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I ntroduction

La purification des matieres premieres, la sépamaties produits désirables des produits
indésirables, le traitement des effluents gazeutigeides pour I'élimination des composants
toxiques d'eux sont certains des problemes couffabgsiemment rencontrés par les ingénieurs
travaillant dans les industries chimiques et les dustries connexes.
Certains mélanges peuvent étre séparés par desns@ggement meécaniques, par exemple:
séparation des particules en suspension des gadegacyclones ou des filtres a manches; la
séparation des suspensions solides provenant dedds) par filtration, décantation ou
centrifugation; la séparation des solides de difiées tailles; etc. Mais il existe de nombreuxesutr
mélanges et solutions dont les composantsne peuvastetre séparés par des méthodes purement
meécaniques, par exemple: I'élimination de 'ammodian mélange air-ammoniac, la séparation de
I'hydrogéne et de l'azote dans une usine d'ammon@cséparation del'hydrogene et les
hydrocarbures dans les applications pétrochimidié&snination du dioxyde de carbone et de l'eau
a partir du gaz naturel, I'élimination des vapeaorganiques des courants d'air ou d'azote,
I'élimination d'une ou plus de composant (s) dswlation liquide et ainsi de suite. Dans de tels ca
un groupe de méthodes basées sur la diffusiort;&@ise la capacitéde certains composants a se
déplacer a I'échelle moléculaire dans une phastuoe phase a l'autre sousl'influence d'un gradient
de concentration, ont été jugés tres utiles. Cethadés ont été regroupées en opérations de
transfert de masse, je cite par exemple :

Absorption de gaz, distillation, extraction liquitiguide, adsorption, séchage, cristallisation et
autres opérations. Le transfert se faisant danssdes de la concentration décroissante.
La séparation des mélanges et des solutions repeéseviron 40 a 70% du capital descodts d'une
industrie des procédés chimiques. Dans des captexweels, comme dans la récupération et la
concentration de produits de haute valeur, lesscd@ixploitation peuvent méme aller jusqu'a 90%
du codt total d'exploitation. C'est pourquoi legigions de transfert de masse présentent untintéré
particulier pour les produits chimiques.

Les opérations de transfert de masse sont génémalatassées en trois catégories.

1-Contact direct de deux phases non miscibles oiepjamhent miscibles ;

2-Les phases séparées par la membrane ;

3-Contact direct des phases miscibles.

Ce polycopié représente un cours destiné aux étisdméparant une licence en génie des procedes.
L'outil mathématique nécessaire pour la comprélmnsies phénoménes physicochimique a été
fortement simplifié et jai essayé alors de nespréer que des démonstrations intuitives.



J'ai tenu a rédiger un chapitre sur les équilibigaside —vapeur pour que I'étudiant puisse cerner
par la suite les connaissances de base et pratguesdoit avoir un chimiste pour mieux
comprendre la théorie de I'absorption et la deiiin qui constitueront les chapitres essentielsede
cours.

Un chapitre sur les contacteurs gaz liquide aéxigé, les notions fondamentales tel que solébilit
volatilité, bilans de matiére et énergétique ogtadtordés afin de s’adapter au mieux aux contenus
du cours.

Un grand nombre de graphes et de diagrammes vdet #étudiant a mieux représenter les
éguations démontrées.

Ala fin de ce cours, I'étudiant devrait étre capatie choisir le bon procédé a employer dans le cas
d’'une séparation en fonction des phases misesuedgé étre en mesure d’effectuer des bilans et le
dimensionnement des appareils requis pour la sémar@ colonne a garnissage ou plateau ) et
méme d’évaluer les deux parametres essentielsuigitocédé industriels dont I'efficacité (purete,
transfert de matiere) et la capacité (quantité deare et hydraulique).

Le contenu de ce polycopié a des origines divees@gsonvient de citer les sources d’inspiration

dont mes professeurs rencontrés durant ma formation
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Chapitre | : Généralités sur les opérations unitaires et rappe sur les équilibres entre phas

| .Généralités

Le principe fondamentale de toute opération umdt@st la mise en contact des phase
présence pour assurer le développement de lagBackk mécanisme , le transy et le transfert de
matiere de chaleur et de quantités de mouvementrguieu durant la chaine de transformation &
que la séparation de constituants de mélange aé:.
La démarche générale, adoptée pour toute les apésatnitaires consiste ¢
» Larecherche des données d'équi ;
» L'établissement de de bilans de matiere et d'ée ;
» Le dimensionnement de l'installatic

I.1 Obijectif principal

Dans l'industrie chimique, un procédé de fabricappeut étre décomposé en une succes
d’opémtions qui constituent ses étajclés, on distingue :
Les opérations de séparation qui sont destinéépaieyr et a purifier les constituants d'un méla
Chaque opération de séparation exploite les prggri€les milieux multiphasiques (& press
température fixée).
Les concentrations des mélanges sont différentémtarieur de chaque phase (liquide, vap:

liquide-vapeur).

Energie Energie dégradée
: Y
Produit
Mélange /7
aséparer

) Séparateur " Produit

Autres produits
(déchets, résidus, pertes)

Agent de séparatian

o) {E——

Figure I.1: Schéma général d’une opération de sépal
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|.2 Principales opérations de séparation

Le tableau 1.1 montre que les opérations de séparation peuvenckissées selon l'agent de
séparation utilisé (matiére ou énergie) et la matle phases en présence et généralement en partant

d'un mélange monophasique on obtient un mélandesiigue gouverné par la thermodynamique du

mélange a I'équilibre dont les facteurs principsomt volatilité et solubilité.

Tableau I.1: Les principales opérations de séparation

e s Agent de Nature des Opération de Nature des
Sélectivité ) . . .
séparation phases séparation transferts
Energie L-V Distillation M/C/E
9 L-S Cristalisation M/E
Thermodynamique Solvant liquide L-L Extraction L-L M/E
L-S . M/E
Extraction L-S
des mélanges a
Diluant L-Vou L-S Stripping MIC/E
I'equilibre : —
Energie + Distillation M/C/E
L-V :
Solvant extractive
Adsorbant L-Sou G-S Adsorption- M/E
solide désorption
Cinétique de L-L UII:;reg][irl]t?:ttilgrr: M/E
migration des Membrane L-V : M/E
: Osmose inverse
constituants G-G : M/E
Pervaporation
L: Liquide G: Gaz; V:Vapeur; S:Solde; M: Transfertde matiere;

C :Transfert de chaleur

1.3 Les équilibres liquide-vapeur

1.3.1 Equilibre et étage d'équilibre

Que ce soit en distillation, en absorption, enastion liquide-liquide, pour caractériser une
installation destinée aux transferts entre phasesntroduit la notion d'étage théorique ou plateau

théorique. Soit I'appareil de contact liquide vagegure 1.2), la chaleur est fournie par la résistance

électrique.
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Vapeur

Chauffage
x* électrique

Mélange liquide

Figure 1.2 : Représentatiod'un contact liquide vapeur

Le mélange liquide contenu dans l'appareil commenbeuillir et a générer de la vapeur et elle
réintroduite au niveau de la pariidérieure ou elle est dispersée dans la phase liquide au mdye
distributeur.

A I'équilibre liquide vapeur, on a une égalité de potdrnthimique de la phase vapeur et de la p
liquide, I'égalité des potentiels chimiques d’'umuapsé i dans les phases liquide et vapeur conc
I'égalité des fugacités de ce méme composé damele phases.

On dit que l'appareil se comporte comme un étaggudibre Figure 1.3), théorique, idéal c'est t
élément technologique fondamental qui a pour fonctile mettre en contact les phases afi
provoquer des transferts de matiére, de les mél initialement jusqu’a I'obtention d’'un état proc
de I'équilibre.

A cet étage, les compositions de la vapeur etglude sont celle de I'équilibre

Mélange Séparation
et transferts des phases

i Phase legére Iﬁh
i

Figure 1.3 : Représentation schématique d’un étage
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I.3. 2 Relations thermodynamigues

A. Coefficient de partage K

Le liguide est un mélange de composant a |'éqgaililtet concentration de tout composant
présent dans la phase liquide peut étre relieecarsgentration dans la phase vapeur par le cosftici
de partage ou coefficient d'équilibre ou volatiatésolue K qui s'écrit seloikq. (1):

Vi
ki =— = a; 1
l ; L ( )

Aveck;: Coefficient de partage (sans dimension) ;

yi : Fraction molaire de I'élémernit" dans la phase vapeur;

Xi : Fraction molaire de I'élément™ dans la phase liquide ;

a; : Volatilité absolue.
Remarque: Les composants les plus volatils ont lgdes plus éleveés.
Exemple: Soit le mélange liquide constitué des composaitsg, C ) avec température d'ébullition
(Ten) €gales30°C, 45°C, 70°C respectivement, quand on chauffe ce mélangani&sié A dont la
température d'ebullition est la plus basse vaap@ner le plus rapidement d'oule le plus élevé car
le yi le plus élevé.
B. Volatilité relative

Pour la séparation de liquides on parle surtowtadigtilité relativee;; en supposant un mélange
binaire( i, j) exprimée par Eqg. (2)

Et sachantggex; =1let)y; =1
d’'ou

xi +xj=1lety; +y;=1

(1 — x:
YT };cl((l - y,l)) ®
On peut donc écriksy. (4) a partir des équationgkp. (1) etEg. (3):
ki
@ =4 4)

Avec ¢;: Volatilite relative du composanpar rapport au composgnt

|.3. 3 Systemes idéaux

Les systemes idéaux de mélange vapeur et liquidssdnt respectivement aux lois de Raoult
et de Dalton.
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A. Loi de Dalton

La loi de Dalton relie la concentration d'un compugrésent dans un mélange idéal de gaz ou

de vapeur a sa pression partielig.; (5) :
Pi =DPr*Yi (5)
avecP; : Pression partielle du composant i dans le ng&layaz exprimée par une unité de
force par unité de surface ;
pr : Pression totale exprimée par une unité de foacaipité de surface ;
yi . Fraction molaire de i dans la phase vapeur.
B. Loi de Raoult

La loi de Raoultrelie la pression partielle d'umgmsant dans la phase vapeur a sa
concentration dans la phase liquigey., (6) :
pi =pi *xi (6)
ave®;° : Tension de vapeur du composant "pris a I'état pur a la température du systeme ;

X . Fraction molaire dedans la phase liquide.

A partir des équation&qg. (5) etEq (6), on a la relation suivanteEg. (7) :

Pr*Yi =Di *%; (7)
eta partir des équatios). (1) etEq. (7) on a I'expressionEq. (8) :
pi
k: = — 8
= (8)
eta partir des relatiorisg. (4) etEq. (8) on a alor€q. (9) :
pi
a; = - 9
-y (9)

La pression de vapeur se calcule grace a I'équdtiamoine Eqg. (10), qui donne la pression ou la

tension de vapeur en fonction de la température :
B;

C;+T

Inp;,”=A4; — (10)

Avec A, B, G Constantes d'Antoine ;

T. Température efC , R, K.
Remargue:Comme les pressions de vapeir est en fonction de la température, les coefficieiats
partagek; est en fonction de la température alors qug donnée en fonction du rapport des

coefficientsk; etk; ne dépend pas fortement de la température.
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En considérant que la volatilité relal de i par rapport § est constante sur ce domaine, le |
molaire en phase vapeur s'exprime en fonctiontdeiriolaire en phase liquide et la volatilité tiela
peut s'écrire en réarrangent I'équeEg. (4) comme suit Eq. (11)

jj * X
N 1+ (al] - 1)xi

Vi (11)

La séparation des mélanges ne cause pas de probildéandifférence de volatilité des constituants

la volatilité relativew;; est assez élevéa;;>1,2).

9

08

07

(1] ——

05

03

Titre molaire dans la vapeur

02

04 B SOV SRR SRR SR

02 03 04 05 06 o7 08 038 1

Titre molaire dans le liquide

Figure 1.4 : Diagramme d'équilibre liquide vapeur en fonctiorlaleolatilité relative

C. Loi de Henry

La loi de Raoult est une bonne description de ksgion de vapeur du solvant dans
solution tres diluée. Toutefois, la loi de Raoudtdecrit pas bien Ipression de vapeur du soluté
dans une solution diluée, le soluté est loin de@ever dans sa forme pure. Dans une solution &l
chaque molécule de soluté est entourée d’'un sojpuastjue pur, de sorte que son environnemel
tout a fait difféent de celui du soluté pur et il est fort improleafplie sa pression de vapeur puisse
rapportée a celle du soluté pur.

