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Résumé :

Simultanéité des transferts de matière et de chaleur dans un évaporateur à film agité.

Le but de ce travail est d’étudier la simultanéité des transferts de matière et de chaleur avec changement

de phase qui ont lieu lors de la séparation d’un binaire glycérol-eau dans un évaporateur à film agité.

L’ensemble des résultats expérimentaux a permis d’établir des corrélations adimensionnels reliant le

coefficient de transfert de matière, le coefficient de transfert de chaleur aux conditions opératoires (débit

d’alimentation, vitesse d’agitation et viscosité de fluide).

Mots clé

Simultanéité de transfert de matière et de chaleur, évaporateur, film mécaniquement agité,

coefficient de transfert de matière, coefficient de transfert de chaleur.

Summary:

Simultaneous of mass and heat transfer in evaporator with thin agitated film.

The goal of this work is to study the simultaneity of the transfers of matter and heat with phase shift

which take place during the separation of a binary glycerol-water in an evaporator with agitated film.

The whole of the experimental results made it possible to establish correlations adimensionals connecting

the coefficient of transfer of matter, the coefficient of transfer of heat to the operating conditions (rate of

feed, stirring velocity and viscosity of fluid)

Keys words:

Simultaneous of mass and heat transfer, evaporator, thin agitated film, mass transfer coefficient, heat

transfer coefficient.
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INTRODUCTION GÉNÉRALE  

 

Des temps de séjour courts et des températures opératoires  basses sont souvent 

nécessaires lors du traitement des liquides pour lesquelles une élévation de la température 

influe considérablement sur les compositions. C’est pourquoi, ces paramètres doivent être 

choisis avec prudence lors de l’utilisation de produits thermosensibles.  

Pour maîtriser au mieux  les opérations de séparation, les spécialistes du domaine font appel  à 

une technologie nouvelle qui est l’appareil à film mécaniquement agité. Elle est devenue au fil 

du temps universellement reconnue, les produits finis devant  satisfaire à des critères de plus 

en plus contrôlés. 

Les évaporateurs à film agité présentent une complexité des phénomènes  par suite de la 

complexité de l’écoulement et de la forte interaction entre  transferts de matière, énergie et 

quantité de mouvement. 

Pour mieux comprendre et modéliser la simultanéité des phénomènes de transfert de chaleur 

et de matière dans un évaporateur à film agitée et afin de le faire fonctionner dans des 

conditions optimales fiables, cette étude a été menée. 

Le présent travail comporte quatre chapitres dont le premier chapitre s’est intéressé aux 

principes de la couche mince et la description de l’écoulement en film agité. 

La simultanéité des phénomènes de transfert de matière et de chaleur a fait l’objet du second 

chapitre. Il s’agit à confirmer le lien entre le transfert de matière et de chaleur  et la nécessité 

de traiter simultanément les deux afin de maîtriser les phénomènes de transfert lors de 

séparation des mélanges. 

Le chapitre trois décrit le dispositif expérimental que nous avons utilisé  ainsi que le protocole 

opératoire adopté. 

Enfin dans le dernier chapitre, la modélisation du transfert de matière et de chaleur a été 

appréhendée pour cerner l’importance des paramètres opératoires sur les coefficients de 

transfert de matière et de chaleur dans le film, et l’ensemble des résultats expérimentaux 

constitue toute l’information expérimentale menant à l’établissement des corrélations 

adimensionnelles. 
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CHAPITRE I  

 
GÉNÉRALITÉ SUR LA TECHNIQUE DE LA COUCHE MINCE  

 
 
 
 
I.1. INTRODUCTION 

 
L’écoulement et le transfert de chaleur et de matière, lors du traitement de substances 

thermo dégradables, motivent les chercheurs en engineering, du fait de l’occurrence fréquente 

de ce type de problème. 

Parmi la multitude de procédés qui offrent des possibilités pour le traitement de ces 

substances, la technique de la couche mince se révèle être performante, minimum d’altération 

puisqu’elle se caractérise par des temps de séjour très courts, et possibilité d’opérer sous des 

pressions réduites. Il est possible par ailleurs de réaliser une agitation mécanique du film 

liquide, cette dernière engendre la technique de la couche mince mécaniquement agitée. 

L’objectif de ce chapitre est d’exposer les notions fondamentales de l’écoulement en 

film agité à savoir le principe et les applications industrielles de la technique de la couche 

mince, et de décrire l’écoulement en film agité et les paramètres influençant ce dernier.  

 
 
I.2. PRINCIPE DE LA TECHNIQUE DU FILM 
 

La mise en oeuvre de la technique de la couche mince consiste en l’étalement d’une 

phase liquide en un film de faible épaisseur sur une surface solide, le déplacement de ce 

liquide est assuré soit par la pesanteur, soit par l’action d’organes mécaniques divers. 

La surface solide supportant le film par son chauffage, permet d’induire un phénomène 

de transfert thermique dans le liquide en écoulement tandis que la surface libre du film offre 

la possibilité d’un transfert de matière entre le liquide et son environnement immédiat 

(gazeux). La simultanéité de ces transferts provoque des modifications de la nature et des 

propriétés dans le liquide qui les subit. Leenaerts [1] résume les propriétés fondamentales de 

la technique du film selon le tableau (A) donnée dans l’annexe A. 
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I.3. APPLICATIONS DE LA TECHNIQUE DU FILM 
 

Les faibles temps de séjour ainsi que la possibilité de travailler à pression réduite 

(abaissement des températures d’ébullition) permettent d’obtenir des produits d’une grande 

qualité. C’est ainsi que les applications sont nombreuses : dégazage, désodorisation, 

purification, concentration et réaction chimique dans divers domaines: agro-alimentaire, 

pharmacie, pétrochimie, cosmétiques, polymères [2] [3]. 

 

Parmi ces applications, on peut citer quelques domaines  
 

� Evaporation et distillation de substances thermosensibles 
 
- Purification et séparation d’acides gras. 
 
- Purification et séparation de constituants d’huiles pétrochimiques. 
 
- Concentration d’huiles essentielles. 
 
 

� Concentration de produits alimentaires et pharmaceutiques 
 
- Concentration de solutions de sucre : dans l’industrie sucrière, les jus sucrés de betteraves ou 

de cannes à sucre sont dilués, il est nécessaire de les concentrer avant de les soumettre à la 

cristallisation. 

- Concentration du lait et des sous produits de la fabrication du beurre et des fromages. 

- Concentration d’enzymes, protéines et vitamines synthétiques ou naturelles. 

-Elimination du solvant à partir d’extraits de végétaux. 

- Concentration de purées et jus de fruits et de légumes.  

- Concentration de la gélatine. 

 

� Récupération de matières premières en limitant les risques de dégradation  
 
- Recyclage de solvants à partir de peintures, graisses, huiles et résines. 
 
- Récupération de produits organiques à partir de goudrons et résines. 
 
- Distillation sous vide d’huile de moteur usagée. 
 
- Récupération de polymères dans le recyclage de papier plastique. 
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I.4. DÉSCRIPTION  DE L'ÉCOULEMENT EN COUCHE MINCE A GITÉE 

 
L’écoulement en couche mince agitée est assez particulier par l'aspect de l’étalement 

proprement dit de la phase liquide en film sur les parois de l’appareil [3].  

Le liquide à traiter est soumis à l'action conjuguée des pales et des forces 

gravitationnelles qui lui imposent un double effet [4] [5], figure (I.1) 

- Une trajectoire hélicoïdale,  

-Des turbulences continuelles et intenses. 

 

Figure I.1 - Configuration de l’écoulement en couche mince agitée 
 
En examinant de près l’écoulement en couche mince mécaniquement agitée on peut distinguer 

3 zones distinctes [6] illustrées dans la figure (I.2). 

                   1. vague en boucle. 

                   2. entrefer 

                   3. zone d’écoulement en film. 

 
Figure I.2: Configuration de l’épaisseur du film 
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Zone 1, zone de la vague en boucle 
 
  Les pales de l'agitateur poussent devant elles une vague sous forme de boucle nourrie 

par la couche recouvrant la surface et constituée  d'un liquide continuellement renouvelé [1] 

[6], La dimension de cette vague dépend des propriétés physiques du liquide, du débit 

d’alimentation et du type d’agitateur. La vitesse verticale est nettement supérieure à celle d’un 

film ruisselant, l’écoulement est instable et présente simultanément des composantes 

horizontale et verticale de la vitesse. 

 Zone 2, l’entrefer  

Pendant que l'avant de la pale pousse devant elle la vague en boucle, des veines fluides 

laminaires sont écrasées dans l'entrefer avant d’éclater de manière turbulente à l’arrière de la 

pale. La vitesse verticale tend vers zéro et la composante tangentielle de la vitesse est telle que 

le liquide reste suspendu entre les deux parois planes (surface de l’appareil et pale). 

 Zone 3, zone du film  

Après le passage de la pale, le liquide se repartit en un film d’épaisseur 

approximativement constante, turbulent au début mais dont l’intensité s’amortit rapidement 

pour donner un écoulement dont la configuration s'apparente à celle d'un film ruissellent .Le  

liquide ruisselle ensuite verticalement et la composante horizontale de la vitesse est 

négligeable. 

 L'apparition  de ces trois zones se répète à chaque passage d'une pale à un intervalle 

de temps régulier. 

 
 
I.5. PARAMÈTRES INFLUENÇANT L’ÉCOULEMENT  EN FILM  AGITÉ.  
              
I.5.1. Régime d’écoulement 

 
Dans le cas du film tombant, l’écoulement est caractérisé par le nombre de Reynolds 

ReF et suivant sa valeur, on distingue différents régimes d’écoulement [6] : 

� Laminaire :             ReF  < 25 

� Transitoire :   25 <  ReF < 400 

� Turbulent :              ReF > 400 

 

Dans le cas du film mince mécaniquement agité on ne peut définir le régime 

d’écoulement uniquement comme laminaire ou turbulent comme dans le cas de l’écoulement 

en conduite, du fait de la présence de trois zones distincts. 
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I.5.2. Épaisseur du film 
 

L’épaisseur du film conditionne à elle seule beaucoup de ses propriétés notamment les 

phénomènes de transferts de matière et de chaleur et le temps de séjour. Cette épaisseur 

dépend de nombreux paramètres dont la géométrie de la paroi, l’organe d’agitation, les 

propriétés physiques du fluide. Elle détermine le temps de séjour qui est un des principaux 

paramètres agissant sur l’évolution du processus, évaporation ou réaction chimique. 

Malgré l’hétérogénéité de forme et de comportement de ces films, les auteurs 

conservent le concept de la couche homogène, et définissent une épaisseur fictive moyenne du 

film agité. 

Pour un appareil de type donné, Leenaerts a défini le temps de passage τ (s)  par la 

relation: 

                                       
v

rV

q
=τ                                         (I.1)                    

 
Vr : le volume de rétention (m3) qui est le volume qui séjourne dans l’appareil. 

qv : le débit volumique du liquide (m3/s). 

Le temps de passage est relié à l’épaisseur moyenne 
−
e  (m) du film par la relation:  

                                             
L..id
vq.e

π
τ=                                           (I.2)  

di : diamètre intérieur de tube intérieur (m) 
L : longueur de la surface d’échange (m) 
 
On introduit le débit volumique par unité de périmètre mouillé Qv en m3/m.h 

                                                     
id.

vq
vQ

π
=                                              (I.3)  

Soit :                                           L
Q.e v

_ τ=                                             (I.4) 

 
I.6. CORRÉLATION DE L’ÉPAISSEUR DU FILM 

 
Les paramètres physiques impliqués dans l’écoulement relèvent aussi bien des 

conditions de fonctionnement (débit d’alimentation, vitesse de rotation), des facteurs 

géométriques caractéristiques de l’appareil (diamètre du rotor Da, entrefer s, longueur L) que 

des propriétés physiques du fluide (viscosité dynamique, masse volumique). 
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L’épaisseur moyenne sera donc fonction de ces paramètres et une analyse 

adimensionnelle [6] permet d’établir une équation impliquant différents nombres 

adimensionnels et s’inspirant des équations disponibles dans la littérature :  

)Fr,ReRe
D

s
,

D

L
(f

D

e
R,F

aaa
=  

 

De nombreuses corrélations ont ainsi été proposées dans la littérature pour prédire l’évolution 

de (ē) en fonction des conditions hydrodynamiques, elles sont rassemblées dans le tableau 

(I.2). 

La diversité de ces corrélations rend difficile le choix pour un appareillage donné. 

Elles doivent être utilisées avec précautions car elles dépendent des dimensions et de la 

géométrie de l’appareil utilisé. 

Tableau I.2 : Corrélations pour l’évaluation de l’épaisseur du film agité 
 
Auteurs 
 

Corrélation 
 

Godau (1975) [7] 
 
(1 < ReF < 500)  
 

3/1
F

3/12

Re
g

422,1e












 ν=
−

 

Zacharov & al.(1970) [8] 
 
(3 < ReF < 1000) 

)Dln(1,0exp(Re
g

932,0e a
2/1

F

3/12

πω












 ν=
−

 

Franck & Lutcha (1980) 
[9] 
 
(5 < ReF < 1000) 

062,0496,0
F

3/12

FrRe
g

95,0e −
−













 ν=
 

Reinemann & al. (1973) 

[10] 

(1 < ReF < 500) 

6/112/1
R

5,0
F

25,0

i

a

3/12

FrReRe
d

D

g
8137,1e −

−





















 ν=
 

Taeymans (1988) 

(1 < ReF < 1000) [6] 
4584,0

F

3/12

Re
g

8171,1e












 ν=
−

 

Zeboudj (2006) [11] 

(0,08 < ReF  <3,47) 

(3300< ReR <88400) 

 

 

8,0
R

4.043,0
F

a
ReFrRe03,6

D

e −−=
 

. 
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CHAPITRE II

ÉTUDE SIMULTANÉE DE TRANSFERT DE MATIÈRE ET DE CHALEUR

II.1. INTRODUCTION

Les phénomènes de transfert thermique et massique accompagnent souvent les

opérations de séparations utilisées en génie chimique.

De nombreux travaux dans la littérature ont abordé le transfert de chaleur et de

matière lors des procédés de séparation tel que la distillation. Cette simultanéité présente

une complexité par le fait de l’existence du transfert couplé de matière et de chaleur.

Parmi les travaux publiés, certains ont abordé l’opération d’absorption qui dans

certains cas présente une analogie avec la distillation du point de vue transfert simultanée de

chaleur et de matière [12].

D’après G.GROSSMAN [13], l’absorption implique le transfert simultané de chaleur

et de matière, mais dans certains cas, le transfert massique est dominant, et l’effet du transfert

de chaleur est négligeable. Pour cette raison, la plupart des études du processus d’absorption

ont considéré jusque là un échange massique isotherme. Cependant le transfert thermique qui

accompagne le transfert massique peut être significatif et ne peut pas toujours être négligé.

D’autre part, VERMA et DELANCEY [14] prennent en compte le phénomène

thermique, comme un effet retardateur ou accélérateur du transfert de matière, but principal

recherché dans un processus de séparation par distillation ou absorption.

La simultanéité de transfert de matière et de chaleur peut ainsi être envisagée de

différentes façons :

 Démarche analytique.

 Démarche expérimentale.

 Analogie de Chilton-Colburn.

La démarche analytique réside dans l’écriture des équations mathématiques décrivant le

transfert de matière et de chaleur [15] [16].
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T.Takamatsu, M.Hiraoka et K.Tanaka [16] ont envisagée par méthode analytique le transfert

simultané de matière et de chaleur en régime permanent avec un mélange (air –solution

aqueuse). La résolution des équations différentielles permet d’établir des profils de

concentration et température, ainsi que des relations entre le coefficient de transfert de

matière et de chaleur.

D’autre part un modèle théorique proposé par MORA [17] présente une méthode

générale d’écriture des bilans de matière et de chaleur dans le cas d’un contacteur gaz liquide.

