et résultats

En appliquant séparément les équations de conservation de matière et d�éner-

gie pour chacun des 4 domaines constituant le volume de contrôle élémentaire

de l�absorbeur et les équations traduisant l�équilibre thermodynamique supposé

établi à l�interface liquide-vapeur on aboutit à un système de 18 équations algé-

briques non linéaires. Les variables mises en jeu sont également au nombre de

18 : les fractions molaires des corps (1), (2) et (3) à l�interface côté vapeur (yI1 ;

yI2 ; y
I
3) et au sein de la phase vapeur (y1; y2; y3), les fractions molaire de (1) et

(2) à l�interface côté liquide (xI1; x
I
2) et au sein de la phase liquide (x1; x2), les

températures au sein du liquide de refroidissement, du �lm liquide tombant, de

la vapeur et à l�interface liquide-vapeur (TC , TL, T V , T I), les �ux transférés de

(1) et (2) (n1, n2) et les débits du liquide et de la vapeur (L; V ).

Un grand nombre des propriétés physiques des trois corps mis en jeu dans l�opé-

ration d�absorption-di¤usion a été utilisé pour calculer les di¤érentes formes des

transferts thermiques et massiques. Dans les tableaux C.1, C.2 et C.3 de l�annexe
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C sont regroupées les valeurs de toutes les propriétés utilisées dans la résolution

numérique du problème.

Le modèle mathématique décrivant le processus d�absorption-di¤usion dans une

section élémentaire de l�absorbeur, développé dans la section précédente, a abou-

tit à un système de 18 équations algébriques non linéaires. Le nombre total

d�équations et de d�inconnues est égal à (18�N) où N est le nombre de sections

(subdivisions) de l�absorbeur.

Le problème traité dans la présente étude présente des conditions aux limites

dé�nies aux deux extrémités de l�absorbeur. On a un �lm liquide tombant dont

les conditions d�entrée correspondantes sont connues à l�extrémité haute. Le mé-

lange gazeux et le liquide de refroidissement sont introduits en bas de l�absorbeur.

Leurs conditions d�entrée sont connues à l�extrémité basse. La résolution du pro-

blème est abordée de manière globale sur toute la géométrie de l�absorbeur.

Un code en FORTRAN a été développé. La méthode de Newton-Raphson

constitue le noyau de la procédure de résolution adoptée pour la résolution du

problème. Le système d�équations algébriques non linéaires, précédemment établi

par la mise en équation de notre procédé, est de type :

F (X) = 0 (4.81)

où F est une fonction vectorielle de (18 � N) fonctions et X est le vecteur de

(18�N) variables.
Le programme développé pour la résolution de ce système est basé sur un algo-

rithme itératif qui minimise la fonction positive G constituée de la somme des

résidus quadratiques.

G(X) =

18�NX
i=1

F 2i (X) (4.82)

Dans ce qui suit est illustrée la démarche itérative suivie par le programme.

I Estimation d�un vecteur de valeurs approchées d�une solution du système,

vecteur d�initialisation X(k = 0)

I Appel de trois fonctions et de trois sous-programmes. Deux fonctions sont

établies pour le calcul des enthalpies liquide et vapeur du mélange frigori-

�que et une pour le calcul de l�enthalpie de l�eau. Deux sous-programmes

sont développés pour le calcul des propriétés thermophysiques et des coef-

�cients de transfert de chaleur et de matière côté liquide et côté vapeur. Le
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troisième sous-programme est celui permettant de calculer les constantes

d�équilibre liquide-vapeur.

I Calcul des résidus et évaluation de la fonction objectif G(X).

I Test de convergence : les itérations sont arrêtées lorsqu�un critère seuil �

est atteint selon l�inégalité : p
G(X) < � (4.83)

I Appel d�un sous-programme pour le calcul, par perturbations numériques,

de la matrice jacobienne J .

J
(k)
i;j =

@F
(k)
i

@Xj

(4.84)

I Résolution du système linéaire.

�X(k) = �
�
J (k)

��1
F (k) (4.85)

�X : vecteur incrément des variables.

I Incrémentation des variables

X(k+1) = X(k) + �(k)�X(k) (4.86)

� : facteur de relaxation.

Sur la �gure 4.6 est présenté un organigramme de calcul illustrant la méthode et

la démarche adoptées pour la résolution du problème. Les conditions opératoires

utilisées dans le code de calcul développé pour la simulation de l�absorbeur ont

été �xées en se basant sur les résultats d�une simulation préliminaire d�une ma-

chine frigori�que à absorption-di¤usion dans le logiciel de �ow-sheeting Aspen

Plus. Les valeurs des grandeurs intensives ont été maintenues les mêmes. Les

valeurs des grandeurs extensives, notamment les débits ont été changées mais

en maintenant le même rapport du débit liquide au débit du mélange gazeux.

Les conditions opératoires utilisées dans le modèle sont données dans le tableau

4.1. Les valeurs des principales grandeurs à la sortie de l�absorbeur sont données

dans le tableau 4.2.
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Fig. 4.6 �Organigramme de résolution.
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Pression, bar 13:1
Médium de refroidissement eau
Conditions d�entrée
Débit du liquide de refroidissement, mol= s 0:7
Débit de la solution liquide, mol= s 0:033
Débit du mélange gazeux, mol= s 0:042
Température du liquide de refroidissement, K 303
Température de la solution liquide, K 310
Température du mélange gazeux, K 296
Composition de la solution liquide 28% C3H8, 72% n-C9H20
Composition du mélange gazeux 42% C3, 0; 08% n-C9, 58% H2

Tab. 4.1 �Conditions opératoires de l�absorbeur

Débit de la solution liquide, mol= s 0; 04
Débit du mélange gazeux, mol= s 0; 03
Température du liquide de refroidissement, K 306
Température de la solution liquide, K 304
Température du mélange gazeux, K 303
Composition de la solution liquide 40% C3H8, 60% n-C9H20
Composition du mélange gazeux 32% C3, 0; 08% n-C9, 68% H2

Tab. 4.2 �Résultats de la simulation (en sortie de l�absorbeur)

Sur la �gure 4.9 sont illustrées les variations, le long de l�absorbeur, des tem-

pératures au sein de la solution liquide, au sein du mélange gazeux, au sein du

liquide de refroidissement et à l�interface liquide-vapeur. La température de la

solution liquide décroit au fur et à mesure que cette dernière s�écoule du haut

vers le bas dans l�absorbeur. Ceci est dû à l�échange thermique qu�elle e¤ectue

avec le �uide de refroidissement. La température de ce dernier circulant à contre

courant que la solution liquide augmente au fur et à mesure qu�il monte le long

de l�absorbeur.

On peut également observer sur la �gure que la température à l�interface est

tout au long de l�absorbeur toujours supérieure à la température de la solution

liquide et à celle du mélange gazeux. Ceci est dû au fait que l�opération d�ab-

sorption est exothermique et qu�elle s�accompagne d�un dégagement de chaleur

(chaleur d�absorption) au niveau de l�interface liquide-vapeur. La température

du mélange gazeux augmente au fur et à mesure que ce dernier monte vers le

haut de l�absorbeur.
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En observant la �gure 4.9 on remarque que la résistance thermique est prédomi-

nante côté vapeur. Elle est négligeable côté liquide, la température à l�interface

liquide-vapeur étant tout légèrement supérieure à celle de la solution liquide.

Sur la �gure 4.11 sont illustrées les variations des débits molaires de la solution

liquide et du mélange gazeux le long de l�absorbeur. La quantité du propane ab-

sorbé, passant du mélange gazeux à la solution liquide, fait augmenter diminuer

le débit du premier et augmenter le débit du second.

Les pro�ls des variations de la fraction molaire du propane au sein de la solution

liquide et à l�interface liquide-vapeur, côté liquide sont illustrés sur la �gure 4.8.