D’un point de vue expérimental, I'équilibre de pa¢ ga-liquide d'une espece en solution ¢

un comportement non linéaire comle montre Idigure 1.5.
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Q
Q

Domaine de linéarité

Q
ox

Concentration dans la phase gaz

>

C. C*

Concentration dans la phase liquide

Figure 1.5 : Isotherme de partage d’un composé entre la phasetda phase liquide

Le chimiste anglais William Henryl{75-183% a découvert qu'une relation linéaire difféerenxéste
entre la pression de vapeur d’'un soluté voladtlsa fraction molaire dans une solutidty; (12)
p; = Hi* xi (12)

aved; : la constante caractéristique du soluté. Unigdd;d atm outorr.

La loi de Henry est généralement respectée auxefaidoncentrations de soluté 0).La
connaissance des masses molaires et volumiquespih@as$e liquide et de la phase gaz et I'utilisatio
de la loi des gaz parfaits, permet de convertir diférentes expressions de H. L’équilibre
thermodynamique gaz-liquide est fortement dépendaria température. Les constantes de la loi de

Henry suivent une loi de type Arrhenius.

1.3. 4 Systémes non idéaux

La plupart des mélanges liquides sont non idéalmbéissent pas a la loi de Raoult) I'équation

est alors modifiée par un coefficient d'activitéEq. (13).

Pi=VYi*Pi *X; (13)

Avec v;: Coefficient d'activité dei” dans la phase liquide.
Les équation&q.(8) etEq. (9) deviennent alorkq. (14) et Eq. (15)

_ Yipio
P

k; (14)
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_ Yipio
Yjpjo

Remarque:Dans les systemes non idéakix kj, a j dépendent de la composition.

a i (15)

Azéotropes

Un mélange azéotropique est un mélange qui préseote une composition particuliére, une
phase vapeur ayant la méme composition que la pigasge avec laquelle elle est en équilibre. Cela
se traduit par des isobares d'ébullition et dee@agé se rejoignent en ce point, nommé azéotrdpe, e
une température d'ébullition spécifique caractéust de I'azéotrope (pour une pression donnée).

Zaz eotrope

0 X 4 X 1

Figure 1.6 : Point d'ébullition :Maximunga) et Minimum(b)

Mélange azéotrope (eau- propanb)

La courbe d'équilibre liquide-vapeys f(x), quant a elle, croise la bissectrice a la compasitio

azeéotropique.
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* Si la température d'ébullition de I'azéotrope afdrieure aux températures d'ébullition des deux
constituants, on parle d'azéotrope a déviationtiges{les deux constituants ont tendance a se
repousser en phase liquide).

» Si la température d'ébullition de I'azéotropesesterieure aux températures d'ébullition des deux
constituants, on parle d'azéotrope a déviationtindg@es deux constituants ont tendance a s'attire
en phase liquide).

I.3. 5 Calcul des points de bulle et de rosée

A. Définitions

—Le Point de bulled'un corps pur d'un mélange liquide est la tempésad laquelle apparaissent les
bulles de vapeur quand on éleve progressivemetetri@érature de cette phase liquide sous pression
bien fixée. Pour l'eau par exemple, nous aviygs100°Clorsque la pression est égale a 1atm.

—Le Point de rosée d'une vapeur pure est la température a laqueparaj la premiére goute de

liquide lorsqu'on refroidit progressivement ceté@&ur sous une pression fixee.

Remargue :Pour un corps pur, les points de bulle et deaesét confondus.

B. Calcul des points de bulle et de rosée

- Point de bulle

Soit un mélange, contenant C constituants, de ceitiqas respectives. Au point de bulle, le
mélange est donc un liquide saturé en équilibre dasepremieres bulles de vapeur. La composition du
liquide est celle du mélange initial. En utilisdatvolatilité et la propriété des fractions molairen
trouve le critére caractérisant les conditions @ntpde bullé&q.(16) et Eq.(17):

Xi = Z; yi = kiz; (16)

L
c c
Zyl- =1 et donc Z kiz; =1 (17)
1 1

a) Dans le cas ou la température est connue, onndi@®ta pression sous laquelle les premiéeres
bulles de vapeur vont apparaitre. Si les lois déoDat Raoult sont applicables, on obtient une

relation tres simple pour la pression au point aéehEq. (18)

c 20
z;pi
ki = et .. ’P =1 (18)
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Dans le cas général &y = k;( p,, Ty, X1, ¥i)
Il faut trouver de facon itérative la valeur cy telle que le critere du point de bulle :

respecté.
Dans le cas ou la pression est connue, on détetenteepérature de bulle. La résolut

nécessite une proceédure itérative figure 1.7 présente I'algorithme de résoluti

Ty (ou Py) fixés
X=2Z

l

Estimédey " etP, (ouT)

'

= Calcul K=K, (Ty, Py, x, y))

l

Calcul des y, = K, x

y:nl = Y
=
1

(*) Boucle sur y Non
=y

Oui

z Qui
;z’ﬁ' = - Fin

Non l

Nouvel estimé de P, (ou Ty)

Boucle sur Py (ou Ty)

{*) Boucle sur y seulement 5i K=K, (Ty, Py, X, yi)

Figure 1.7: Algorithme de résolution (point de bul

10
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-Point de rosée

Soit le mélange, contena@tconstituants, de compositions respectixe#\u pointde rosée, le
mélange est donc une vapeur saturée en équilibee s premieres gouttes de liquide. La
composition de la vapeur est celle du mélangeaitiites criteres caractérisant les conditions aatpoi
de rosée sorkq. (20) et Eq.(21)

Vi =z; done Xi = T weeune dou....... z x;=1 (20)

ZIZc_l: 1 (21)

a) Dans le cas ou la température est connue, on déetepression sous laquelle les premieres
gouttes de liquide vont apparaitre.
Si les lois de Dalton et Raoult sont applicables,obtient une relation tres simple pour la

pression au point de roséEq. (22)

o c
pi Z; ,
ki = — donc F =1 dou PROSEE =
T —

(22)

P cZi
P ZIPf

b) Dans le cas géneéral &u=f (T,P,xi,yi), il faut trouver de fagon itérative la valeRrtelle que le
critere du point de bulle soit respecte.
C) Dans le cas ou la pression est connue, on détermitempérature de rosée. La résolution

nécessite une procédure itérative.

Lafigure 1.8 présente I'algorithme de résolution.

11
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Ty (ou Py) fixeés
YFZ,

l

Estmédex " etPy (ouT)

l

: Calcul K=K, (Tv, Py, X, ¥i)

l

Calcul des x, =z, / K,

(*) Boucle surx  Non 1+ n

¢ - Oui
ZE_L=1—-- Fin
1

Boucle sur Py {ou Ty)

Nouvel estimé de Py (ou Ty)

(*) Boucle sur x seuvlement si K=K (Ty, Py, 1, y)

Figurel.8 : Algorithme de résolution (point de rosée)

12
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I. 4 Diagrammes d'équilibres pour mélanges binaire

Un mélange binaire est un mélange de deux constiuzimiquesA; et A, ne réagissant pas
ensemble (il N’y a donc pas de variation de la cositpn globale du systeme).

Le diagramme binaire Liquide-Vapecdest un diagramme décrivant le changement d’éligjuide <

vapeur » de mélanges binairAg+A,. Sa lecture permet de déterminer totalement I'dwan tel
systéme : nature et composition des phases empgssen fonction des conditions opératoifgsH et
composition globale du mélange

a) A I'état gazeux, les deux compogeset A, sont miscibles en toutes proportions : la phage ga

constitue une phase unique, homogene et réputée $elimodéle des gaz parfaits.

Situation Significations Nombre de phases liquides|
Miscibilité gazeuse totale Al et A2 se mélangebiphase gazeuse : VA1+A2
parfaitement, quelle que sgit
la proportion de l'un paf
rapport a l'autre

b) A I'état liquide, on distingue trois cas concernlamiscibilité des deux composeés.

Situation Significations Nombre de phases liquides
Miscibilité liquide totale Al et A2 se mélangent 1 phase liquide
parfaitement, quelle que soif
la proportion de I'un par
rapport a l'autre.

Immiscibilité liquide Al et A2 ne se mélangent | 2 phases liquides
pas. lls forment chacun une
phase liquide pure
Miscibilité liquide partielle | Tant que la saturation n'est ¢ Avant saturation:

pas atteinte, les deux liquides 1 phase liquide

se mélangent pour ne former

quune phase. Au-dela, |e « A partir de la saturation :
liquide excédentaire ne peut 2 phases liquides

plus étre dissous : il forme
une seconde phase

I. 4.1 Diagramme binaire avec miscibilité totale &état liquide

Le tracé de ce diagramme peut s’effectuer de deaniares :
* On fixe la pressio et on étudie I'état du mélange en fonctiorifdediagramme isobare

« On fixe la températur@ et on étudie I'état du mélange en fonctiorPdaediagramme isotherme
13
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I. 4.2 Principe et allure
Etudions I'exemple du mélange bingife)-(A1) ou le(A,) est le constituant le plus volatil :

En tracant Il ¢, de chaque mélange en fonction du titre molair@rdduit le plus volatil (plus Iéger)
en phase liquidg (Toule =f( X(a2) )) On obtient:
En ordonnée La température T (car diagramme isobare)
En abscissela fraction molaire du mélange en un des carestits (ici2) :
-Six;=0:ilya 0%deA;: cela correspond au cas Auest pur.
- Sixz=1:ilyal00 % deA;: cela correspond au cas Ap est pur.
Les températureB* indique les températures d'ébullitions de I'élénselétat pur :
Ti*  :Tepde I'élément (1)
T*  : Tede I'élément (2)

& T7C) i

£ = L0123 bar

vapeur

645 = T

: liquide :

a 03 0.5 0.8 ] ¥
X g xa i X

Figure I. 9 : Diagramme d’équilibre isobare d’un mélange bmmai

Pour chaque composition du mélange initial, on repsur le diagramme les températures de début et
de fin de changement d’état. On relie ensuite, @’part, les points représentant tous les débuts de
changement d'état et d’autre part, tous les paepsésentant les fins de changement d’état. Trois

domaines apparaissent.

14
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» Domaine monophasique (Vapeur): du c6té des haatepératures délimité par une courbe dite
courbe de rosée ;

+ Domaine diphasée liquide/vapeur ;

» Domaine monophasique (liquide): du cbté des bassaepératures délimité par une courbe dite
courbe de bulle ou d’ébullition.

Si le diagramme est tracé pour I'élément moinstiplaous obtenons I'allure suivante :

T A P=¢&ite A
Yapewr )
b2
L+V
T oo
Lquide
‘-. x1
Diagramme isobare

Remarque: le diagramme isotherme a une allure similaireisteasens du fuseau est inversé.

Vapewr

Liguide Yapdur

%1 "1
Disgramene isohare Disgramene istherme

Figure 1.10: L'allure des diagrammes isotherme et isobareég@our le méme élément

15
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Remargue Plus un composé posséde une température d'énuldtevée, plus sa pression de vapeur
saturante est faible.

I. 4.3.Lecture du diagramme binaire isobare

Soitx; le titre molaire du constituant le plus volatindde mélang# (A+B). On considére que
ce mélange subit une transformation isobare elmsgsferme.
« A l'état liquide froid, la pression totale émise fmliquide est inférieure a la pression de trdeé
l'isobare. Seule la phase liquide est tracéeeslieeprésentée par le poitL.

« A l'état liquide bouillant, la phase liquide qui est toujours a la compositiof(M=L ) émet une

phase vapeur V de composition y située sur unehdle (méme température)

« Lorsque une partie du mélange est vaporisée (birsitué entre les isobares d'ébullition et de
rosée,M=L+V ), il y a en présence une phase liquide de composit et une phase vapeur de
compositiorny. Le bilan matiére en constituant volatil s'éeqt (23}

M xs=Lx. +Vy(23)

A Denié e
T L erniere gou : 1
de liquide Vap eur

Teb2

[ empérature

Liquide
Ebullition

>
x.¥

o I .

Fraction molaire en phase liguide r et en phase vapeur v

Figure 1.11: Isobare d’ébullition et de rosé

16
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Ce bilan est se traduit graphiquement par la régiemoments, ou régle des segments inversés ou de
bras de levier L/V=MV/LM, LM et MV étant les longueurs des segments entre les doiet$ et
M etV, par exemple mesurés em, Eq. (24)

L Yv —Xm
P 4 A | 24
| /4 Xy — X, ( )

- A l'état vapeur saturante, la phase vapéua pour compositiory=xy , et la phase liquidéa
virtuellement disparu, la derniére goutte de liguigyant pour compositior situé la courbe
d'ébullition, sur I'horizontale passant par

« A l'état vapeur surchauffé, la phase liquide agzathent disparue.