L’application du modèle fait appel aux données expérimentales pour modéliser la simultanéité

des phénomènes de transfert. Cela explique l’intérêt de la démarche expérimentale.

Dans un autre contexte plusieurs auteurs ont proposé d’aborder le transfert simultané

de matière et de chaleur en utilisant l’analogie existant entre ces deux phénomènes.

L’analogie de transfert de matière et de chaleur proposé par Chilton-Colburn [18] introduit le

nombre adimensionnel de Stanton (St) défini par:

Pour le transfert de matière :
Sc.R

Sh
St

e
k 

Pour le transfert de chaleur :
Pr.R

Nu
St

e
h 

Cette analogie permet d'introduire un nouveau facteur (J) défini à partir des nombres

adimensionnels (St, Sc, Pr) :

Pour le transfert de matière : 3
2

kk Sc.StJ 

Pour le transfert de chaleur : 3
2

hh Pr.StJ 

A partir du rapport
h

k

J

J
, le coefficient de transfert de matière peut être déduit du coefficient de

transfert de chaleur.
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Pour appliquer cette analogie certaines conditions sont exigées [18] :

 Les conditions opératoires varient dans les mêmes plages et la géométrie soit

la même.

 Absence de réactions chimiques lors de processus simultané de transfert de

matière et de chaleur.

Dans la littérature des corrélations sont proposées donnant le facteur Jh et Jk en

fonction des nombres adimensionnels pour différentes géométries, pourtant très peu de

travaux ont contribué à mettre en évidence l’analogie entre le transfert de matière et de

chaleur dans le cas d’un écoulement en film agité.

II.2. TRANSFERT DE MATIÈRE ENTRE PHASES

Dans la plupart des opérations de séparation gaz -liquide le système est constitué

d’une phase continue et d’une phase dispersée, cette dernière se présente sous forme de

gouttes de bulles ou de film. Dans un tel système, les phénomènes de transfert de matière sont

souvent complexes car diffusion, convection et réaction chimique ont lieu simultanément.

Pour cela on a recours à des modèles simplifiés pour simuler des situations réelles et tenter de

représenter au mieux les caractéristiques du transfert de matière.

II.2.1 Théorie de transfert de matière

Plusieurs modèles de transfert de matière ont été proposés s’appuyant sur différentes

hypothèses [19]. Les plus connus sont :

-Modèle du double film de LEWIS Whitman en 1924

-Modèle de pénétration de Higbie en 1935

-Modèle de renouvellement de surface de Danckwerts en 1951

Le modèle du double film repose sur les hypothèses suivantes :

 Le film est en écoulement laminaire au voisinage de l’interface (couche limite),

 Le transfert de matière est gouverné dans cette couche limite par la diffusion

moléculaire unidirectionnelle stationnaire,

 L’équilibre est réalisé à l’interface au coeur de la phase ou l’agitation turbulente

homogénéise les concentrations selon la direction normale à l’axe de transfert,
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La deuxième loi de Fick en régime permanent permet d’écrire [18].

0
X

C
D

2
l

2

l 


 (II.1)

Dl : coefficient de diffusion dans la phase liquide en m2/s

Cl concentration de la phase liquide en mole /m3

Avec les conditions aux limites : x = 0 Cl= Cl0

et x =  Cl= Cli

0x

l
l

dX

dC
DN













Le flux de transfert de matière N dans la phase liquide s’écrit alors en fonction des

concentrations à l’interface Cli , de la concentration dans la phase liquide Cl0 et du coefficient

de transfert de matière dans la phase liquide kl tel que :

)0llil0lli
l

l CC(k)CC(
D

N 


 (II.2)

Avec
l

l
l

D
k




De la même manière en phase gazeuse :

)gigoggi0g
g

g
PP(k)PP(

D
N 


 (II.3)

Dg : coefficient de diffusion dans la phase gazeuse en m2/s

Avec
g

g
g

D
k




let gétant les épaisseurs de la couche limite coté liquide et gaz.

A la frontière entre la phase liquide et la phase gazeuse, la vitesse de transfert est mesurée par

le flux de matière transféré par unité de temps et de surface d’interface.
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La densité de flux molaire N à l’interface gaz-liquide pour le composé j est définie à partir des

coefficients locaux de transfert ky et kx selon la relation [19].

N = ky (yi – y) = kx(x - xi) (II.4)

Avec kx = kl .Cl et ky = kg.Pg

Les concentrations à l’interface xi et yi étant difficilement accessibles, le transfert de matière

peut être défini à partir des coefficients globaux de transfert Ky et Kx respectivement dans la

phase gazeuse et dans la phase liquide selon la relation :

N = Ky (y* – y) = Kx(x – x*) (II.5)

 Calcul des coefficients globaux de transfert de matière.

Les coefficients globaux de transfert de matière sont calculés à partir des relations (II.5) :

*
K x

xx

N


 (II.6)

yy

N

*
K y


 (II.7)

Les résistances globales au transfert de matière sont définies comme étant l’inverse des

coefficients globaux

x
x

K

1
R  (II.8)

y
y

K

1
R  (II.9)

 Calcul des coefficients locaux de transfert de matière.

La courbe d’équilibre représenté sur la figure (II.1) permet d’écrire

xx

*y
m

i

yi




 (II.10)
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i
*

m ,

xx

iyy





(II.11)

Figure II.1 courbe d’équilibre

Pour trouver kx et ky il faut résoudre le système d’équation

k

m

k

1

K

1

xyy

 (II.12)

km

1

k

1

K

1

yxx 
 (II.13)

m, et m’ représentent les pentes de la courbe d’équilibre aux points considérés.

Les compositions à l’équilibre sont déterminées à partir de l’équilibre liquide-vapeur.

II.2.2. Estimation de l’équilibre liquide-vapeur

La condition d’équilibre entre deux phases s’exprime [18]

Soit par l’égalité des potentiels chimiques :
v
j

l
j 

Ou par l’égalités des fugacités :
v
j

l
j ff 

Avec : j
l0

jj
l
j xff 

jj
v
j Pyf 
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f 0l : la fugacité de l’état de référence en phase liquide.
f l : la fugacité en phase liquide.

La fugacité se présente comme une pression effective c'est-à-dire la grandeur qu’il faut

substituer à la pression pour conserver les expressions propre au gaz parfaits, le coefficient de

fugacité
j définit comme étant le rapport entre la fugacité et la pression et qui est notée par :

j

j
j

P

f


j fj
0l xj =φ j P yj (II.14)

j :coefficient d’activité du constituant j en phase liquide.

φ j : coefficient de fugacité du constituant j en phase vapeur.

Cette équation se simplifie si la phase gazeuse est idéale (j=1), et se ramène à :

j fj
0l x j =P y j (II.15)

A basse pression, on aura :

j Pj
0 x j =P y j (II.16)

Cette loi est connue sous le nom de Loi de RAOULT généralisée, elle permet de relier la

composition dans les deux phases à l’interface.

Pour un mélange binaire:
1 P1

0 x1 =P y1

2 P2
0 x2 =P y2

P=1 P1
0 x1+2 P2

0 x2

P=1 P1
0 x1+2 P2

0(1-x1)

1 P1
0 x1 =y1[1 P1

0 x1+2 P2
0(1-x1)]

Après simplifications on aura :

0
22

0
22

0
111

0
111*

1
P)PP(x

Px
y




 (II.17)

0
11

0
11

0
221

0
221*

1
P)PP(y

Py
x




 (II.18)
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Les coefficients d’activité peuvent être calculé par différents modèles dont le plus courant est

le modèle UNIFAC (annexe I).

m, et m’ peuvent être assimilé à une dérive de l’équation(II.17 ) au point y*
1 pour m.

0
22

0
22

0
111

0
111*

1
P)PP(x

Px
y






On aura :
  2P 0

22P 0
11x 1P 0

22

P 0
2P 0

121m





 (II.19)

En dérivant l’équation (II.18) au point x*
1 pour m’.

0
11

0
11

0
221

221
x *

P)PP(y

0Py

1 




On aura :
20

22
0

111
0

11

0
2

0
121

)]PP(yP[

PP
m




 (II.20)

II.3. TRANSFRET DE CHALEUR DANS UN ÉVAPORATEUR A FILM AGITÉ.

La prévision du coefficient de transfert thermique dans les appareils à film est une

préoccupation majeure des auteurs car le transfert de chaleur entre la paroi supportant le film

et son environnement du côté de la couche mince est complexe. Le coefficient de transfert de

chaleur est décrit en fonction de l'écoulement du film, des propriétés thermo physiques du

film, de la géométrie de l'appareil et de la dynamique de l'écoulement.

II.3.1 Rappels bibliographiques

La synthèse des travaux antérieurs met en évidence l’intérêt des auteurs pour

l’influence des divers paramètres opératoires sur ce coefficient. Ces diverses influences

trouvent leur origine dans l’hydrodynamique des appareils. Taeymans [6] établit formellement

que les performances thermiques de ce type d’échangeur dépendent directement des

conditions d’écoulement du liquide. Les appareils à film mécaniquement agités permettent
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généralement d’obtenir de bons coefficients de transfert de chaleur. Les ordres de grandeurs

varient néanmoins de façon importante en fonction des applications comme l’illustre la figure

(II.2).

Figure II.2 Coefficient global de transmission thermique dans les appareils équipés d’un
rotor à pales fixes (Taeymans, 1988)

U coefficient global de transmission thermique.

Y rapport de la quantité de distillat produite par heure à la surface chauffante mise en oeuvre.

1 .concentration de solutions aqueuses

2 .déshydratations de solutions organiques

3. distillations de liquides organiques

4 .désorptions de liquides organiques.

5 .bouilleurs de distillation.

6 .distillations extractives.

7 .désorption (désodorisation)

8. distillation de liquides peu volatils.

9. désorption de liquides organiques.

10. bouilleur de distillation
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II.3.2. Méthode expérimentale de détermination du coefficient de transfert de chaleur

La grande majorité des auteurs a opté pour une approche expérimentale ou semi

empirique pour déterminer le coefficient de transfert de chaleur coté film à travers diverses

démarches.

II.3.2.1. Analyse dimensionnelle.

L'analyse dimensionnelle combinée à l’expérimentation est une méthode qui

contribue peu à la compréhension du processus de transfert de chaleur mais elle étend le

domaine d'application des données expérimentales en les rassemblant suivant des groupes

adimensionnels. Elle permet, par dénombrement des variables impliquées d’écrire

r
qpn

R
m
F

d

s
zPrReRe.CNu 










Z : nombre de pale

S : dimension de l’entrefer (m)

d : dimension caractéristique de l’appareil (m)

La littérature propose de nombreuses corrélations fréquemment présentées sous forme

adimensionnelle et directement déduites des mesures effectuées par chacun. Cependant, un

grand nombre de ces formules concerne des échangeurs à surface raclée et non des appareils à

pales fixes, alors que ceux-ci représentent environ 75% du matériel existant [20].

Le tableau (II.1) regroupe plusieurs de ces corrélations ainsi que les conditions

d’application de chacune d’entre elles. Les grandeurs adimensionnelles introduites sont

définies dans la nomenclature et caractérisent la nature de l’écoulement sous différents

aspects. Ces précisions sont indispensables car l’appareillage utilisé ainsi que les produits

traités varient d’un auteur à l’autre, ce qui implique une grande prudence lors de l’estimation

des coefficients d’échange à partir de ces corrélations.
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Tableau II.1 : Corrélations donnant l’évolution des coefficients de transferts thermiques
pour le film mécaniquement agité.

AUTEURS RELATION CONDITIONS
OPERATOIRES

HARRIOT
(1959)[21] 5,0

FR )zPr(Re128,1Nu 

Coefficient global
expérimental

DOMANSKII
& al.(1973)
[22] 2,0a13,005,06,0

R
04,0

F )
d

D
()

s

d
(ZReRe10587,0Nu 

- appareil à pales fixes
- z=2 à 6, s=0,6 à 2 mm
- d=0,169m, L=0,9 m
- w=200 à 850 tr/min
- m=340 à 2370 kg/h
- eau, mélange eau –
glycérol
- η =0,001 à 0,25 Pa.s

MIYASHITA,
HOFFMANN
(1978)[23]

5,0
R

a
F Pr)(ReRe15,0Nu 

g

10.74,31
a

2




-eau
- coefficient local
expérimental (méthode
électrochimique)

WOSCHITZ
(1982)[25]

297.0121,0 PrRe959,1  FP ZCh 

- eau+ milieu visqueux
- coefficient local
expérimental
(méthode
électrochimique)

GAILLARD
(1986)[24]

33,015,038,01,0 PrReRe8,2:20 zNuCT RF

33,02,035,0
R

13,0
F PrzReRe14,2Nu:C25T 

33,02,033,013,0 PrReRe9,4:30 zNuCT RF

- appareil à pales fixes
- avec évaporation
- z=2 à 4, s=0,5 mm
- d=0,1m, L=0,66 m
- w=300 à 1800 tr/min
- m=28 à 220 kg/h
- eau, mélange eau –
glycérol
- η=0,0013 à 0,0045
Pa.s
- T= 20 à 30°C

TAEYMANS
(1988)[6]

5,05,0
R

0528,0
F PrReRe43,9Nu 

- eau + milieu visqueux
- Coefficient local
calculé par le bilan
thermique
- Prise en compte de la
viscosité et du débit
d’alimentation
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II.3.2.2. Méthode des bilans thermiques.

La méthode des bilans thermiques repose sur l’établissement des bilans thermiques

globaux et permet l’accès au coefficient d’échange global U défini par l’expression :

U A  ΔTml  (II.21)

Telle que :

 ΔTmlDTLM qui est la différence de température logarithmique moyenne.

s

e

se

T

T
Ln

)TT(
DTLM






 (II.22)

L’évaporateur est assimilé à un échangeur de chaleur à contre courant donc :

fscee TTT  et fecss TTT 

Considérant que le film est en écoulement avec une épaisseur moyenne fictive
_

e fonction des

conditions hydrodynamiques, il y a échange de chaleur entre le fluide de chauffage et le film

selon le schéma :

Le coefficient global de transmission thermique U est la contribution de plusieurs coefficients

de transmission thermique locaux, qui sont essentiellement, dans le cas d’un appareil à film :

- Un coefficient local de transmission par convection de fluide de chauffage à la paroi

d’échange hc.

- Un coefficient local de transmission par conduction libre à travers la paroi λp

- Un coefficient local de transmission par convection libre de la paroi au film mince agité hF
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Détermination du Coefficient global de transfert de chaleur U

 Le flux par convection à travers le fluide de chauffage a pour expression

)TT(
d

D
Ah)TT(LDh 2pc

i

i
intc2pcic  (II .23)

Avec : LdA iint 

cinti

i
2pc

hAD

d
TT  (II .24)

 Le flux par conduction à travers la paroi a pour expression

i

i
i

1p2ppint

i

i
i

1p2pip

D

d
Lnd

)TT(A2

D

d
Lnd

)TT(Ld2 



 (II .25)

intp

i

i
i

1p2p
A2

D

d
lnd

TT


 (II. 26)

Le coefficient de transmission par conduction à travers la paroi est facile à calculer à partir de

la conductivité thermique des matériaux constituant les surfaces d’échange qui sont

généralement connus, de même que les épaisseurs de la paroi. Ces coefficients sont

généralement élevés, ce qui correspond à une résistance thermique faible et qui peut souvent

être négligée.

