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Nomenclature

A matrice A = kP—k*x [M +k®] " xk® (Eq. 5.54) [-]

A surface de solide occupée par la phase adsorbée (Eq. 1.5) [m?]

as surface spécifique de la particule d’adsorbant (Eq. 5.1) [m™"]

ag surface spécifique moyenne des cristaux d’adsorbant (Eq. 2.46) [m™']

ab surface spécifique moyenne des grains d’adsorbant (Eq. 2.4) [m™*]

B matrice B =k®x [M+ k] ™" xM (Eq. 5.55) [

b constante d’équilibre de Langmuir (Eq. 1.10) [m®.mol ™)

b; constante d’équilibre de Langmuir du constituant i (Eq. 1.3) [m®.mol™!]

By perméabilité d'un pore (Eq. 1.21) [m?]

concentration d’adsorbat en phase fluide (Eq. 1.9) [mol.m™?]

vecteur des concentrations en phase extra-granulaire ¢; (Eq. 5.47) [mol.m™?

vecteur des concentrations moyennes &; (Eq. 5.51) [mol.m ™3]

vecteur de dimension n. des concentrations en phase macro-poreuse cj**¢

(Eq. 5.44) [mol.m™3

c vecteur de dimension n. des concentrations en phase gazeuse a la surface du cristal
' (Eq. 5.44) [mol.m™?]

Cy capacité calorifique spécifique moyenne de la phase gazeuse (Eq. 6.8) [J.kg™ . K™

i concentration en constituant i en phase extra-granulaire (Eq. 2.2) [mol.m™?],
concentration en constituant i en phase fluide (Eq. 2.16) [mol.m™?]

c; concentration en constituant ¢ d’une phase gazeuse en équilibre avec la phase
adsorbée (Eq. 1.15) [mol.m™?

c; moyenne volumique sur la particule de la concentration en constituant ¢ d’une

phase gazeuse en équilibre avec la phase adsorbée (Eq. 2.38) [mol.m™?], moyenne
volumique sur le cristal de la concentration en constituant ¢ d’'une phase gazeuse
hypothétique en équilibre avec la phase adsorbée (Eq. 5.20) [mol.m ™3]

c§®t  concentration en constituant i en phase gazeuse environnant le cristal (Fig. 5.1)
[mol.m™?]
c"*®  concentration en constituant i en phase macro-poreuse (Eq. 2.46) [mol.m™?]
c™€  concentration en constituant 4 en phase micro-poreuse (Eq. 2.47) [mol.m™?)
c; concentration en constituant ¢ du fluide contenu dans le volume poreux du solide
(Eq. 2.12) [mol.m™?]
¢;""  concentration en constituant ¢ en phase gazeuse a la surface du cristal (Fig. 5.1)
[mol.m™?]
¢, capacités d’adsorption (Eq. 5.23) [-]
¢, capacités d’adsorption moyenne (Eq. 5.28) [-]
7;17T capacités d’adsorption moyenne (Eq. 5.28) [mol.m™*.K™*)
+p  capacités d’adsorption (Eq. 5.27) [mol.m™3. K™
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Nomenclature

CPf
Chp,i
(7a¢s

Dy
Cs
Cr
Ct

ads
Ct,0

des
Ct,0

press
t,0

Cu

Dc
De

viii

capacité calorifique volumique de la phase fluide & pression constante (Eq. 3.1)
[Jm 3. K™

capacité calorifique a pression constante du constituant i en phase gazeuse
(Eq. 3.4) [J.mol™".K™']

capacité calorifique & pression constante du constituant ¢ en phase adsorbée
(Eq. 3.9) [J.mol™*. K™

capacité calorifique du solide (Eq. 3.9) [J.kg™' . K™!]

vecteur de dimension n. des capacités d’adsorption Cy . (Eq. 5.59) [mol.m 2 K™
concentration totale en phase extra-granulaire (Eq. 2.2) [mol.m ™3], concentration
totale en phase fluide (Eq. 2.16) [mol.m™?]

concentration totale du gaz d’alimentation durant les étapes d’adsorption (Eq. 4.3)
[mol.m™?]

concentration totale du gaz d’alimentation durant les étapes de désorption
(Eq. 4.4) [mol.m™?]

concentration totale du gaz d’alimentation durant la pressurisation (Eq. 4.5)
[mol.m™?]

capacité calorifique des parois de la colonne (Eq. 3.11) [J.m™®.K™}]

matrice diagonale des coefficients de transfert de matiére dus a la diffusion intra-
cristalline, exprimés en terme de ¢; (Eq. 5.43) [s7']

diffusivité intra-cristalline (Eq. 1.24) [m?.s7!]

matrice diagonale de dimension (n. x n.) des diffusivités effectives Df (Eq. 2.23)
[m?.s™1]

diffusivité effective du constituant ¢ dans la phase gazeuse contenue dans le volume
poreux du solide (Eq. 2.33) [m?.s™!]

matrice diagonale de dimension (n. X n.) des diffusivités effectives dans la phase
gazeuse contenue dans le volume poreux du solide D! (Eq. 2.32) [m?.s7]
diffusivité de surface (Eq. 1.19) [m?.s™!]

matrice diagonale de dimension (n. X n.) des diffusivités de surface Di (Eq. 2.32)
[m?.s71]

diffusivité équivalente associée & 1’écoulement de Poiseuille (Eq. 1.20) [m?.s7]
coefficient d’auto-diffusion i.e. diffusivité de surface pour un taux de recouvrement
nul (Eq. 2.26) [m?.s™!]

coefficient de dispersion axiale (p. 27) [m?.s™?]

coefficient de dispersion axiale du constituant i (Eq. 2.2) [m?.s™!]

diffusivité effective du constituant 4, selon le formalisme de Fick (Eq. 1.4) [m?.s™!]
diffusivité moléculaire du constituant i dans un mélange multi-constituant, selon
le formalisme de Fick (Eq. 2.3) [m?.s7!]

diffusivité effective du constituant i dans le liant macroporeux (Fig. 5.2) [m”.s™"']
coefficient d’auto-diffusion du constituant ¢ i.e. diffusivité de surface pour un taux
de recouvrement nul (Eq. 2.30) [m?.s™")

diffusivité moléculaire du binaire i/j, selon le formalisme de Fick (Eq. 1.17)
[m%.s7"]

diffusivité de Knudsen du constituant 4, selon le formalisme de Fick (Eq. 1.18)
[m?.s71]

matrice diagonale (Eq. 5.48) [-]

matrice diagonale (Eq. 5.48) [-]

densité de flux axiale du constituant 4 (Eq. 2.2) [mol.m™2.s7]

fonction donnant l'isotherme d’équilibre d’adsorption du constituant i (Eq. 2.9)
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Nomenclature

densité de flux supplémentaire d’alimentation du compartiment haute pression,
correspondant a la quantité de matiere nécessaire pour pressuriser la colonne
(Eq. 7.10) [mol.m™2.s7")

densité de flux de court-circuit allant de la sortie du compartiment haute pression
vers la sortie du compartiment basse pression (Eq. 7.8) [mol.m2.s7]

densité de flux de court-circuit allant de la sortie du compartiment basse pression
vers la sortie du compartiment haute pression (Eq. 7.7) [mol.m™2.s7!]

matrice diagonale (Eq. 5.68) [-]

accélération gravitationnelle terrestre (Eq. 2.1) g = 9,81 m.s™
matrice diagonale (Eq. 5.68) [-]

enthalpie d’adsorption du constituant i (Eq. 3.9) [J.mol™?]
matrice jacobienne de l'isotherme d’adsorption pour des grandeurs moyennes
(Eq. 5.58)

densité de flux molaire de ’espece i définie dans un repere mobile évoluant a la
vitesse moyenne v du fluide (Eq. 2.16) [mol.m™2.s7"]

constante de Henry (Eq. 1.9) []

coefficient de transfert de matiere & travers le film externe (Eq. 2.10) [m.s™?]
matrice diagonale des conductances de transfert de matiere a travers le film en-
tourant le cristal micro-poreux, kf° (Eq. 5.45) [s7!]