1.4.4 Utilisation des diagrammes

« On peut tracer les compositions d'un meélange incdn

« On peut connaitre la nature d'un meélange ;

« Pour chaque pression il y a un fuseau propre aélange ;
« On peut en déduire la courbe d’équilibre.

[.4.5. Equation de I'lsotherme de bulle p=_f(x)

Soit un mélangé etB.
Obijectif: Trouver la relation reliant la pression totBle aux pressions de vapery, Psetxa: EQ.
(25) etEq. (26)
Pr =Pa+Dp.....dow.pr=ps *x4+pg *xp (25)
Pr=p4 *X4+pg * (1 —x,) ...donc..pr =x,(ps —Pp) +pPp (26)

La relation précédenteEq. (26)décrit une variation linéaire de la pression totefonction de la

composition pour un binaire idéal. C'estfaite d'ébullition oul'équation de l'isotherme de bulle

[.4.6 Equation de l'isotherme de rosée p= f(y)

Objectif : Trouver la relation reliant la pression total @ressions de vapeBg, Ps et ya

’ Ya*Pr
Pr =Pa+DPp..dou.... Pr =DPr*Ya+Pr*yg..donc ..x, = i (27)
B = i *opT ...... dou..pr= IZA " pf - (28)
Pe Ya(Pp —Pa) +Pa

17
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La relationEq. (28) décrit une courbe hyperbolique représentant lBojuade rosée ou isotherme de

rosée.

) T = cste A
P

p=f(xA)

Liquide

Vapeur

L
Xy

Figure 1.12 : Variation de la pression en fonction de la compasit

pour un mélange idéal

|.5 Obtention de la courbe de partage ou d'équilite a partir de l'isobare

Pour tracer la courbe d'équilibre liquide-vapeyragétir des isobares d'ébullition et de rosée, il
suffit de tracer un nombre suffisant de poivtsa partir de coupled (V). Pour cela:
— Reporter sur une verticale la valeurxdéoint L) sur l'axe des abscisses de la courbe d'équilibre
liquide-vapeur, ce qui donne l'abscisse du piiir{k) ;
—Reporter la valeur dg (point V) par une verticale jusqu'a la bissectrice puis s horizontale
jusqu'a I'axe des ordonnées de la courbe d'équiiduide-vapeur, ce qui donne l'ordonnée du pidint

v);

—Recommencer pour une dizaine de points pour obyefi(ix).

On ne peut pas tracer les isobares d'ébullitiaeebsée a partir de la courbe d'équilibre liquide-

vapeur (qui ne contient pas les températures ditéidni).

18
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T{°0) ":‘_" Isobares d"Ebullition et de rosde
Tebz Teey)

......:::::::?......
fracticen mnkI:e-enphaseliqui (<) ou vapeur (y)

fraction molaire en phase vapeur (y)
-

a

w o

&
«

fraction melaire en phase Iiguide ()

Figure 1.13: Le tracé de la courbe d’équilibre a partir dedbar:
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Chapitre Il : Absorption et strippage

[1.1. Généralités

Absorption de gaz: Il s'agit d'une opération de transfert de matmes laquelle un ou
plusieurs solutés de gaz sont €liminés par digsolgtans un liquide. Le gaz inerte dans le mélange
gazeux est appelé "gaz porteur” ou inerte. Un cbritdime entre le gaz dissous et le liquide
absorbant est obtenu dans un équipement d'absoagtigroprié, a savoir une tour a plateaux, une
colonne a garnissage, une tour de pulvérisationgpurateur a ventouses, etc. L'opération de
désorption ou d'extraction est inverdexemple: Dans le processus d'absorption de I'ammoniac a
partir du mélange air-ammoniac par l'eau, l'airleggaz vecteur, 'ammoniac est «soluté» et I'eau
est absorbante.

Deux types d'opérations d'absorption existeRhysiqueetchimique.
L’absorption se base sur la solubilité des corestitsi a transférer, d’'une part sa solubilité dans le

mélange gazeux initial, d'autre part dans le liguad il va étre transférer.

[1.2.Solubilité a I'équilibre des gaz dans les ligides

Pour la détermination de la force motrice dansetaypération de transfert de masse, la
solubilité d'une espece dans un solvant, c'esteatdidistribution d'équilibre entre les phases est
importante. Avec l'augmentation de la températiaresolubilité d'un gaz dans un liquide diminue.
Par conséquent, I'absorption est effectuée a umpéeture plus basse. Au contraire, la désorption

se fait a plus haute température.

[1.3. Conception d'une tour d'absorption de flux a contre-courant & un étage (tour

agarnissage)
Deux équipements d'absorption de gaz communs sotbur a garnissage et la tour a

plateaux. D'autres équipements d'absorption s@ayair, la colonne de pulvérisation, le contacteur
agité, I'épurateur a risque, etc. Les phases gazaidiquides entrent en contact en plusieurseétap
discrétes. Ainsi, un contact par étapes a lieu dargs colonne a plateau. Mais dans une tour a
garnissage, le gaz s'écoulant vers le haut restomtact avec le liquide s'écoulant dans toute la
garniture, a chaque point de la tour. Par conségleetour a garnissage est appelée "équipement de
contact difféerentiel continu”. Elle est différende la colonne de distillation. Dans la colonne de
distillation par étages, I'équilibre dans chaquagétne varie pas de maniére continue, tandis que
dans la colonne a garnissage, I'équilibre est n@op#r point dans chaque position axiale.
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[1.4.Absorption multi- étages a contr-courant (Absorbeur a plateaux)

Dans la tour d'absorption a plateaux, le contadti-étagé entre le gaz et le liquiddieu.
Dans chaque plateau, le liquide est amené en ¢dntane du gaz et I'équilibre est atteint, fais
ainsi une étape idéale. Dans un stade idéal, Eélaplus importante dans la conception
I'absorbeur de plateaux est la détermination dulbme de plateaux. Le schéma de la tour de ple
est présenté a fegure 11.1. Le liquide entre par le haut de la colonne tamglis le gaz est ajou

par le bas. L'efficacité des étapes peut étre lE@aomme sui

G, ¥ sortie gaz

entrée liquide ou

Llent

+ L%

entrée gaz

G.n b, N+l

Figure I.1 : Schéma d'une tour d'absorption
Les parametres suivants doivent étre connus palgtErmination diknombre d'étage :(1) débit
d'alimentation en gaz(2) concentration de gaz a lI'entrée et a la sortia deur,(3) taux de liquide

minimum et(4) données d'équilibre pour la construction de lalwewaf'équilibre

[1.5. Sélection du solvant

Pour I'absorption et I'extraction, si I'objectif Kibsorption est la séparation d'un compo
particulier d'un mélange, le choix de l'absorbamtiej un grand réle et lorsque I'opéral
d'absorption est utilisée pour préparer une salutie solvant st sélectionné selon le choix

produit final.
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[1.5.1. Critéres pour la sélection d'un solvant sont les suants

A. Solubilité du gazUne solubilité élevée d'un gaz dans le solvanpesErée, en utilisal
une faible quantité de solvant. L'absoit ne doit pas dissoudre le gaz porteur. La ne
chimique similaire du soluté et de I'absorbantya@al) donne une bonne solubili

Si la réaction chimique a lieu entre le soluté etsblvant, le taux d'absorption
extrémement élevé. Mais la réion devrait étre réversible pour récupérer le sdlpandan
la désorption.

B. Volatilité: faible volatilité ou faible pression de vapeur divant améliore I'opératio
d'absorption (perte de solvant avec le gaz veatstrtrés faible). Parfois, un deuxie
solvant moins volatil est utilisé pour récupérepiemier solvan

C. Viscosité Pou une meilleure absorption, un solvant de faibteosité est nécessai

D. Corrosivité: Le solvant non corrosif ou moins corrosif rédus @ats de constructic
I'équipement ainsi que les colts d'entre.

E. Codt: Le solvant devrait étre bon maride sorte que les pertes seront insignifiant
devrait étre facilement disponik

F. Toxicité et danger Le solvant doit étre non toxique, ininflammabien dangereux ¢
doit étre chimiquement stal.

[1.6. Représentation des équilibre

Soient .Y rapport molaire en soluté phase ¢X rapport molaire en soluté phase liquide.

tracé deY en fonction deX donne la courbe d’équilibre ou de partaggure I1.2.

Courbe 4’ ¢quilibre

———

Ye . Deux phases en equilibre

Rapport molaire phase gaz

Xy

o xXe

Rupport molaire phase liguide

Figure 11.2 : Courbe de parta ou d’équilibre en rapport mola

(Solvant et inerte insolubles)
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A. Absorption ou Désorption

» Sila phase gaz est plus riche en soluté que lsegiguide par rapport a I'équilibre, il y

absorption du soluté par le liquicX augmenteY diminue).

» Sila phase liquide est plus riche soluté que la phase gaz par rapport a I'équilibyea

désorption du soluté vers la phase

Absorption

Ye

Rapport molaire phase gaz

~~ Courbe d’équilibre

«—— Deux phases en équilibre

Désorption

Xe

Rapport molaire phase liquide

X0

xy

Figure 11.3: Absorption et désorption

B. Désorption a coeourant ou en discontint

Le point bleu représente les phases liquides etagbentrée de l'ajareil. Elles ne sont pas

équilibre. Le long de leur parcours dans I'appackihque phase se rapproche de I'équi

- la phase liquide céde du soluté et son rapportinecd&olue dexXo versXy;

- la phase gaz capte ce soluté et son rapport méhailue deYoversY;

- le point représentatif des phases au cours deélution dans I'appareil est situé su

droite verte, nommée droite opératoire, et de p¢-L'/V') en absorption ou désorption -

courant.

Le schéma ci-contrdigure 11.4) représente une désorption acourant idéale, ou les deux pha

en sortie, de rapports molairgget Y, sont en équilibre.
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v 4
~ Courbe d’équilibre
¥
=7
-5} L d ~ * £ 3 r
= 1 - Droite opératoire de pente L'/V'
2
=
5
o Désorption
& 4
Yo | | -
T S — e 3
o x1 %0 Y
Rapport molaire phase liquide

Figure 1.4 : Une désorption a co-courant idéale

Il.7. Equations de bilan matiére pour une absorptio

Soit le schéméfigure 11.5) de principe suivai :

W W A
Lo 0o é 1
—_— .

Vn Mo -Yo ......

T L 3 2y

Figure 1.5 : Schéma d’une colonne d’absorption

Notations phase liquide
- L : Débit de la phase liquide, indiO & I'entréel a la sortie ;
« X : Titre massique en soluté dans la phase lic;
« X :Rapport massique en soluté dans la phase liquige, X = x/(1-X) ;
- L':Deébitdu liquide exempt de soluté.-a-dL' = L (1-x). Ce débit est constant tout le lo
de la colonne lorsque le gaz inerte est insoluatesde liquide
Notations phase gaz
« V débit de la phase gaz a I'entrée, in a I'entrée a la sortie
+ ytitre massique ou molaire en soluté dans la phaz
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« Y rapport massigue ou molaire en soluté dans la plageve = y/(1-y)
« V' débit de gaz inerte hors soluté-a-d. V' =V (1-y). Ce débit est constant tout le long

la colonne lorsque le gaz inerte est insoluble datiguide

Bilans matieres global, en soluté, en solvant et émerte ; Eqs (1-4) :

L0+V0:L1+V1 (1)
Loxo +Voyo = L1x1 + Viy1 (2)
L' = Lo(1 —x) = L1(1 — x4) 3)

V' =Vo(1-y0) =Vi(1—y1) (4)

[1.8. Droite opératoire et construction de MacCabe et Thile & contre-courant

Vi ¥y,
Lo*0%o c; : 17
—_— .

Bilan sur la zone limitée :

Ly Xy X,
- Débit de solvant pur: L'=L (1-X) = Lo (1-x) = L1 (1-x1)
- Débit d'inerte pur: V'=V (1-y) = Vo (1-yo) = V1 (1-y1)

« Bilans sur I'enveloppe bletL x-L1 X1 =VYy-VoYo

En remplacant_, parL'/(1-x,), L parL'/(1-x), Vo parV'/(1-yo) etV parV'/(1-y) on obtient Eq
(5):
L' X HQ) - L' X1 /(1-%1) = V'Y [(1-y) - V' Yo /(1-Yo) (5)
Soit encoreEq. (6) L' (X - X1) = V' (Y - Yo) )
qui s'écrit enfinEq. (7):
(Y o= (L'V) (X - X)
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avedL'/V") appelé le rapport des ineL.

La derniere équationEq. (7); estl’équation de la droite opératoire qui passe par les poir
(X1, Yo) et (Xo , Y1), coordonnées des deux extrémités de la colonnerdog tde cette droit
opératoire sur la courbe d'équilibre permet derdéteer leNombre d'Etage Théorique NET de

la colonne.