 Le flux par convection dans le film a pour expression :

)TT(Ah)TT(Ldh F1pintFF1piF  (II.27)

Fint
F1p

hA

1
TT  (II.28)

La loi d’additivité des résistances en série permet d’écrire le coefficient global de transfert de

chaleur défini dans l’appareil à film raclé (voir annexe J) :

p

i

i
id

chi

id

F 2

D

d
Ln

Dh

1

U

1


 (II.29)

Le coefficient de transfert coté film raclé hF peut être calculé connaissant les contributions
suivantes :

 La résistance à la convection côté fluide caloporteur
ic

id

Dh
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 La résistance à la conduction de la paroi
p

i

i
id

2

D

d
Ln



 La résistance globale de transfert à travers
U

1

Détermination de la résistance globale de transfert :

Le flux global : Φ =U A ΔTml qui peut être calculé à partir des flux perdu par le fluide chaud

Φcou gagné par le fluide froid Φf

Avec: Φc Qc Cpc TceTcs (II.30)

Φfc Qf Cpf TfsTfe + hvQD (II.31)

Qc,Qf (g/s) étant respectivement les débits massiques des fluides chaud et froid.

QD (g/s) étant le débit massique de distillat.

Cpf , Cpc (J/g.K) étant respectivement les capacités calorifiques des fluides chaud et froid.

hv (J/g.K) étant la chaleur latente de vaporisation de mélange binaire calculé à partir de

corrélation disponible dans la littérature [26].

Le lien entre le transfert de matière et de chaleur est clair dans l’écriture des bilans puisque le

terme de débit de distillat intervient dans le calcul de flux de chaleur.

II.3.2.3. Méthode thermique.

La détermination du coefficient local de transfert de chaleur par mesure de la

température de paroi contourne les étapes exigées lors de l’application de la méthode des

bilans thermiques et permet d’accéder directement au coefficient local de transfert à partir de

la relation :

= hF A (Tp-T) (II.32)
Plusieurs auteurs ont développé des techniques qui permettent des mesures locales de

températures de paroi, très difficiles à réaliser car des erreurs peuvent provenir de la

perturbation du flux local de transfert engendré par la présence d’un élément de mesure.

Azoory et Bott [7] ont réalisé un échangeur en matière plastique dans lequel ils ont placé deux

fluxmètres tels qu’il est possible de mesurer le flux de chaleur. Une quantité d’énergie donnée

produite par une résistance située dans la paroi est canalisée vers le fluide de procédé,

simultanément, la mesure de la température de paroi est effectuée.
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CHAPITRE III  

 
               PROCÉDURE EXPÉRIMENTALE 

 
 

III.1. DÉSCRIPTION DE L'APPAREILLAGE 
 
 

L'appareillage utilisé est un évaporateur à court trajet UIC type KDL4 (représenté en 

figure III.1). Les différents éléments qui constituent cet évaporateur sont les suivants 

1. Une colonne en verre qui sert d'évaporateur ; 

2. Un moteur électrique d'agitation ; 

3. Un récipient d’alimentation (doseur) ; 

4. Un bain muni d’un thermostat ; 

5. Un ballon de collecte de résidu ; 

6. Un ballon de collecte de distillat. 

 
La colonne en verre qui sert d'évaporateur présente une surface cylindrique verticale chauffée 

extérieurement par un fluide circulant dans une enveloppe coaxiale. 

A l'intérieur de la colonne un stator concentrique supporte des racleurs qui n'entrent pas en 

contact avec la surface chauffante permettant ainsi de : 

� Répartir le fluide d'alimentation en nappe sur la surface chauffante. 

� Cisailler le film liquide 

 

Le rotor se meut par le biais de la connexion avec l'arbre du moteur électrique d’agitation. Le 

volume intérieur du rotor abrite un tube parcouru par l'eau de refroidissement; c'est le 

condenseur grâce auquel le distillat est récupéré et acheminé vers le ballon de distillat. Le 

mélange non distillé continue de s'écouler le long de la paroi de l'évaporateur et est récupéré 

dans le ballon du résidu. 

 

 Le récipient d'alimentation nous permet d'introduire la charge et le réglage du débit au moyen 

d'un robinet.  

Le chauffage de l'évaporateur est réalisé par circulation d'eau chauffée dans un bain 

thermostaté et refoulée par une pompe centrifuge. 

 



re expérimentale                                                                                  Procédu     IChapitre II 
 

 
 )2008ENP (Mémoire de fin d’étude .Bouzina .N, zouzAz.F 

23

 
Figure III.1: Schéma de l’appareil à film agité. 

1. Récipient d’alimentation      2. Evaporateur               3. Condenseur interne  

      4. Fluide de chauffage                5. Moteur d’agitation     6. Résidu  

      7. Pales de l’agitateur.                8 . Distillat 

 

� Caractéristiques géométriques de l’appareil 
 
- Diamètre intérieur (tube intérieur évaporateur) : di= 0,055 m 

- Diamètre extérieur (tube intérieur évaporateur) : Di=0,065 m 

- Aire chauffée :A int =0,043 m² 

- Hauteur chauffée :L= 0,25 m 

- Diamètre du rotor : Da =0,053 m 

- Entrefer : s= 0,001 m 

- Nombre de pales :Z= 3 

- Diamètre intérieur (tube  extérieur évaporateur) : de= 0,078 m 

- Diamètre extérieur (tube extérieur  évaporateur) : De =0,0848 m 
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III.2. MATERIELS ET METHODES  

 
Le liquide traité est un mélange  binaire eau -glycérol, alimenté en continu grâce à un 

récipient d’alimentation. 

La solution mère  de glycérine d’une pureté de 87%, a une densité de 1,23  et une  viscosité de 

120 cSt 

Les paramètres opératoires ont été choisis dans les intervalles suivants : 

- La vitesse d’agitation :[200, 250, 300, 400 ] (trs/min) correspondant à [20,93 ; 26,16 ;   

31,38 ; 41,48](s-1). 

- La viscosité du fluide (cSt) [1,012 ; 3,326 ; 7,311 ;  11,730] 

- Le débit volumique d’alimentation (10-6m3/s) [0,10 ; 0,15 ; 0,20 ; 0,25] 

Les valeurs de vitesse d'agitation ne peuvent aller au delà des valeurs choisies et cela pour des 

considérations de stabilité mécanique de l'installation.                                                             

Le choix des faibles valeurs des  débits s’est inspiré des travaux de GAOUER [27] qui ont 

révélé que le rendement de la distillation est plus important à faibles débits.  

Les solutions  eau- glycérol utilisées ont les caractéristiques  regroupées dans le  tableau 

(III.1) 

Les densités sont mesurées à l’aide d’un pycnomètre et les viscosités avec un viscosimètre 

d’UBBELHODE. 

Tableau III.1 : Caractéristiques des solutions utilisées 
 

 Solution ν0 
 

Solution ν1 

 
Solution ν2 

 
Solution ν3 

 
d20

20 1.0011 1.1003 1.1439 1.1663 
ν (cm2/s)    1.012 3.326 7.311 11.730 

n  (m.Pa.s) 0.1 0.36 0.84 1.36 
X (% massique) 0.5 40 56 64 

 
Les  essais  effectués par HARBI [28]  pour le binaire glycérol eau, à pression atmosphérique 

sur le même appareil ont montré que  l’évaporation ne peut avoir lieu pour une température 

inférieure à 30°C, nous avons  fixé la température d’eau de chauffage à 50°C. Le choix de 

cette condition a pour  objectif d’appréhender le transfert  simultané de chaleur et de matière 

car avec cette température on voit que le résidu se chauffe et une partie passe à l’état vapeur 

qui après condensation donne un distillat. 
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Pour éviter les pertes de chaleur par rayonnement, la paroi externe de l’évaporateur est 

calorifugée  par la laine de verre d’épaisseur  3,5 cm (l’épaisseur disponible), l’épaisseur 

critique a été calculé et donné en annexe J. 

 
III.3. PROTOCOLE OPERATOIRE: 

 
La procédure expérimentale consiste à fixer la valeur des paramètres expérimentaux (Débit du 

fluide de chauffage, débit et viscosité du liquide étudié, vitesse d’agitation) et  attendre le 

régime établi, puis mesurer les températures d’entrée et de sortie du  fluide de chauffage et 

d’alimentation ainsi que leurs débits et les densités. 

� Le débit d’alimentation étant fixé, les expériences sont effectuées en faisant  varier la 

vitesse d’agitation. Les températures à l’entrée et à la sortie de fluide de chauffage 

sont mesurées  au moyen d’un thermomètre électronique (thermomètre à résistance 

Cuivre Constantan) dont l’erreur de lecture est de 0,1°C. 

� les températures à l’entrée et à la sortie de fluide de procédé (distillat et résidu) sont 

mesurées au moyen d’un thermomètre classique (l’erreur de lecture est de 1°C).  

� les densités du distillat et de résidu sont mesurées à l’aide d’un pycnomètre, afin de 

déterminer  la composition à la sortie (l’erreur de pesée est de 0,001g). 

Les résultats expérimentaux sont regroupés dans l’annexe B. 

 

III.4. ÉSTIMATION DES PERTES DANS L’APPAREIL Á FILM  

Sur le bilan de matière  

Lors des manipulations, il a été noté, comme le montre le tableau  (III.2) une  conservation du 

débit avec des  pertes  relativement faibles due à une condensation incomplète. D’autre part  

nous avons constaté des gouttes accrochées à la paroi due au giclage du fluide de procédé 

sous l’effet de l’agitation.  

Tableau III.2 :   Estimation des pertes dans l’appareil à film agité pour la solution ν1 

N°de 

l’expérience 

Qe Débit d’entrée 

(g/s) 

QR Débit  du résidu  

(g/s) 

QD Débit du distillat 

 (g/s) * 10+3 

%pertes  

1 0,255 0,249 4,585 0,5 

2 0,255 0,244 4,642 2,4 

3 0,250 0,244 4,845 0,4 
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%pertes =
e

DRe

Q

Q)QQ( −−
 

Sur le bilan de chaleur  

L’exemple de calcul suivant révèle qu’il existe des pertes en terme de flux de chaleur, malgré 

que la paroi soit  calorifugée avec la laine de verre. 

Pour la solution ν1, caractérisée par les  propriétés suivantes : 

ν1 = 3,326 cm2/s                      X1=0,60                    X2=0,40    

 T fe=  20    °C     Tfs =   28   °C            Qe=0,107 g/s                QD= 6,73.10-3 g/s 

 Tce =  50 ,3  °C                       T cs= 43,6 °C             Qc= 0,602 g/s 

Nous calculons les flux thermiques transmis par le fluide chaud et gagné par le fluide de 

procédé à partir des relations (II.30) et (II.31): 

)TT(CpQ csceccc −=Φ  

vDfsfefff HQ)TT(CpQ +−=Φ  

Les capacités calorifiques correspondantes sont calculées à partir des corrélations données en 

annexe H 
Tel que  

 Cpc = 2,7637.10+5- 2,0901. 10+3  Tmc + 8,125 Tmc² - 1,4116 10-2.Tmc
3+9,3701. 10-6   Tmc

4 

C95,46
2

6,433,50

2

TT
T csce

mc °=+=
+

=  

Cpc =75237,53 J/kmol.K 

Cpc =75237,53/18=4,179 J/g.K 

Donc : 

Φc=0,602.4,179.(50,3-43,6) 

Φc=16,85 W 

De même que pour le fluide froid : 

Cpf = X1Cp1 +X2Cp2 

Cp1=2,7637.10+5- 2,0901. 10+3  Tmf+ 8,125 Tmf² - 1,4116 10-2.Tmf
3+9,3701. 10-6   Tmf

4 

C24
2

2028

2

TT
T fsfe

mf °=+=
+

=  

Cp1= 4,187 J/g.K 

Cp2= 6,823.10+4+ 5,052. 10+2  Tmf 

Cp2=2,383 J/g.K 

Cpf =0,4.Cp2+0,6.Cp1 

Cpf =3,465 J/g.K 
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Les chaleurs de vaporisation correspondantes sont calculées à partir des corrélations donné  en 

annexe H pour le mélange binaire eau –glycérol : 

)2
rT25795.0rT212,03199,0(2

r
7

1vap )T1(10.2053,5h
+−+ −=  

Tr1=0,49 

K.mol/J10.09,43h
3

1vap =
 

h vap 2=1,042.10+8(1-Tr)0,3013 
h vap 2= 87,45.103      J/mol.K 

Donc  h vap = x1. h vap1+ x2 . h vap2 

              h vap= 0,885.43,09.103+0,155. 87,45.103 

              h vap=48,19103 J/mol.K 

              h vap=1,81  103 J/g .K 

Donc : 

vDfsfefff HQ)TT(CpQ +−=Φ  

Φf =0,107.3,465.(28-20)+6,73.10-3.1,81.103 

Φf = 15,33 W 

W09,16
2

fc =
Φ+Φ

=Φ  

09,1
f

c =
Φ
Φ

 

  L’erreur relative moyenne obtenue est de 

%9
c

fc

c
=

Φ
Φ−Φ

=
Φ
∆Φ  

III.5.COURBE D’ETALONNAGE 

La courbe d’étalonnage densité-pourcentage massique a été établie par mesure de la densité 

des solutions à l’aide d’un pycnomètre  à différentes concentrations  et pour une température 

de 20°C. Les résultats  sont regroupés dans le tableau (III.3) et portés sur la figure (III.2) 

 
Tableau III.3: courbe d’étalonnage densité-pourcentage massique 

 
X 
(%pds) 

0.5 5 10 20 32 40 56 64 76 87 

d20
20 1.001 

 
1.028 1.047 1.047 1.078 1.100 1.143 1.166 1.199 1.23 
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Figure III.2: courbe d’étalonnage densité-pourcentage massique en glycérol 

 
La variation de viscosité en fonction de pourcentage molaire en glycérol à différentes 

températures a été établie sur la base des corrélations disponibles dans la littérature [26] 

données en annexe H, les résultats  sont regroupés dans le tableau (III.4) et portés sur la figure 

(III.3) 

Tableau III.4 : Variation  de viscosité en fonction du pourcentage molaire 
 

%molaire 0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0 
T=20°C 0,10 0,21 0,31 0,42 0,53 0,62 0,70 0,88 0,92 1,01 1,13 
T=25°C 0,09 0,18 0,26 0,35 0,43 0,52 0,60 0,69 0,77 0,86 0,94 
T=30°C 0,08 0,16 0,24 0,32 0,40 0,48 0,56 0,64 0,72 0,79 0,87 
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Figure III.3 : Variation  de viscosité en fonction du pourcentage molaire 
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CHAPITRE IV

ÉTUDE EXPÉRIMENTALE DU TRANSFERT DE MATIÈRE ET DE CHALEUR

Dans le cadre de notre étude, nous exposerons la simultanéité des transferts de matière

et de chaleur qui ont lieu lors de la séparation d’un binaire glycérol-eau dans un évaporateur à

film agité. Le transfert de chaleur est caractérisé par un chauffage du fluide de procédé

récupéré comme résidu, le transfert de matière due à l’évaporation d’une fraction du fluide de

procédé permet de récupérer un distillat liquide après condensation.

La modélisation du transfert de matière et de chaleur a fait l’objectif de cette partie

pour cerner l’importance des paramètres opératoires sur le coefficient de transfert de matière

et de chaleur dans le film, et l’ensemble des résultats expérimentaux constitue toute

l’information expérimentale menant à l’établissement des corrélations adimensionnelles.

IV.1. ESTIMATION DU COEFFICIENT DE TRANSFERT DE MATIÈRE :

L’étude expérimentale du transfert de matière a pour but la détermination du coefficient de

transfert de matière et de décrire les paramètres opératoires influençant le transfert de matière

et ce à travers une corrélation établie en fonction des nombres adimensionnels sur la base des

résultats expérimentaux.

IV.1.1. Structure du programme de calcul du coefficient de transfert de matière

Pour l’estimation des coefficients globaux et locaux de transfert de matière, le programme de

calcul a été établie par HARBI [28] sous le langage Delphi 5 utilisable sous un

environnement Windows.

La structure générale de programme est donnée par l’organigramme (annexe D) ce dernier est

composée d’un programme principal et deux sous programmes.