2

conductance de transfert de matiere du constituant ¢ a travers le film entourant
le cristal micro-poreux (Fig. 5.1) [s7}]

constante de Henry du constituant i (Eq. 1.2) []

coefficient de L.D.F. du constituant i (Tab. 7.1) [m.s™"]

parametre adimensionnel de transfert d’énergie entre la phase extra-granulaire et
le solide (Eq. 6.3) [-]

parametre adimensionnel de transfert d’énergie entre la phase extra-granulaire et
les parois de la colonne (Eq. 6.3) [-]

coefficient de L.D.F. du constituant ¢ exprimé en termes de concentration en phase
adsorbée (Eq. 2.37) [m.s™]

coefficient de L.D.F. du constituant i exprimé en termes de concentration en phase
gazeuse (Eq. 2.38) [m.s™!]

coefficient de transfert d’énergie entre la phase extra-granulaire et le solide
(Eq. 3.1) [W.m™2.K™]

coefficient de transfert d’énergie entre la phase extra-granulaire et la paroi de la
colonne (Eq. 3.6) [W.m™2.K™)

longueur de la colonne (Eq. 2.6) [m)]

coefficient phénoménologique d’Onsager ou mobilité (Eq. 2.25) [mol.m?.J7'.s™!]
matrice des coefficients de transfert de matiére dus & la diffusion intra-cristalline,
exprimés en terme de ¢} (Eq. 5.52) [s7]

masse molaire du constituant i (Eq. 1.17) [g.mol™*]

densité de flux molaire (Eq. 2.25) [mol.m™2.s7!]

vecteur de dimension n. des densités de flux molaires définies dans un repére fixe
(Eq. 2.24) [mol.m™2.s7"]

vecteur de dimension n. des densités de flux molaires échangées entre la phase
extra-granulaire et la phase macro-poreuse N;**¢ (Eq. 5.46) [mol.m™2.s™!]
vecteur de dimension n. des densités de flux molaires échangées entre les phases
macro et micro-poreuse N/ (Eq. 5.50) [mol.m™2.s™!]

vecteur de dimension n. des densités de flux molaire due aux phénomeénes de
diffusion en phase gazeuse (Eq. 2.23) [mol.m™2.s7]
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NS

e

Nt’m,ac

Pg

Pu
Pr
Pr
Ps
Pe™
Pet®

pur;

vecteur de dimension n. des densités de flux molaire due a la diffusion de surface
(Eq. 2.32) [mol.m~2.s7]

nombre de constituant du mélange fluide (Eq. 1.14) [-]

quantité de matiere adsorbée (Eq. 1.5) [mol]

densité de flux molaire du constituant i (Eq. 2.10) [mol.m~2.s7!], densité de flux
molaire du constituant ¢ échangée entre la phase extra-granulaire et les phases
intra-particulaires (Tab. 7.2) [mol.m™2.s™"],

densité de flux molaire du constituant ¢ définie dans un repere fixe (Eq. 2.15)
[mol.m™2.s71]

quantité de matiére du constituant ¢ en phase extra-granulaire (Eq. 7.4) [mol]
densité de flux molaire du constituant ¢ en phase micro-poreuse (Eq. 2.47)
[mol.m™2.571]

densité de flux molaire du constituant ¢ due aux phénomenes de diffusion en phase
gazeuse, définie dans un repere fixe (Eq. 2.15) [mol.m™2.s7}]

densité de flux molaire du constituant ¢ due aux phénomeénes de diffusion en phase
gazeuse, définie dans un repeére fixe mono-dimensionnel (Eq. 2.33) [mol.m™2.s7!]
densité de flux molaire du constituant ¢ échangée entre la phase extra-granulaire
et les phases intra-particulaires (Eq. 2.4) [mol.m™2.s7!]

densité de flux molaire du constituant ¢ échangée entre la phase extra-granulaire
et la phase macro-poreuse (Eq. 5.30) [mol.m™2.s7!]

densité de flux molaire du constituant ¢ échangée entre les phases macro et micro-
poreuse (Eq. 2.46) [mol.m™2.s7!]

densité de flux molaire en constituant ¢ en phase macro-poreuse (Eq. 2.46)
[mol.m™2.s7"]

densité de flux molaire du constituant 7 due a la diffusion de surface, définie dans
un repere fixe (Eq. 2.15) [mol.m™2.s7"]

densité de flux molaire du constituant ¢ due & la diffusion de surface, définie dans
un repere fixe mono-dimensionnel (Eq. 2.33) [mol.m™2.s7!]

densité de flux molaire du constituant ¢ due & I’écoulement de Poiseuille, définie
dans un repere fixe (Eq. 1.21) [mol.m™2.s7!]

densité de flux molaire totale du fluide définie dans un repeére fixe (Eq. 2.17)
[mol.m=2.s7"]

densité de flux molaire totale échangée entre la phase extra-granulaire et la phase
macro-poreuse (Eq. 5.30) [mol.m™2.s7]

quantité de matiére totale nécessaire pour pressuriser la colonne (Eq. 7.9) [mol]
pression totale (Eq. 1.17) [Pa], pression totale en phase extra-granulaire (Eq. 3.4)
[Pa)

pression partielle d’adsorbat en phase fluide (Fig. 1.4) [Pa]

vecteur de dimension n. des pressions partielles des constituants du mélange
(Eq. 2.23) [Pa]

variable adimensionnelle de pression en phase extra-granulaire (Eq. 6.2) [-]
pression en fin d’étape (Eq. 6.9) [Pa]

pression haute (Fig. 4.1) [Pa]

pression en début d’étape (Eq. 6.9) [Pa]

pression basse (Fig. 4.1) [Pa]

pression partielle d’adsorbat en phase fluide & saturation (Fig. 1.4) [Pa]

nombre de Peclet matiere (Eq. 6.3) [-]

nombre de Peclet thermique (Eq. 6.3) [-]

pureté du constituant ¢ en sortie de procédé (Eq. 7.19) [-]

concentration en phase adsorbée (Eq. 1.8) [mol.m™?]
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vecteur de dimension n. des concentrations en phase adsorbée (Eq. 2.32) [mol.m™?]
vecteur de dimension n. des concentrations moyennes en phase adsorbée ¢;
(Eq. 5.42) [mol.m ™%

concentration en phase adsorbée & saturation (Eq. 1.10) [mol.m
vecteur de dimension n. des concentrations en phase adsorbée & la surface du
cristal ¢i*" (Eq. 5.42) [mol.m™?]

concentration en constituant ¢ en phase adsorbée (Eq. 1.14) [mol.m
moyenne volumique sur la particule de la concentration en constituant ¢ en phase
adsorbée (Eq. 2.36) [mol.m ™3], moyenne volumique sur le cristal de la concentra-
tion en constituant 4 en phase adsorbée (Eq. 2.56) [mol.m™?]