Les pro�ls des variations des fractions molaires du propane et d�hydrogène dans

le mélange gazeux le long de l�absorbeur sont tracés dans la �gure 4.7. Du fait

de l�absorption, la composition en propane du mélange gazeux diminue au fur

et à mesure que ce dernier circule en sens ascendant dans l�absorbeur. En com-

parant les gradients des concentrations en phase liquide entre le sein du liquide

et l�interface liquide-vapeur, côté liquide et les gradients des concentrations en

phase vapeur entre le sein de la vapeur et l�interface liquide-vapeur, côté vapeur,

on remarque que ces derniers sont plus important. Ceci nous conduit à conclure

que la résistance au transfert massique est plus grande en phase vapeur qu�en

phase liquide. Il s�agit de l�un des conséquences de la présence de l�hydrogène

dans le mélange gazeux.

Sur la �gure 4.10 sont tracées les variations des densités des �ux transférés du

propane et du n-nonane. Tout au long de l�absorbeur, la densité du �ux transféré

du n-nonane avoisine zéro. La densité du �ux massique transféré du propane est

plus importante dans la partie basse de l�absorbeur. Dans les conditions opéra-

toire utilisées, le taux d�absorption de la vapeur du propane dans le �lm tombant

est évalué à 35:4%.

Une étude paramétrique a également été menée pour évaluer l�e¤et de variation

de certains paramètres et conditions opératoires sur le comportement global de

l�appareil et ses performances. Sur les �gures 4.12 et 4.13 sont respectivement

tracées les variations, le long de l�absorbeur, de la température et du débit de la

solution liquide pour di¤érentes valeurs de la température d�entrée de cette der-

nière. Vu l�aspect exothermique de l�opération d�absorption, le refroidissement

de la solution liquide avant son entrée dans l�absorbeur est recommandé pour

des meilleures performances de l�appareil. Ceci peut être fait par un échange

thermique régénératif entre la solution pauvre entrant dans l�absorbeur et la so-
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lution riche qui en sort. Il est montré sur la �gure 4.12 que, pour des assez basses

températures d�entrée, la température de la solution liquide circulant le long de

l�absorbeur subit une augmentation avant de commencer à diminuer progressi-

vement en s�acheminant vers la sortie de l�appareil. Ceci peut être expliqué par

le fait qu�à partir d�une certaine valeur de la température de la solution liquide,

dans la partie haute de l�absorbeur, l�e¤et de la chaleur d�absorption produite au

niveau de l�interface liquide-vapeur l�emporte sur l�e¤et du refroidissement de la

solution liquide par le liquide de refroidissement. Sur un autre volet, il est montré

que l�e¤et de variation de ce paramètre sur le taux d�absorption est minime.

Les �gures 4.14 et 4.15 illustrent les pro�ls de variations, le long de l�absorbeur,

de la température et du débit de la solution liquide pour di¤érentes valeurs de la

température d�entrée du liquide de refroidissement. Plus cette dernière est faible,

mieux est refroidie la solution liquide. Le taux d�absorption de la vapeur du pro-

pane dans le �lm tombant est d�autant meilleur que la température d�entrée du

liquide de refroidissement est faible. Il passe de 29:3% pour une température de

310K à 39% pour une température de 298K, soit une augmentation de 33%.
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Fig. 4.7 �Pro�ls des concentrations vapeur le long de l�absorbeur
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Fig. 4.8 �Pro�ls des concentrations liquide le long de l�absorbeur
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Fig. 4.9 �Pro�ls des températures le long de l�absorbeur



4. Modélisation et simulation d�un absorbeur à �lm tombant 123

Fig. 4.10 �Variations des densités des �ux massiques transférés du propane et
du nonane le long de l�absorbeur
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Fig. 4.11 �Variations des débits molaires du liquide et de la vapeur le long de
l�absorbeur
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Fig. 4.12 �Variations de la température de la solution liquide le long de l�ab-
sorbeur pour di¤érentes valeurs de la température d�entrée
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Fig. 4.13 �Variations du débit de la solution liquide le long de l�absorbeur pour
di¤érentes valeurs de sa température d�entrée
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Fig. 4.14 �Variations de la température de la solution liquide le long de l�ab-
sorbeur pour di¤érentes valeurs de la température d�entrée du liquide de refroi-
dissement
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Fig. 4.15 �Variations du débit de la solution liquide le long de l�absorbeur pour
di¤érentes valeurs de la température d�entrée du liquide de refroidissement
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4.6 Conclusion

Dans cette partie d�étude, une attention toute particulière a été portée à

l�élément le plus crucial des machines à absorption et à absorption-di¤usion à

savoir l�absorbeur. On a traité de l�ensemble des processus des transferts de ma-

tière et de chaleur ayant lieu au sein d�un absorbeur à �lm tombant mettant en

jeu le couple propane/n-nonane comme �uide de travail et l�hydrogène comme

gaz inerte, égaliseur de pression (l�appareil est censé être un absorbeur dans une

machine frigori�que à absorption-di¤usion). Un modèle mathématique complet à

été développé pour modéliser l�ensemble complexe des phénomènes des transferts

de chaleur et de matière se produisant dans l�appareil. Dans la modélisation on a

tenu compte de la présence de deux résistances aux transferts massiques et ther-

mique localisées dans la phase liquide et dans la phase vapeur. On a également

tenu compte de l�aspect couplé et simultané des processus des transferts. La ré-

solution numérique du problème, formulé en �n par un système d�équations non

linéaires, a été e¤ectuée en utilisant la méthode itérative de Newton-Raphson

codée en langage FORTRAN.

Les résultats obtenus, avec les conditions opératoires spéci�ées, ont montré entre

autres, que les deux résistances aux transferts thermiques et massiques sont

toutes les deux prédominantes en phase vapeur. Les résultats des simulations

de base ont révélé un taux d�absorption de la vapeur du propane de l�ordre de

34%. Une étude paramétrique a par suite été menée pour évaluer la réponse

du système aux variations de certains de ses paramètres caractéristiques. Il est

entre autres montré que, d�une part, l�e¤et de la variation de la température

d�entrée de la solution liquide absorbante est minime sur le taux d�absorption.

D�une autre part, il est montré que le système est beaucoup plus sensible aux

variations de la température d�entrée du liquide de refroidissement. Le taux d�ab-

sorption subit une augmentation de 33% lorsque l�on passe d�une température de

310K à une de 298K. Dans le chapitre prochain l�étude va porter sur la machine

à absorption-di¤usion entière en considérant le même mélange et le même gaz

inerte.



CHAPITRE 5

Machine à absorption-di¤usion utilisant le mélange

C3/n-C9

5.1 Introduction

L�étude menée dans le chapitre 3 pour évaluer les performances des machines

utilisant des mélanges d�alcanes comme �uides de travail a permis d�identi�er

les mélanges qui pourraient être candidats à une mise en �uvre pratique. Il s�est

avéré que, pour les conditions opératoires �xées, le binaire C3H8/n-C9H20 promet

de réaliser les meilleures performances. Nous supposons que ce même mélange,

lorsqu�il est mis en jeu dans un système frigori�que à absorption-di¤usion peut

également réaliser des bonnes performances.

Dans le présent chapitre, on présente les résultats des investigations menées pour

étudier et analyser le comportement global et les performances d�une machine à

absorption-di¤usion utilisant ce même mélange en combinaison avec l�hydrogène

comme gaz inerte égaliseur de pression.

Ce travail commence par une étude préliminaire du processus d�évaporation en

présence d�un gaz inerte. La modélisation et la simulation du compartiment de la

machine à absorption-di¤usion siège de ce processus est e¤ectuée sur Aspen Plus.

Dans cet organe l�évaporation est réalisée par abaissement de la pression partielle

du frigorigène provoquée par sa dilution par un gaz inerte. On commencera

par étudier les paramètres dont dépend le fonctionnement de cet appareil. La

seconde partie de ce chapitre est consacrée à une description de la machine et

130
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de son modèle Aspen, développé pour permettre sa simulation et l�évaluation

de ses performances. Le chapitre se termine par la présentation des principaux

résultats de la simulation, la discussion des principaux éléments de l�étude et

une conclusion sur la possibilité de la mise en �uvre pratique de la machine à

absorption-di¤usion étudiée et les limites de ses performances.