Les sous programme destinées au calcul des données intermédiaires à savoir les pressions de

saturation pour l’eau et le glycérol sont données en annexe H, et les fractions molaires de

distillat et résidu de l’eau qui sont établi à partir des bilans de matière.

Qe=QR+QD (IV.1)
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X1e Qe=X1R .QR+X 1D .QD (IV.2)

En remplaçant le débit massique du distillat par QD=Qe-QR dans la relation (IV.2) ,on aura :

Re

R1Re1e
D1

QQ

X.QX.Q
X




 (IV.3)

Les fractions massiques de l’eau dans l’alimentation X1e et dans le résidu X1R sont estimées à

partir de la courbe d’étalonnage (densité -pourcentage massique).

Pour passer des fractions massiques aux fractions molaires on utilise la relation

MXMX

MX
x

1221

21
1


 (IV.4)

Le programme principal fait appel aux résultats des sous programmes et à de nouvelles

données :

 Les masses molaires d’eau et de glycérol

 Les paramètres nécessaires pour la détermination des coefficient d’activité sont

estimés par la méthode UNIFAC (annexe I)

Après exécution nous aboutissons aux résultats des coefficients globaux et locaux de transfert

et la densité de flux de matière (Annexe C)

IV.1.2. Procédure de calcul du coefficient de transfert de matière

 Estimation des fractions molaires d’équilibre à partir des relations (II.17) et (II.18)

0
22

0
22

0
111

0
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1
P)PP(x
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



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0
11

0
221

0
221*

1
P)PP(y

Py
x






 Estimation de la densité de flux de matière :

Les densités de flux de transfert sont calculées à partir de la mesure des débits de distillat QD

(ml/s)

AM

xQ
N

1

D1DD
1


 (IV.5)

D (g/cm3) : Masse volumique du distillat.

x1D(%) : Fraction molaire de l’eau dans le distillat.

qv (ml/s) : débit volumique du distillat.
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A (cm2): surface d’échange.

M1(g/mole) :masse molaire de l’eau.

 Estimation des coefficients globaux de transfert de matière à partir des relations (II.6)
et (II.7)

xx

N
K *

11

1
x




yy

N
K

1
*
1

1
y




 Estimation des coefficients locaux de transfert de matière à partir de la résolution des
équations (II.17) et (II.18)

k

m

k

1

K

1

xyy


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1
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yxx 


m et m’ étant définis par les relations (II.19) (II.20).
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 Estimation des fractions molaires interfaciales à partir des relations (II.4)

N1 = kx(x1 – x1i)

N1 = ky (y1i – y1)

IV.1.3 Estimation de l’épaisseur de film

Les épaisseurs du film sont calculées en utilisant la corrélation établie par Zeboudj [5] en

fonction des nombres adimensionnels suivants : nombre de Froude, nombre de Reynolds

rotatif, et nombre de Reynolds du film, avec une erreur relative de 0,4%.
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8,0
R

4.043,0
F

a

ReFrRe03,6
D

e 

Les résultats de calcul sont donnés dans l’annexe(E).

IV.2. ESTIMATION DU COEFFICIENT DE TRANSFERT DE CHALEUR

L’étude expérimentale du transfert de chaleur a pour but la détermination du coefficient

d’échange côté film agité pour différentes conditions opératoires et l’établissement d’une

corrélation généralisant le résultat ainsi obtenu.

IV.2.1. Structure du programme de calcul du coefficient de transfert de chaleur

Le programme principal de calcul à l’aide du logiciel Matlab établie par Zeboudj [11],

fait appel à deux sous programmes. Le premier sous programme permet le calcul des

propriétés physiques et thermiques de l’eau et de mélange binaire eau glycérol à partir des

corrélations disponibles dans la littérature [26]. Le second sous programme permet le calcul

des coefficients d’échange côté film et des nombres adimensionnels (le nombre de Nusselt, le

nombre de Prandtl, du nombre de Reynolds rotatif et du nombre de Reynolds du film) pour les

différentes conditions expérimentales. La structure de programme de calcul est donnée par

l’organigramme en annexe G et les résultats de calculs sont donnés en annexe F.

IV.2.2. Procédure de calcul du coefficient de transfert de chaleur

Les flux thermiques transmis par le fluide chaud et gagné par le fluide de procédé sont

calculés à partir des relations (II.30) et (II.31) :

)TT(CpQ csceccc 

vDfsfefff HQ)TT(CpQ 

1. Calcul du coefficient global U à partir de la relation :

MLT.A
U




s

e

se
ML

T

T
Ln

TT
DTLMT








Dans le cas d’un échangeur à contre courant on a :

fecss TTT  et fscee TTT 
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est déterminéà partir de la moyenne entre le flux chaud et le flux froid :
2

fc 


2. Calcul des nombres adimensionnels coté fluide de chauffage:

ce

vc
c

d

q
Re


 et

c

c.PcC
cPr






Les propriétés physiques et thermiques du fluide de chauffage (eau) sont calculées à la

température moyenne entre l’entrée et la sortie du fluide chaud.

3. Calcul du coefficient de transfert du côté fluide de chauffage (hc)

Le fluide de chauffage s’écoule le long de la double paroi, on peut considérer alors que les

conditions peuvent être assimilées à un écoulement dans un espace annulaire en régime

laminaire pour lesquelles la littérature [29] propose la corrélation adimensionnelle suivante

pour les espaces de longueur finie :
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(IV.2)
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4. Calcul du coefficient de transfert de chaleur dans le film à partir de la relation (II.29) :



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5. Calcul des nombres adimensionnels coté film
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Les propriétés physiques et thermiques du mélange eau-glycérol sont calculées à la

température moyenne entre l’entrée et la sortie du fluide froid.

IV.3. RESULTATS ET DISCUSSIONS

La valeur maximale du nombre de Reynolds observée ne dépasse pas 1, il varie entre

0,1 et 0,5 ceci découle des faibles débits utilisés ainsi que des dimensions de l’appareil. Les

autres nombres adimensionnels varient dans les plages suivantes :

ReF [0,103-0,502] ReR [5335-87015] Fr [2,32-9,11]

Sc [120-1889] Pr  [6,30-7,87]

 Paramètres influençant l’épaisseur de film

Pour voir l’influence de la viscosité sur l’épaisseur du film l’évolution de l’épaisseur en

fonction de la viscosité est portée sur la figure (IV.1).
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Figure IV.1 : Evolution de l’épaisseur de film en fonction de la viscosité

Nous remarquons d’après la figure (IV.1) que le film est d’autant plus épais que la

concentration du mélange (viscosité) augmente mais il reste faible par rapport à la dimension

de l’entrefer (1mm) puisque l’épaisseur varie entre 0,5.10-2mm et 0,16 mm.

Nous présentons sur la figure (IV.2) l’évolution de l’épaisseur en fonction du débit

d’alimentation pour la solution 
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Figure IV.2 : Evolution de l’épaisseur de film en fonction de débit d’alimentation pour
la solution 



L’évolution de l’épaisseur en fonction du débit d’alimentation représenté dans la figure (IV.2)

révèle que l’augmentation de l’épaisseur du film est proportionnelle à l’augmentation du débit

d’alimentation. Cette augmentation est d’autant plus importante que la vitesse d’agitation est

faible.

 Paramètres influençant le transfert de matière

La relation (II.13) relie la résistance globale au transfert de matière aux résistances de la

phase liquide et de la phase gazeuse
km

1

k

1

K

1

yxx 


D’après cette relation, il est clair que si la résistance en phase gazeuse
k

1

y

est négligeable

devant la résistance de la phase liquide
k

1

x

. Donc on peut dire que la résistance au transfert en

phase gazeuse est négligeable.

Pour localiser la résistance au transfert de matière, nous avons porté dans les figures ((IV.3)

(IV.4) (IV.5)) l’évolution de la résistance globale en fonction de la résistance dans la phase

liquide.
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Figure IV.3 : Evolution de la résistance globale en fonction de la résistance dans la phase
liquide pour la solution 
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Figure IV.4 : Evolution de la résistance globale en fonction de la résistance dans la phase
liquide pour la solution 
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Figure IV.5 : Evolution de la résistance globale en fonction de la résistance dans la phase
liquide pour la solution 
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

En analysant les courbes ((IV.3) (IV.4) (IV.5)) nous remarquons que l’évolution de la

résistance globale en fonction de la résistance dans la phase liquide est une droite dont

l’ordonné à l’origine proche de 0. Ce qui nous permet de conclure que la résistance au

transfert de matière est localisée en phase liquide.

Pour étudier l’influence des paramètres opératoires sur le nombre de Sherwood. Nous avons

porté le nombre de Sherwood en fonction du débit d’alimentation dans les figures ((IV.6)

(IV.7) (IV.8))
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Figure IV.6 : Evolution de nombre Sherwood en fonction de débit d’alimentation pour
la solution 
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Figure IV.7 : Evolution de nombre Sherwood en fonction de débit d’alimentation pour
la solution 
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Figure IV.8 : Evolution de nombre Sherwood en fonction de débit d’alimentation pour
la solution 

Les figures ((IV.6) (IV.7) (IV.8)) révèlent que :

-L’augmentation de la concentration et donc de la viscosité implique une augmentation du

nombre de Sherwood, sa valeur maximale est de 0,08 pour la solution et il atteint une

valeur de 0,25 pour la solution 

-L’augmentation du débit d’alimentation provoque une augmentation du nombre de

Sherwood.

- L’augmentation du la vitesse d’agitation provoque une diminution du nombre de

Sherwood.

L’interprétation est délicate car le nombre de Sherwood est fonction de trois paramètres

(coefficient de transfert de matière, coefficient de diffusion et l’épaisseur de film).

Pour mieux comprendre l’influence du débit d’alimentation sur le transfert de matière,

l’évolution du coefficient local de transfert de matière en phase liquide en fonction du débit

d’alimentation et des vitesses d’agitation est représenté en figure (IV.9).
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Figure IV. 9: Evolution du coefficient local de transfert de matière en phase liquide en
fonction du débit d’alimentation pour la solution 

La figure (IV.9) révèle que le coefficient local de transfert de matière en phase liquide kx

croit avec l’augmentation du débit jusqu’à atteindre un maximum puis il décroît.

Il est rappelé que l’appareil utilisé au cours de ce travail ne comporte pas de système de

distribution à l’entrée, par conséquent lorsque le liquide est introduit, il s’écoule verticalement

jusqu’à ce qu’il rencontre la pale en mouvement qui le racle ; il s’accumule donc

principalement dans la vague en boucle dont la dimension dépend du débit.

Lorsque le débit augmente, une partie de liquide n’est pas rattrapé par la pale et continue à

s’écouler vers le bas donc elle ne contribue pas aux transferts.

Il est important par conséquence pour ce type d’appareil de travailler avec de faibles débits

d’alimentation pour améliorer le phénomène de transfert de matière et avoir une meilleure

séparation du produit désiré

 Paramètres influençant le transfert de chaleur

Pour voir l’influence des paramètres opératoires sur le coefficient de transfert de chaleur nous

avons porté sur les figures ((IV.10) (IV.11) (IV.12)) l’évolution du coefficient de transfert de

chaleur en fonction du débit d’alimentation.
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Figure IV.10 : Evolution du coefficient de transfert de chaleur hf en fonction du débit
d’alimentation pour la solution 
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Figure IV.11 : Evolution du coefficient de transfert de chaleur hf en fonction du débit
d’alimentation pour la solution 
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Figure IV.12 : Evolution du coefficient de transfert de chaleur hf en fonction du débit
d’alimentation pour la solution 
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L’allure générale des figures ((IV.10) (IV.11) (IV.12)) montre que le coefficient d’échange

thermique augmente avec l’augmentation du débit d’alimentation, ceci s’explique en

considérant le comportement prépondérant de la vague en boucle dans l’évolution du

transfert de chaleur dans le film qui ce traduit par l’amélioration des performances thermiques

avec le débit. Par ailleurs la vitesse d’agitation, la viscosité semblent avoir peu d’influence sur

le coefficient de transfert de chaleur.

IV.4 ÉTABLISSEMENT DES CORRELATIONS

IV.4.1. Établissement d’une corrélation décrivant le transfert de matière

Sur la base des résultats expérimentaux, une corrélation décrivant le coefficient local de

transfert de matière de l’eau dans le glycérol, à travers le nombre de Sherwood, en fonction du

nombre de Schmidt, du nombre de Reynolds rotatif, du nombre de Reynolds du film.

L’identification des paramètres est réalisée par estimation non linéaire grâce au logiciel

Statistica, ces résultats conduisent à la corrélation suivante :

Sh=A.ReF
B.ReR

C .ScD

A = 9,96.107 B = 0,53 C = -1,65 D = -7,25

L’erreur moyenne relative est de 2,6% déterminé à partir de la relation suivante :

n

Sh

ShSh

Sh

Sh

n

1 exp

calexp







La déviation des valeurs expérimentales et calculées est portée sur la figure (IV.13)
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Figure IV.13 : Evolution du nombre de Sherwood calculé en fonction du nombre de
Sherwood expérimental



tude expérimentale du transfert de matière et de chaleurÉChapitre IV

)2008ENP(deMémoire de fin d’étu.Bouzina.N,zouzAz.F

42

La corrélation proposée révèle l’influence positive du débit d’alimentation (ReF
0,53) et

l’influence négative de la vitesse d’agitation (ReR
-1, 65) sur le nombre de Sherwood.

Bien que la forme de la corrélation soit d’une forme proche de celles disponibles dans la

littérature pour les films tombants celles décrivant le transfert de matière dans l’appareil à

film agité sont très peu nombreuses.

IV.4.2. Etablissement d’une corrélation décrivant le transfert de chaleur

Sur la base des résultats expérimentaux, une corrélation décrivant le coefficient local de

transfert de chaleur côte film, à travers le nombre de Nusselt, en fonction du nombre de

Prandtl, du nombre de Reynolds rotatif, du nombre de Reynolds du film est établie.

L’identification des paramètres est réalisée par estimation non linéaire grâce au logiciel

Statistica, ces résultats nous conduisent à la corrélation suivante :

Nu=A.ReF
B.ReR

C.PrF
D

A = 9,88 B = 0,10 C = -0,06 D = -0,58

L’erreur moyenne relative est de 8,4% déterminé à partir de la relation suivante :
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La déviation des valeurs expérimentales et calculées est portée sur la figure (IV.14)
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Figure IV.14 : Evolution du nombre de Nusselt calculé en fonction du nombre de Nusselt
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La comparaison de cette équation avec celles données sur le tableau (II.1) montre à l’évidence

que bien que la forme générale soit la même, les valeurs des exposants et des coefficients

établis à partir de nos résultats expérimentaux sont sensiblement différents. Les débits utilisés

sont très faibles (0,10 à 0,25 ml/s) de même que la viscosité (1 à 11cm 2/s) et correspondent à

des valeurs de nombre de Reynolds très petit (0,1 à 0,5).

On peut relever néanmoins que le nombre de Nusselt est relié au nombre de Reynolds du film

avec un exposant de 0,1 alors que le nombre de Reynolds rotatif est élevé à une puissance

faible(-0,06 ) qui montre bien la faible influence de la vitesse d’agitation.

IV.4.3. L’analogie entre le transfert de matière et de chaleur

La démarche analogique inspiré par Chilton-Colburn permet d’établir une relation

entre le coefficient de transfert de matière décrit par le nombre de Sherwood et le coefficient

de transfert de chaleur décrit par le nombre de Nusselt.

 Pour ce faire, le rapport entre le nombre de Sherwood et le nombre de Nusselt est

introduit en fonction des autres nombres adimensionnels (nombre de Prandtl, nombre

de Reynolds du film et nombre de Schmidt).