concentration en constituant ¢ en phase adsorbée en équilibre avec la phase gazeuse
(Eq. 2.37) [mol.m ™%

concentration en constituant ¢ en phase adsorbée sur les parois des macropores
(Eq. 2.46) [mol.m™?]

parameétre lié & la concentration en phase adsorbée & saturation (Eq. 7.14)
[mol.m™?]

concentration en constituant 4 en phase adsorbée & saturation (Eq. 1.14) [mol.m ™3]
concentration en constituant ¢ en phase adsorbée a la surface du cristal (Fig. 5.1)
[mol.m™?]

constante de gaz parfaits (Eq. 1.6) R = 8,3144 J.mol ' K~!

rayon moyen des pores (Eq. 1.18) [m]

coordonnée radiale dans le cristal (Fig. 2.2) [m)]

rayon moyen des cristaux d’adsorbant (Eq. 2.52) [m]

distance séparant les molécules A et B (Fig. 1.3) [m]

distance séparant les molécules A et B & I'équilibre (Fig. 1.3) [m)]

rayon externe de la colonne (Eq. 3.12) [m]

rayon interne de la colonne (Eq. 3.6) [m]

rayon moyen des particules (Eq. 2.1) [m]

coordonnée radiale dans la particule (Fig. 2.1) [m]

rendement en constituant ¢ (Eq. 4.2) [-]

section interne de la colonne (Eq. 7.4) [m?]

surface moyenne des grains d’adsorbant (p. 28) [m?]

température (Eq. 1.6) [K]

temps (Eq. 2.4) [s]

température externe (Eq. 3.11) [K]

température en phase extra-granulaire (Eq. 3.4) [K]

température intra-granulaire (Eq. 3.5) [K]

température des parois de la colonne (Eq. 3.6) [K]

durée d’une étape (Eq. 6.9) [s]

durée d’un cycle (Eq. 2.44) [s]

durée de I’étape de production (Eq. 4.1) [s]

coefficient global de transfert de chaleur de la paroi (Eq. 3.11) [(W.m™2.K™*)
vitesse interstitielle du fluide (Eq. 2.2) [m.s™"]

vitesse moyenne du mélange fluide (Eq. 2.16) [m.s™]

vitesse de Iespece i (Eq. 2.16) [m.s™']

vitesse interstitielle maximale d’alimentation (Eq. 2.1) [m.s™!]

vitesse interstitielle minimale de fluidisation (Eq. 2.1) [m.s™]

volume moyen des grains d’adsorbant (p. 28) [m?]

fraction molaire du constituant ¢ en phase extra-granulaire (Eq. 1.1) [-], fraction
molaire du constituant ¢ en phase fluide (Eq. 1.21) []
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i pureté du constituant ¢ (Eq. 4.1) [-]

z? fraction molaire du constituant 4 & la limite du film, c6té particule (Eq. 2.10) [-]

x? fraction molaire du constituant ¢ & la limite du film, c6té phase extra-granulaire
(Eq. 2.10) []

x; P fraction molaire du constituant ¢ & la surface du grain (Eq. 5.61) [-]

Yi fraction molaire du constituant ¢ en phase adsorbée (Eq. 1.1) [-], variable adimen-

sionnelle de concentration du constituant ¢ en phase extra-granulaire (Eq. 6.2)

[l

i variable adimensionnelle de concentration moyenne en constituant ¢ d’une phase
gazeuse en équilibre avec la phase adsorbée (Eq. 7.13) [-]

Yt variable adimensionnelle de concentration totale en phase extra-granulaire
(Eq. 6.2) []

z coordonnée axiale du lit (Fig. 2.1) [m]

Lettres grecques

e parameétre d’hétérogénéité (Eq. 1.11) [-]

i facteur de séparation des constituants ¢ et j (Eq. 1.1) []

0 épaisseur du film externe (Fig. 5.5) [m]

Omac  épaisseur du film lié & la diffusion en phase macro-poreuse (Eq. 5.64) [m]

€ porosité extra-granulaire (Eq. 2.4) []

Ee micro-porosité des cristaux d’adsorbant (Eq. 2.46) [-]

€p macro-porosité du grain (Eq. 1.22) [-]

€ parametre adimensionnel € = +=2¢,, (Eq. 6.3) [-]

®;;  flux thermique entre le grain et la phase extra-granulaire (Eq. 3.4) [W.m ™3]

®s, flux thermique entre la phase extra-granulaire et les parois de la colonne (Eq. 3.4)
[W.m™?]

Af conductivité thermique du fluide (Eq. 3.1) [W.m™ . K™!]

Xaz  coefficient de dispersion axiale d’énergie (Eq. 3.2) [W.m™ " K™!]

u viscosité de la phase fluide (Eq. 1.20) [kg.m'.s7]

% potentiel chimique de I'adsorbat en phase adsorbée (Eq. 1.5) [J.mol™!]

9% potentiel chimique de ’adsorbat en phase gazeuse (Eq. 1.6) [J.mol™!]

™ pression d’étalement (Eq. 1.5) [N.m™!]

0 taux de recouvrement (Eq. 2.27) [-]

0 variable adimensionnelle de température en phase extra-granulaire (Eq. 6.2) [-]

0; taux d’occupation des sites d’adsorption par le constituant ¢ (Eq. 2.30) [-]

0s variable adimensionnelle de température du solide (Eq. 6.2) [-]

O variable adimensionnelle de température des parois de la colonne (Eq. 6.2) [-]

0, coordonnée adimensionnelle de temps (Eq. 6.2) [-]

¥ parametre adimensionnelle de transfert de matiére entre la phase extra-granulaire
et le solide (Eq. 7.14) []

Jo parameétre adimensionnelle de temps de passage (Eq. 7.14) [-]

p densité de I’adsorbant (Eq. 2.1) [kg.m ™3

pr densité du fluide (Eq. 2.1) [kg.m™?]

T facteur de tortuosité (Eq. 1.22) []

70 temps de passage (Eq. 7.4) [s]

X coordonnée adimensionnelle du lit (Eq. 6.2) []

w variable adimensionnelle de vitesse interstitielle en phase extra-granulaire (Eq. 6.2)

[l
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Indices et exposants

0 relatif au flux gazeux d’alimentation

ads relatif aux étapes d’adsorption
des  relatif aux étapes de désorption

dep relatif aux étapes de dépressurisation
H relatif au compartiment haute pression

Nomenclature

H,L relatif soit au compartiment haute pression, soit au compartiment basse pression

L relatif au compartiment basse pression

press relatif aux étapes de pressurisation

step  relatif & une étape du cycle (adsorption, désorption, pressurisation ou dépressuri-

sation)

Nombres adimensionnels

Nu  nombre de Nusselt Nu = b flp
Pr nombre de Prandtl Pr= %
Re nombre de Reynolds Re = w
Sc nombre de Schmidt Sc= L

pyrD

£
Sh nombre de Sherwood Sh = 2’;5”
Abréviations
C.C.F. Continuous Counter-current Flow
C.S.S. Cyclic Steady State
D.G.M. Dusty Gas Model
EV électrovanne
ILA.S. Ideal Adsorbed Solution
L.D.F. Linear Driving Force
L.D.F.G. Linear Driving Force dont la force motrice est exprimée en terme de concen-
tration en phase gazeuse
L.D.F.S. Linear Driving Force dont la force motrice est exprimée en terme de concen-
tration en phase adsorbée

P.S.A. Pressure Swing Adsorption
RDM régulateur de débits massiques
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Introduction générale

S i la séparation de matieres premieres intéresse les hommes depuis 'antiquité,
le traitement des déchets et des effluents est un probleme plus récent. Cela
devient une nécessité pour I'industrie moderne, afin de préserver ’environnement
et de respecter des normes de plus en plus exigeantes.