Remargques:
- Cette construction peut étre tracée sur la coutbgudibre enrapport massique ou ¢

rapport molaire, le rappoL'/V' devant étre dans les mémes unités.

- Cette construction peut également étre tracéeasoourbe d'équilibre en titre massique
en titre molaire avec une approximation tout a gatisfaisante si s titres sont inférieurs
guelques pourcent @5% par exemple)

Représentation graphigue

V? Désorption a contrecourant R V"..“ ' Absorption a contre-courant
a p
Rapport molaire pnase p Droite
gaz p 1 opératoire
or YO_ Pente re
™ Courbe d'équilibre f v " Courbe d'équilibre
i r 1
" | m ] /
. ol ]
] ] 2
] ~ ai ]
] Droite re i
] opératoire 1 /3
1 Pente L'/V’ P 1
| h w4
Yo T../AL. ‘;
; T L S S S S S
o 3 m—'—'—"")'x X0=0 X L
Rapport molaire phase liquide Rapport molaire phase liquide

Figure 1.6 : Courbe déquilibre etdroite opératoire pour I'absorption et la désorpti

[1.9. Calcul du point de fonctionnement de la colonr

Lafigurell.7 met en évidenceue :
Chaque rapport molaire en phase liguX correspond a deux rapports molaires en phase v
V dont :
Y* qui sera en équilibre avec la phase liquide depomitionX (les courantL etV quittent le
méme plateau) ;
Y qui vérifie I'équation de la droite opératoire JleourantsL etV se croisent
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Chapitre Il : Absorption et strippage

LorsqueY = Y*, on dit que le transfert du soluté cesse, la pd@te droite opératoire est alors

minimale et coupe la droite d’équilibre.

La projection du point d’intersection sur I'axe dasscisses donne le rapport molaire maximal du

soluté dans la phase liquidés( max) :

1 -
09 -
0,8 —
07 -
0,6 -
05 -
04 -
03 -

02 1 XsMAX

01 1 /
0 \

0 00501015020250,30350404505 05506

Y =¥%y

Rapport molaire en phase ga

Rapport molaire en phase liquide

Figure 11.7 : Détermination du rapport molaire maximal en ghlacguide

[1.10. Notion d'unité de transfert

Pour décrire le fonctionnement de la colonne ndiens faire les hypothéses simplificatrices

suivantes

Les solubilités du diluant dans le solvant et divastt dans le diluant sont négligeables et
seul le soluté est transféré d’'une phase a I'autre
Les régimes permanents d’écoulement et de trarddariatiere établis ;
L’opération de transfert est isotherme;
Les solutions sont tres diluées et donc la massemique de chaque phase peut étre
considérée comme constante.
Le flux molaire du solut@ entre les deux phases se traduit par une variatiatinue des
fractions molaires en solut&i( Yi) dans chaque phase tout au long de la colonne. On
considérera néanmoins que l'on est en présencehasep suffisamment diluées et nous
admettrons que les débits molaires restent corsstant au long de la colonne.
Ly=L,=Cte=1L
Go=G,=Cte=G
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Chapitre Il : Absorption et strippage

Entre le bas de la colonne et une section quelaaglacote Z, I'équation de bilan sur le solu
s’écrit par IEq. (8):

Liquide entrant
L, xe

Gaz sortant
L[ e
S

~~___ " "> haut de la colonne

bas de la coloone

liquide sortant Gaz entrant
L,xs G, ye
GY,+Lx=Gy+L.xg (8)
soit'expressionEqg. (9) :
L ye—Yy
—_ = 9
G x,—Xx )

Qui est I'équation de la droite opératoire dansiédig L et G représentent respectivement le di
du gaz et du liquide (molaire ou massiquXs et X les titres en soluté de la phase liquide a la
Z et en bas de la colonne, enYe etY sont les titres en soluté de la phase gazeuse ames
endroits.
Le bilan en soluté sur un élément de colonne d&Seairdz peut s’obtenir en dérivant I'expressi
précédenteEqg. (8); on obtienteqg. (10’ :

Gdy = Ldx = dN (10)
Avec dN: Flux de soluté transféré d’'une phase a l'autresda tranche de volunSdz,
S: Aire de la section droite de la color
On aurait pu aussi obtenir ces équations en édri@gplicitement le bilan des fli entrants et
sortants de cet élément de volu
On écrit alors que le flugN de soluté est proportionnel a la surface d’échiA entre les phases
(en m>m™) et & une différence de titre, qui est la forcetrine du transfert; le coefficient ¢
proporticnnalité est un coefficient de transfeK qui est une mesure de la facilité avec laquel
transfert a lieu. Ainsi, si on raisonne sur la ghgazeuseEq. (11)

dN = K;(A.S.dz)(y —y;) (11)
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Chapitre Il : Absorption et strippage

Et sur la phase liquidekq. (12):

dN = K; (A.5.dz) (x; — x) (12)
Avec (y— yi) et(xi -x) les forces motrices dans chacune des 2 phasepraegits k(A .S. d2);
k(A .S. dZ) sont les conductances de transfert dans les 2ephagis on ne connait pas les
compositions a l'interfaceget yi. On raisonne donc sur I'ensemble des 2 phaseppssntEqs.
(13-14):

dN = K;(A.S.dz)(y — y") (13)

dN = K; (A.5.dz) (x* — x) (14)

Avec x*(y) : titre d’'une phase liquide qui serait en équdibrec la phase gazeuse de
compositiory ;
y* (X) : Titre d'une phase gazeuse qui serait en égaibivec le liquide de compositign
Les différencegy — y*)et (x* — X) représentent les écarts par rapport a I'équilibeemodynamique
évalués sur I'ensemble des 2 phases.
En remplacant dansHg.(10), dN par son expression tirée d&dj.(13) et’'Eq.(14), et en séparant
les variables on obtient alor&ly. (15) :
G dy L dx

ASK;(y—y) ASK; (x*—x)
Siles terme&/ (A. S.Kg) etL/ (A. S.K\) varient peu, on peut écrirély. (16), en intégrant Eq.
(15):

dz

(15)

Z

G Ye dy L Xs  dx
f j (16)

CASKg), (y-y) ASK ) (x—x)
On définit alors, pour chaque phase, une unitéadestert comme une portion de colonne réalisant
des séparations définies respectivementai(17) eteq. (18):

e dy

-y {1n
odx (18)
x, @ —x)

Les titreXe, Ye, X€lys sont les titres a I'entrée et a la sortie de gattigion de colonne. On définit
pour chaque phase uhauteur d’'unité de transfert (HUT) et unnombre d’'unités de ransfert
(NUT) par les relations suivant&s|. (19) et Eq. (20)respectivement :

HUT; =

etHUT,, =

(19)

AS.K; AS.K,

29



Chapitre Il : Absorption et strippage

Yo dy Xs  dx
NUT; = j ) etNUT, = f (20)

e =) v, (=%
Et I'on peut exprimela hauteur totale de la colonn, Z, sous la formgénéral ; Eq. (21) :
Z= (hauteur d’unité de transfert) X (nombre d’unités de transferi

Z=HUT ¢ X NUTe=HUT_ X NUT(21)

[1.10.1. Calcul du nombre d’unité de transfert d'une séparatonpar intégration graphigue

La notion d’unité de transfert permet de caracténmappareil donné; la hauteur de I'un
de transfert est d’autant plus grande que I'opématist plus difficile, c’est a dire que le coetfiai
de transfert ou I'aire d’échange sont plus petéschlcul du nombre d’unités de transfeNUT)
peut se faire par intégration graphigLa figurell.8 montre la construction des courtl/(y — yx)
et 1/(xx — x) a partir de la courbe de partage et de la droigraipire. La mesure des ail
comprises sous les courbes entre les bornes d'atiéx fournit les valeurs des nombres d’unités

transfert

Droite opératoire

/ Courbe d'équilibre
A

Figure 11.8 : Calcul du nombre d’'unités de transfert par intégragiraphiqu
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[1.10.2. Calcul du nombre d’unités de transfert gldales

Nous nous placons dans le cas pour lequel on pasidéreiG et A.S.Kg constants sur la hauteur
d’'une colonne. L’équation simplifieeEq.(16) donne lieu &q.(22).
Z.A.S. K Ye dy
¢ fy y-y)

Le terme de droite a été appelé par Chilton et @alknombre d’unité de transfert globalesen

(22)

phase gazeuse, par la définition suivanteEq.(23):

Y2 dy
NUTge = [ =2
vy, O—¥)

Ce nombre mesure thfficulté d’'une séparation.

(23)

[1.10.3. Calcul de la hauteur d’'une unité de transért

Le calcul de laHUT (Hauteur d’'une Unité de Transfert) passe par la connaissance de

l'aire d’échangeA et des coefficients d’échangg.etK; .
Nous avons vu lors de l'étude hydrodynamique quard’ d’échange dépend du régime
d’écoulement des deux phases, elle est généraldmanie par le fabriquant du garnissage sous
forme de corrélation.Une seconde difficulté rési@ms I'estimation des coefficients de transfert.
Nous allons donc maintenant nous intéresser auammsoes de transfert de matiere entre phases.
On peut schématiquement distinguer trois étapes danprocessus de transfert du soluté
entrephases :

» Transfert du soluté depuis le sein d’'une phaselitsrface,

* Franchissement de l'interface,

* Transfert du soluté depuis l'interface au cceuadsekconde phase
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4
, Titre
Yoprm=esee- g
i .Ji / :
E / x‘ .
—i- ...... xn :
Phase Tiquide Fiim interfase  Film Phase gaz
liquide gazeux

Figure 11.9 : Variations des concentrations dans les filmsliquide
Dans ce qui suit, nous supposerons que les deusephsont a I'équbre a linterface: Le
concentrations locales sont les concentrationsudibee et il n'y aura pas de résistance interflec
au transfert. Le probléme se réduit a I'étude dic@ssus de transfert de soluté au sein d’une |
limitée par une interface.
La densité de flux du soluté a travers l'interfpeeit se mettre solla formesuivante
; EQ.(24)0uUEqQ. (25):
n=K,(x;—x)=Ke(y—y) (24)
n=K;(x"—x)=K¢(y—y)(25)
Avec les conventions suivantex ety représentent les titres en soluté dans les phigsgdd et ga.
respectivement, et I'indiceindique l'interface. Ces relations permettent dertiexpression dKg
etK_ en fonction dég, k. et de la pente locale de la courbe d’équi ; Eq.(26)

Yy
Xi— X

k

(26)

Il suffit pour cela d’utiliser la loi d’additivitéles résistances en série, par exe
O+y)=0-y+0@i-y)=0-y) +Kx —x)
Soit, a l'aide dd=q. (11.24) etEq.(11.25):

n n+n 1 1+K1 27
—_—— —_— — = — —_—
K¢ K¢ K, K; Kg K; 27)

Ou en termes de hauteur d’unité de trans

G
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Chapitre Il :
HUT, = 29
— 30
HUT ASK, (30)
1 = 1 + K 1 (31)
K, K, K¢
(32)

L
HUTOL = HUTL + kEHUTG

La démonstration effectuée ci-dessus supposemjy’dit pas de réaction chimique du soluté en

phase liquide.
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Chapitre Il : Contacteurs gaz liguide

lIl .1. Contacteurs gaz — liguide (description, criéres de sélection et dimensionnement)

Les absorbeurs ont tous pour but de réaliser [Haueéchange de matiére entre une phase
liquide et une phase gaz en contact. lls doiventdiire équipés de dispositifs internes qui, d'une
part, favorisent la dispersion de la phase gaz danphase liquide et plus particulierement
provoquent la plus grande surface d'aire interfaciet d'autre part, permettent la séparation de la
phase gaz et de la phase vapeur en contact.

Les performances globales de I'absorbeur, rendeetesdectivité, dépendent des phénomenes mis
en jeu, a savoir :

* les équilibres thermodynamiques a l'interface (sibtas) ;

» les lois de transport dans les phases (diffusivjtés

* les lois de transfert au voisinage des interfacesfficients de transfert, aires interfaciales) ;

» les cinétiques des réactions chimiques (schématoéaels, constantes cinétiques, ordres de

réactions).

Une opération d’absorption gaz-liquide industrigdl, en général, effectuée en continu dans une
colonne verticale ou les fluides circulent a cominerant. Les principaux types de contacteurs gaz-
liquide sont :

» Colonne a bulles, cuve agitée, jet immergé ;

» Colonnes a film et a pulvérisation, venturi, éjecte

» Colonnes a plateau et a garnissage.