5.2 Evaporation en présence d�un gaz inerte

Une grande complexité du fonctionnement de la machine à absorption-di¤usion

réside dans la boucle gazeuse reliant l�absorbeur et l�évaporateur. Comme l�en-

semble du système est à pression quasiment uniforme un gaz, généralement inerte

vis-à-vis le comportement thermodynamique de la machine, est introduit pour

égaliser la pression entre le condenseur et l�évaporateur. La pression partielle du

réfrigérant, le propane, varie tout au long de l�évaporateur et l�absorbeur.

Considérons une machine à absorption-di¤usion fonctionnant avec le couple

propane/n-nonane comme �uide de travail et l�hydrogène comme gaz inerte. Le

mélange gazeux qui est introduit dans l�évaporateur provient de l�absorbeur. Ce

gaz contient essentiellement de l�hydrogène avec, en proportions inférieures, de

la vapeur du propane et des quantités non importantes de vapeur de solvant. Ce

mélange est refroidi dans un échangeur thermique à trois �ux avant de pénétrer

dans l�évaporateur où il est mis en contact avec du propane liquide. Ce liquide de

99:9% de pureté est sous-refroidi dans le même échangeur. La �gure 5.1 illustrant

le système objet de la présente étude permet de mieux visualiser son fonctionne-

ment. L�évaporateur est modélisé par la combinaison de deux blocks Aspen, un

MIXER et un HEATER. Les données d�entrée et les conditions des simulations

sont regroupées dans le tableau 5.1. Ces données sont �xées compte tenu des ré-

sultats de simulations préliminaires faites sur la machine à absorption-di¤usion

entière.

E¤et du rapport des débits :

Les simulations sont e¤ectuées en faisant varier le rapport de débit du mélange

gazeux au débit de la vapeur frigori�que (r =
n

_nv
) tout en maintenant �xes

tous les autres paramètres. Sur la �gure 5.2 sont illustrées les températures en-

registrées juste après le MIXER, correspondant dans une machine à absorption-

di¤usion réelle aux températures atteintes au premier contact des deux �ux
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Fig. 5.1 �Représentation schématique de l�ensemble condenseur-évaporateur-
échangeur gaz/gaz d�une machine à absorption-di¤usion

Paramètres d�entrée
- Pression totale ; P = 11:9 bar
- Propriétés du mélange gazeux (4) ;
o Température ; T = 37 �C
o Composition ; yC3 = 0:288; yH2 = 0:711; yC9 = 0:001
o Débit ; n = (paramètre à varier)
- Propriétés de la vapeur frigori�que (1) ;
o Vapeur saturée
o Composition ; yC3 = 0:999; yC9 = 0:001
o Débit ; _nv = 1kmol= h
Conditions de la simulation
- Température en sortie de l�évaporateur (7) ; T = 2 �C
- Pincements au niveau de l�échangeur :
�T3�7 = �T7�5 = 10

�C V T3 = T5 = 12
�C

Tab. 5.1 �Conditions opératoires et données de simulation



5. Machine à absorption-di¤usion utilisant le mélange C3/n-C9 133

entant dans l�évaporateur. Cette mise en contact correspond au processus de

détente du réfrigérant dans une machine à absorption. Il est montré sur la �gure

que la température du système décroit. Cette baisse de température varie en

fonction du rapport des débits utilisés. Pour un rapport des débits r de 0:25 la

température est de 2 �C puis elle décroit pour atteindre un minimum de �8 �C
pour un rapport des débits r de 7:45. Pour des débits supérieurs elle croit pro-

gressivement de nouveau et atteint environ 2 �C pour un rapport des débits r

de l�ordre de 34. Sur la �gure 5.2 ne sont représentés que les résultats obtenus

pour un rapport des débits r variant dans l�intervalle [0:25�34]. Pour des débits
en dehors de cet intervalle les températures obtenues sont supérieures à 2 �C,

température �xée pour la sortie de l�évaporateur. Les résultats des simulations

montrent que, dans les deux cas extrêmes où le rapport des débits d tend vers zéro

ou l�in�ni, la température minimale obtenue tend vers 12 �C (�gure 5.3), 12 �C

est la valeur de la température laquelle les deux �ux entrent dans le MIXER. Le

premier cas limite correspond à un débit de gaz nul : le réfrigérant contenu dans

le liquide frigori�que ne subit aucune baisse de pression, ne s�évapore donc pas et

la température reste inchangée. Le second cas correspond à une quantité in�nie

du gaz, l�évaporation du réfrigérant est totale. Le froid produit est maximal mais

ne su¢ t pourtant pas pour abaisser la température d�une si grande quantité de

matière : la température reste par conséquent inchangée. Entre les deux cas ex-

trêmes, la courbe traçant l�évolution de la température présente évidemment un

minimum.

A ce stade, en sortie du MIXER, L�évaporation n�est que partielle. L�évaporation

continue tout au long de l�évaporateur. Le reste des transformations qu�y ont lieu

en échange avec le milieu extérieur sont modélisées à l�aide du block HEATER.

C�est au niveau de ce dernier que l�appareil est censé fournir le froid utile, la

première évaporation partielle du propane, enregistrée dans le MIXER, étant

adiabatique.

La pression partielle du propane contenu dans le mélange gazeux introduit dans

l�évaporateur est de 3:42 bar alors que la pression de vapeur saturante du li-

quide entrant dans l�évaporateur (T = 12 �C; x = 0:999) est de 6:72 bar. Ceci

explique l�évaporation du frigorigène à la rencontre de deux �ux et la diminu-

tion correspondante de la température du système. Sur la �gure 5.4 est tracé

le pro�l de la variation de la pression partielle du propane en sortie de l�éva-

porateur. Dans l�intervalle du rapport r considéré [0:25 � 34] la pression varie
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Fig. 5.2 �Température atteinte au premier contact de deux �ux entrant dans
l�évaporateur en fonction du débit du mélange gazeux
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Fig. 5.3 �Température atteinte au premier contact de deux �ux entrant dans
l�évaporateur en fonction du débit du mélange gazeux (dans un intervalle plus
grand)
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de 5:5 bar à 3:65 bar. En ces deux points limites la température en sortie du

MIXER est de 2 �C. Les deux courbes de la �gure 5.5 représentent les variations

du taux d�évaporation dans le MIXER et dans l�ensemble de l�évaporateur, après

le block MIXER et après le block HEATER, avec le débit du mélange gazeux. La

courbe inférieure, correspondant au taux d�évaporation dans le MIXER au pre-

mier contact de deux �ux entrant dans l�évaporateur, est monotone croissante.

Elle montre que cette première évaporation est d�autant plus importante que le

débit du mélange gazeux est grand. Par contre, la courbe supérieure représentant

le taux total d�évaporation montre que ce dernier est croissant dans un intervalle

de r allant de 0:25 à 3:65 et qu�il subit une baisse relativement légère à partir

de 6:65 jusqu�à 33:95 . Le taux d�évaporation maximal dans l�évaporateur est de

l�ordre de 96% et est atteint pour un rapport des débits de l�ordre de 8:05. Le

taux d�évaporation n�est pas de 100%, ceci est en général le cas dans tous les

évaporateurs des machines à absorption. En e¤et, une complète évaporation du

réfrigérant va donner lieu à des températures trop élevées en sortie de l�évapo-

rateur. Pour assurer alors des températures assez basses le concepteur des telles

machines tolère le fait qu�à la sortie de l�évaporateur des faibles quantités de

liquide accompagne la vapeur frigori�que.