L’identification des paramètres est réalisée par estimation non linéaire grâce au logiciel

Statistica, ces résultats nous conduisent à la corrélation suivante :

Sh/Nu=A.ReF
B.ScC .PrD

A = 5,61.10-6 B = 0,74 C = 0,94 D = 1,85

L’erreur moyenne relative est de 20 % déterminé à partir de la relation suivante :

n

Nu

Sh

Nu

Sh

Nu

Sh

Nu

Sh
Nu

Sh

n

1

exp

exp

cal

cal

exp

exp








L’évolution du rapport entre le nombre de Sherwood et le nombre de Nusselt calculé à partir

de la corrélation proposé en fonction du rapport entre le nombre de Sherwood et le nombre de

Nusselt est portée sur la figure( IV.15)
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Figure IV.15: Evolution du rapport entre le nombre de Sherwood et le nombre de
Nusselt calculé en fonction du rapport entre le nombre de Sherwood et le nombre de

Nusselt expérimental.

L’erreur relative étant importante, un autre nombre adimensionnel qui est le nombre de

Reynolds rotatif est introduit dans la corrélation. Ce dernier décrit l’agitation qui influence le

film agité contrairement au film tombant.

Après estimation non linéaire par le logiciel Statistica nous aboutissons à la corrélation

suivante :

Sh/Nu=A.ReF
B.ScC .PrD.ReR

E

A= 1,54.104 B= 0,56 C= - 0,24 D= 0,86 E= - 1,29

L’erreur moyenne relative est de 3% déterminé à partir de la relation suivante :

n
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L’introduction du nombre de Reynolds rotatif réduit l’erreur à une valeur acceptable de 3%

La déviation entre les valeurs expérimentales et calculées est portée sur la figure (IV.16)
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Figure IV.16: Evolution du rapport entre le nombre de Sherwood et le nombre de
Nusselt calculé en fonction du rapport entre le nombre de Sherwood et le nombre de

Nusselt expérimental.

D’après la corrélation proposée, on voit clairement l’influence positive du débit

d’alimentation (ReF
0,56) et l’influence négative de la vitesse d’agitation (ReR

-1,29) sur le

rapport entre le nombre de Sherwood et le nombre de Nusselt. Ce rapport est relié au nombre

de Prompt avec un exposant de (-0,2), alors que le nombre Schmidt est élevé à une puissance

négative (-0,24).

Cette corrélation déduite pour des conditions expérimentales précise et pour une géométrie

déterminée établit une relation entre les coefficients de transfert de matière et de chaleur.

 L’analogie entre le transfert de matière et de chaleur peut également s’appliquer en

introduisant le facteur de transfert de matière Jk et le facteur de transfert de chaleur Jh.

Les corrélations existant dans la littérature montrent que le rapport
k

h

J

J
est lié au nombre

adimensionnel caractérisant l’écoulement en l’occurrence le nombre de Reynolds (ReF ) [18]

Une relation décrivant le rapport
k

h

J

J
et introduisant le nombre de Reynolds du film ainsi que

le nombre de Reynolds de rotation qui semble avoir une influence non négligeable dans les

corrélations précédentes est envisagée sous la forme suivante :

Jh/Jk=A.ReF
B.ReR
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Les paramètres A,B,C sont estimé par le logiciel Statistica.

A=0,052 B=- 0,367 C=0,776

L’erreur moyenne relative est de 8,7% déterminée à partir de la relation suivante :
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La déviation des valeurs expérimentales et calculées est portée sur la figure (IV.17)
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Figure IV.17: Evolution du rapport (Jh/Jk) calculé en fonction du rapport (Jh/Jk)
expérimental.

La corrélation proposée montre l’influence positive du nombre de Reynolds rotatif (ReR
0,776)

et l’influence négative du nombre de Reynolds du film (ReF
- 0,367) sur le rapport entre le

facteur de transfert de chaleur Jh et le facteur de transfert de matière Jk.

Les résultats obtenus le long de cette étude ont permit d’établir des corrélations avec une

erreur acceptable. L’avantage des dernières corrélations proposées est la relation entre le

coefficient de transfert de matière et celui de transfert de chaleur, la connaissance d’un

coefficient peut ainsi permettre de déterminer le second.
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CONCLUSION GÉNÉRALE  

 

 L’étude simultanée de transfert de matière et de chaleur avec changement de phase dans un 

évaporateur à film mécaniquement agité  a permis la compréhension des phénomènes 

hydrodynamiques et d’échange de matière et de chaleur, en vue de leur maîtrise. 

 

Dans un premier lieu, les résultats expérimentaux obtenus ont permis d’évaluer le coefficient 

de transfert de matière grâce à un programme de calcul et proposer une corrélation décrivant 

le coefficient de transfert de matière applicable dans un intervalle de nombre de Reynolds du 

film 0,1 et 0,5 et un nombre de Reynolds rotatif variant entre 5335 et 87015. 

  

                            Sh=9, 96.107.ReF 
0,53.ReR

-1,65 .Sc-7,25          L’erreur relative moyenne de 2,6 % 
 
L’analyse des résultats expérimentaux a montré  que la résistance au transfert de matière est 

localisée   dans la phase liquide. Il a été remarqué que le nombre de Sherwood augmente suite 

à une augmentation de débit d’alimentation et de viscosité et une diminution de vitesse 

d’agitation. 

D’autre part, le coefficient de transfert de matière croit avec le débit d’alimentation dans la 

gamme des faibles débits, les débits élevés impliquant de faibles temps de séjour l’échange 

n’aura pas le temps de se faire.  

Afin de favoriser les phénomènes de transfert il est recommandé de travailler avec les faibles 

débits d’alimentation. 

 

Dans une deuxième étape, le coefficient de transfert de chaleur a été évalué, et une corrélation 

a été proposée sur la base des résultats expérimentaux, applicable dans un intervalle de 

Reynolds du film 0,1 et 0,5 et un Reynolds rotatif variant entre 5335 et 87015. 

                           Nu=9,88.ReF
0,1 . ReR

-0,06.PrF
-0,58              L’erreur relative moyenne de 8,4% 

 

L’analyse des résultats a montré que le coefficient d’échange de chaleur croit avec 

l’augmentation du débit, bien que dans ces conditions le temps de séjour soit faible. Ce qui 

permet de conclure  l’importance des échanges dans la zone de la vague en boucle pour les 

vitesses d’agitation relativement faible. 
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L’interaction entre le transfert de  matière et de chaleur peut être évaluée à partir d’une 

corrélation reliant le nombre de Sherwood au nombre de Nusselt par l’intermédiaire d’un 

rapport impliquant des nombres adimensionnels de sorte que : 

 

Sh/Nu=1,54.104.ReF
0,56 Sc-0,24 Pr0,86 ReR

-1,26     L’ erreur moyenne relative est   de 3%  

 

L’analogie entre le transfert de matière et de chaleur peut également s’appliquer en 

introduisant le facteur de transfert de matière  Jk et le facteur de transfert de chaleur Jh 

  

       Jh/Jk=0,052.ReF 
-0,367.ReR

0,776                                   L’erreur moyenne  relative est   de 8,7% 

 

L’avantage des corrélations proposées est la liaison entre le coefficient de transfert de matière 

à celui de transfert de chaleur, la connaissance d’un coefficient permet de déterminer le 

second. Cette étude a permit d’établir  des corrélations avec une erreur acceptable.  

Dans la littérature peu de travaux se sont intéressées à  l’étude expérimentale du transfert 

simultanée de matière et de chaleur dans les évaporateurs à film agité, néanmoins les travaux 

existants ont envisagée une démarche analytique pour l’évaluation des coefficients de 

transferts.  

L’analogie entre le transfert de matière et de chaleur ayant fait l’objet d’une corrélation, il 

serait intéressant de vérifier sa validité en comparant les valeurs obtenues pour les coefficients 

de transfert calculés  à partir de ces corrélations  avec celles obtenues à partir de 

considérations expérimentales. 

 Les résultats expérimentaux établis au cours de cette étude ainsi que des précédentes 

permettent d’aborder  la démarche analytique telle que proposée par Mora [17] et qui 

nécessite la connaissances des coefficients de transfert ainsi que les données 

thermodynamiques. 

Les corrélations obtenues dans ce travail ont balayé une large gamme de viscosité, 

l’application reste ouverte pour d’autres substances chimiques.   
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Annexe A 
 
Tableau A: Propriétés fondamentales de la technique du film 
 
Particularités spécifiques Effets  Applications  

Géométrie du film et de 
l'appareillage 

-Rapport surface/volume élevé 
 
-Faible résistance à la 
transmission thermique et au 
transfert de matière dans la 
phase liquide  
 
-Aires interfaciales  paroi liquide 
et gaz-liquide élevés 
-Faibles pression hydrostatique 
-Temps de séjour court 
 

-Opérations à cinétique 
rapide de  transmission 
thermique et au transfert de 
matière L/G 
 
-Opérations pouvant se 
dérouler dans des strictes 
conditions d'équilibre  
 

Mécanique d'écoulement 
en film ruisselant et agité 

-Homogénéité de composition et 
de propriétés 
 
-Turbulence 
 
-Diminution de la résistance à la 
transmission thermique et au 
transfert de matière  dans la 
phase liquide 
 
-Etroitesse du spectre de 
distribution des temps de séjour 
 
-Amélioration des conditions 
d’écoulement 
 
-Nettoyage de la paroi de 
support du film 
 

-Opérations à cinétique 
rapide de  transmission 
thermique et au transfert de 
matière paroi  liquide ou 
paroi  liquide gaz 
 
-Traitement des fluides à 
hautes viscosités et non 
Newtoniens 
 
- Réactions chimiques en 
phase homogène liquide ou 
en phase hétérogène liquide-
gaz 

Conditions opératoires  -Continuité des opérations avec 
un seul passage du film à travers 
l’appareil, 
 
-Facilité de réglage, Faibles 
pertes de charge 
 
- Maintien de la pression 
 

- Opérations pouvant se 
dérouler dans de strictes 
conditions d’équilibre 
 
- Opérations sous vide ou 
sous pression 

 
 
 



                                                                                                                   
 

Annexe B 
 

B.1)-Résultats expérimentaux pour le fluide du procédé de viscosité νννν0000=1,012 =1,012 =1,012 =1,012 cSt 
 

Tableau B.1.1: Résultats  pour le fluide du procédé (Qe=0.095g/s)  Tamb=20°C 
  

Alimentation Résidu Distillat Fluide de chauffage Fluide de condensation 
 

W 
(trs/min) 

Qe 
(g/s) 

Te 
(°C) 

QR 

(g/s) 
TR 

(°C) 

QD 

(g/s) 
*10+3 

TD 

(°C) 
Qcs 
(g/s) 

Tce 

(°C) 
Tcs 

(°C) 
Qfe 

(l/s) 
Qfs 

(l/s) 
T fe 

(°C) 
T fs 

(°C) 
 

W=200 0.095  19 0.083 27 3.44 15 0.597 50.2 42.6 0.209 0.174 14 15 
 

W=250 0.093 19 0.081 26 2.79 15 0.589 50.2 42.8 0.209 0.174 14 15 
 

W=300 0.092 19 0.058 26 4.35 15 0.584 50.2 43.0 0.209 0.174 14 15 
 

W=400 0.093 19 0.060 26 2.57 15 0.581 50.2 43.9 0.209 0.174 14 15 
 

 
Tableau B.1.2 : Résultats  pour le fluide du procédé (Qe=0.145g/s)  T amb=18°C 

 
Alimentation Résidu Distillat Fluide de chauffage Fluide de condensation 

 
W 

(trs/min) 
Qe 

(g/s) 
Te 

(°C) 
QR 

(g/s) 
TR 

(°C) 

QD 
(g/s) 

 

TD 

(°C) 
Qcs 

(g/s) 
Tce 

(°C) 
Tcs 

(°C) 
Qfe 
(l/s) 

Qfs 

(l/s) 
T fe 

(°C) 
T fs 

(°C) 

W=200 0.145 17 0.110 27 0.012 15 0.587 50.1 43.3 0.21 0.159 16 17 
 

W=250 0.145 17 0.088 27 0.017 15 0.589 50.1 42.2 0.21 0.159 16 17 
 

W=300 0.144 18 0.097 28 0.023 16 0.588 50.1 42.4 0.21 0.159 16 17 
 

W=400 0.148 18 0.111 28 0.041 17 0.589 50.2 42.1 0.21 0.159 16 17 
 

 



                                                                                                                   
 

Tableau B.1.3: Résultats  pour le fluide du procédé(Qe=0.20g/s) Tamb=19°C 
 

Alimentation Résidu Distillat Fluide de chauffage Fluide de condensation 
 

W 
(trs/min)  

Qe 
(g/s) 

Te 
(°C) 

QR 

(g/s) 
TR 

(°C) 

QD 
(g/s) 

 

TD 

(°C) 
Qcs 
(g/s) 

Tce 
(°C) 

Tcs 
(°C) 

Qfe 

(l/s) 
Qfs 
(l/s) 

T fe 

(°C) 
T fs 

(°C) 

W=200 0.204 18 0.184 27 0.012 16 0.577 50.1 43.4 0.191 0.159 16 17 
 

W=250 0.203 18 0.180 28 0.020 17 0.603 50.1 43.1 0.191 0.159 16 17 
 

W=300 0.196 18 0.186 28 0.026 17 0.577 50.1 42.2 0.191 0.159 16 17 
 

W=400 0.194 18 0.189 30 0.035 18 0.585 50.2 42.2 0.191 0.159 16 17 
 

 
Tableau B.1.4 Résultats  pour le fluide du procédé(Qe=0.26g/s) Tamb=21°C 

 
Alimentation Résidu Distillat Fluide de chauffage Fluide de condensation 

 
W 

(trs/min) 
Qe 

(g/s) 
Te 

(°C) 
QR 

(g/s) 
TR 

(°C) 

QD 

(g/s) 
 

TD 

(°C) 
Qcs 

(g/s) 
Tce 
(°C) 

Tcs 

(°C) 
Qfe 

(l/s) 
Qfs 

(l/s) 
T fe 

(°C) 
T fs 

(°C) 

W=200 0.252 19 0.230 29 0.010 17 0.585 50.1 42.8 0.181 0.131 15 16 

W=250 0.260 19 0.210 29 0.011 18 0.601 50.2 42.6 0.181 0.131 15 16 
 

W=300 0.258 19 0.220 30 0.015 18 0.596 50.1 42.3 0.181 0.131 15 16 
 

W=400 0.251 19 0.210 30 0.030 19 0.599 50.2 40.3 0.181 0.131 15 16 
 

 
 
 
 
 

 



                                                                                                                   
 

B.2)-Résultats expérimentaux pour le fluide du procédé de viscosité νννν1111 =3,326 cSt 
 

Tableau B.2.1 : Résultats  pour le fluide du procédé (Qe=0.104 g/s)  Tamb=20° 
 

Alimentation Résidu Distillat Fluide de chauffage Fluide de condensation W 
(trs/min)  Qe 

(g/s) 
Te 

(°C) 
QR 

(g/s) 
TR 

(°C) 

dR QD 
(g/s) 
*10+3 

TD 
(°C) 

dD Qcs 

(g/s) 
Tce 
(°C) 

Tcs 
(°C) 

Qfe 
l/s) 

Qfs 

(l/s) 
T fe 

(°C) 
T f 

(°C) 

W=200 0.104 20 0.101 28 1.1058 4.32 20 1.028 0.597 50.2 42.4 0.178 0.131 16 17 
 

W=250 0.104 20 0.098 28 1.1049 2.62 20 1.031 0.591 50.2 42.6 0.178 0.131 16 17 
 

W=300 0.107 20 0.102 28 1.1121 6.73 20 1.132 0.602 50.3 43.6 0.178 0.131 16 17 
 

W=400 0.104 20 0.100 29 1.1127 6.30 20 1.134 0.584 50.3 43.0 0.178 0.131 16 17 
 

 
Tableau B.2.2: Résultats  pour le fluide du procédé (Qe=0.155 g/s)  Tamb =19°C 

 
Alimentation Résidu Distillat Fluide de chauffage Fluide de condensation 

 
W 

(trs/min) 
Qe 

(g/s) 
Te 

(°C) 
QR 

(g/s) 
TR 

(°C) 

dR QD 

(g/s) 
*10+3 

TD 
(°C) 

dD Qcs 
(g/s) 