[l .2.Caractéristigues de fonctionnement

L’efficacité pour une colonne donnée, dépend d'tand nombre de facteurs, a savoir :

* lavitesse dugaz;

* la solubilité du polluant dans la solution ;

» la concentration de I'absorbant dans la solution ;

» laréactivité éventuelle du gaz avec les constitudn liquide ;

» la diffusivité du polluant dans la phase gazeusiediabsorbant dans la phase liquide ;
* lateneur en polluant de la phase gazeuse ;

e la hauteur de la colonne.

[11.3. Domaine d'utilisation

Il est préférable également d'utiliser une coloargarnissage pour :

* les opérations discontinues car la rétention duidig dans ce type de colonne est faible.
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* les transferts de matiére limités par la phaseugeze
Les colonnes garnies ne sont pas utilisées poséparation des particules solides, car celles-ci

peuvent rester bloquer sur le garnissage et empérpassage des phases (cause d’engorgement).

I11.4. Description des différents types de colonnes

A. Colonnes a contre-courant

Les colonnes a contre-courant sont les plus wiisé

v Principe de fonctionnement
Le gaz a traiter entre par le bas de la colonaegtse le garnissage et sort en téte de colonne. La
phase gaz passant par la colonne garnie est foecéeaison de la présence du garnissage, de
changer souvent de direction d’écoulement. Ceenpede bien mélanger les deux phases. Ce type
d’écoulement est celui qui présente l'efficacitédfique la plus importante.

v' Avantages et inconvénients
Contrairement aux deux autres types de colonnerrdsgage (co-courant et courants croisés), la
concentration de polluant dans I'absorbant ne pasitdevenir la méme que dans le gaz.
Les colonnes a contre-courant ne sont pas adagtéeprocédés au cours desquels les variations
des débits de liquide et de gaz sont grandes.ut pe produire un engorgement si le débit du

liquide ou celui du gaz est trop important

B. Colonnes a co-courant

v" Principe de fonctionnement
Les deux phases sont introduites en téte de colebrgescendent ensemble, en passant parle
garnissage, vers la base de I'absorbeur. Cet amagnt permet a la colonne de fonctionner avec
des débits plus grands, car dans cette configurd¢i® problémes liés a I'engorgement n’existent
plus.

v' Domaine d’application
Pour les mémes débits de gaz et de liquide, leétr@nd’'une colonne a co-courant est pluspetit que
celui d'une colonne a contre-courant. Ce type dent® est souvent utilisé dansles installations
industrielles ayant peu d’espaces disponibles.

v' Avantages et inconvénients
Les pertes de charge sont plus petites car les ghages s’écoulent dans la méme direction.
L’inconvénient de ce type de colonne est que sboaefté est relativement faible. Elle est en effet
limitée par la diminution de la force motrice duzget du liquide au fur et a mesure que les deux

flux (liquide et gaz) descendent dans la colonne.
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Déversoir
djusiable

Liguida
Lbguide
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Liquide

Ventur Colonns b gaamissage

Figure II.1: Différents types de contacteurs daptide

Il .5. Eléments internes d’une colonne a garnissar

La colonne a garnissage est sans doute le pludesehjie plus traditionnel des contacte
gaz-liquide En principe, il s'agit d'une colonne munie d'urtgda support, et remplie de garniss
de types tres diversigure Il 2 ), Ces garnissages sont mis en place d'une maiéamire le plu:
fréquemment parfois d'une maniére ordonnée comrue lps gro anneauxRaschigou Pali. Le
liquide ruisselle par gravité le long de ce garmgsapres avoir été distribué au moyen d'un ple
situé au sommet de la colonne. Le gaz circule gég@ent a cont-courant du liquide, quoiqgt

des réalisations a co-courant a courants croisés soitwutilisées.
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Gy

Liquide

| eanant

Lx

Y
lit de garnissage TV

eatrant wid vapeur (vers le haut)
G,ye “‘, ,,m: L xs .

Figure 1ll.2: Colonne a garnissage

A. Distributeurs de liquide

L’efficacité d’une colonne a garnissage dépendadsurface et du temps de contact entre
deux phases gaz et liquide. Ces phases doivenné&esen contact de fagcon homogéne sur tou
longueur de la colonne. Le garnissage en vracasdbde de redistribuer le liquide qui est ve
dans un point adessus de la colonne, mais parfois, le garnissageé pas completement mouil
Pour augmenterectaux de mouillage, le liquide est, en générgbamd dans toute la secti
transversale de I'entrée de la colonne a l'aide dlatributeur. Pour évaluer la performance ¢
distributeur il faut considérer :
» l'uniformité géométrique de placement deaque point de distribution sur la gridistributrice
e 'uniformité de débit du liquide sur chaque métaeré de la section transversale dugarnis

en haut de la colonne ;
» le nombre de points d’alimentation par métre cda&ection droite
» le rappot de la surface mouillée sur la surface s¢
En général, on a deux types de distributeurs eantifom du mode de distribution par gravité ¢

pression :
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Figurelll.3: Distributeurs de liquide

B. Grille de support du garnissage et de distributiorde la phase gazeuse
La grille de support du garnissage doit tout d’dbéire capable de supporter la masse du
garnissage et la masse du liquide liée au garresg&gention du liquide). Pour dimensionner la
grille de support, on ne tient pas compte esséarieint des pertes de charge dues a la poussée du
gaz vers le haut de la colonne, D’autre part, lhegde support ne doit pas générer une perte de

charge linéique supérieure a celle du garnissage,

Figurelll.4: Supporteurs de garnissage
C. Dévesiculeur
Placé en haut de colonne, il permet d’arréter lmsttgs de liquide entrainées par le gaz

sortant de I'absorbeur. En absence de dévésicukeliguide sortant de la colonne sous forme
d’aérosol peut se condenser dans les autres paidinstallation et produire des dommages
(corrosion) aux équipements. Le dévésiculeur eséigéement tissé en métal ou en plastique de
100 a 150 mm d’épaisseur et est placé sur une grille au-dedsudit de garnissage dont la
différence de hauteur est égale au diametre deldame.

D. Divers types de garnissage
Au fil des années, les types de garnissage propomseses fabricants ont fortement évolué et
actuellement on en trouve une grande variété. &indue trois grandes classes :
» Les garnissages disposés en vrac ;

* Les garnissages ordonnés ou structures ;
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Les grilles superposées.

Le choix du type de garnissage dépend d’'un grantbn® de facteurs dont les principaux sont :

Le prix du matériau;

La résistance a la corrosion :

elle impose soulemhoix d’éléments en verre, en inox, en

graphite, en céramique ou parfois en métaux precieu

La surface spécifique :

une grande surface accé@eréchanges. Les pertes de charge sont

généralement élevées lorsque la surface spécigugrande; Les dimensions des éléments

jouent un réle important. On choisira toujours éEsnents de dimension uniforme pour éviter

gu’ils ne s’emboitent les uns dans les autres Witsgsont chargés en vrac.

Les colonnes a garnissage régulier sont intéresséomsque :

Il y a beaucoup d’étages théoriques;

Le taux d’arrosage (débit liquide par unité deisegtest faible;

Une tres faible perte de charge est requise;

Il y a de fortes variations dans la charge gazeuse.

Miniring

4

Anneau
Intalox

Anneau
Raschig

Selle
Intalox

Anneau Selle de
Lessing Berl
P =
)
Tellerette Anneau
de Pall

Figurelll.5: Différents types de garnissage en vrac
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Tableau I111.1: Caractéristiqgue de garnissage en Vrac

Tableau 2 - Caractéristiques des garnissages en vrac
d. (m| 00635 | 00127 | 00168 | 00191 | Q0254 | 00381 | 006508 | 00762 | 00880 |DINE
d. {in) 1 112 68 n 1 1vz 2 1 3z 4
Anneaux Haschig
e .Am| 00016 | 00024 | .. ... | 00024 | QOO32 | OODMB | 00064 | 00006 | . . . [00036
F e | 5% | 2000 |77 B0 | et | 30 | 2 | w0 |7 *
A e ATIZ/M3 et
Coramiques |, | o0& | oed |——— o072 | o | 0 | 074 | 075 || 080
[, J— im-3)| 3,02 108 | 378 000 | e | 109000 | L7700 | 13500 5800 1700 | e | 700
p——tkg-m-3) | 060 80 || 800 670 40 660 680 | .| 680
[ J— (M) | cvommmemenns | sovmspsmsenrms | s | 00016 | Q0016 | 00016 | 00016 | Q0016
. I {m¥md) 25 185 130 9% &6
Adi Fo_imim3 730 450 270 187 106
"o - 080 | 086 | 030 | 092 | 035
N im-3} 111000 | 46300 | 14100 5900 1800
f— R ] 1500 1140 786 550 400
Anneaux Pall
a {mi 00031 | 0046 | 00051 || 00076
a.o._im¥m3) 20 154 16 | 75
. [ S— im¥m3) 718 158 L) S 58
s 073 | om | 07 || og0
N m-3) 47700 | 13500 5800 || 1500
Pereeeems (Y - M-3) B0 875 845 || 480
o dmtmd | || W | X6 130 1" | 92
Footm¥m?® | e | 230 || 187 a2 66 S B3
Acier | 092 || 08 035 098 |eeeee | 097
N im-3) HOOMD (.| 49600 | 13000 6040 || 110
P k@ -MN | || 890 .| 480 416 380 | 70
B dmtimd) | || 3 .| 205 130 10 || 8
Fomoe UMY | s | | AW | 170 106 82 I 52
Plastiques |e 087 || 090 0N 092 | - 092
N im=3) N4o0d || 50100 | 13500 6360 || 1170
P g | o || 16 || BB % 11 S 68
Selles de Berf
8. imUm3 | 000 465 | | 285 50 150 105
Foueoimiimd | 16560 M0 || BBB 360 216 160
[0 T T [ — 0,60 17 — 066 0,68 0N 0,72
N im-3|3780000 )| 69000 | ... | 176600 | 77000 | 22300 2 800
P (g -m-3) | 900 65 || BB 720 640 625
Salles intalox
FI— 484 628 || 336 %5 156 118 a2
| — im¥m3) | 238 660 | e | 476 30 170 130 0
Céramiques £ 0,75 078 || 073 077 0,30 0,79 030
[, — im-3 | 4150000 | 730000 | e | 799000 | 34000 | 26000 9 400 1870
P g -m-3) BBE 20 | e | T0B EI5 €70 160 £%0
2 surface volumigue d'un garnitsage mn vrac. N  nombre deements par unite de volme.
e épaissout de paroi dos anheaux. £ fraction de vidk volumique.
F  facteur de garnissape. P masse volumique apparente du garissage (1141,

Il .6. Ecoulement des fluides dans les garnissac

[ll .6.1.Perte de charge

Un des parametres tres important pour le dimensioiemt des colonnes a garnissage est la pe
charge, car c’est ellgui limite le débit de gaz introduit dans la colel
La perte de charge est proportionne
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* au carré de la vitesse de propagation du gaz audsda colonne ;

* ala masse volumique du gaz.

L’évolution de la perte de charge en fonction dé&sitd gazeux et liquide dans une colonne a
garnissage est représentée sur la figure ci-dessous

Le débit de gaz est augmenté progressivement ssaldifixe le débit de liquide, la perte de charge
AP subie par le gaz croit. Pour un débit de liquidk la variation de la perte de charye en
fonction du débit gazeux G peut étre représentéeupa droite en coordonnées logarithmiques
(Figure 111.6).

Pour un débit de liquide donné, la variation a EBnma allure pour des débits gazeux assez faibles :
bien que supérieure a celle obtenue en l'absendigudde, la perte de charge est sensiblement
proportionnelle au carré de la vitesse du gaz. ©hsarvé que dans ces conditions la rétention du
liquide dans le remplissage est a peu pres indgméade G et dépend seulement du débit liquide L
Pour une certaine valeur de G on observe un chagediallure de la courbe représentant
I'évolution deAP (point A sur lafigure 111.6 ) ; la pente de la droite devient plus abrupte. Le
frottement du gaz est alors suffisant pour génerdéscente du liquide, provoquant une
augmentation de la rétention liquide, qui, a sam,tdiminue I'espace libre offert a I'écoulement du
gaz. Cette discontinuité, @d®, correspond a ce qu'on appelle le point de cldede colonne.