Pour un rapport des débits donné, la di¤érence entre les deux taux d�évaporation

correspond au taux de l�évaporation "utile" produisant le froid utile. Les deux

points de rencontre de deux courbes correspondent à une température de 2 �C

en sortie du MIXER donc une température égale à la température �xée en sortie

de l�évaporateur. En ces deux point toute l�évaporation s�e¤ectue au niveau du

MIXER et le passage à travers le HEATER n�apporte plus rien au système. Pour

des valeurs du rapport des débits r en dehors de l�intervalle utilisé, la tempéra-

ture d�entrée est supérieure ou égale à celle de sortie du HEATER, une condition

donc inappropriée au processus d�évaporation. L�écart entre les deux taux d�éva-

poration, enregistrés à l�entrée et à la sortie de l�évaporateur, est illustré dans la

�gure 5.6. Il correspond à la quantité du propane évaporé qui a véritablement

servi à la production frigori�que. Il est nul pour les deux valeurs limites du rap-

port des débits. Le pic est observé pour un rapport des débits r de l�ordre de

3:65. Ce pic correspond à une valeur de la température minimale obtenue égale

à �7:4 �C (température atteinte au premier contact de deux �ux entrant dans
l�évaporateur. Sur la �gure 5.7 est tracée l�évolution de la puissance frigori�que

produite (froid utile) en fonction du rapport r. Comme précédemment évoqué,
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Fig. 5.4 �Pression partielle du propane à la sortie de l�évaporateur en fonction
du débit du mélange gazeux
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Fig. 5.5 �Taux d�évaporation du propane dans l�évaporateur en fonction du
débit du mélange gazeux



5. Machine à absorption-di¤usion utilisant le mélange C3/n-C9 139

Fig. 5.6 �Ecart entre les deux taux d�évaporation dans l�évaporateur en fonction
du débit du mélange gazeux
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Fig. 5.7 �Puissance thermique échangée au niveau de l�évaporateur en fonction
du débit du mélange gazeux

pour un débit très faible du mélange gazeux, l�évaporation ne pourrait pas avoir

lieu et par conséquent la production frigori�que tend également vers zéro lorsque

le rapport des débits r tend vers zéro. Pour un rapport des débits r élevé, toute

l�évaporation s�e¤ectue au premier contact entre le liquide frigori�que et le mé-

lange gazeux dans le MIXER, milieu adiabatique. La production frigori�que est

par conséquent nulle. Entre ces deux cas limites, la courbe présente un maximum

(Q = 3:43 kW) atteint pour un rapport des débit r de l�ordre de 4:15. La chaleur

échangée avoisine zéro pour les deux valeurs limites du rapport des débits utilisé.

E¤et de la composition du mélange gazeux :
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Sur la �gure 5.8 sont illustrés les pro�ls de température pour di¤érentes compo-

sitions du mélange gazeux. On observe que les températures minimales atteintes

sont d�autant plus faibles que la fraction molaire du propane dans le mélange

l�est aussi. En e¤et, une fraction molaire du propane plus faible, équivalente à

une pression partielle plus faible, conduit à une pression du propane plus faible

dans le mélange formé juste à la rencontre de deux �ux entrant dans l�évapo-

rateur. Ceci correspond donc à une pression et une température d�évaporation

plus faible et un potentiel d�évaporation plus important. Sur le graphe la courbe,

tracée en trait interrompu, reliant les points représentant les températures mi-

nimales atteintes dans l�appareil pour chaque composition du propane, présente

une légère non linéarité.

5.3 Description de la machine

La description détaillée du principe de fonctionnement d�une machine frigo-

ri�que à absorption-di¤usion a été abordée dans le premier chapitre de la thèse.

On reprend ici à titre de rappel mais brièvement les principaux points permet-

tant d�assimiler encore plus le processus et ce dans le cas du mélange de travail

sélectionné. Une représentation schématique de ce type de machine fonctionnant

selon le cycle de Platen-Munters [78] est donnée dans la �gure 5.9. L�élément

Générateur y représente une combinaison des trois composants : bouilleur,
pompe à bulles et recti�eur.

En apportant une puissance thermique au générateur, on provoque la désorption

du propane. La vapeur formée contient encore de faibles quantités de n-nonane.

Elle quitte le générateur en 5 et est liqué�ée dans un condenseur refroidi à l�eau.

Le liquide obtenu (6) est refroidi dans l�échangeur gaz-gaz-liquide (HX1) avant
d�entrer dans l�évaporateur (7) où il est mis en contact avec le mélange gazeux

(hydrogène + reste de vapeur du propane non absorbé) provenant de l�absorbeur.

Il se met en contact avec le propane liquide issu du condenseur. La pression par-

tielle du propane s�en trouve si réduite que le liquide commence à s�évaporer et

sa température décroit. Au cours de l�évolution du mélange gaz-liquide vers la

sortie, la pression partielle du frigorigène augmente ainsi que sa température.

Suivant les conditions imposées, le propane quitte l�évaporateur (8) à l�état de

mélange liquide-vapeur, vapeur saturée ou surchau¤ée.

Le mélange (H2, C3;gaz) dans la branche descendante de la boucle est plus lourd
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Fig. 5.8 �Température obtenue au premier contact de deux �ux entrant dans
l�évaporateur en fonction du débit et de la composition du mélange gazeux
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que l�hydrogène dans la boucle ascendante. Ceci provoque un mouvement de cir-

culation du gaz de l�évaporateur vers l�absorbeur d�un côté et de l�absorbeur vers

l�évaporateur de l�autre. Ce mouvement est renforcé par un gradient favorable

de température.

Avant de passer dans l�absorbeur, le mélange gazeux servira, dans l�échangeur

à trois �ux qu�il traverse (HX1), à refroidir le propane liquide provenant du
condenseur et le mélange gazeux arrivant de l�absorbeur avant qu�ils ne pénètrent

dans l�évaporateur. Cette régénération du froid est extrêmement importante pour

les bonnes performances de la machine. Sans cet échange régénératif de chaleur,

il ne resterait que peu de froid utile dans l�évaporateur, la plus grande partie

étant utilisée pour refroidir le liquide l�hydrogène arrivant dans l�évaporateur.

Un échangeur thermique liquide-liquide (HX2), implanté entre l�absorbeur et
le générateur permet un échange de chaleur régénératif entre la solution pauvre

quittant le générateur vers l�absorbeur (3-4) et la solution riche circulant en sens

inverse.

La vapeur du propane est absorbée dans la solution pauvre et le mélange gazeux

(hydrogène + propane) devient plus léger et monte donc vers le haut. C�est ainsi

que le mécanisme provoquant la circulation de l�hydrogène entre l�évaporateur

et l�absorbeur est établi.

5.4 Modèle Aspen de la machine

La machine frigori�que à absorption-di¤usion a été modélisée sous Aspen

Plus d�une manière similaire à ce qui a été fait dans la section précédente pour

la machine à absorption. La représentation schématique de la machine, comme

modélisée dans Aspen Plus, est donnée dans la �gure 5.10.

Le générateur est représenté par le modèle RADFRAC. La pression du système

y est spéci�ée. Une spéci�cation de design est faite pour assurer, à la sortie de la

vapeur, la pureté voulue du mélange frigori�que. Une autre est faite pour assurer

la valeur, �xée par les conditions opératoires, de la température de la solution

pauvre quittant le générateur.

Le condenseur de la machine a été représenté par un block HEATER avec spé-

ci�cation d�une perte de charge nulle et d�un sous-refroidissement de 3 �C du

liquide en sortie. L�échangeur HX1 a été modélisé à l�aide d�un block MHEATX
destiné généralement à représenter les échangeurs de chaleur à �ux multiples.
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Fig. 5.9 �Représentation schématique d�une machine à absorption-di¤usion

Une perte de charge nulle et un pincement thermique de 10 �C sont spéci�és.