Le procédé de séparation de référence est le procédé de distillation. C’est en
effet un procédé simple et quasiment universel. Il présente cependant un inconvé-
nient de taille: il consomme beaucoup d’énergie. Il existe des techniques alterna-
tives telles que les procédés d’adsorption. Ces procédés permettent de diminuer
les cotits énergétiques, en particulier pour séparer des constituants présentant des
points d’ébullition voisins.

Contrairement aux procédés de distillation, le dimensionnement optimal des
procédés d’adsorption est tres délicat, ce qui explique leur développement tardif.
En effet, les performances des procédés d’adsorption dépendent de nombreux para-
metres dont les effets sont couplés et donc complexes a visualiser, rendant difficile
toute approche intuitive. De plus, le phénomene de saturation du lit d’adsorbant
exige une régénération périodique des colonnes d’adsorption. Le caractere cyclique
des procédés d’adsorption pose des problemes de simulation. En effet, le procédé
fonctionnant en permanence en régime transitoire, sa simulation doit donc étre
dynamique.

Le procédé d’adsorption modulée en pression ou P.S.A. (« Pressure Swing
Adsorption ») est un procédé cyclique de séparation de gaz par adsorption sur
lits fixes. I fut développé par Skarstrom en 1960 pour le séchage de lair. Il est a
présent employer afin de produire de I'azote et de I'oxygene pur a partir de ’air, de
séparer les hydrocarbures branchés des hydrocarbures linéaires, ou pour séparer
le méthane du dioxyde de carbone.

La modélisation et la simulation des procédés P.S.A. font 'objet d’une litté-
rature tres fournie. L’objectif est d’obtenir un simulateur fiable et suffisamment
rapide pour pouvoir optimiser ces procédés, voire les controler. Certains modeles
proposés dans la littérature sont rapides, mais s’appuient sur des hypotheses tres
restrictives comme par exemple le fonctionnement isotherme du procédé ou ’hy-
pothese d’équilibre en tout point du systeme. Ces différents modeles sont présentés
dans la premiere partie du présent document : I’étude bibliographique.
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Durant cette étude, nous avons tenté de simplifier les modeles afin d’en accélé-
rer la résolution, en cherchant & maintenir une bonne fiabilité et un large domaine
d’application. Nous avons abordé le probleme en suivant deux approches:

e La premiere approche consiste & simplifier les modeles intra-particulaire.
C’est une approche courante dans le domaine, et bien que nous employons
le méme type d’hypotheses que celles utilisée dans la littérature, nous nous
différencions en mettant ’accent sur I'influence de différents parametres sur
la structure du modele. En effet, le choix des variables d’état et la répartition
spatiale des résistances au transfert de matiere dans le grain ne sont pas
anodins: ils peuvent compliquer ou simplifier le modele.

e La seconde approche est basée sur ’approximation du procédé cyclique par
un systeme continu équivalent. Cette technique permet de réduire considé-
rablement les temps de calcul.

Ces deux approches sont décrites dans la seconde partie de ce document, traitant
de notre contribution a la modélisation des procédés d’adsorption modulée en
pression.

Dans la troisieme et derniere partie de ce document, nous traitons de I’étude
expérimentale que nous avons menée, en détaillant la conception du pilote et en
confrontant les modeles aux résultats expérimentaux obtenus & l’aide d’un mélange
de COy / CHy / Ny sur un lit de zéolithe 5A.

Ce travail été mené au sein du Laboratoire d’Automatique et de Génie des
Procédés (LAGEP), sous la direction de C. Jallut et M. Tayakout-Fayolle, et a
fait I’objet de plusieurs conventions de collaboration avec I'Institut Francais du
Pétrole. Il s’inscrit dans un projet développé au LAGEP et visant a mettre au
point des lois de commande des procédés d’adsorption modulée en pression. Cette
these, qui constitue la premiere étape de ce projet, a pour objectifs la modélisation
et la simulation des procédés P.S.A., ainsi que la conception et la mise en route
d’un pilote de laboratoire.
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bibliographique

L e phénomene d’adsorption est un phénomene de dépot de molécules en phase

fluide (I’adsorbat) sur une surface solide (I'adsorbant). Tous les constituants
d’un mélange ne s’adsorbent pas a la méme vitesse et dans les mémes proportions.
Cela entraine un phénomene de séparation. Depuis le début des années soixante,
les procédés de séparation par adsorption sont devenus des opérations industrielles
courantes. Ils sont congus autour d’un ou plusieurs lits fixes de solide adsorbant,
aussi appelés colonnes d’adsorption. Ce sont des cylindres remplis de particules
de solide adsorbant. Un mélange fluide s’écoule le long de ce lit dans lequel les
différents constituants sont séparés.

Afin d’illustrer ce phénomene de séparation par adsorption, prenons I’exemple
d’un mélange binaire A/B, ou A est le constituant s’adsorbant le plus facilement
ou le plus rapidement. Lors de I’écoulement du mélange le long du lit, le solide s’en-
richit en constituant A. On obtient donc en sortie de colonne un fluide concentré
en constituant B.

On recense de nombreux autres procédés de séparation, tels que les procédés de
distillation ou d’absorption. Les procédés d’adsorption se distinguent cependant
par leur fonctionnement cyclique: le solide ne pouvant accumuler indéfiniment
de la matiere, le phénomene de saturation de I’adsorbant impose la régénération
périodique du lit par désorption.

Le procédé d’adsorption modulée en pression ou P.S.A. est un procédé pour
lequel la pression varie au cours de chaque cycle, I’adsorption étant plus facile
a haute pression, et la désorption plus facile a basse pression. Le procédé P.S.A.
consiste alors en une succession d’étapes d’adsorption a haute pression et d’étapes
de régénération par désorption a basse pression. Entre une étape d’adsorption et
une étape de désorption, on intercale une étape intermédiaire de pressurisation
permettant de passer de la pression basse (Pr,) & la pression haute (P ). De méme,
une étape intermédiaire de dépressurisation permet de passer de Py a Pr, entre
une étape d’adsorption et une étape de désorption.

Cette partie est consacrée a la modélisation des procédés d’adsorption, et plus
particulierement des procédés d’adsorption modulée en pression. Elle se décompose
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en quatre chapitres. Nous partons de 1’échelle de la particule d’adsorbant dans le
chapitre 1, avant d’envisager la modélisation d’une colonne d’adsorption dans les
chapitres 2 et 3. Nous verrons enfin dans le chapitre 4 les différents modeles de
procédé P.S.A. proposés dans la littérature.



Chapitre 1

Adsorption dans un solide
poreux

I es propriétés d’adsorption des matériaux poreux reposent sur l'attraction
exercée par la surface du solide sur toute molécule située dans la structure
poreuse du matériau.

Dans ce chapitre, nous nous plagons a 1’échelle de I’adsorbant. Ceci nous permet
de décrire les différents phénomenes mis en jeux lorsqu’une molécule d’adsorbat se
déplace puis s’adsorbe dans le solide adsorbant. Nous présentons tout d’abord les
principaux solides adsorbants, puis les phénomenes d’adsorption et de transfert
de matiere dans un milieu poreux adsorbant.