Quand on continue a augmenter G, la perte de chamgenente plus rapidement jusqu'a un
deuxieme point de discontinuité B, appelé poinhgtegement. Pour des valeurs de G encore plus
élevées, le liquide ne peut plus s'écouler a teakeegarnissage, une partie s'accumulant au sommet
de la colonne. Le liquide tend alors a devenir keage continue. Le débit Correspondant a
I'engorgement est le débit maximal compatible awedonctionnement normal de l'installation.
Inversement, pour des débits donnés, la connaissierlimites d'engorgement permet de calculer
le diametre a donner a une colonne remplie d'unigsage déterminé. On travaille généralement

au-dessus du point de charge, en se limite mainténanviron 80% des conditions d'engorgement.
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bg AP L, L,

Point

d'engorgement B,

Point
de charge

Log G

Figure I11.6: Evolution de la perte de charge en fonction de#tslgbzeux et liquide dans u

colonne a garnissage

La variation de la perte de charge en dessous tht de charge a travers des lits d'anne
Raschigou Pall, ou deselles de Berlou Intalox peut étrecalculée a I'aide de la formule empiric

suivante Eq.(1) proposée pdreva (1959):

12
AP=a. 108V .f)— (Pa.m 'de hauteur garnie) (1)
G

Avec L'et G'Débits massiques de liquide et de gaz par unigudace de section droite de
colonne (Kg.8.m?) ;

pc : Masse volumique du gaz (Kg®) ;

aetp : Constantes caractéristiqgues du garniss

La formule précédente a été établie a partir (sultats d'expériences réalisées avec de |
Néanmoins on peut I'appliquer au cas d'autresdegua condition d'étre suffisamment en des

du point de charge.

1l .6 .2. Capacité de garnissac

La corrélationEckert (1970) permet le calcul de la vitesse du gaz a I'engorgemdaide d'un
relation graphique entre les deux grou/A et B : La valeur de la quantité A qui dépend
propriétés physiques du fluide et des caractétisglu garnissage B appelé facteur deorme tel
queEq. (2):

Rz_aplp PG\ ,,02 _L |pc
ge3 (PL)”L etB =5 o @)
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Chapitre Il : Contacteurs gaz liquide

Avec U : Vitesse du gaz a I'engorgement dans la colonpeosée vide (m™)
ap: Surface spécifique cgarnissage (i ;
g: Accélération de la pesanteur (?) ;
€ : Fraction de vide du garnissg ;
L : Débit massique de liquide (k™) ;
G : Débit massique de gaz (k%) ;
ue: Viscosité du liquide (cP ;

Pu2o/pL: Terme correctif pour les liquidessqueux de densité différente de celle de I

La relation entre les groupes A et B est exprintdgaourbe d'engorgement suffigure 111.9 qui
représentdabaque de Sherwood et al modifié par Eckert. Groyve également des courbes
donnent & perte de charge par metre de hauteur garnieothe lzachurée entre les deux courbe
pointillé correspond a la région du point de chatéeni précédemmen

La vitesse U est accessible a I'aide de cet abpgumettant de prévoir pour une valeixée de la

4
PL

guantiteg = % la valeur de 2

—— Limite d'engorgement
02 % ' o pour les anneaux
£ Limite d'engorgement \| HRaschig en couches
& " pour le garnissage Ny  successives
0.1 3 en vrac ordonnées
J 3
0,08 —2
0,06 |-3
£
0,04 |— o
o 3
o - E
= 002 &
— @
ale g
— ﬁ
001 —g -
| 0,008 (3
LR 5
Y| 0,006 &
0,004 < ~ <
Engorgement et perte de charge N
dans les colonnes a garnissage
0,002
0001 | \
0,01 0.1
L fpg 1.0 0
G PL

Figurelll.7: Abaque généralisé représentant 'engorgement @ielees de

charge au sein d’'un garnissage
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Chapitre Il : Contacteurs gaz liguide

Connaissant le débit et la vitesse du gaz il estalisé d’en déduire le diameétre de la colonne. Le
calcul de la hauteur de cette derniere est plusptm et fait appel aux notions de plateau

théorique ou d’unité de transfert.

[ll .7. Avantages et inconvénients d’une colonne garnissage

Avantages
» Elles sont moins cheéres que les colonnes a platsadout si le diamétre de la colonnen’est pas

trop grand.

» Elles sont bien adaptées pour fonctionner danswinannement acide et corrosif ;

« Comme le liquide est peu agité, il est possibltiliber les absorbants qui ont tendance a
mousser.

» Elles peuvent atteindre une grande efficacité aghtson pour beaucoup de gaz.

» La faible rétention du liquide peut étre aussi ward@age, principalement si I'absorbant est

sensible a la température.

Inconvénients

» Les particules solides présentes dans la phasidiquu gazeuse peuvent facilement bloquer
I'écoulement des phases au niveau du garnissage.

» Si le débit du liquide pour une raison quelcongimirtle, la surface de garnissage ne pourra
pas étre mouillée correctement et la surface @ffede contact diminuera.

» Les colonnes de petit diametre et de grande haontmassitent I'installation de redistributeurs.
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Chapitre IV: La distillation

IV.l. Généralités

La distillation est un des procédés de séparatem plus fréquemment utilisés dans
I'industriechimique, que ce soit pour éliminer leypuretés indésirables dans des alimentations
desprocédés, ou pour obtenir des produits d'unetguorrespondant aux besoins du marché.Les
plus grands utilisateurs de ce procédé sont lesistnds du pétrole, agroalimentaire et
pharmaceutique. Cette opération nécessite destiss@ments importants en matériel et une grande
consommation d'énergie thermique. C'est pourquaolaeption et la conduite des colonnes de
distillation fait appel a des modeles de calcubétas.

Une unité de distillation se compose de colonnsarast un contact intime entre une phase vapeur
et un reflux liquide. Le contact entre les phasgdassorisé par l'utilisation de plateaux (perforés
calottes ou a clapets) ou de garnissages (annessohig par exemple).

La modélisation classique des colonnes de distilatepose sur le concept d'étage d'équilibre ou
plateau théorique. On admet que le liquide et lpeua quittant un plateau théorique sont en
équilibre (méme pression, méme température, futméitjales pour toutes les substances).On tient
compte éventuellement d'un correctif a cette apmoaéalisée en introduisant un facteur

d'efficacité (Murphree).

La distillation permet, en exploitant les différescde volatilité des constituants d'un mélange, la
séparation ou le fractionnement de ces constitianienction de leur température d'ébullition.
Travaillant entre une source chaude (bouilleur)lue¢ source froide (condenseur de téte), la
distillation met en contact a contre-courant leiiligg et la vapeur, de fagon discontinue dans le cas
des colonnes a plateaux, ou continue pour les neka garnissage : les constituants plus volatils
s'accumulent dans la vapeur et sont éliminés aunstrde la colonne alors que les plus lourds
passent en phase liquide et sont soutirés en beslalene. Cette répartition des constituants entre
les deux phases se traduit, entre la téte et ldldm) par un gradient de température qui dérive
directement du gradient de concentration.

La distillation est une technique visant a sépdearx constituants miscibles d’'un mélange liquide.
Il existe deux facons de la réaliser : la disiilatsimple (rapide mais peu efficace) et la destidin
fractionnée (bien plus performante).

L'étude de la distillation proprement dite doiteétprécédée par l'analyse du phénomene
fondamental d'équilibre liquide-vapeur détaillé sidachapitre I.

IV.2.Distillation simple

L'appareillage de distillation simple se composg &@éments suivants :

* Un bouilleur : c'est un réservoir chargé au dégannélange a distiller ;
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CHAPITRE IV : La distillation

» un dispositif de chauffage du bouillr;
e un condenseur pour condenser les vapeurs émigesontlensat est ensuite dirigé vers
recette. Le condensat constitue intégralemedistillat.
Les vapeurs émises sont aussitdt séparéemélange : ellesont condensé et éliminées de
I'appareil sans retour au bouilleur. Il n'y a eih da'unseul contact entre le liquide et la vapaug
surface du bouilleur
» Montage :

Le montage se fait en partant du support élévabeis du ballon de réaction et en dépo:
successivement la téte de distillation, le réfagér I'allonge puis le récipient.Le démont:

(figurelV.1) se fera dans l'ordre inver.

thermomeéatre

— M_Béﬁ@érant

==

——
—

T

vapenrs

=

T

;

=11 /

—

Mee) ]
L )Dgc

“ _schauffc-ballon

e menion oo
, Ihz':&

FigurelV.1 : Montage pour distillation simple

cau
froide

A

cliztillat

IV.3.Rectification discontinue

» Principe
L'appareillage de rectification discontin(FigurelV.2)se compose des éléments suivs

» un bouilleur: c'est un réservoir chargé au déparnélange a distill ;
» un dispositif dechauffage du bouiller ;
* une colonne de rectification ;

e un condenseur.

46



CHAPITRE IV : La distillation

Y

Distillat D, xp

Liquide W, xw

chauffage

FigurelV.2 : Rectification discontinue

La colonne a rectifier permet la mise en contad pleases liquide et vapeurcirculant acc-
courant tout au long de la colonne. La vapeur quiipnt en tétede colonne est entiéren
condensée une partie des condensats est éliminé lacolonne et @nstitue le distillat. L'autr
partie retourne dans la colonne par gravité etdaeste refluxSur chaque plateau un équilil
s'établit entre le liquide qui reflue et la vapgur monte. Le liquide s'appauvrit en composeé les
volatil qui se vaporiset la vapeur s'appauvrit en composé le moins Valatise condens

La qualité de la séparation sera donc directenoemtion du nombre de plateaux de la colo
On observe donc les évolutions suivan

* le titre en plus volatil augmente dans lase vapeur quand on monte dans la col ;

» le titre en plus volatil diminue dans la phaseitiguquand on descend dans la colc;

* latempérature diminue quand on monte dans la oe.
Dans la pratique industrielle la rectification estétée quand qualité de distillat erB devient

inférieure & une pureté souhaitée. Si on pourdul\egiération, il arriverait un  moment ou il

resterait plus que le compo&élans le bouilleu
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CHAPITRE IV : La distillation

IV.4.Distillation des mélanges binaires

IV.4.1. Méthode de Mac Cabe et Thiele

A. Colonne a distiller

Une colonne a distiller est un appareil permetténhange de matiere et de chaleur entre une phase

vapeur ascendante et une phase liquide descen@aedeun contacteur gaz-liquide multi-étagé qui

est constitué d'un ensemble de plateaux commerélus-contre.En pied de colonne, il y a un

rebouilleur qui permet de vaporiser le liquide alqu'en téte, il y a un condenseur qui permet de

condenser le courant vapadisortant.On distingue :

* Un rebouilleur total quand toute l'alimentatioruiide du rebouilleur est vaporisée.

* Un rebouilleur partiel qui conduit a la formatiolunl mélange liquide-vapeur en équilibre est
donc équivalent a un étage théorique.

* Un condenseur total qui condense tout le courgmwasortant de la colonne

* Un condenseur partiel qui conduit a la formatiaimdnélange liquide-vapeur enéquilibre. Le

condenseur partiel est équivalent a un étage tnéari

Le mélange a distiller, qu'on appellalimentation F (de compositionzg), est introduit & un
certain niveau de la colonne(plateaud'alimentation)
Une partie du liquide récupéré au condenseur est edtourné dans la colonne : c'esteldux(L ).

L'autre partie est récupéré est constitugiséllat (D) de compositiony,.
En pied de colonne, on récuperedsidu (B) de compositioxg. Les zones de la colonne situées

respectivement au-dessus et en dessous de |'aitioens'appellent respectivement les zones de

rectification (ou @nrichissemenj et d'épuisement (ouagipauvrissemeny.
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Condenseur
(total)

Reflux, L A\V4 QC

v
D » XD
Distillat

Rectification
(ou enrichissement)

lAlimentation, F, ZF

Epuisement
{ou appauvrissement)

Rebouilleur (partiel

Qr
Reésidu, B, Xg

FigurelV.3 :Différentes zones d'ur@mlonne de distillatic

Remargue
» Le taux de reflux internest lerapport du débit liquide retourné en tétesur,le débit de vape!

sortant de la colonné:R = L/,,;

* Le taux de reflux externest le rapport du débit liquide retourné en tétsur,le débitde

distillat, D, produitR = L/p,.

B.Bilan matiere
Nous considérons quiees courants liquides et vapeur qui sortent dueplatsont a I'équilibr
thermodynamique (dans le cas id.
Pour chaque zone, le bilan matiére total et partielrégime permanent, se rést a I'équation
simpleEq. (1):

Ce qui entre = Ce qui sort (D)

C. Bilan sur l'unité

Le bilan sur l'unité en régime permanent, se résipar les équationsggs. (2-6):

F=D+B @)
ZFF = xDD + xBB (3)
ZFszDD‘I‘xB(F—D) = F(ZF—xB) =D(xD—xB) (4)
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CHAPITRE IV : La distillation

D  (zr—xp)
F  (xp—xp) (3)
B (zp — xp)
F  (xg—xp) (e)

Dans un problemez etF étant connus, il faudra calculer kegrandeurs3, D, xj etxp.