Tce 
(°C) 

Tcs 

(°C) 
Qfe 

(l/s) 
Qfs 

(l/s) 
T fe 

(°C) 
T fs 

(°C) 

W=200 0.158 20 0.150 30 1.109 4.21 19 1.027 0.579 50.2 42.7 0.204 0.150 15 16 

W=250 0.158 20 0.145 30 1.109 4.69 19 1.032 0.584 50.2 43.0 0.204 0.150 15 16 
 

W=300 0.155 20 0.143 30 1.105 6.28 19 1.029 0.581 50.2 43.4 0.204 0.150 15 16 
 

W=400 0.155 20 0.140 30 1.100 7.52 19 1.02 0.587 50.3 44.0 0.204 0.150 15 16 
 

 
 
 
 
 



                                                                                                                   
 

Tableau B.2.3: Résultats  pour le fluide du procédé(Qe=0.220g/s) Tamb=20°C 
 

Alimentation Résidu Distillat Fluide de chauffage Fluide de condensation 
 

W 
(trs/min)  

Qe 
(g/s) 

Te 
(°C) 

QR 

(g/s) 
TR 

(°C) 

dR QD 
(g/s) 
*10+3 

TD 
(°C) 

dD Qcs 

(g/s) 
Tce 

(°C) 
Tcs 
(°C) 

Qfe 
(l/s) 

Qfs 
(l/s) 

T fe 
(°C) 

T fs(°C) 

W=200 0.218 20 0.201 30 1.090 6.53 19 1.026 0.596 50.2 42.4 0.184 0.153 16 17 

W=250 0.214 20 0.191 31 1.094 5.05 19 1.028 0.597 50.2 43.0 0.184 0.153 16 17 
 

W=300 0.220 20 0.189 31 1.090 4.34 19 1.030 0.597 50.2 43.5 0.184 0.153 16 17 
 

W=400 0.223 20 0.210 31 1.095 3.99 19 1.048 0.602 50.3 43.8 0.184 0.153 16 17 
 

 
Tableau B.2.4: Résultats  pour le fluide du procédé(Qe=0.2505g/s)  Tamb=20°C 

 
Alimentation Résidu Distillat Fluide de chauffage Fluide de condensation 

 
W 

(trs/min)  
Qe 

(g/s) 
Te 

(°C) 
QR 

(g/s) 
TR 

(°C) 

dR QD 
(g/s) 
*10+3 

TD 
(°C) 

dD Qcs 
(g/s) 

Tce 

(°C) 
Tcs 
(°C) 

Qfe 

(l/s) 
Qfs 
(l/s) 

T fe 
(°C) 

T fs 

(°C) 

W=200 0.255 21 0.249 31 1.100 4.58 20 1.022 0.596 50.2 42.3 0.184 0.153 16 17 

W=250 0.255 21 0.244 31 1.095 5.64 20 1.046 0.591 50.2 43.7 0.184 0.153 16 17 
 

W=300 0.250 21 0.244 31 1.095 4.84 20 1.026 0.589 50.2 43.8 0.184 0.153 16 17 
 

W=400 0.259 21 0.241 31 1.089 5.00 20 1.049 0.588 50.3 43.8 0.184 0.153 16 17 
 

 
 
 
 
 
 



                                                                                                                   
 

 
B.3)-Résultats expérimentaux pour le fluide du procédé de viscosité νννν2222 =7,311 cSt 

 
Tableau B.3.1 : Résultats  pour le fluide du procédé(Qe=0.114g/s)  Tamb =20°C 

 
Alimentation Résidu Distillat Fluide de chauffage Fluide de condensation 

 
W 

(trs/min)  
Qe 

(g/s) 
Te 

(°C) 
QR 

(g/s) 
TR 

(°C) 

dR QD 

(g/s) 
*10+3 

TD 

(°C) 
dD Qcs 

(g/s) 
Tce 

(°C) 
Tcs 

(°C) 
Qfe 

(l/s) 
Qfs 

(l/s) 
T fe 

(°C) 
T fs(°C) 

W=200 0.1116 16 0.109 27 1.144 4.05 16 1.031 0.581 50.1 41.3 0.1558 0.1355 14 15 

W=250 0.1116 16 0.101 26 1.147 4.20 16 1.028 0.583 50.1 41.8 0.1558 0.1355 14 15 
 

W=300 0.1070 16 0.105 26 1.112 4.21 17 1.031 0.590 50.1 42.2 0.1558 0.1355 14 15 
 

W=400 0.1040 16 0.101 26 1.11 5.36 17 1.030 0.590 50.2 42.4 0.1558 0.1355 14 15 
 

 
Tableau B.3.2 : Résultats  pour le fluide du procédé(Qe=0.175g/s)  Tamb =16°C 

 
Alimentation Résidu Distillat Fluide de chauffage Fluide de condensation 

 
W 

(trs/min)  
Qe 

(g/s) 
Te 

(°C) 
QR 

(g/s) 
TR 

(°C) 

dR QD 
(g/s) 
*10+3 

TD 

(°C) 
dD Qcs 

(g/s) 
Tce 
(°C) 

Tcs 

(°C) 
Qfe 

(l/s) 
Qfs 
(l/s) 

T fe 
(°C) 

T fs(°C) 

W=200 0.173 16 0.171 27 1.142 5.88 16 1.026 0.598 50.3 42.2 0.231 0.163 14 15 

W=250 0.172 16 0.166 28 1.146 4.12 16 1.025 0.592 50.0 41.5 0.231 0.163 14 
 

15 

W=300 0.173 16 0.168 27 1.149 4.10 16 1.027 0.597 50.1 42.6 0.231 0.163 14 15 
 

W=400 0.172 16 0.164 28 1.145 7.97 16 1.028 0.591 50.2 42.6 0.231 0.163 14 15 
 

 
 
 



                                                                                                                   
 

Tableau B.3.3: Résultats  pour le fluide du procédé(Qe=0.233g/s) Tamb =16°C 
 

Alimentation Résidu Distillat Fluide de chauffage Fluide de condensation 
 

W 
(trs/min)  

Qe 
(g/s) 

Te 
(°C) 

QR 

(g/s) 
TR 

(°C) 

dR QD 

(g/s) 
*10+3 

TD 
(°C) 

dD Qcs 
(g/s) 

Tce 
(°C) 

Tcs 

(°C) 
Qfe 

(l/s) 
Qfs 

(l/s) 
T fe 

(°C) 
T fs 

(°C) 

W=200 0.227 16 0.219 28 1.146 5.14 16 1.031 0.591 50.2 41.8 0.137 0.102 15 16 

W=250 0.230 16 0.203 28 1.146 5.68 16 1.028 0.587 50.2 42.2 0.137 0.102 15 16 
 

W=300 0.230 16 0.210 29 1.144 3.64 16 1.027 0.586 50.2 42.5 0.137 0.102 15 16 
 

W=400 0.230 16 0.217 29 1.144 5.50 16 1.027 0.584 50.2 43.0 0.137 0.102 15 16 
 

 
Tableau B.3.4 : Résultats  pour le fluide du procédé(Qe=0.295g/s) Tamb =17°C 

 
Alimentation Résidu Distillat Fluide de chauffage Fluide de condensation 

 
W 

(trs/min) 
Qe 

(g/s) 
Te 

(°C) 
QR 

(g/s) 
TR 

(°C) 

dR QD 

(g/s) 
*10+3 

TD 

(°C) 
dD Qcs 

(g/s) 
Tce 
(°C) 

Tcs 
(°C) 

Qfe 
(l/s) 

Qfs 
(l/s) 

T fe 
(°C) 

T fs 

(°C) 

W=200 0.293 16 0.283 30 1.140 2.65 16 1.026 0.598 50.5 41.4 0.174 0.128 15 16 

W=250 0.290 17 0.282 31 1.147 4.87 17 1.023 0.596 50.2 41.7 0.174 0.128 15 
 

16 

W=300 0.290 17 0.274 31 1.139 3.44 17 1.037 0.598 50.2 42.2 0.174 0.128 15 
 

16 

W=400 0.290 17 0.278 31 1.138 5.68 17 1.022 0.597 50.2 42.0 0.174 0.128 15 
 

16 

 
 
 
 
 

 



                                                                                                                   
 

B.4)-Résultats expérimentaux pour le fluide du procédé de viscosité νννν3333 = 11.73  cSt 
 

Tableau B.4.1: Résultats  pour le fluide du procédé(Qe=0.122g/s)  Tamb=15°C 
 

Alimentation Résidu Distillat Fluide de chauffage Fluide de condensation 
 

W 
(trs/min) 

Qe 
(g/s) 

Te 
(°C) 

QR 

(g/s) 
TR 

(°C) 

dR QD 

(g/s) 
*10+3 

TD 
(°C) 

dD Qcs 
(g/s) 

Tce 
(°C) 

Tcs 

(°C) 
Qfe 

(l/s) 
Qfs 

(l/s) 
T fe 

(°C) 
T fs 

(°C) 

W=200 0.122 15 0.126 24 1.160 3.44 15 0.998 0.597 50.2 42.6 0.209 0.174 14 15 

W=250 0.122 15 0.111 26 1.168 2.79 15 0.999 0.589 50.2 42.8 0.209 0.174 14 15 
 

W=300 0.122 15 0.100 27 1.170 4.35 15 0.999 0.584 50.2 43.0 0.209 0.174 14 15 
 

W=400 0.122 15 0.100 28 1.172 2.57 15 0.999 0.581 50.2 43.9 0.209 0.174 14 15 
 

 
 

Tableau B.4.2: Résultats  pour le fluide du procédé(Qe=0.172g/s) Tamb=13°C 
 

Alimentation Résidu Distillat Fluide de chauffage Fluide de condensation 
 

W 
(trs/min)  

Qe 
(g/s) 

Te 
(°C) 

QR 

(g/s) 
TR 

(°C) 

dR QD 
(g/s) 
*10+3 

TD 

(°C) 
dD Qcs 

(g/s) 
Tce 

(°C) 
Tcs 

(°C) 
Qfe 

(l/s) 
Qfs 

(l/s) 
T fe 

(°C) 
T fs 

(°C) 

W=200 0.171 14 0.165 27 1.163 4.82 14 1.004 0.567 50.3 42.4 0.209 0.174 14 15 

W=250 0.171 14 0.162 29 1.155 4.54 14 1.004 0.569 50.2 41.8 0.209 0.174 14 15 
 

W=300 0.171 14 0.155 28 1.154 4.44 14 0.996 0.569 50.2 43.0 0.209 0.174 14 15 
 

W=400 0.171 14 0.158 28 1.163 4.44 14 0.996 0.564 50.2 43.1 0.209 0.174 14 15 
 

 
 

 



                                                                                                                   
 

 
Tableau B.4.3: Résultats  pour le fluide du procédé(Qe=0.236g/s)  Tamb=16°C 

 
Alimentation Résidu Distillat Fluide de chauffage Fluide de condensation W 

(trs/min) Qe 
(g/s) 

Te 
(°C) 

QR 

(g/s) 
TR 

(°C) 

dR QD 

(g/s) 
*10+3 

TD 
(°C) 

dD Qcs 
(g/s) 

Tc 

(°C) 
Tcs 

(°C) 
Qfe 
(l/s) 

Qfs 
(l/s) 

T fe 
(°C) 

T fs 

(°C) 

W=200 0.236 18 0.213 28 1.164 4.53 17.5 1.033 0.575 50.3 43.4 0.186 0.135 15 16 

W=250 0.236 18 0.227 28 1.165 3.80 17.5 1.046 0.575 50.3 43.5 0.186 0.135 15 16 
 

W=300 0.227 18 0.214 29 1.169 2.65 17.5 1.022 0.577 50.3 43.2 0.186 0.135 15 16 
 

W=400 0.230 18 0.217 30 1.169 2.90 17.5 1.027 0.579 50.3 43.2 0.186 0.135 15 16 
 

 
 

Tableau B.4.4: Résultats  pour le fluide du procédé(Qe=0.289g/s)  Tamb=17°C 
 

Alimentation Résidu Distillat Fluide de chauffage Fluide de condensation W 
(trs/min) Qe 

(g/s) 
Te 

(°C) 
QR 

(g/s) 
TR 

(°C) 

dR QD 

(g/s) 
*10+3 

TD 
(°C) 

dD Qcs 

(g/s) 
Tce 

(°C) 
Tcs 
(°C) 

Qfe 

(l/s) 
Qfs 

(l/s) 
T fe 

(°C) 
T fs 

(°C) 

W=200 0.286 17 0.260 28 1.163 3.94 17 1.014 0.587 50.3 42.0 0.193 0.141 15 16 

W=250 0.278 17 0.274 28 
 

1.161 2.63 17 1.030 0.594 50.3 42.4 0.193 0.141 15 16 

W=300 0.288 17 0.262 28 
 

1.160 2.58 17 1.026 0.592 50.2 42.3 0.193 0.141 15 16 

W=400 0.288 17 0.256 28 
 

1.167 3.60 17 1.037 0.588 50.2 42.9 0.193 0.141 15 16 
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Annexe C 
 

Résultats de calcul de transfert de matière. 
 
C.1)-Résultats de calcul pour le fluide du procédé de viscosité νννν0000 
 
Qe=0.095g/s    d20

20 =1.0011      νννν  =1.012 cSt 
 

y *
1 x *

1 N1.10+7
 

(mole/cm2.s) 
Kx. 10+6 

(mole/cm2.s) 
Ky .10+5 

(mole/cm2.s) 
y1i x1i kx .10+6 

(mole/cm2.s) 
ky.10+5

 

(mole/cm2.s) 
0.996 0.95 4.61  4.7 11.20 0.99 0.977   9.0   2.19 
0.996 0.95 3.66  3.7   9.30 0.99 0.978   7.0   1.82 
0.999 0.95 5.83  5.0 14.80 0.99 0.978 11.0   2.90 
0.997 0.95 3.39  3.4   8.24 0.98 0.977   6.8   1.61 
Qe=0.145 g/s   d20

20  =1.0011      νννν =1.012 cSt 
 

y *
1 x*

1 N1.10+6
 

(mole/cm2.s) 
Kx .10+6 

(mole/cm2.s) 
Ky .10+5 

(mole/cm2.s) 
y 1i  x1i  kx .10+6 

(mole/cm2.s) 
ky.10+5

 

(mole/cm2.s) 
0.995 0.957 1.62 2.40   3.95 0.990 0.975   3.26     7.75 
0.995 0.957 2.41 3.10   5.86 0.981 0.977   4.80   11.00 
0.996 0.955 3.12 5.00   7.27 0.980 0.976   6.20   14.00 
0.997 0.955 3.67 1.70 13.00  0.981 0.978 11.30   25.00 
Qe=0.204 g/s   d20

20 =1.0011      νννν  =1.012 cSt 
 

y *
1 x*

1 N1.10+6
 

(mole/cm2.s) 
Kx .10+6 

(mole/cm2.s) 
Ky .10+5 

(mole/cm2.s) 
y 1i x 1i kx .10+6 

(mole/cm2.s) 
ky.10+5

 

(mole/cm2.s) 
0.998 0.955 1.68 1.7   3.91 0.99 0.977 3.30     7.66 
0.999 0.955 2.68 2.7   6.24 0.99 0.975 5.30    12.00 
0.995 0.952 3.57 3.6   8.29 0.99 0.976 5.30    16.00 
0.997 0.952 4.75 