1.1 Les solides adsorbants

Pour étre efficace, un solide adsorbant doit présenter une grande surface in-
terne, accessible aux composés a éliminer. En effet, c’est la surface interne qui
détermine la capacité d’adsorption. C’est pourquoi les adsorbants sont générale-
ment des matériaux poreux. Par la suite, nous présentons les solides adsorbants
les plus courants, en nous intéressant a leur structure poreuse ainsi qu’a leur sé-
lectivité.

Principaux adsorbants: Il existe une grande variété de solides adsorbants,
chacun possédant des particularités aussi bien chimiques que structurelles. Ils
peuvent étre de nature carbonée ou inorganique. En voici quelques exemples [Ru-
thven (1984)] :

— le gel de silice : c’est un adsorbant de composition chimique SiO; - nH50O,
présentant une distribution assez large de dimensions de pores et dont la
surface interne est relativement polaire ;
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— le charbon actif : c’est un adsorbant composé de micro-cristaux de graphite
associés selon des directions aléatoires ; il est obtenu par décomposition ther-
mique de différents matériaux carbonés, suivi d’une étape d’activation; il
présente une distribution assez large de dimensions de pores; la taille des
pores et leur distribution sont déterminées par les conditions de production ;
l'ordre de grandeur de la porosité est de 0,3 cm®.g7!; la surface interne est
essentiellement non-polaire ;

— les tamis moléculaires carbonés: ce sont des solides carbonés possédant une
distribution tres fine de taille de pores;

— les zéolithes (le terme de zéolithe, pris au sens large, comprend a la fois
les cristaux micro-poreux d’aluminosilicates et leurs analogues structurels
tels que les borosilicates et les aluminophosphates) : la taille des pores est
déterminée par la structure cristalline et non par le type de préparation ; ceci
leur confere une régularité de la structure poreuse, contrairement aux autres
solides micro-poreux qui possedent une distribution de taille des pores; les
zéolithes associent donc une grande surface spécifique et une dimension de
pore uniforme, ce qui leur procure des propriétés telles qu’une sélectivité
stérique d’adsorption.

Lorsque les cristaux d’adsorbant sont de dimension trop faible, on les agglomere

— éventuellement en utilisant un liant — afin d’éviter de trop fortes pertes de charges
dans la colonne. C’est en particulier le cas des zéolithes.

Porosité: Certaines particules d’adsorbant ne présentent qu’un seul niveau de
porosité, elles sont dites monodisperses. Le lit présente alors deux niveaux de
porosité (voir figure 1.1):

— la porosité du lit due a I’espace libre entre les particules;
— la porosité des particules.

D’autres particules d’adsorbant aggloméré présentent deux niveaux de poro-
sité, elles sont dites bidisperses. C’est le cas des zéolithes. Le lit présente alors trois
niveaux de porosité (voir figure 1.2):

— la porosité extra-granulaire ;

— la porosité des particules due & l’espace libre entre les cristaux (macro-
porosité) ;

— la porosité des cristaux (micro-porosité).

Sélectivité: Le choix du solide adsorbant est conditionné par sa sélectivité.
Cette derniere peut étre la conséquence de différences d’équilibre de sorption des
différents adsorbats — on parle alors de séparation thermodynamique —, ou de
la différence de cinétique de transfert de matiere — on parle alors de séparation
cinétique.

On utilise généralement comme critere de sélectivité le facteur de séparation :

_ Yi/Yj
zi/x;

(1.1)

Olz'j



1.1 Les solides adsorbants
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avec y; la fraction molaire du constituant ¢ en phase adsorbée, et x; celle en phase
extra-granulaire.

Dans le cas d’une séparation thermodynamique, si les isothermes d’adsorption
sont linéaires (voir p.14), le facteur de séparation s’écrit :

;= — (1.2)

ou K; est la constante de Henry du constituant i.

Si les isothermes sont de type Langmuir (voir p.16), on a [Ruthven (1984),
p.107]:
bi
b;

avec b; la constante d’équilibre de Langmuir du constituant .

(1.3)

Ozij =

Dans le cas général, les aspects thermodynamique et cinétique étant tout deux
significatifs, le facteur de sélectivité s’écrit alors [Jain et al. (2003) ; Ruthven et al.

(1994), p.52]
K, [De b, [De
= : L 1.4
TR\ D Y T\ D (1.4)

avec Df la diffusivité intra-particulaire effective du constituant .

Conclusion: Le choix de I’adsorbant est conditionné par sa sélectivité. Comme
nous venons de le voir, cette derniere peut dépendre aussi bien des équilibres
d’adsorption que de la cinétique de transfert de matiere intra-particulaire. Nous
nous intéressons donc maintenant a ces deux phénomenes.

1.2 Phénomene d’adsorption

Le phénomeéne d’adsorption résulte de forces d’interaction agissant entre les
molécules d’adsorbant et les molécules d’adsorbat.

Nous allons aborder dans un premier temps l'aspect physique du phénomene
d’adsorption. Pour cela, nous nous plagons a I’échelle moléculaire. Nous nous in-
téresserons ensuite aux équilibres d’adsorption, a leur classification et aux lois
cinétiques et/ou thermodynamiques couramment employées pour représenter les
équilibres d’adsorption.

1.2.1 Interactions physico-chimiques au niveau moléculaire
Les procédés de séparation par adsorption sont basés sur le phénomene d’ad-
sorption physique faisant intervenir des forces inter-moléculaires relativement faibles

entre les molécules d’adsorbat et la surface d’adsorbant. C’est un phénomene fai-
blement énergétique, non spécifique, rapide et réversible. En phase gazeuse ce
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1.2 Phénomene d’adsorption

phénomene est toujours exothermique, et I'est généralement en phase liquide. Il
se distingue du phénomene de chimisorption faisant intervenir des liaisons chi-
miques — phénomeéne fortement énergétique, tres spécifique, lent et irréversible.
Par la suite on nommera adsorption le phénomene d’adsorption physique.

Le phénomene d’adsorption d’un gaz, correspondant a 1’équilibre phase adsor-
bée/gaz, differe du phénomene de condensation, basé sur 'équilibre liquide /vapeur,
du fait de la présence du solide adsorbant qui impose un champ de potentiel a la
phase adsorbée [Talu et Myers (1988)]. L’adsorption est la conséquence de diffé-
rentes interactions entre la molécule d’adsorbat et les molécules d’adsorbant : les
interactions de van der Waals, et éventuellement les interactions électrostatiques.

Quelque soit la nature de ’adsorbant, des forces inter-moléculaires d’attraction
s’exercent entre les molécules d’adsorbat et les molécules d’adsorbant. On parle
de forces de dispersion ou de forces de van der Waals. Elles sont dues aux in-
teractions dipolaires induites et permanentes entre molécules. Ces forces agissent
sur des distances inter-moléculaires relativement grandes. Les potentiels d’inter-
actions correspondant sont en ﬁ, ou r4p est la distance séparant les centres des
deux molécules A et B en interaction.