L�évaporateur de la machine a été modélisé quant à lui à l�aide de deux blocks

Aspen, un MIXER et un HEATER. Le premier décrit les processus ayant lieu

au premier contact entre le liquide frigori�que et le mélange gazeux provenant

de l�absorbeur provoquant ainsi une évaporation partielle du frigorigène. C�est à

la sortie du MIXER que l�on rencontre la température la plus basse du cycle. Le

processus d�évaporation continue après à travers le block HEATER. Une perte

de charge nulle et la température en sortie de l�évaporateur sont spéci�ées.

Identiquement au générateur, l�absorbeur est modélisé dans Aspen par un block

RADFRAC mais nécessitant moins de spéci�cations. En e¤et, dans ce modèle

on ne fait pas des spéci�cations concernant le condenseur partiel et le bouilleur

présents uniquement dans des colonnes de distillation. Par contre, la pression

totale du système et le nombre d�étages théoriques ont été spéci�és. Ce dernier a

été choisi suite à une analyse de sensibilité qui a permis de déterminer le nombre

d�étages à partir duquel l�opération d�absorption du frigorigène pourrait être ef-

fectuée avec une condition d�équilibre liquide-vapeur en tête de la colonne. Des

spéci�cations de design ont été faites au niveau de chaque étage pour permettre
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Conditions opératoires et hypothèses Repère
Solution pauvre quittant le générateur saturée 3
Vapeur saturée en sortie du générateur, pureté � 99% 5
Liquide en sortie du condenseur sous-refroidi de 4 �C 6
Solution riche en sortie de l�absorbeur sous refroidie de 4 �C 1
Température à la sortie de l�évaporateur de 2 �C 8
Pincements de 5 et 10 �C dans les échangeurs HX2 et HX1 -
Température de la chaleur motrice � 130 �C 3

Tab. 5.2 �Conditions opératoires et hypothèses

d�assurer le refroidissement voulu de la colonne. La température à chaque étage

est la variable ajustée, la quantité de chaleur échangée avec le milieu extérieur

est la variable manipulée.

L�échangeur de solutions HX2 est représenté, de la même manière que dans le
cas d�une machine à absorption, par le couplage par un �ux thermique de deux

blocks HEATER. La spéci�cation d�un pincement thermique de 5 �C au niveau

de cet échangeur est faite par le biais d�un CALCULATOR block. Le modèle

thermodynamique de Peng-Robinson est adopté pour le calcul des propriétés

du mélange frigori�que.

5.5 Résultats et discussion

Les simulations sur Aspen Plus de la machine à absorption-di¤usion opérant

en régime stationnaire sont réalisées compte tenu des hypothèses et conditions

opératoires regroupées dans le tableau 5.2. L�eau à 25 �C est utilisée comme

médium de refroidissement de l�absorbeur et du condenseur. La température

de �n de condensation est supposée de 34 �C. Dans le condenseur, le sous-

refroidissement est pris égal à 4 �C. La pression totale du système est constante

et choisie de manière à permettre la condensation des vapeurs frigori�ques dans

le condenseur.

Dans le tableau 5.3 sont données les puissances thermiques échangées par les

di¤érents organes de la machine. Les deux échangeurs de chaleur HX1 et HX2
sont adiabatiques. La température de la chaleur motrice est �xée à 130 �C. Les

simulations sont faites tout en spéci�ant une puissance frigori�que de l�ordre de

1 kW. Les résultats de la simulation de la machine au C3H8/n-C9H20/H2 notam-

ment, les températures, les compositions et les débits moalires des di¤érents �ux,



5. Machine à absorption-di¤usion utilisant le mélange C3/n-C9 146

Fig. 5.10 �Représentation schématique de la machine à absorption-di¤usion
dans ASPEN Plus

Puissance thermique ( kW)
Bouilleur 2:30
Recti�eur �0:23
Condenseur �1:76
Evaporateur 1:00
Absorbeur �1:30
Bilan énergétique total : _Qreb + _Qrec + _Qcon + _Qeva + _Qabs ' 0; 00 kW
Coe¢ cient de performance frigori�que : COP ' 0; 44

Tab. 5.3 �Puissances thermiques échangées
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Variable Valeur obtenue
Températures ( �C)
T1 30
T2 101
T3 130
T4 35
T5 82
T6 30
T7 12
T8 2
T9 20
T10 37
T11 12
Fractions molaires
xC3;1 0:47
xC3;3 0:25
yC3;5 0:99
yH2;8 0:44
yH2;10 0:70
Débits molaires (mol= s)
_n1 0:31
_n3 0:22
_n5 0:09
_n10 0:33

Tab. 5.4 �Résultats de simulation

sont rassemblés dans le tableau 5.4.

5.6 Etudes paramétriques

5.6.1 E¤et de la température motrice

Comme on l�a précédemment justi�é et fait dans des sections précédentes, on

ne s�intresse qu�aux résultats obtenus avec des températures motrices inférieures

à 130 �C. La �gure 5.11 illustre les variations du coe¢ cient de performance fri-

gori�que en fonction de la température motrice dans l�intervalle [95 � 130 �C].
L�examen de cette �gure permet d�identi�er deux domaines : de 95 à 120 �C,

la courbe est croissante, le COP augmente progressivement à partir de 0:18 à
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Fig. 5.11 �Variation du COP en fonction de la température motrice

T = 95 �C et atteint 0:43 à T = 120 �C. Dans l�intervalle [120� 130 �C] le COP
est maximal et quasi constant. Il est de l�ordre de 0:44:

5.6.2 E¤et des pincements thermiques

Deux pincements thermiques,�T7�8 et�T8�11, sont utilisés pour caractériser

l�échangeur à trois �ux, HX2. HX1, l�échangeur inter-solution, est caractérisé
par le pincement thermique �T1�4. Sur les �gures 5.12, 5.13 et 5.14 sont res-

pectivement illustrées les variations du COP en fonction de �T1�4, �T7�8 et

�T8�11. On remarque qu�en faisant varier le pincement thermique �T7�8 de 0

à 20 �C, le COP de la machine décroit de 0:48 à 0:39, soit une dégradation de

l�ordre de 18%. La variation de �T8�11dans le même intervalle fait décroitre le
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COP de 0:49 à 0:37, soit une chute de 25%. L�e¤et de la variation de �T1�4 est

plus notoire, le COP subit une dégradation de l�ordre de 33%, il passe de 0:49

pour �T1�4 = 0 �C à 0:32 pour �T1�4 = 20 �C. En faisant augmenter la valeur

de ce pincement, d�une part, la solution pauvre est de moins en moins refroidie

avant son admission dans l�absorbeur et la chaleur dégagée au niveau de ce der-

nier est donc de plus en plus importante. D�une autre part, le préchau¤age de la

solution riche est de plus en plus faible et la chaleur motrice nécessaire est de ce

fait de plus en plus importante. Le COP est par conséquent décroissant. Pour

ce qui est de l�échangeur HX2 la diminution de deux pincements thermiques
qui le caractérisent fait refroidir davantage le liquide frigori�que issu du conden-

seur et le mélange gazeux provenant de l�absorbeur à température relativement

élevée ce qui fait par conséquent diminuer les pertes frigori�ques au niveau de

l�évaporateur.