 
4.8 10.00  0.98 0.977 9.47    19.00 

Qe=0.252 g/s    d20
20 =1.0011       νννν =1.012 cSt 

 

y *
1 x*

1 N1.10+6
 

(mole/cm2.s) 
Kx .10+6 

(mole/cm2.s) 
Ky .10+5 

(mole/cm2.s) 
y1i x 1i kx .10+6 

(mole/cm2.s) 
ky.10+5

 

(mole/cm2.s) 
0.998 0.952 1.16 1.1 2.59 0.99 0.97 2.30   5.08 
0.996 0.954 1.49 1.5 3.32 0.99 0.97 2.90   6.50 
0.999 0.951 2.03 2.0 4.34 0.99 0.97 4.06   8.48 
0.997 0.952 4.03 4.0 8.68 0.99 0.97 8.10 16.00 
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C.2)-Résultats de calcul pour le fluide du procédé de viscosité νννν 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Qe=0.104g/s     d20
20 =1.1003       νννν =3.321cSt 

y*
1 x*

1 N1.10+7
 

(mole/cm2.s) 
Kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
Ky .10+6 

(mole/cm2.s) 
y1i x1i kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
ky.10+6

 

(mole/cm2.s) 
0.999 0.731 5.55 4.32 6.59 0.98 0.740 4.99   7.61 
0.998 0.733 3.26 2.58 3.90 0.97 0.747 2.99   4.51 
0.997 0.710 7.67 5.47 9.04 0.97 0.720 6.26 10.35 
0.996 0.714 7.11 5.00 8.34 0.96 0.719 5.69   9.49 
Qe=0.155 g/s      d20

20=1.1003      νννν  =3.321cSt 
 

y*
1 x*

1 N1.10+7
 

(mole/cm2.s) 
Kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
Ky .10+6 

(mole/cm2.s) 
y1i x1i kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
ky.10+6

 

(mole/cm2.s) 
0.996 0.710 5.47 4.04   6.36 0.98 0.720 4.59   7.22 
0.998 0.715 5.87 4.33   6.86 0.97 0.720 4.93   7.81 
0.997 0.723 8.02 6.34   9.45 0.96 0.730 7.26 10.80 
0.997 0.720 9.82 7.76 10.40 0.99 0.730 8.87 13.10 
Qe=0.202 g/s     d20

20 =1.1003        νννν  =3.321cSt 
 

y*
1 x*

1 N1.10+7
 

(mole/cm2.s) 
Kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
Ky .10+6 

(mole/cm2.s) 
y1i x1i kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
ky.10+6

 

(mole/cm2.s) 
0.995 0.750 8.31 8.19 10.09 0.99 0.770 9.61 11.80 
0.995 0.735 6.42 5.86   7.66 0.96 0.750 7.78   8.60 
0.997 0.745 5.42 5.28     6.56 0.98 0.760 6.17   7.66 
0.999 0.736 4.53 4.08   5.54 0.98 0.749 4.73   6.44 
Qe=0.2505 g/s      d20

20=1.1003         νννν =3.321cSt 
 

y*
1 x*

1 N1.10+7
 

(mole/cm2.s) 
Kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
Ky .10+6 

(mole/cm2.s) 
y1i x1i kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
ky.10+6

 

(mole/cm2.s) 
0.998 0.726 5.44 4.62 6.38 0.98 0.765 4.15 9.72 
0.996 0.738 6.39 5.86 7.81 0.99 0.752 2.78 6.76 
0.997 0.739 7.03 6.30 8.34 0.96 0.751 2.56 6.55 
0.997 0.749 6.79 6.72 8.46 0.96 0.754 5.35 1.28 
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C.3)-Résultats de calcul pour le fluide du procédé de viscosité νννν2222 
 
 
Qe=0.114g/s    d20

20 =1.1439      νννν =7.311 cSt 
 

y*
1 x*

1 N1.10+7
 

(mole/cm2.s) 
Kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
Ky .10+6 

(mole/cm2.s) 
y1i x1i kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
ky.10+6

 

(mole/cm2.s) 
0.998 0.678 5.28 2.44 5.91 0.99 0.681 2.69   6.52 
0.996 0.676 5.63 2.56 6.27 0.97 0.678 2.82   9.91 
0.997 0.625 5.26 3.75 6.22 0.97 0.635 4.31   7.15 
0.997 0.628 6.88 4.84 8.16 0.96 0.640 5.58   9.41 
Qe=0.171 g/s     d20

20=1.1439    νννν   =7.311cSt 
 

y*
1 x*

1 N1.10+7
 

(mole/cm2.s) 
Kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
Ky .10+6 

(mole/cm2.s) 
y1i x1i kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
ky.10+6

 

(mole/cm2.s) 
0.996 0.680 7.88 3.76   8.80 0.98 0.695 4.15   9.72 
0.998 0.671 5.58 2.54   6.17 0.97 0.692 2.78   6.76 
0.997 0.672 5.39 2.34   5.67 0.96 0.691 2.56   6.55 
0.997 0.674 1.05 4.87 11.73 0.99 0.684 5.35 12.88 
Qe=0.223 g/s    d20

20 =1.143 9       ν ν ν ν =7.311cSt 
 

y*
1 x*

1 N1.10+7
 

(mole/cm2.s) 
Kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
Ky .10+6 

(mole/cm2.s) 
y1i x1i kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
ky.10+6

 

(mole/cm2.s) 
0.999 0.673 6.44 3.02   7.40 0.97 0.683 3.32   8.12 
0.999 0.673 7.54 3.43   8.30 0.98 0.682 3.77   9.18 
0.995 0.671 4.82 2.29     5.33 0.98 0.688 2.43   5.83 
0.997 0.675 7.34 3.42   8.14 0.98 0.695 3.75   8.94 
Qe=0.285 g/s     d20

20 =1.1439       νννν=7.311cSt 
 

y*
1 x *

1 N1.10+7
 

(mole/cm2.s) 
Kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
Ky .10+6 

(mole/cm2.s) 
y 1i x 1i kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
ky.10+6

 

(mole/cm2.s) 
0.998 0.672 3.45 1.67 3.83 0.96 0.680 1.83 4.17 
0.996 0.663 4.32 2.95 7.21 0.98 0.683 3.19 7.81 
0.999 0.671 6.60 2.13 4.83 0.98 0.697 2.33 5.28 
0.999 0.673 7.70 3.93 8.51 0.98 0.681 4.30 9.30 
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C.4)-Résultats de calcul pour le fluide du procédé de viscosité νννν3333 
 
 
Qe=0.122g/s     d20

20 =1.1663       νννν =11.73 cSt 
 

y*
1 x *

1 N1.10+7
 

(mole/cm2.s) 
Kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
Ky .10+6 

(mole/cm2.s) 
y1i x1i kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
ky.10+6

 

(mole/cm2.s) 
0.996 0.565 5.33  1.97 5.72 0.977 0.572 2.15   6.23 
0.996 0.554 4.26  1.45 4.51 0.979 0.561 1.56   4.86 
0.999 0.549 6.80  2.24 7.17 0.979 0.572 2.40   7.68 
0.997 0.546 3.96  1.28 4.16 0.980 0.566 1.37   4.44 
Qe=0.171 g/s    d20

20 =1.1663       νννν =11.73 cSt 
 

y*
1 x *

1 N1.10+7
 

(mole/cm2.s) 
Kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
Ky .10+6 

(mole/cm2.s) 
y1i x 1i kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
ky.10+6

 

(mole/cm2.s) 
0.995 0.556 7.40 2.68   7.88 0.970 0.584 2.89   8.50 
0.995 0.558 6.89 2.76   7.36 0.981 0.559 2.97   7.95 
0.996 0.560 6.90 2.80   7.37 0.980 0.544 3.04   7.98 
0.997 0.562 6.95 2.83   7.43 0.981 0.565 3.07   8.04 
Qe=0.223 g/s    d20

20 =1.1663        νννν=11.73 cSt 
 

y*
1 x*

1 N1.10+7
 

(mole/cm2.s) 
Kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
Ky .10+6 

(mole/cm2.s) 
y1i x 1i kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
ky.10+6

 

(mole/cm2.s) 
0.998 0.554 5.85 2.09   6.40 0.97 0.560 2.26   6.90 
0.999 0.543 4.62 1.10   7.42 0.99 0.560 2.43   5.24 
0.995 0.540 3.59 1.20     5.83 0.97 0.572 1.29   4.14 
0.997 0.545 3.94 1.32   4.24 0.98 0.553 1.41   4.52 
Qe=0.286  g/s     d20

20 =1.1663       νννν =11.73cSt 
 

y*
1 x*

1 N1.10+7
 

(mole/cm2.s) 
Kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
Ky .10+6 

(mole/cm2.s) 
y 1i x 1i kx .10+7 

(mole/cm2.s) 
ky.10+6

 

(mole/cm2.s) 
0.998 0.554 5.59 2.03 6.00 0.98 0.581 2.19 6.46 
0.996 0.556 3.41 1.26 3.74 0.97 0.575 1.36 4.04 
0.999 0.556 3.49 1.29 3.80 0.97 0.564 1.40 4.10 
0.999 0.551 3.35 1.14 3.67 0.97 0.575 1.23 3.94 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 



Annexe D : Structure du programme de calcul du coefficient de transfert de matière 
 

 

Lire x1, X1,  P1
sat

, P2
sat

,T,M1,M2, 
q1, q2,a12, a21, 

 
       x1i= x1D 

Estimation des coefficients              
d’activité par méthode                    

UNIFAC 

Estimation de la fraction molaire à 
l’équilibre à partir de l’équation (IV.4) 

       x1i= x
*
1 

 

Enregistrer  γ1 , γ2 et x*
1 

Estimer y*1à partir de                
l'équation (II.17) 

Estimer N1 à partir de 
l'équation ( IV.5) 

Estimer Kx et K yà partir des 
l'équations  (II.6),(II.7). 
 

Calcul de x1et y1 à  partir du 
sous programme1 

Estimation 
deP1

satetP2
sat à partir  

sous programme2 

Abs(x1i-x
*
1)<10-5 

Estimation de kx , ky ,x1i ,y1i à partir des 
équations (II.5),(II.12),(II.13) 

Afficher l'ensemble des 
résultats de calcul 

      Fin 
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Annexe E  

 Résultats de calcul des nombres adimensionnels 

E.1)-Résultats de calcul pour le fluide du procédé de viscosité νννν0000 

 
νννν=1.012=1.012=1.012=1.012 cSt ω (s-1) Fr ReF ReR e.105(m) Sc Sh 
Qe=0,095 g/s 20,93 2,32 0,118 58095,23 1,58 119,98 0,067 

26,16 3,62 0,132 72540,41 1,07 120,10 0,081 
31,38 5,21 0,103 86929,41 0,83 120,22 0,054 
41,48 9,11 0,157 14908,60 0,49 120,22 0,073 

Qe=0,145 g/s 20,93 2,32 0,129 58095,23 1,81 120,80 0,083 
26,16 3,62 0,263 72540,41 1,16 120,92 0,081 
31,38 5,21 0,215 86843,76 1,01 120,75 0,086 
41,48 9,11 0,103 15135,69 0,63 120,39 0,093 

Qe=0,200 g/s 20,93 2,32 0,153 58095,23 2,23 120,39 0,095 
26,16 3,62 0,169 72612,09 1,49 120,39 0,093 
31,38 5,21 0,412 87015,22 1,14 120,51 0,034 
41,48 9,11 0,285 15022,03 0,69 120,51 0,042 

Qe=0,260 g/s 20,93 2,32 0,296 58037,88 2,11 120,10 0,049 
26,16 3,62 0,325 72468,88 1,55 120,22 0,059 
31,38 5,21 0,502 86929,41 1,22 120,22 0,072 
41,48 9,11 0,195 14795,39 0,77 120,34 0,063 

 
 
E.2)-Résultats de calcul pour le fluide du procédé de viscosité νννν1111 
 
νννν====3,326 cSt ω (s-1) Fr ReF ReR e.105(m) Sc Sh 
Qe=0,104 g/s 20,93 2,32 0,133 14884,14 4,40 466,69 0,052 

26,16 3,62 0,151 21896,14 2,86 396,51 0,033 
31,38 5,21 0,133 22009,09 2,33 473,19 0,027 
41,48 9,11 0,130 29056,69 1,48 473,78 0,017 

Qe=0,155 g/s 20,93 2,32 0,202 15211,48 5,18 456,65 0,061 
26,16 3,62 0,196 19012,53 3,58 456,65 0,042 
31,38 5,21 0,213 25170,31 2,56 413,76 0,030 
41,48 9,11 0,210 33290,66 1,63 413,52 0,019 

Qe=0,220 g/s 20,93 2,32 0,362 19997,40 5,34 347,36 0,063 
26,16 3,62 0,312 24658,87 3,34 352,09 0,039 
31,38 5,21 0,338 29779,20 2,73 349,72 0,032 
41,48 9,11 0,314 39497,40 1,82 348,54 0,021 

Qe=0,250 g/s 20,93 2,32 0,359 16151,75 6,32 428,60 0,074 
26,16 3,62 0,435 24909,64 4,06 347,36 0,040 
31,38 5,21 0,436 29779,20 3,04 348,53 0,030 
41,48 9,11 0,450 41041,68 1,91 334,29 0,019 
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E.3)-Résultats de calcul pour le fluide du procédé de viscosité νννν2222 
 
νννν=7,311 cSt ω (s-1) Fr ReF ReR e.105(m) Sc Sh 

Qe=0,114 g/s 20,93 2,32 0,158 8030,65 6,64 876,95 0,079 
26,16 3,62 0,156 9928,85 4,90 886,53 0,058 
31,38 5,21 0,145 16323,41 4,11 646,84 0,049 
41,48 9,11 0,162 21577,28 2,52 646,84 0,030 

Qe=0,175 g/s 20,93 2,32 0,209 8154,28 9,34 863,65 0,111 
26,16 3,62 0,234 9997,75 6,74 880,42 0,080 
31,38 5,21 0,246 12040,22 4,55 876,95 0,054 
41,48 9,11 0,221 15961,28 2,25 874,43 0,027 

Qe=0,233 g/s 20,93 2,32 0,316 7998,96 10,22 880,42 0,122 
26,16 3,62 0,314 9970,62 7,32 882,82 0,087 
31,38 5,21 0,331 11943,96 4,92 884,01 0,058 
41,48 9,11 0,329 15777,57 3,54 884,61 0,042 

Qe=0,295 g/s 20,93 2,32 0,401 8533,00 10,33 825,32 0,123 
26,16 3,62 0,425 9970,62 7,89 879,77 0,084 
31,38 5,21 0,424 12868,09 5,58 817,70 0,060 
41,48 9,11 0,415 17134,90 3,75 811,73 0,040 

 
E.4)-Résultats de calcul pour le fluide du procédé de viscosité νννν3333 
 
νννν=11 ,73 cSt ω (s-1) Fr ReF ReR e.105(m) Sc Sh 
Qe=0,122 g/s 20,93 2,32 0,162 5696,94 11,95 1240,48 0,143 

26,16 3,62 0,176 6190,69 7,98 1426,79 0,095 
31,38 5,21 0,176 5614,42 6,22 1887,16 0,074 
41,48 9,11 0,178 7412,04 4,01 1889,56 0,048 

Qe=0,172 g/s 20,93 2,32 0,246 5418,65 13,55 1308,73 0,163 
26,16 3,62 0,231 7106,72 9,35 1247,21 0,112 
31,38 5,21 0,237 8616,46 7,11 1233,94 0,085 
41,48 9,11 0,234 9933,28 4,48 1414,87 0,054 

Qe=0,236  g/s 20,93 2,32 0,321 5335,06 15,22 1310,96 0,181 
26,16 3,62 0,334 6584,54 10,78 1327,61 0,128 
31,38 5,21 0,318 7877,25 8,12 1331,18 0,096 
41,48 9,11 0,340 10394,05 5,01 1333,56 0,059 