A courte distance, lorsque la molécule d’adsorbat s’approche de la surface
d’adsorbant, les nuages électroniques des molécules d’adsorbat et d’adsorbant in-
teragissent. Cela provoque une force de répulsion. Le potentiel correspondant est
généralement calculé & I'aide d’une relation semi-empirique fonction de —» [Ru-

)
thven (1984), p.31]

La somme de ces potentiels conduit & ’expression des potentiels de Lennard-

Jones. La distance séparant les deux molécules & I'équilibre rf; est obtenue

lorsque la dérivée du potentiel par rapport a la distance est nulle (figure 1.3).

=
.8
—
Q .
S Distance
L re T
k= AB AB
) |
.9 !
o0 |
) \ AH
= |
\Lu \
1
1

FiG. 1.3 — Diagramme énergétique de [’adsorption physique.
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Chapitre 1. Adsorption dans un solide poreuz

Contrairement aux interactions décrites ci-dessus et qui s’exercent quelque soit
la nature de l'adsorbant, d’autres interactions ne sont significatives que lorsque
l’adsorbant posseéde une structure ionique (cas de zéolithes). Ce sont les interac-
tions électrostatiques.

La théorie moléculaire dont nous venons de donner un bref apercu se situe a une
échelle trop petite pour étre employée dans les modeles de lits fixes d’adsorbants.
Nous changeons donc d’échelle et nous intéressons aux équilibres d’adsorption vus
a I’échelle du grain d’adsorbant.

1.2.2 Equilibres d’adsorption : isothermes d’adsorption, clas-
sification de Brunauer

Pour caractériser ’adsorption, nous utilisons des lois décrivant la quantité de
matiere adsorbée en fonction de la concentration des corps en phase fluide et
de la température de I'adsorbant. On appelle isotherme d’adsorption la loi de
variation de la quantité adsorbée en fonction de la concentration en phase fluide
a température constante.

Brunauer a classé les différentes isothermes en cing types, en fonction de leur
allure (figure 1.4):

— Les isothermes de type I sont typiques d’une adsorption mono-couche. Ils
sont généralement obtenus dans des adsorbants micro-poreux, dans lesquels
le dépot d’une mono-couche d’adsorbat suffit & saturer les micropores.

— Les isothermes de type II sont représentatives de I’adsorption multi-couches
dans des adsorbants présentant une structure poreuse dispersée. La conden-
sation capillaire dans les pores survient avant le phénomene de saturation.

— Les isothermes de type III correspondent au méme type de systemes que les
isothermes de type II, & ceci prés que les interactions adsorbat / adsorbant
sont moins fortes, et que les interactions entre adsorbats sont plus fortes.

— Les isothermes de type IV suggerent la formation de deux couches, soit sur
une surface plane, soit sur les parois de pores de diametre élevé par rapport
au diametre moléculaire.

— Les isothermes de type V correspondent au méme type de systémes que les
isothermes de type I, a la différence pres que les phénomenes d’attraction
entre adsorbats sont alors plus importants.

Il existe de nombreuses relations décrivant les isothermes d’adsorption prove-
nant de modeles thermodynamiques ou cinétiques [Ruthven (1984); Crittenden
et Thomas (1998); Talu et Myers (1988)], mais il est courant d’utiliser les rela-
tions découlant des modeles les plus simples et d’étendre leur utilisation & des
cas plus complexes. Les modeles décrits par la suite sont donc les plus simples et
les plus couramment employés dans la littérature concernant la modélisation des
procédés d’adsorption. On distinguera les systémes mono-constituants (constitués
d’un seul adsorbat) des systémes multi-constituants (constitués de plusieurs ad-
sorbats). Dans ce dernier cas, les interactions entre les molécules adsorbées de
nature différente influe sur les équilibres d’adsorption.
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1.2 Phénomene d’adsorption
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Fia. 1.4 — Classification de Brunauer des isothermes, d’aprés Ruthven (1984).
(p : pression partielle d’adsorbat en phase fluide, ps : pression partielle d’adsorbat
a saturation,).

1.2.3 Equilibres d’adsorption mono-constituant
i. Approche thermodynamique de 1’équilibre d’adsorption

L’approche thermodynamique du phénomene d’adsorption est basée sur la
thermodynamique d’équilibre des phases, en considérant la couche adsorbée comme
une phase distincte au sens thermodynamique. Dans la littérature, on considere
parfois la couche de surface, constituée de la phase adsorbée et de 1’adsorbant,
comme une unique phase possédant les propriétés d’une solution [Ruthven (1984),
p.62]. Mais on considére le plus souvent — point de vue de Gibbs — que I’adsorbant
est inerte. Ses propriétés thermodynamiques et géométriques sont alors indépen-
dantes de la température et de la pression. Les seules molécules adsorbées forment
une phase distincte, et ’adsorbant a pour seul effet d’'imposer un champ de forces
d’interaction [Ruthven (1984), p.62].

La phase adsorbée est généralement considérée comme une phase bidimension-
nelle. Cette approximation revient a considérer que les interactions latérales entre
molécules en phase adsorbée correspondent aux interactions entre molécules confi-
nées dans une unique couche parallele a la surface d’adsorbant. Cette hypothese
est satisfaisante pour des taux de recouvrement n’excédant pas la formation d’une
mono-couche, mais elle peut étre mise a mal lors d’'une adsorption multi-couche
[Myers et Prausnitz (1965)].

Puisque 'adsorption est un phénomene surfacique, on remplace la notion de
volume de la phase adsorbée par la notion de surface d’adsorbant occupée A.
De méme, la notion tridimensionnelle de pression volumique admet un analogue
bidimensionnel : la pression d’étalement 7, définie comme le rapport de la variation
d’énergie interne de la phase adsorbée sur la variation de la surface d’adsorbant
occupée.

L’isotherme d’adsorption de Gibbs découle de la relation suivante [Ruthven
(1984), p.67]:
Adr = ngdp®d (1.5)
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Chapitre 1. Adsorption dans un solide poreuz

ads

avec ng la quantité de matiere adsorbée et u®** le potentiel chimique de ’adsorbat

en phase adsorbée.

En considérant 1’équilibre entre la phase adsorbée et une phase gazeuse res-
pectant 'équation d’état des gaz parfaits, la relation précédente donne:

Adr = ngdpd**

Adr = nSRTd—p
p

A(aﬂ) _ kT
op)r P

avec 9% le potentiel chimique de I’adsorbat en phase gazeuse, p la pression d’ad-
sorbat en phase gazeuse, n, la quantité de matiere adsorbée, R la constante des
gaz parfaits et T’ la température du systeme.

(1.6)

On montre qu’en couplant une loi d’équilibre, reliant la concentration en phase
fluide et la concentration en phase adsorbée, et l'isotherme de Gibbs, reliant la
pression d’étalement a la concentration en phase adsorbée, on obtient une relation
analogue a une équation d’état bidimensionnelle.

En appliquant la démarche inverse, on obtient une loi d’équilibre en supposant
qu’a priori la phase bidimensionnelle respecte une équation d’état, et en employant
I'isotherme de Gibbs [Eq. (1.6)].

ii. Loi de Henry

Lors de I'adsorption sur une surface uniforme a faible concentration, les molé-
cules d’adsorbat sont isolées de leurs voisines. La phase adsorbée se comporte alors
comme un gaz bidimensionnel, tandis qu’a forte concentration, elle se comporte
comme un liquide [Talu et Myers (1988)].