Les bilans matiére (total et partiel) donn@néquations I'énoncé du probléme doit permettre d'en
écrire encore 2 autres. On pourra rencontrer lésifsgations suivantes:

* on specifiexp etxp

» on spécifie les taux de récupérations d'un compngéte et en piedxp x D)et(xg X B)

D. Bilan dans la zone de rectification

Le bilan dans la zone de réctification se résunmégsaequationskqgs. (7-8):

V n+1 — Ln tD et yn+1l n+l1 — ann I xDD (‘)

- ( )

= X +x 8
yn+1 nV +1 D V +1

Cette équation définit legne opératoire de la zone de rectification
Dans un diagrammyg=f(x), on trouvera sur laligne opératoire les pointsa@données$x,, Yn+1)

qui correspondent a deux courants quise craisent

E.Bilan dans la zone d'épuisement

Le bilan sur la zone d’épuisement s’exprime pam®guations Egs. (9-10):

Ly = Vm+1 +B et xmzm = Ym+1Vm+1 + xpB 9
L, B
Ym+1 = Xm= —Xp= (10)
Vm+1 Vm+1
On obtient ainsi I'équation deligne opératoire de la zone d'épuisement

Remarque:
Les lignes opératoires ne sont pas des droitesefpase), car a priori, les débits des courants

liquides et vapeur peuvent changer dans la coldBrace aux hypothéses de Lewis, il serait

possible de les considérer comme linéaires.

IV.5.Hypothéses simplificatrices de Lewis pour la dthode de Mc Cabe et Thiele

Les hypotheses simplificatrices de Lewis sont legasites :

» la colonne est adiabatique;
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CHAPITRE IV : La distillation

* les chaleurs de mélange des deux composés duebsmait négligeables ;

» les chaleurs molaires de vaporisation de deux ceéggsont égales ;

Ces trois (3) hypothéses impliquent donc que lowsg partie de la vapeur se condense sur
unplateau, la chaleur ainsi récupérée n'est paspdes vers l'extérieur puisque le systeme est
adiabatique, elle est donc disponible pour entrdmgaporisation d'une partie du liquide. Comme
les chaleurs de mélange sont négligeables et queHhaleurs de vaporisation sont égales, la
condensation d'une mole de vapeur conduit a lanssgtmn d'une mole du liquide.

L,=L, ,=constante =LV, =V,_; = constante =V

L, = Zmﬂ = constante = Wm = 7m+1 = constante =V

Les lignes opératoires sont alors simplement daeisedropératoires dont les équatiofss. (11-

12)sont les suivantes :

L D
rectification y,,1 = (V) X, + (VxD> (11)
. L B
épuisement y,,q1 = ? Xm — (§x3) (12)

, . , o R
En faisant intervenir le taux de reflRx= L/D, on aboutit ay = PR + %

C’estl’équation de la droite opératoire de rectification:
* De coefficient directeur (pente) = R/R +1
. SRR IR _Xp
Ordonnée a l'origine ="?/p . 4
Or, pour tracer une droite il faut soit connaiteeixl points, soit connaitre un point et la pentesNou

allons chercher un point particulier de chacunediledes opératoires en trouvant l'intersection de

ces droites avec la droite = x.

a. Zone de rectification Eq. (13)

y=a=(g)rt (7a) = x(1-5) = (7xo) =(57) =2(7) = (7)

= X =Xp (13)

La droite opératoire de la zone de rectificatioaggadonc par le point de coordonfg xp)et a

une pente égale & de perhtg,.
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CHAPITRE IV : La distillation

b. Zone d’épuisement Eq. (14))

r=n= (g Gra) = x{15) =G = +(5) =) - o)

= X = Xp (14)

La droite opératoire de lone d’épuisement passe donc par le point de coné&i(xg, xg)et a une

, L
pente egale(aﬁ) .

IV.5.1.Principe de la méthode de Mc Cabe et Thie

Sur un graphique y=f(x)Le principe de la méthode graphique de résolu®Mc Cabe et Thiele

est le suivant :

* les courants qui sortent d'un étage sont a I'égaiébcorrespondent donc a unpoint de la co
d'équilibre

» les courants qui se croisent entre les étagesspmnelent a des points appartenant aux dr
opératoires.

» La constructiorconsiste en un tracé en escalier qui passe sueesssit de la droite opératol

a la courbe d'équilibre

1

09+

074

057

041

03

nz¢

Titre molaire dans 1a nhase vaneur

01+

0 A 0z 03 04 0s 0§ or 0s ns 1
Titre molaire dans la phase liquide

FigurelV.4 : Construction déic Cabe et Thiele
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CHAPITRE IV : La distillation

> Bilan sur le plateau d'alimentation

Sur le plateau d'alimentatiolia, redistribution du courant d’alimentation dépde ses conditions

thermodynamiques par rapport a celles du pl..

Cing cas selon I'étahermique de l'alimentation peuventprésenter (§ure (IV.5):

Si l'alimentation est sous fornd'un liquide saturé, tout le débit introduit va cesdre dan
la zone d'épuisement.

Pourune vapeur saturée, elle va monter dans la zorectification.

Dans le cas d’'une alimentation sous forme d’un ng#aga-liquide, celu-ci va se répartir
dans chacune des zones.

Un liquide sous refroidi, non seulement va descenldms la zone d'épuisement mais i
aussi entrainer la condensation d'une partie gdapaur présente sur le plate
L'alimentation sous formeune vapeur surchauffée entrainera d@aorisation d'une part

du liquide.

__F estun liquide saturé [F estune vapeur salurbe | F est un mélange liquide-vapeur |

F
I=1+F F I=1 V
F &8t un Kquide sous refroidi
dus "
F ooy o

FigurelV.5: Représentatiodes courants L et V selorétat thermique de I'alimentati

53



CHAPITRE IV : La distillation

Dans le cas d'une alimentation sous forme d’'un ngdagaz-liquide, celui-ci va se répartir dans
chacune des zones. Un liquide sous refroidi, nateseent va descendre dans la zone d'épuisement
mais il va aussi entrainer la condensation d'urrdiepde la vapeur présente sur le plateau. De

méme, pour une vapeur surchauffée qui entraineraparisation d'une partie du liquide.

Considérons les équations des deux droites opégatel cherchons l'intersection de ces deux

droites. Il faut résoudres deux équationg&q. (15)etEq.(16) :

L D
y=yx +7xD(15)

L B (16)
= =X—=X
Yy v v B

On multiplieEq.(15) pai¥, efEq. (16)parV , et on retranche les 2 relations :
V,=L,+DxpetV, =L, — Bxp
= y(V-V)=x(L—-L)+ (Dxp + Bxp)
Mais zpF = xpD + xgB = y(V—V) =x(L—L) + zzF
On obtient finalement Eq. (17)

@y .,

ey e

L’équation (finale Eq. (17) c'est I'équation d'une troisiéme droite qu'onedlppla droite de
l'alimentation. On introduit alors le coefficiemt,comme caractérisant les variations du débit
liquide entre les zones de rectification etd'épuesat.
On appellay, la fraction dé= qui descend sous forme liquide:

L-1L

L=L+qF = q=— (18)

On a aussi

V=V+({1-q)F = (1—q)=¥(19)

En utilisant ces relations, I'équation de la drdisdimentation s'éciq. (20}

y=x(q31)+(1Z_Fq> (20)
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CHAPITRE IV : La distillation

Un point particulier de la droite d'alimentatioalgient en cherchant l'intersection avec la droite
y =x; (Eq. (21))

yzxzx(q31)+(1z—lpq):>x(ﬁ_1>=<qzjl>=><qi1>=(qzjl)

= x = zr (21)

La droite d'alimentation passe donc par le point@®donnédzy, zx| et sa penteva@?/q _ 1),

On trouvera ci-contre les différentes pentes ptessithe la droite d'alimentation en fonction deat'ét

de l'alimentation.

1 liquide sous-refroidi
2  liquide saturé
/ 3  mélange liquide-vapeur
4 vapeur saturée
5 vapeur surchauffée

0 [z ] 1

FigurelV.6 : Représentatiodes pentes de la droite d'alimentation selon lthe&mmique

Le coefficientq peut aussi étre relié au bilan enthalpique suad&td'alimentation (supposé
adiabatique).
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CHAPITRE IV : La distillation

ol
~i

FHp + LH, + VHy = LH; + VH,(22)

Avec les hypotheses de Lewis, on suppose de pki H, = Hy et Hy; = Hy:
FHp+LH, +VHy; =LH;+VH, = FHy=H; (L-L)+Hy(V-V)
Et aveC(J.Skt(lg) FHF=HLqF+HV(1—q)F = (HV_HF) =Q(HV_HL)

(Hy — Hp)

= ==
1 (Hy — Hy)

(23)

On remarque quély — H;) correspon a la chaleur latente de vaporisation du liquAdH,,q,

» Construction graphique

On place le poinfx p, X p] et on trace la droite opératoire de peL/V ou on relie les points

(Xp,Xp) et(0,X,/R + 1) siR estconnu:
» on place le poinkx g, x g] et on trace la droite opératoire de pEL/V

» on place le poinfz g, z ] et on trace la droite de I'alimentationpenteq/q — 1

* on fait la construction en escalier en partarxgou xp, .

56



CHAPITRE IV : La distillation

1
%1
droits opéraloire
dé concentration
y
XD
- | nombre d'étages = 12
ORLE L bl opératoie
/ dépuisement
AL _ o 0 i i —
o Lw = 1 2¢ %04 0 X X %o

FigurelV.7 Représentation des pentes des droites opératpuisegnent et alimentation

A. Nombre minimum de plateaux

Le nombre minimum de plateaux s'obtient dans le leaplus favorable a la séparation: on
fonctionne a reflux total.
On ferme les courantsB,D et toute lavapeur en téte est retournée dansoiacel

L=L=V=V (24)
La pente des droites opératoires qui estdonc €galest maximum dans lazone de rectification et
minimum dans lazone d'épuisement. Les droites tqigra se superposent a la bissectrice.
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.1
Reflux total
Nombre minium de
plateaux
Y

0 X 1

FigurelV.8 Représentation de nombre d’étages min

Reflux minimum

Le reflux minimum a utiliser pour faire une sépematcorrespond au cas ou | disposerait d'une
colonne idéale munie d'un nombre infini de platedBraphiqguement, un nombre de plateau ir
s'observe lorsque le point intersection des draipgsatoires et d'alimentation devient un poinlac
courbe d'équilibre. Ceci peut s'okver comme illustré ldigurelV.9 la droite opératoire de la zo
de rectification peut alors soit coufsoit étre tangent a la courbe d'équilibre.

L'ordonné(Xp/R .in + 1) représentde point d'intersection de la droitgpératoir avec I'axe des

ordonnéesQ@Y).
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LA minimum L/ minimum

¥ Xp/R min + DA

0 @ 1 0 Xp XD 1

FigurelV.9Représentation cdroites opératoires pour un reflux minim

Souvent on utilise comme re®g,simai = 1. 2 Riinimum

B. Efficacité d'un plateau

Dans des conditions réelles, les couralVn et Ln n'atteignent pasl'équilibre
thermodynamiquén caractérise cet écart a I'équilibre en défamsl'efficacité de Murphree en

phasevapeur pdyyet en phase liquide (Ey tel queEq. (11.25):

L, %, V.y,

L. x

nn Vn+l ’ yrz+1
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Yn—Yn+1
Eyy = 222100
mMv }’n_}’n+1( )

Avec y; : Composition d'une vapeur qui serait en équildwrec le liquidé,,.
De méme, on définit I'efficacité de Murphree engghquide par I'équatiokq. ( 26):

Xn — Xn-1
Eyy = —"— (26)
ML Xn — Xp-1

Avec x;, : Composition d'un liquide qui serait en équilibvealavapeudr,.
Remarques :

» L'efficacité de Murphree n'est pas une constanpeet changer d'un plateau a l'autre.

+ L'efficacité de Murphree est difficile & calcul&ouvent on a recours a calculeffitacité
globale d'une colonne qui se définit comme le rapport dumende plateaux théoriques
nécessaires pour obtenir une certaine séparationlesombre de plateaux réellement
utilisés.

* Un plateau réel dont l'efficacité serait de 0, Z@mporte comme un étage d'équilibre qui ne
serait traversé que par 70% de la vapeur parcolaaaionne, les 30% restant n'‘entrant pas

en contact efficace avec le liquide

IV.6.Distillation de mélanges multi composants

Dansle cas de mélanges multi composants, la méth@gique n’est plus adaptée, il devient
nécessaire d’'utiliser une approche analytique.