5.6.3 E¤et de la température d�évaporation

Sur la �gure 5.15 sont tracés les pro�ls de variation du COP en fonction

de la température motrice pour di¤érentes valeurs de la température de sortie

évaporateur (�5;�2; 0; et 2 �C). Les résultats sont donnés dans les deux cas de
l�utilisation de l�hydrogène et de l�hélium comme gaz inertes. Dans les deux cas,

il est montré que le COP est une fonction croissante de la température de la

chaleur motrice et ce pour toutes les valeurs testées de la température en sortie

d�évaporateur et qu�il est d�autant meilleur que cette dernière est élevée. Ceci

met en avant le compromis lié au choix de la température de sortie évaporateur

désirée : cette température devrait être assez basse pour assurer le refroidis-

sement souhaité mais également elle devrait être assez élevée pour assurer des

bonnes performances de la machine. Sur la �gure, il est montré que l�utilisation

de l�hélium comme gaz inerte permet de réaliser des performances légèrement

supérieures à celles obtenues dans le cas de l�utilisation de l�hydrogène. Il est

également montré que cette supériorité est de plus en plus notable que la tem-

pérature de sortie évaporateur est faible. En moyenne, elle passe d�environ 1%

pour une température de 5 �C à plus de 35% pour une température de �5 �C. Les
meilleures performances obtenues dans le cas de l�utilisation de l�hélium peuvent

être expliquées par le fait que, grâce à une chaleur spéci�que et une conduc-

tivité thermique plus faibles, les pertes thermiques au niveau de l�évaporateur

sont plus réduites lorsque ce dernier est utilisé comme gaz inerte. Il est à noter



5. Machine à absorption-di¤usion utilisant le mélange C3/n-C9 150

Fig. 5.12 �Variation du COP en fonction du pincement thermique de l�échan-
geur HX1, �T1�4
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Fig. 5.13 �Variation du COP en fonction du pincement thermique de l�échan-
geur HX1, �T7�8
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Fig. 5.14 �Variation du COP en fonction du pincement thermique de l�échan-
geur HX1, �T8�11
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Fig. 5.15 �COP en fonction de la température motrice pour di¤érentes tempé-
rature de sortie évaporateur
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cependant que l�hélium, comparé à l�hydrogène, présente une viscosité et une

densité plus grandes résultant en des pertes de charge plus élevées et exigeant

donc une longueur plus grande du circuit gaz. La comparaison des performances

des machines à absorption-di¤usion et des principales grandeurs caractérisant

le circuit gaz dans ces machines lorsqu�alternativement l�hydrogène et l�hélium

sont utilisés comme gaz inertes a été évoqué et présentée dans plusieurs travaux

de recherche [79, 80, 81]. L�examen des ces références montre que les résultats

de cette étude sont en en bon accord avec les principaux résultats présentés.

5.7 Conclusion

Dans cette partie, nous avons analysé les performances d�une machine frigo-

ri�que à absorption-di¤usion fonctionnant avec le binaire C3H8/n-C9H20 comme

�uide de travail et l�hydrogène comme gaz inerte. Nous avons commencé par une

étude préliminaire du processus d�évaporation en présence d�un gaz inerte. Cette

première étude nous a permis de mettre en évidence l�e¤et des principaux para-

mètres caractérisant le processus d�évaporation sur notamment la température

minimale obtenue, la pression partielle du réfrigérant et la puissance frigori�que

produite. Cette première analyse a servi comme outil d�assimilation prédictive

du comportement thermodynamique global de la machine à absorption-di¤usion

entière. La modélisation et la simulation de cette dernière sur le logiciel de �ow-

sheeting Aspen Plus ont été le principal objet de la deuxième partie. Les ré-

sultats des simulations ont été, en général, en bon accord avec l�ensemble des

travaux de recherche consacré à ce type de machines frigori�ques. Les résultats

ont montré que, en fonction de la température de sortie évaporateur voulue, des

performances assez élevées peuvent être obtenues en utilisant le mélange C3/n-

C9 comme �uide de travail et l�hydrogène ou l�hélium comme gaz inerte. L�étude

paramétrique e¤ectuée sur le système a permis d�évaluer l�e¤et de variation de

certains paramètres sur les performances globales de la machine. L�un des prin-

cipaux résultats est en lien avec l�e¤et de la température motrice : il est trouvé

que le système est de plus performant pour une température de chaleur motrice

ne dépassant pas le 130 �C. Les meilleures performances sont en e¤et obtenue à

partir d�une température de uniquement 120 �C.
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CONCLUSION GENERALE

ET

PERSPECTIVES

Les travaux e¤ectués dans le cadre de la présente thèse avaient un triple ob-

jectif. Le premier est l�étude de la faisabilité thermodynamique et l�investigation

des limites de fonctionnement et de performances des machines frigori�ques à

absorption utilisant des mélanges d�alcanes comme �uides de travail. Le second

est l�étude et l�analyse du processus d�absorption d�une vapeur frigori�que dans

une solution liquide le long d�un absorbeur à �lm tombant en présence d�un gaz

inerte. Le troisième objectif est la simulation et l�investigation du fonctionne-

ment et des performances d�une machine à absorption-di¤usion en mettant en

�uvre un mélange d�alcanes légers comme �uide de travail.

Nous avons donc commencé par prospecter la possibilité de la mise en �uvre

des mélanges binaires (frigorigène/solvant) des alcanes légers suivants : C3H8 ;

n-C4H10, n-C5H12, n-C6H14, n-C7H16, n-C8H18, n-C9H20 comme �uides de travail

dans une machine à absorption à simple e¤et.

Deux modes alternatifs de refroidissement de l�absorbeur et du condenseur, à

l�air (35 �C) et à l�eau (25 �C), ont été considérés. L�étude a été menée compte
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tenu des conditions opératoires spéci�ques, une température de la chaleur mo-

trice inférieure à 130 �C, valeur �xée en référence à un éventuel actionnement de

l�appareil à l�aide de l�énergie solaire thermique collectée à l�aide des capteurs

sous-vide usuels. Cette partie des investigations a permis de déterminer les li-

mites de fonctionnement de la machine selon le mélange d�alcane considéré et de

sélectionner par suite les binaires dont l�utilisation est possible sous les condi-

tions opératoires �xées.

On a commencé par écarter pour les deux modes de refroidissement envisagés,

tous les mélanges d�alcanes dont le pentane forme le �uide frigorigène et ce pour

des raisons pratiques ; l�utilisation de tels mélanges nécessiterait, pour atteindre

des températures d�évaporation assez basses, de travailler avec des pressions né-

gatives. Il s�est avéré par contre que, en refroidissant à l�eau, tous les mélanges

dont le C3H8 et le n-C4H10 forment les �uides frigorigènes peuvent être rete-

nus comme candidats à une éventuelle utilisation, sous les conditions opératoires

spéci�ées. En refroidissant à l�air, seul le mélange n-C4H10/n-C6H14 est retenu.

Le travail a par suite porté sur l�évaluation des performances frigori�ques des

machines à absorption avec les divers mélanges d�alcanes sélectionnés. La mo-

délisation et la simulation de la machine ont été élaborées à l�aide du logiciel

de �owsheeting Aspen Plus. Les résultats de l�étude ont montré qu�en mode de

refroidissement à l�air l�utilisation du mélange n-C4H10/n-C6H14 est sans intérêt

puisque le COP maximal est de 0:11, une valeur nettement inférieure à celles

mesurées sur les machines à absorption utilisant d�autres �uides de travail. Les

résultats dans le cas d�un refroidissement à l�eau ont montré par contre que l�uti-

lisation de certains mélanges notamment les n-C4H10/n-C9H20, C3H8/n-C8H18,

C3H8/n-C9H20 est prometteuse. Le coe¢ cient de performance frigori�que de la

machine est, dans le cas de l�utilisation du C3H8/n-C9H20, de l�ordre de 0:51, une

valeur qui le rend compétitif par rapport à certains �uides de travail utilisés dans

des machines à absorption commercialisées et lui permet de s�y présenter comme

un substitut possible. Des analyses paramétriques, également menées dans le

cadre de cette étude, ont permis de déterminer les valeurs de la pression d�éva-

poration et de la température motrice qui permettent de réaliser les meilleures

performances. Il a été montré que, dans les conditions opératoires �xées et avec

les hypothèses faites, la température de la chaleur motrice qui permet à une

machine à absorption utilisant les mélanges d�alcanes proposés de fonctionner
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au meilleur de ses performances ne dépasse pas 123 �C. L�évolution du COP en

fonction de la température de la chaleur motrice a permis, pour chaque mélange

d�alcanes, d�identi�er l�intervalle de cette dernière dans lequel une mise en �uvre

pratique de la machine est possible. Les meilleures performances réalisées sont

celles d�une machine utilisant le binaire C3H8/n-C9H20 avec un COP de l�ordre

de 0:51 dans l�intervalle de la température de la chaleur motrice [110� 125 �C].
Ce sera donc ce mélange optimal dont nous allons étudier l�utilisation dans une

machine à absorption-di¤usion. Comme dans ce type des machines, un gaz inerte

est ajouté dans le compartiment frigori�que pour uniformiser la pression dans

l�ensemble de l�appareil, l�absorption dans l�absorbeur se fera en présence de cet

inerte.