En considérant que la phase adsorbée suit ’équation d’état bidimensionnelle
analogue a celle des gaz parfaits, on a:

7A = n RT (1.7)

Cect, couplé avec l'isotherme de Gibbs [Eq. (1.6)], donne:

7=K'p (1.8)
_ng K'p
1= AT RT

La relation d’équilibre entre la phase adsorbée et la phase fluide est alors
linéaire. Par analogie avec les systémes gaz/liquide, on parle de loi de Henry.

qg=Kc (1.9)

avec ¢ la concentration en phase adsorbée, ¢ la concentration en phase fluide, et
K la constante de Henry.
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1.2 Phénomene d’adsorption

iii. Isotherme de Langmuir

L’isotherme de Langmuir est basée sur le modele d’adsorption le plus simple
représentant la formation d’une couche unique — il représente de fagon satisfaisante
les isothermes de type I. Ce modele a été initialement développé pour représenter
les phénomenes de chimisorption sur des sites d’adsorption localisés. S’il fut tout
d’abord mis en place sur la base de considérations cinétiques (égalité des vitesses
d’adsorption et de désorption), il posséde néanmoins une signification thermody-
namique [Ruthven (1984), p.68]: il peut en effet se déduire de I’équation de Gibbs
couplée & une équation d’état bidimensionnelle du type: 7(A — ) = nsRT.

Les hypotheses du modele de Langmuir sont les suivantes :

— les molécules sont adsorbées sur un nombre fini de sites localisés ;

— une seule molécule peut s’adsorber par site;

— tous les sites sont énergétiquement équivalents ;

— les interactions entre les molécules adsorbées et leur voisines sont négligées.

Dans le cas de l’adsorption mono-constituant, ’isotherme d’adsorption de
Langmuir s’écrit :

a_ b
¢ 1+bp
ol q est la concentration en phase adsorbée, ¢° la concentration de la phase adsor-
bée a saturation, p la pression partielle d’adsorbat en phase fluide, et b la constante

d’équilibre de Langmuir.

(1.10)

iv. Autres lois usuelles

Selon Talu et Myers (1988), dans le cas limite d’une pression tendant vers zéro,
I'isotherme d’adsorption d’un gaz pur doit étre équivalente a la loi de Henry. La
pente a 'origine de 'isotherme d’adsorption d’un gaz pur — parametre caractéri-
sant les interactions entre une molécule et la surface — doit donc étre définie et
positive. Si cette condition est remplie par 'isotherme de Langmuir, nous allons
voir que certaines lois utilisées dans la littérature ne la respectent pas.

Isotherme de Freundlich
q= Kp“ (1.11)

Cette isotherme présente une singularité lorsque o < 1: sa pente a l'origine est
infinie [Talu et Myers (1988)].

Isotherme de Sips
b (e%
L_ P (1.12)
qs 1 + bpa
De méme que pour Iisotherme de Freundlich, cette isotherme a une pente a 1’ori-
gine infinie lorsque o < 1 [Talu et Myers (1988)].
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Chapitre 1. Adsorption dans un solide poreuz

Isotherme de Toth q »

== 1.13
¢ (b+p)le (19
La pente a lorigine de cette isotherme est définie et positive, mais sa dérivée

seconde présente une singularité a ’origine lorsque o < 1:

1.24 Equilibre d’adsorption multi-constituant

On peut classer en différents groupes les méthodes employées pour exprimer
des lois d’équilibre d’adsorption multi-constituant [Sircar et Myers (1973)].

i. Extension des isothermes des cas mono aux cas multi-constituant

L’extension aux cas multi-constituant des relations obtenues pour des gaz purs
permet de déduire les parametres d’équilibre multi-constituant des isothermes
des gaz purs. Si cette approche est courante dans la littérature (elle donne des
équations analytiques d’équilibre), il convient de respecter certaines propriétés
afin de conserver une certaine validité thermodynamique.

Selon Talu et Myers (1988), il doit y avoir continuité entre les isothermes d’un
mélange de n. constituants et celles d’'un mélange de (n.—1) constituants: lorsque
la fraction molaire d’un adsorbat tend vers zéro, les isothermes du mélange de n,
constituants doivent étre équivalentes aux isothermes du mélange de (n. — 1)
adsorbats.

Ainsi, le modele de Langmuir peut étre étendu au cas multi-constituant, en

restant valide thermodynamiquement :
, [y
I b (1.14)
q; <
v 14 Zl bjpj
j=

Da Silva et Rodrigues (2001) proposent une extension de I'isotherme de Toth
au cas multi-constituant :

5h;ct
g =—"10 (1.15)

1+ (bjc‘;f)“]
j=1

2|

Cependant, lorsque le parametre d’hétérogénéité a est inférieur a I'unité, on a:

Jq; P bici b;c;)” Jq;
w| _ e (b)) = lim 2B =40 (116)
80; o c;—>0 80}‘ o

J#i

A [1 + 3 (bmc:fn)a]
m=1
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1.3 Phénomenes de transfert de matiére dans un solide poreuz adsorbant

On trouve couramment dans la littérature des isothermes de Sips étendus au
cas multi-constituant : on parle de modele de Langmuir-Freundlich étendu. Ce type
d’isothermes présente le méme probléeme que les isothermes de Toth étendues au
cas multi-constituant.

ii. Meéthodes thermodynamiques

Les méthodes thermodynamiques d’extension des isothermes d’adsorption des
gaz purs a un mélange sont indépendantes du type de données d’équilibre des gaz
purs (lois cinétiques, thermodynamiques ou données expérimentales).

Certaines méthodes sont basées sur la loi de Raoult [Sircar et Myers (1973)].
Le postulat de base est que la phase adsorbée forme une solution idéale. On parle
de théorie I.A.S. (Ideal Adsorbed Solution). Cette hypothése peut toutefois étre
levée en considérant des coefficients d’activité permettant de représenter une phase
adsorbée non-idéale [Talu et Zwiebel (1986); Tondeur et al. (2004)].

Les isothermes ainsi obtenues ne présentent pas toutes une expression analy-
tique, et doivent alors étre résolues numériquement.

1.3 Phénomeénes de transfert de matiére dans un
solide poreux adsorbant

Nous venons de voir le phénomene d’adsorption. Cependant, les données concer-
nant les équilibres d’adsorption ne suffisent pas a choisir un solide adsorbant pour
une séparation donnée. En effet, les molécules d’adsorbat ne se contentent pas de
s’adsorber dans le solide: elles s’y déplacent aussi, ne serait-ce que pour atteindre
un site d’adsorption libre.

L’objectif de cette partie est donc de décrire les différents phénomenes im-
pliqués dans le transfert de matieére en milieu poreux adsorbant. Le transfert
de matiere peut se faire selon différents mécanismes suivant certaines proprié-
tés physiques et géométriques du systeme, telles que la dimension des pores ou la
concentration d’adsorbat.

1.3.1 Phénomenes de transfert de matiere dans les macro-
pores et les mésopores

On recense quatre principaux mécanismes de transfert de matiere dans les ma-
cropores. Trois mécanismes sont des phénomenes de diffusion : la diffusion molécu-
laire, la diffusion de Knudsen et la diffusion de surface (figure 1.5). Le quatriéme
est un mécanisme convectif: ’écoulement de Poiseuille.
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Chapitre 1. Adsorption dans un solide poreuz

a) diffusion moléculaire

b) diffusion de Knudsen

c) diffusion de surface

F1a. 1.5 — Modéle de transfert de matiére dans les macropores: (a) diffusion mo-
léculaire, (b) diffusion de Knudsen et (c¢) diffusion de surface. D’aprés Krishna
(1993).

i. Diffusion moléculaire

Lorsque le diametre des pores est tres supérieur a la taille des molécules, ou
lorsque la pression est élevée, le libre parcourt moyen, i.e. la distance moyenne
parcourue entre deux collisions moléculaires, est faible par rapport au diametre
des pores. Ainsi, la résistance au transfert de matiere due aux collisions inter-
moléculaires est prépondérante. Le transfert de matiere ne se fait alors que par
diffusion moléculaire (figure 1.5.a).