Qe=0,289 g/s 20,93 2,32 0,401 5418,65 16,55 1295,19 0,197 
26,16 3,62 0,402 6848,41 11,32 1280,86 0,238 
31,38 5,21 0,397 8744,68 8,67 1203,27 0,182 
41,48 9,11 0,399 11290,44 5,45 1231,92 0,114 
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Annexe F 

Résultats de calcul des paramètres  de transfert de chaleur 

F.1)-Résultats de calcul pour le fluide du procédé de viscosité νννν0000 
 
ω 
 (s-1) 

Qe 
(g/s) 

Φc 
(W) 

Φf 
(W) 

f

c

Φ
Φ

 U 
(W/m2.K) 

PrF ReF ReR 
 

hc 
(W/m2.K) 

hf 
(W/m2.K) 

Nu 

 
20,93 

0,095 18,85 18,42 1,02 18,74 6,78 0,119 58095,23 231,25 19,33 1,69 
0,150 16,87 15,41 1,09 15,90 6,96 0,129 58095,23 231,36 16,33 1,43 
0,200 16,62 14,12 1,18 15,95 6,87 0,153 58095,23 231,37 16,38 1,44 
0,260 18,11 17,88 1,01 18,78 6,61 0,296 58037,88 231,27 19,38 1,69 

 
26,16 

0,095 18,36 18,82 0,98 17,79 6,87 0,132 72540,41 231,29 18,32 1,61 
0,150 19,60 19,8 0,99 18,88 6,96 0,263 72540,41 231,16 19,49 1,71 
0,200 17,36 15,14 1,15 17,13 6,78 0,196 72712,09 231,32 17,63 1,54 
0,260 18,85 17,45 1,08 19,59 6,61 0,325 72468,88 231,25 20,24 1,77 

 
31,38 

0,095 17,86 16,43 1,09 17,23 6,87 0,103 86929,41 231,32 17,73 1,56 
0,150 19,10 17,02 1,12 19,12 6,78 0,215 86843,96 231,20 19,74 1,73 
0,200 19,60 18,5 1,06 19,70 6,78 0,412 87015,22 231,16 20,36 1,78 
0,260 19,35 19,61 0,99 20,76 6,53 0,502 86929,41 231,18 21,51 1,88 

 
41,48 

0,095 15,63 14,64 1,07 14,80 6,87 0,157 14908,60 231,48 15,17 1,33 
0,150 20,09 19,23 1,04 20,20 6,78 0,103 15135,69 231,16 20,89 1,83 
0,200 19,84 20,81 0,95 20,85 6,61 0,285 15022,03 231,18 21,58 1,89 
0,260 25,30 24,44 1,04 28,57 6,53 0,195 14795,39 230,78 29,98 2,62 

 
F.2)-Résultats de calcul pour le fluide du procédé de viscosité νννν1111 
 
ω 
 (s-1) 

Qe 
(g/s) 

Φc 
(W) 

Φf 
(W) 

f

c

Φ
Φ  U 

(W/m2.K) 
PrF ReF ReR 

 
hc 
(W/m2.K) 

hf 
(W/m2.K) 

Nu 

 
20,93 

0,104 19,35 18,65 1,04 20,18 6,61 0,103 14884,14 231,21 20,16 1,76 
0,155 18,60 16,98 1,10 20,19 6,45 0,202 15211,48 231,27 20,17 1,76 
0,220 19,35 19,41 1,00 21,14 6,45 0,362 19997,40 231,21 21,12 1,84 
0,250 19,60 17,15 1,14 22,53 6,30 0,359 16151,75 231,20 22,50 1,96 

 
26,16 

0,104 18,85 17,64 1,07 19,75 6,61 0,151 21896,14 231,25 20,22 1,77 
0,155 17,86 15,65 1,14 19,26 6,45 0,196 19012,53 231,32 19,88 1,73 
0,220 17,86 17,33 1,03 19,74 6,37 0,312 24658,87 231,32 20,40 1,78 
0,250 16,12 19,08 0,84 17,94 6,30 0,435 24909,64 231,45 18,48 1,61 

 
31,38 

0,104 16,85 15,33 1,09 16,84 6,61 0,133 22009,09 231,45 17,32 1,51 
0,155 16,87 16,78 1,01 18,03 6,45 0,213 25170,31 231,39 18,57 1,62 
0,220 16,62 16,26 1,02 18,16 6,37 0,338 29779,20 231,41 18,72 1,63 
0,250 16,70 17,45 0,96 17,62 6,30 0,436 29779,20 231,46 18,15 1,58 

 
41,48 

0,104 18,11 14,69 1,23 19,02 6,53 0,130 29056,69 231,34 19,63 1,71 
0,155 15,63 19,03 0,82 16,45 6,45 0,210 33290,66 231,52 16,90 1,47 
0,220 16,12 15,74 1,02 17,46 6,37 0,314 39497,40 231,48 17,98 1,57 
0,250 16,12 18,05 0,89 17,85 6,30 0,450 41041,68 230,48 18,39 1,60 
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F.3)-Résultats de calcul pour le fluide du procédé de viscosité νννν2222 
 
 
ω 
 (s-1) 

Qe 
(g/s) 

Φc 
(W) 

Φf 
(W) 

f

c

Φ
Φ  U 

(W/m2.K) 
PrF ReF ReR 

 
hc 
(W/m2.K) 

hf 
(W/m2.K) 

Nu 

 
20,93 

0,114 16,87 15,79 1,07 15,60 7,04 0,158 8030,65 231,36 16,01 1,41 
0,175 20,09 18,25 1,10 18,90 7,04 0,209 8154 ,28 231,20 19,50 1,72 
0,233 20,84 17,36 1,20 20,23 6,96 0,316 7998,96 231,11 20,92 1,84 
0,295 22,57 20,48 1,10 22,96 6,78 0,401 8533,00 231,09 23,86 2,09 

 
26,16 

0,114 20,59 18,87 1,09 19,60 7,04 0,156 9928,85 231,09 20,25 1,78 
0,175 21,09 20,41 1,03 20,68 6,96 0,234 9997,75 231,02 21,41 1,88 
0,233 19,84 17,54 1,13 19,11 6,96 0,314 9970,62 231,18 19,73 1,73 
0,295 21,09 19,72 1,07 21,46 6,61 0,425 9970,62 231,09 23,32 2,04 

 
31,38 

0,114 19,60 19,02 1,03 18,13 7,14 0,145 16323,41 231,16 18,69 1,65 
0,175 18,60 18,01 1,03 17,44 7,04 0,246 12040,22 231,23 17,95 1,58 
0,233 19,10 17,66 1,08 18,70 7,87 0,331 11943,96 231,23 18,29 1,69 
0,295 19,84 17,25 1,15 20,92 6,61 0,424 12868,09 231,18 21,66 1,89 

 
41,48 

0,114 19,35 18,11 1,07 17,80 7,14 0,162 21577,28 231,21 18,33 1,61 
0,175 18,85 18,02 1,05 18,02 6,96 0,221 15961,28 231,25 18,56 1,63 
0,233 17,86 16,79 1,06 17,32 6,87 0,329 15777,57 231,32 17,82 1,56 
0,295 20,34 20,74 0,98 21,53 6,61 0,415 17134,90 230,14 20,32 1,65 

 
F.4)-Résultats de calcul pour le fluide du procédé de viscosité νννν3333 
 
ω 
 (s-1) 

Qe 
(g/s) 

Φc 
(W) 

Φf 
(W) 

f

c

Φ
Φ  U 

(W/m2.K) 
PrF ReF ReR 

 
hc 
(W/m2.K) 

hf 
(W/m2.K) 

Nu 

 
20,93 

0,122 18,85 18,32 1,03 16,30 7,42 0,162 5696,94 231,25 16,75 1,48 
0,171 19,60 16,69 1,17 17,69 7,23 0,246 5418,65 231,23 18,21 1,61 
0,236 17,12 16,85 1,02 16,71 6,78 0,321 5335,06 231,41 17,18 1,51 
0,289 20,59 18,45 1,12 20,27 6,87 0,401 5418,65 231,16 20,96 1,84 

 
26,16 

0,122 18,36 18,32 1,00 16,44 7,23 0,176 6190,69 231,29 16,90 1,49 
0,171 20,84 19,23 1,08 19,90 7,04 0,231 7106,72 231,11 20,57 1,18 
0,236 16,87 15,38 1,10 16,44 6,78 0,334 6584,54 231,43 16,89 1,48 
0,289 19,60 15,25 1,29 19,13 6,87 0,402 6848,41 231,23 19,75 1,73 

 
31,38 

0,122 17,86 16,85 1,06 16,25 7,14 0,176 5614,42 231,31 16,72 1,47 
0,171 17,86 15,45 1,16 16,32 7,14 0,237 8616,46 231,32 16,77 1,48 
0,236 17,61 15,19 1,16 16,66 6,70 0,318 7877,25 231,37 18,18 1,59 
0,289 17,12 15,58 1,10 16,45 6,87 0,297 8744,68 231,37 16,91 1,48 

 
41,48 

0,122 15,63 14,88 1,05 14,31 7,04 0,178 7412,04 231,48 14,65 1,29 
0,171 17,61 15,45 1,14 16,06 7,14 0,234 9933,28 231,34 16,50 1,45 
0,236 17,61 15,72 1,12 18,07 6,61 0,340 10394,05 231,37 18,62 1,63 
0,289 18,11 17,09 1,06 17,54 6,87 0,399 11290,44 230,30 18,06 1,58 

 
 
 



Annexe G : Structure du programme de calcul du coefficient de transfert de chaleur 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 

Lecture des conditions opératoires températures Tec, Tsc, Tef, Tsf et débit 
d’alimentation Qc et Qf. 

 

Calculs des propriétés physiques et 
thermiques du fluide de procédé ρf, 
λf, ηf, Cpf 

 

Calculs des propriétés physiques et 
thermiques du fluide de chauffage  ρc, 
λc, ηc, Cpc 

 

Calculs des flux chaud et froid 
 

Φf = Φc 
Calcul du coefficient global de transmission thermique U 

 

Calculs des nombres adimensionnels côté fluide de chauffage Rec , Prc 
 

Calcul du coefficient d’échange côté fluide de chauffage à l’aide d’une 
corrélation adimensionnelle Nuc et hc 

 

Calcul du coefficient d’échange coté film agité hF 
 

Calculs des nombres adimensionnels 
côté film ReFf , ReRf ,Prf 

 

Etablissement de la corrélation   hF = f (ReFf , ReRf Prf)  
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Annexe H 
 

Corrélation de calcul des propriétés physiques du binaire eau-glycérol 
 
 

Propriétés physiques(Dauber, 1989)  [26] 
 

 Eau  Glycérol 

Température critique (K) 674 ,13                                                 723,00 

Pression critique (Pa) 
 

2,2055.10+7 4,00.10+6 

Volume critique (m 3 /kmol) 0,05595 0,264 

Facteur acentrique 0,3449 0,3196 

Masse molaire (Kg/kmol) 18,05 92,095 

 
 

Propriétés physiques de l’eau en fonction de la température (Dauber, 1989) [26]  
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Propriétés physiques du glycérol en fonction de la température (Dauber, 1989) [26] 
 
 

Capacité 
calorifique 
(J/kmol.K) 
 

Cp = 6,823.10+4+ 5,052. 10+2  T  
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 Propriétés physiques pour un mélange binaire [33]  
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Annexe I 
 
 

  I.1. Détermination du coefficient d’activité par la méthode UNIFAC 
 
Pour l’estimation du coefficient d’activité le programme fait appelle à la méthode UNIFAC à 

partir des corps purs, il fait appel à la notion de  contribution de groupe en décomposant le 

coefficient d’activité en deux termes combinatoire et résiduel. 

res
i

comb
ii LnLnLn γ+γ=γ  

Le terme combinatoire correspond aux différences de taille et de forme, le terme résiduel 

prend en compte les interactions entre groupes. 

 

Les paramètres d’interactions considérés dans le cas de mélange eau glycérol sont 

 a12 = -287,5 K                          a21= -320,8 K 

 

Tableau IV1 Paramètres pour le binaire glycérol/eau (Reid, 1977) [40] 

Composé r q 

Eau 0,920 1,40 

Glycérol 3,386 3,06 

 

 
I.2. Calcul du coefficient de diffusion (équation de Wilke et Chang) [32] 
 

                          
V

T)M(10.4,7
D 6,0

m

5,08

l η

ϕ
=

−

 

 
ϕ est un paramètre d’association du solvant (pour l’eau ϕ = 2,6). 

M est la masse molaire du solvant ( pour l’eau M= 18g/mole) 

η est la viscosité cinématique de la solution en cpoise. 

Vm est le volume molaire du soluté calculé à partir de l’équation de Tyne et Calus 

 

� Calcul du volume molaire (équation de Tyne et Calus)[6] 
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Vc est le volume critique (pour le glycérol Vc = 255 cm3/mole)  

                                           

                                                  Vm=0.285 Vc
1.084 

I.3.Calcul du coefficient de transfert de matière particulier en phase liquide (kl)   

                                                   
 

 

Le coefficient de transfert de matière particulier en phase liquide k
l
 définis par : 
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I.4. Passage de la fraction massique à la fraction molaire 
 
 
Soit la fraction massique de l’eau  X1, ainsi que celle du glycérol X2 = 1- X1  . 

Les fraction molaires x1 et x2  sont calculées à partir des  relations : 
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Annexe J 

 

 

 

 

J.1. Calcul de la résistance au transfert de chaleur 

 

LdLr2A iintint π=π=  

 
� Le flux par convection à travers le fluide de chauffage a pour expression : 

 

                                        )TT(
d

D
Ah)TT(LDh 2pc

i

i
intc2pcic −=−π=Φ      

                                                                                              

                                                              
cinti

i
2pc hAD

d
TT Φ=−                                                (J.1)                                          

Eau de chauffage 
de coefficient de 

transfert de 
chaleur hc 

Cylindre intérieur  
de conductivité λ p 

Film de coefficient de 
transfert de chaleur  hF 

Air  ha 
 

Agitateur   

Cylindre extérieur 
de conductivité λp 

Calorifugeage (laine de verre)de 
conductivité λg 
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� Le flux par conduction à travers la paroi du cylindre intérieur a pour expression : 
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�  Le flux par convection dans le film a pour expression :  
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En sommant les équations [(J.1)  (J.2) (J.3)] : 
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La résistance globale s’écrit alors : 

 

p

i

i
id

chi

id

F 2

D
d

Ln

Dh

1

U

1

λ
++=  

 

 

J.2. Calcul de l’épaisseur critique du calorifugeage  

eext d.L.A π=  

� Le flux par convection dans le fluide de chauffage a pour expression :  

 )TT(Ah)TT(Ldh 3pcextc3pcec −=−π=Φ           

                                                                
cext

3pc hA

1
TT Φ=−                                           (J.4)                                                     

� Le flux par conduction à travers la paroi du cylindre extérieur a pour expression : 
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� Le flux par conduction à travers le calorifugeage a pour expression : 
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� Le flux par convection dans l’air a pour expression :  
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En faisant la somme des relations [ ( J.4)+ ( J.5)+ ( J.6) +( J.7)] nous obtenons : 
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Tel que la résistance globale : 
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Nous posons C1 et C2 comme étant des constants définis comme suit : 
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Donc l’épaisseur critique pour ce calorifugeage  est  
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 Pour que notre paroi soit calorifugée il faut que l’épaisseur du calorifugeage (laine de 

verre) soit différente de l’épaisseur critique c- à -d que : cg xe ≠  

 

K.m/W61,11Km/kcal10h 22
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La laine de verre disponible avec laquelle nous avons travaillé est de cm5,3eg =  

Et l’épaisseur critique calculé est de =cx
2
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xc=-0,038 m donc l’épaisseur utilisée est suffisante  pour calorifuger  la paroi. 
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