Le quatrième chapitre de ce mémoire a été consacré à l�étude et l�analyse des

processus de transferts thermiques et massiques ayant lieu au sein d�un absor-

beur à �lm tombant mettant en jeu le binaire propane/n-nonane comme �uide de

travail et l�hydrogène comme gaz inerte. L�étude du cas particulier de ce binaire

est justi�ée au vu des résultats du chapitre précédent et en prévision de son utili-

sation dans une machine à absorption-di¤usion. Un modèle mathématique, basé

sur l�application des équations de conservation de matière et d�énergie, des équa-

tions d�équilibre thermodynamique supposé établi à l�interface liquide-vapeur et

des équations exprimant les �ux des transferts couplés de chaleur et de matière

se produisant dans les deux phases, a été établi dans une section élémentaire

(subdivision) de l�absorbeur. Cette modélisation mathématique a abouti à un

système d�équations algébriques non linéaires. La résolution numérique du pro-

blème, présentant des conditions aux limites dé�nies aux deux extrémités de

l�absorbeur, conditions d�entrée de la solution liquide en haut et du mélange ga-

zeux et du liquide de refroidissement en bas, a été e¤ectuée par discrétisation

sur toute la géométrie de l�absorbeur. Un code de simulation en FORTRAN

mettant en �uvre la méthode de Newton-Raphson a été développé. Les ré-

sultats obtenus ont montré entre autres que les deux résistances aux transferts

de chaleur et de matière sont toutes les deux prédominantes en phase vapeur.

Les résultats des simulations ont révélé un taux d�absorption de l�ordre de 34%

à travers une surface d�échange de 0:15m2. Pour évaluer la réponse du système

aux variations de ses principaux paramètres caractéristiques une étude paramé-

trique a été menée. Ainsi, l�e¤et des débits et des températures d�entrée de la

solution liquide et du liquide de refroidissement a, entre autres, été investigué et



158

des conclusions pratiques ont en été tirées. Cette étude a permis d�appréhender le

comportement complexe du processus d�absorption en présence d�un gaz inerte.

Le dernier chapitre de ce mémoire a été consacré à l�analyse des performances

d�une machine frigori�que à absorption-di¤usion fonctionnant avec le système

C3H8/n-C9H20/H2. Une étude préliminaire du processus d�évaporation, indépen-

damment du fonctionnement global de la machine, a été faite. Ceci a permis de

mettre en évidence l�e¤et des principaux paramètres caractéristiques de l�opé-

ration d�évaporation en présence d�un gaz inerte sur les conditions de sortie du

système et a servi ainsi comme un outil de prédiction du comportement global

de la machine à absorption-di¤usion. Cette dernière a par suite été modélisée

et puis simulée à l�aide du même logiciel de �owsheeting utilisé auparavant. Les

résultats ont montré que, en fonction de la température du froid voulue, des

performances relativement élevées peuvent être atteintes. L�un des principaux

résultats, obtenus dans le cadre d�une étude paramétrique, est en lien avec l�e¤et

de la température de la chaleur motrice : il est montré que, dans les conditions

opératoires spéci�ées, le système est de plus performant avec COP de l�ordre

de 0:44 pour une température de la chaleur motrice ne dépassant pas 120 �C.

Cette étude a montré que l�utilisation d�un mélange d�alcane comme �uide de

travail en combinaison avec un gaz inerte comme l�hydrogène ou l�hélium dans

une machine à absorption-di¤usion est prometteuse.

Ce travail peut être complété par :

I L�étude de la faisabilité de l�utilisation d�autres mélanges comme �uides

de travail dans des machines à absorption fonctionnant avec des chaleur motrices

de températures modérées,

I Une étude technico-économique d�une machine à absorption-di¤usion fonc-

tionnant avec le mélange C3H8/n-C9H20 a�n d�évaluer ses réelles performances

en comparaison avec les autres �uides de travail utilisés dans les machines com-

mercialisées,

I Une étude expérimentale du processus d�absorption en présence d�un gaz

inerte le long d�un absorbeur à �lm tombant mettant en �uvre le système

C3H8/n-C9H20/H2.
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Méthodes de calcul annexes aux modèles de

Peng-Robinson et Chao-Seader

Modèle empirique de Chao-Seader

Le calcul du coe¢ cient de fugacité d�après le modèle empirique deChao-Seader,

utilisé dans la méthode thermodynamique portant le nom de ce dernier, repose

sur la forme modi�ée du principe des états correspondants par Pitzer [42] :

log f �Li = log f
�(0)
i + !i log f

�(1)
i (A.1)

avec

8>>>>>>>>>>>>>>>>>><>>>>>>>>>>>>>>>>>>:

f
�(0)
i = A0 +

A1
Tr
+ A2Tr + A3T

2
r + A4T

3
r + (A5 + A6Tr + A7T

2
r )Pr

+ (A8 + A9TR)P
2
r � logPr

f
�(1)
i = �4:23893 + 8:65808Tr �

1:22060

Tr
� 3:015224T 3r

� 0:025(Pr � 0:6)

A0 = 5:75748 ; A1 = �3:01761 ; A2 = �4:98500
A3 = 2:02299 ; A4 = 0 ; A5 = 0:08427

A6 = 0:26607 ; A7 = �0:31138 ; A8 = �0:02655
A9 = 0:02883

Tr et Pr étant respectivement la température et la pression réduites
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Equation d�état de Lee-Kesler

Cette équation est utilisée pour le calcul des enthalpies liquide et vapeur dans

le modèle Aspen de Chao-Seader. Elle calcule le volume molaire, l�enthalpie,

l�énergie libre de Gibbs et l�entropie résiduelles d�un mélange à température,

pression et composition de la phase vapeur ou liquide données [36]. Pour des

substances non polaires ou à légère polarité les erreurs de prédiction de cette

équation sont inférieures ou égales à 3%. Des erreurs plus importantes sont en-

visagées pour les substances fortement polaires. L�équation de Lee-Kesler est

basée sur le principe des états correspondants à trois paramètres et est applicable

dans un large domaine de Tr (0:3 � 4) et Pr (0 � 10) [82]. Le facteur de com-
pressibilité Z ainsi que d�autres fonctions thermodynamiques dérivées pour les

substances non polaires ou à légère non linéarité peuvent être correctement re-

présentés, à température et pression réduite constantes, par une fonction linéaire

du facteur acentrique :

Z = Z(0) + !Z(1)

avec

8><>:
Z(0) : facteur de compressibilité d�un �uide simple (! = 0).

Z(1) : Déviation du facteur de compressibilité d�un �uide réel par rapport à Z(0):

Z(0) et Z(1) sont des fonctions universelles de la température et la pression réduite.

Méthode d�API et modèle de Rackett

La méthode d�API est utilisée pour le calcul du volume molaire liquide des pseudo

composés V Lp d�après le relation :

V Lp = fcn (T; Tb; API)

avec8><>:
fcn est une corrélation tirée à partir de la �gure 6A3.5 de [83].

Tb est la température d�ébullition normale

API est la densité du �uide en échelle API

Le modèle de Rackett est utilisée pour le calcul du volume molaire liquide des
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composés réels V Lr .selon la relation [75] :

V Lr =
RTc
Pc
Z
[1+(1�Tr)2=7]
RA

ZRA sont des constantes propres à chaque espèce qui peuvent être estimées en

fonction du facteur acentrique ! à partir de :

ZRA = 0:29056� 0:08775 !