L’'approche se base sur la connaissance du comppsganipal |éger et le composant lourd, ces
composants ont des volatilités voisines.

Parmi les méthodes analytiques celld=denske,UnderwoodGilliland est la plus répondu.

A. Nombre d’étage minimal par I'équation de Frenske

La valeur approchée dunombre minimal de plateaéoriue (a reflux total) peut étre obtenu
partir de 'équation dérenske.
Dans I'équation, la volatilité relative est rapgarta la volatilité du composant principal |éger sur

celle du composant principal lourd.

(), ()
- ln(aLK/HK)m

min

Avec N,,.., : Nombre minimal de plateaux théoriques,

Xk : Fraction molaire du composant principal léger ;
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Xpyk : Fraction molaire du composant principal lourd ;

D : Indice, représente le distillat ;

B :Indice, représente le résidu ;

ak/uk - Valeur moyenne de la volatilité relative du casant principal léger par rapport au
composant principal lourd.

* Lavaleura,k/ygest calculée a partir de la moyenne géométrique émtvaleur de la volatilité

au sommet de la colon(wLK/HK)Det celle en bas de la coIor(an/HK)B.
e lLa vaIeur(aLK/HK)Dest obtenue a partir de la température de rosédgeoapeur en tete tandis

que(aLK/HK)Best obtenu a partir de la température de bullégthide en bas de colonne.

(aLK/HK)M = \/ (“LK/HK)D(“LK/HK)B (28)
log ["_Dﬂ]
1-
Nomin =~y (29)

B. Reflux minimal par la méthode d’Underwood

Underwood propose I'équationsuivaiiq. (30) :

Cc
AirZ;
=1—q avec ayx <0 <ag (30)

a;,. — 0
i=1 7

Avec ¢ : Nombre de composants ;
a;, . Volatilité relative moyenne du composant i pgupgort au composant principal
lourd;
z; . Fraction molaire du composant i dans I'alimentafio
q : Nombre de moles de liquide saturé produit au platBalimentation par mole de
I'alimentation ;

6 : Parametre qui doit étre déterminé par itérationsessives.
On choisit comme référence la clé lourde et leatidés sont estimées a la température moyenne
de la colonne. Le parametre g, qui caractérisatldermodynamique de I'alimentation par rapport

a ceux de la vapeur et du liquide et le reflux miumin est donné par la relation suivante :
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c

AirXig <L>
=(=) +1 (31)
; (247 6 D min

AvecXxiq : Fraction molaire du composélans le distillat ;
D’ou le calcul d&,,,;,, selon I'équation ci-dessous :
Rin :Taux de reflux minimal ;
Xp :Fraction molaire du composardns le distillat.

1 Xp 1—xD

Rmin:a_l Xy "1—x, (32)

C. Nombre de plateaux théorique par la corrélation desilliland

Nombre de plateaux minimal et taux de reflux mirdigtant connusGilliland a tracé la variation

N __ N—-Nnin . \ R—Rnin
du parametrg = g en fonction du parametre= IR
— N — Nmin .

Y= TN+1
oF .
osd—
L5 ]
04
LE]
02
a1 o

o ' \ _ R — Ryin
0 05 1| *T T Ry1

FigurelV.10:Evolution des parametres selon Gilliland

IV.7. Diagramme enthalpie-concentration ( pressiofiixée)

Dans la méthode ddc Cabeet Thiele, les hypotheses simplificatrices de Lewis suppbgea les

flux molaires sont constants dans la colonne. Schaleurs de mélange sont importantes ou si les

plateaux ne sont pas adiabatiques, on pourra, lganas des binaires, utiliser les diagrammes

enthalpie-concentration pour faire la résolutioapdrique d'un probléme de distillation.L'abscisse

représente la fraction molaive (liquide) ouy (vapeur) et I'ordonnée représente I'enthalpie. Les

courbesh, etHy représentent les enthalpies d'un liquide satud@iae vapeursaturée.
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Les parties inférieure etsupérieure du grapheqmoretent auxdomainedes phases liquid et

vapeur. Entre les dewourbes, il y a le domai d'existence des deyshases liquide et vape dont

les compositions d'équilibreume certain température sont awxtrémités d'ur conodale (ou ligne

de conjugaison,)

Les isothermes dans leszones monophasiques liquidapeur indique le niveau enthalpique ¢

liquide sousrefroidi ou d'une vapeur surchauffée. L'utilisatida la égle des bras de levi

inversepermet le calcul des quantités respectigeshhicune des phases d'un mélaliquide

vapeur.

ENTHALPIE vs Xou Y
H, ouh, l |

(J/mole)
4 [ Hy, vapeur saturée ]

Conodale: x

en équilibre avec y [Py liquide saturs |

-.I
!

|
| |
| |
| |
| |
X y 1

FigurelV. 11:Diagramme enthalpie.composition

IV.8. Bilans matiére etenthalpigue sur une colonn

Soient Qc etQgles chaleurgchangées au condenseur et au boui

Par convention, toute énergie qui entre dans k&sysest positive touteenergit qui sort est
négative.

Si on appelld etB les débits molaires de distillat et de résidu, éfinit alorsqpetqgpar:

qp = % et qp= %5 (33)

On remarque que :

qD<O et qB>0
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A. Bilans sur la zone d'enrichissemel

1. Bilan matiere partiel et total
Vpi1 = L, + D(34)
Yn+1Vn+1 = XpLyn + xpD(35)

2. Bilan enthalpique
Hy.1Vy+1 +qpD = hyL;, + hpD (36)

Yn+1(Ly + D) = XLy + xpD = Ly(Yni1 — Xn) = (Xp — Yni1)D
ﬁ _ Xp — Yn+1
D yui1—xn
(37)(38) = Huy1(Ly + D) +qpD = hyLy + hpD = Ly(Hyyq — hy)

= D[(hp — qp) — Hp44]

L, (hp—qp)—Hpyq

- —= (38)
D Hyiq —hy

(37)
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(hp —qp) — Hyiq

(38)(39) =

( ) Hn+1 - hn

H, 1 —hy :hd_qD_Hn+1 (39)
Yn+1 — Xn Xp — Yn+1

Selon la derniére équation :

Les trois pointsl :[x,,, h,],2:[Vn+1, Has1l€t 3 [[xp, hp — qp] sont donc alignés et la droite
ainsi définie s'appelle la droite opératoire. Lemfs 1 et 2 correspondent aux courants liquides et
vapeur qui se croisent entre deux plateaex n + 1. Le point 3 s'appelle le pdleP’dela zone
d'enrichissement. Il existe une droite opératomeiguliere pour chaque croisement des courants

liquide et vapeur, cependant, toutes les droitésatpires passent par le pdle

IV.8.1.Principe de la construction de Ponchon-Savirsur le diagramme (h-H) vs (x-y)

* Des courants qui sortent d'un étage sont a I'éBgeit correspondent aux extrémités d'une
conodale (respect de I'équation d'équilibre thegmathique).
» Des courants qui se croisent appartiennent a witedipératoire passant par lep8lgrespect

des équations de bilans matiere partiel, totaédiihn enthalpique).

Supposonsque la vapelim sortant du platean soit connue foint a). Cette vapeur croise le
liquide L,_j,et pour trouver lepoint b qui lui est associé, on trace la droike— P’ et
dontlintersection avec la courbe enthalpique dwidie donne lepoint b. Le liquide L,,_ est
enéquilibre avec une vapeli,_4, le point ¢, qui est a I'extrémité de la conodale passantopar

Puis on répéte la construction a particg®ur trouver les compositions suivantes.
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H, ouh ¢ Tz .
(J/mole)L P ,['\D"hD _qD]

A

0 Xp

FigurelV.12 : Construction de Ponchon-Savarit sur le diagramred) (s (x-y)

A. Bilans sur la zone d'épuisement

Ly :Vm+1 + B

XmL,, = Ym+1V,, ., + xBB

hmzm + CIBB = Hm_,_lv + hBB

m+1
- (hg —qp) — Hppyq _ Hyq— hy
XB — Ym+1 Ym+1 — Xm

(40)

L'équation (410 sur le diagramme enthalpigud) vs (x-y), permet de définir une droite
opératoire passant par les trois points de cooksiy,,, .1, Hyni1l,[Xm Rm] €t [xg, hp — qg];ce
dernier point étant le polR!, de la zone d'épuisement. Dans la zone d'épuisam#es les droites
opératoires qui caractérisent le croisement desaaotai liquide et vapeur entre deux plateaux

passent par le poR'’.
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B. Bilans sur toute la colonne

F=D+B
ZFF:xDD+xBB
FhF+BqB +DQD :DhD +BhB

:EzzF_szhF_(hB_qB)
D xp—zp (hp—qp)—hp

=>(hD—¢ID)—hF=hF—(hB—‘IB)
Xp —Zf Zp — Xp

(41)

L'équation(41)indigue que les 3 poinfxp, hy — qpl,[zF, hrletixg, hg — gg]sont alignés:

ils'agit du péleP’, du point correspondant a l'alimentation et diePo.

IV.9. Influence des Parameétres thermodynamigues

Enfin et pour conclure ce chapitre, la rectifioatétant une opération qui peut s’effectuer sogs de
pressions extrémement différentes, le choix dedagion, qui est le facteur le plus important dans
une distillation, est déterminé par
* la température maximal&.x supportée par le produit; il s'agit bien évideminee la
température du raffinat (résidu) qui sort au piedadcolonne ou la température est maximale
* latempérature de chauffagedu fluide caloporteur (généralement de la vapeur) ;

» latempérature du liquide de refroidissementitilisé dans le condenseur.

IV.10.Dimensionnement de I'appareillage

La détermination des dimensions principales d’'unlerme est aussi importante que le calcul du
nombre de plateaux théoriques. Elle permet de lealda capacité de production, alors que le
nombre de plateaux fixe le degré de séparatioriajoelonne peut atteindre

La section de la colonne résulte du rapport emtrdébit volumique des vapeurs et la vitesse des
vapeurs dans la colonne; elle est fonction paew de la pression et la température régnant au
cours de la distillation

En posantv le nombre de&kmol de vapeur a I'’heure &t, la vitesse de la vapeur, on a pour la

sectionA de la colonne

67



CHAPITRE IV :

La distillation

A_22,4(V>(TK) 1,013 x 10° 12
3600 \w,/ \273 P (42)

Avec  V=D*(1+R)et D = Z£
Mp

Pc : Production de la colonne (débit du distillat)
MD Masse molaire moyenne du distillat
k : Température absolue de la vapeur ;

P Pression de lavapeur.

68



Conclusion



Conclusion

La rédaction de ce polycopié traitant une partie deérations unitaires rencontrées
dans lindustrie chimique devra répondre aux besdie la formation de niveau licence en
spécialité génie des procédés. C’est donc eskedéeformer des étudiants chimistes aux
concepts du génie des procédés appligués a la ehiobjectif était d'élargir
leurscompétences et de répondre a la demande dar-fre dans les métiers aussi
différentsque complémentaires que sont ceux desdherche, du développement et de la

productiondans le secteur de la chimie et de t@éesndustries connexes.

Il est clair que les opérations unitaires abordéed parfaitement connues et font I'objet d’'un
traitement informatique de routine dans les burediéxude. Mais avant de manipuler ces
logiciels que nous mettons a la disposition desliétus pour préparer leur projet, il est
indispensable qu’ils en comprennent bien les foredgm Dans ce contexte jai largement
décrit et utilisé les représentations graphiquag pes raisons pédagogiques. Elles restent en
effet une aide précieuse a la compréhension palysar I'influence d’'un parametre, mieux
cerner les contraintes du procédé et imaginer ldenupératoire optimum pour satisfaire les
rendements matiére et énergétique, la gestionalssgoduits...

Je souhaiterais que ce polycopié devienne un datudeetravail personnel et efficace pour
tous.

Des travaux dirigés et travaux pratiquent sur lestaiges expérimentaux viendront simuler
I'expérience et mettre a profit les connaissanegsises dans le cours.

L’étudiant remarquera qu'il existe des liens aveuttes disciplines tels que les transferts de
matiere, le transfert de chaleur et de quantiténdevement, les réacteurs chimiques, etla
thermodynamique des meélanges. I comprendra égalempge le dimensionnement des
équipementss’appuie sur les bilans de matieregetdjie.

La maitrise de ces opérations unitaires ainsi @gealitres disciplines est essentielle pour
optimiser les conditions technico-économiques dardaluction et répondre aux exigences de
la compétition industrielle (colts de productionpalité des produits, flexibilité,
environnement, etc.)

Le parcours de toutes ces étapes constitue laguoeée traitement d’un probleme de génie

chimique.