Tc et Pc étant respectivement la température et la pression critiques.



ANNEXEB

Equation d�état de Peng-Robinson

Au cours de la décennie 70, le doctorant D. Peng et son directeur de thèse

le professeur D. B. Robinson de l�université d�Alberta (Edmonton, Ca-

nada) développaient l�équation d�état qui porte depuis leurs noms. Les princi-

paux objectifs de leurs travaux étaient d�aboutir à une équation d�état adaptée

aux procédés de gaz naturel, dont [84] :

� Les paramètres sont fonctions uniquement des propriétés critiques et du

facteur acentrique des constituants,

� L�application reste �able et valide au voisinage du point critique notam-

ment pour le calcul du facteur de compressibilité et de la densité liquide,

� Les règles de mélange ne nécessitent qu�un seul paramètre d�interaction

binaire, indépendant de la température, de la pression et de la composition.

I Cas d�un corps pur
L�équation d�état de Peng-Robinson s�écrit pour un corps pur dont l�état

est dé�ni par le triplet (P : pression, V : volume molaire, T : température), sous

la forme :

P =
RT

V � b �
a�

V 2 + 2bV � b2 (B.1)

avec8>>>>>><>>>>>>:

a = 0:45724
R2T 2c
Pc

b = 0:07780
RTc
Pc

� =

�
1 + (0:37464 + 1:54226! � 0:26992!2)

�
1�

r
T

Tc

��2
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Tc, Pc et w sont respectivement la température critique, la pression critique et

le facteur acentrique.

Comme il s�agit d�une équation d�état cubique en volume, le facteur de compres-

sibilité Z est solution de l�équation cubique suivante :

Z3 � (1�B)Z2 + (A� 3B2 � 2B)Z � (AB �B2 �B3) = 0 (B.2)

avec8><>:
A =

A�P

R2T 2
= 0:45724

�Pr
T 2r

B =
bP

RT
= 0:07780

Pr
Tr

Tr et Pr sont respectivement la température réduite et la pression réduite (Tr =
T

Tc
et Pr =

P

Pc
).

I Cas d�un mélange
L�équation d�état s�écrit dans ce cas pour un système dont l�état est dé�ni par

le triplet (P : pression, V : volume molaire, T : température) et de composition

globale z, sous la forme :

P (T; V; z) =
RT

V � bm
� (a�)m
V 2 + 2bmV � b2m

(B.3)

(a�)m et bm sont estimés à l�aide des règles de mélange de van der Waals :8>>>><>>>>:
(a�)m =

ncX
i=1

ncX
j=1

zizj(a�)ij où (a�)ij =
p
(a�)i(a�)j(1� kij)

bm =

ncX
i=1

zibi

nc est le nombre des constituants du mélange et. kij, le paramètre d�interaction

binaire des constituants i et j.

Les paramètres de l�expression cubique de l�équation (B.2) deviennent :8>>>><>>>>:
A =

ncX
i=1

ncX
j=1

zizj(1� kij)
p
AiAj

B =
ncX
i=1

ziBi

Pour tous les binaires on prend : kij = kji et kii = kjj = 0
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I Procédure de calcul de l�équilibre liquide-vapeur binaire
Les fractions molaires dans les phases liquide et vapeur, x et y, de deux

constituants i et j sont reliés par l�équation :

yi = Kixi (i 2 f1; 2g) (B.4)

où

Ki est la constante d�équilibre qui peut être déterminée à partir de l�équation :

Ki =
�li
�vi

(B.5)

et �li et �
v
i , les coe¢ cients de fugacité du constituant i respectivement en phase

liquide et en phase vapeur.

Le coe¢ cient de fugacité du constituant i en phase vapeur �vi est calculé à partir

de l�équation :

ln (�vi ) =

bi
bm
(Zv � 1)� ln(Zv �B)� (B.6)

A

2
p
2B

 
2

(a�)m

X
j

yi (a�)ij �
bi

bm

!
ln

 
Zv + (

p
2 + 1)B

Zv � (
p
2� 1)B

!

�li est déterminé à partir d�une équation similaire en remplaçant le facteur de

compressibilité en phase vapeur Zv par celui en phase liquide Zl. Ces deux co-

e¢ cients de fugacité sont respectivement la plus grande et la plus petite racine

de l�équation (B.2) dont les paramètres A et B sont dé�nis plus haut.



ANNEXE C

Propriétés des corps purs étudiés

Dans tous les tableaux de cette annexe CpvA, CpvB, CpvC et CpvD sont

les constantes utilisées pour le calcul des capacités calori�ques du gaz parfait

(Cp en J=molK et T en K) d�après l�équation :

Cp = CpvA+ CpvB � T + CpvC � T 2 + CpvD � T 3 (C.1)

Symboles utilisés et désignations :

M = Masse molaire, g=mol

T�eb = température d�ébullition normale (P = 1atm), K

Tc = température critique, K

Pc = pression critique, bar

Vc = volume critique, cm3=mol

Zc = facteur de compressibilité critique, PcVc=RTc
! = facteur acentrique

dipm = moment dipolaire, debye

Les valeurs des paramètres données dans cette annexe sont principalement tirées

de [75]. Quelques valeurs sont tirées de [85].
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C3H8 n-C4H10 n-C5H12

(propane) (n-butane) (n-pentane)
M( g=mol) 44:094 58:124 72:151
T�eb(K) 231:1 272:7 309:2
Tc(K) 369:8 425:2 469:2
Pc( bar) 42:5 38 33:7
Vc( cm

3=mol) 203 255 304
Zc 0:281 0:274 0:263
! 0:153 0:199 0:251
Dipm(debye) 0:0 0:0 0:0
CpvA �4:224 9:487E + 0 �3:626E + 0
CpvB 3:063E � 1 3:313E � 1 4:873E � 1
CpvC �1:586E � 4 �1:108E � 4 �2:580E � 4
CpvD 3:215E � 8 �2:822E � 9 5:305E � 8
Paramètres du potentiel de Lennard-Jones
�(Å) 5:118 4:687 5:784
�

k
(K) 237:1 531:4 341:1

Tab. C.1 �Propriétés des corps purs utilisés

n-C6H14 n-C7H16 n-C8H18

(n-hexane) (n-heptane) (n-octane)
M( g=mol) 86:178 100:205 114:232
T�eb(K) 341:9 371:6 398:8
Tc(K) 507:5 540:3 568:8
Pc( bar) 30:1 27:4 24:9
Vc( cm

3=mol) 370 432 492
Zc 0:264 0:263 0:259
! 0:299 0:349 0:398
Dipm(debye) 0:0 0:0 0:0
CpvA �4:413E + 0 �5:146E + 0 �6:096E + 0
CpvB 5:820E � 1 6:762E � 1 7:712E � 1
CpvC �3:119E � 4 �3:651E � 4 �4:195E � 4
CpvD 6:494E � 8 7:658E � 8 8:855E � 8
Paramètres du potentiel de Lennard-Jones
�(Å) 5:949 6:44 6:816
�

k
(K) 399:3 438:46 470:61

Tab. C.2 �Propriétés des corps purs utilisés (suite)
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n-C9H20 H2

(n-nonane) (hydrogène)
M( g=mol) 128:255 2:016
T�eb(K) 424 �
Tc(K) 594:6 33:2
Pc( bar) 22:9 13
Vc( cm

3=mol) 548 65:1
Zc 0:26 0:306
! 0:445 �0:218
Dipm(debye) 0:0 0:0
CpvA �8:374 2:714E + 1
CpvB 8:729E � 1 9:274E � 3
CpvC �4:823E � 4 �1:381E � 5
CpvD 1:031E � 7 7:645E � 9
Paramètres du potentiel de Lennard-Jones
�(Å) 7:035 2:827
�

k
(K) 361 59:7

Tab. C.3 �Propriétés des corps purs utilisés (suite)
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