Pour un mélange gazeux binaire A/B, ’équation de Chapman-Enskog, basée
sur la théorie cinétique des gaz, donne :

[Ma+Mp
DY, = OT3/2% (1.17)
avec
o D7y diffusivité moléculaire du binaire A/B (selon le formalisme de Fick)
[em?.s71]
C = 1,8583 x 1073 d’aprés Bird et al. (2002), et C' = 1,58 x 102 d’apres
Ruthven (1984).
T : température absolue [K]
P: pression totale [atm]
oap = 3(0a + op): diametre de collision (Lennard-Jones) (valeurs tabulées

dans Bird et al. (2002), ou o; = 1,181},1,{3 avec Up,; le volume molaire en
mL.molfl) [A]
e Qp: parametre de Lennard-Jones [-], fonction de kgT'/cap, avec eap = \/Ea€ B,

€4 et ep étant des parametres de Lennard-Jones dont les valeurs sont tabu-
lées dans Bird et al. (2002)
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e M; : masse molaire du composant i [g.mol ]

Cette diffusivité moléculaire est généralement employée dans des modeles basés
sur la loi de Fick comme dans ceux basés sur la théorie de Maxwell-Stefan.

ii. Diffusion de Knudsen

Lorsque le diametre moyen des pores est du méme ordre de grandeur que la
taille des molécules, ou lorsque la pression est faible, le libre parcourt moyen est
supérieur au diametre moyen des pores. Les collisions entre les molécules et les
parois des pores sont alors plus fréquentes que les collisions inter-moléculaires. On
parle alors de diffusion de Knudsen (figure 1.5.b).

La diffusivité de Knudsen est estimée a 1’aide de l’expression suivante [Kérger

et Ruthven (1992), p.99]:
| T

e Dp;: diffusivité de Knudsen du constituant i (selon le formalisme de Fick)

m2.s71]

avec

r: rayon moyen des pores [m]

L]
e R: constante des gaz parfaits = 8,314 J.mol " K™*
e T': température [K]

[}

M; : masse molaire du constituant i [g.mol ']

Ce mécanisme ne dépendant pas des collisions inter-moléculaires, la diffusivité
de Knudsen varie peu avec la température. C’est aussi la raison pour laquelle Dg;
est indépendante de P dans la gamme de pression dans laquelle la diffusion de
Knudsen est significative.

Tout comme la diffusion moléculaire, la diffusivité de Knudsen est inversement
proportionnelle a la racine carré de la masse molaire.

iii. Diffusion de surface

La diffusion moléculaire ainsi que celle de Knudsen sont toutes deux des phé-
nomenes de transport de matiére en phase gazeuse. Aux effets de ces deux phéno-
menes, il convient parfois d’ajouter I'influence du phénomene de diffusion dans la
phase adsorbée & la surface du solide: on parle de diffusion de surface [Ruthven
(1984), p.137; Krishna et Wesselingh (1997)]. C’est un phénomeéne activé de sauts
d’un «site d’adsorption » — région de faible énergie — & un site voisin (figure 1.5.c).

Bien que la mobilité de la phase adsorbée soit faible par rapport a celle de
la phase gazeuse, la concentration y est beaucoup plus élevée. Pour cette raison,
la contribution de la diffusion de surface au flux de matiere devient importante
lorsque I’épaisseur de la phase adsorbée est grande par rapport au rayon du pore,
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Chapitre 1. Adsorption dans un solide poreuz

i.e. lorsque le diametre moyen des pores est faible et que la température est proche
de la température d’ébullition de I’espece étudiée.

La diffusion de surface est souvent considérée comme un mécanisme activé
[Ruthven (1984), p.138]. Les variations de diffusivité de surface liées aux variations
de température sont alors représentées par la relation suivante:

D® = D% B/RT (1.19)

avec

e D?: diffusivité de surface [m2.s71]

e D**: facteur pré-exponentiel [m?.s~1]

e [: énergie d’activation [J.mol ']

e R: constante des gaz parfaits = 8,314 J.mol 'K ~*
o T: température [K]

iv. Ecoulement de Poiseuille

Tout gradient de pression dans la particule entraine un écoulement réputé
laminaire & travers les macropores [Ruthven (1984), p.140].

Ce flux convectif s’exprime a ’aide de I’équation de Poiseuille, qui peut s’écrire
formellement comme la loi de diffusion de Fick, en utilisant la diffusivité équiva-
lente suivante [Ruthven (1984), p.140; Kérger et Ruthven (1992), p.100]:
_ Pr?
=%

v

(1.20)

avec
e Dv: diffusivité équivalente [m?.s71]
e P: pression totale [Pa]

e 7: rayon moyen des pores [m]
o i viscosité [Pa.s]

D’autres auteurs utilisent la loi de Darcy pour exprimer la densité de flux
convectif NV [Sotirchos (1989); Serbezov et Sotirchos (1997)]:

NV Ty BoP
' uRT

vP (1.21)

avec By la perméabilité d’un pore [m?], et ; la fraction molaire en constituant i.
En prenant By = %, les équations (1.20) et (1.21) sont équivalentes dans le cas
de pores cylindriques [Sotirchos (1989) ; Krishna et Wesselingh (1997)]. En tenant

compte de la géométrie des pores [Serbezov et Sotirchos (1998)], on obtient :
(1.22)

20
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avec ¢, la macro-porosité du grain et 7 le facteur de tortuosité.

La viscosité p du mélange gazeux peut étre estimée a l'aide de la formule
semi-empirique de Wilke [Bird et al. (2002), p.27; Serbezov et Sotirchos (1998)]:

Ne

1/1«7,
o= Z T (1.23)

ol le parametre adimensionnel ®; ; s’exprime:

2
1 M, —1/2 . 12 7 ar\ VA
s olt) ()
J [

LT,
1.3.2 Phénomenes de diffusion intra-cristalline

J

Considérons une molécule d’adsorbat située dans un milieu micro-poreux tel
que des cristaux de zéolithe. Quelle que soit sa position dans le cristal, la molécule
ne peut échapper au champ de force exercé par la surface du solide adsorbant.
Or, dans les macropores ou les mésopores, seule la phase adsorbée est soumise
a ce type de forces. C’est pourquoi certains auteurs [Kérger et Ruthven (1992);
Krishna et Wesselingh (1997)] assimilent la totalité de la matiere contenue dans
les micropores & une unique phase « adsorbée ».

Afin de se déplacer dans cette phase unique, la molécule d’adsorbat procede a
des sauts d’une région de basse énergie — site d’adsorption — & une autre. La molé-
cule doit franchir une barriere énergétique a chaque saut : c’est donc un phénomene
activé. Ce mécanisme tridimensionnel est analogue au mécanisme bidimensionnel
de diffusion de surface. Si 'on parle parfois de diffusion dans les micropores ou
intra-cristalline, ce phénomene n’est généralement pas différencié de celui de dif-
fusion de surface. Ainsi 'appellation « diffusion de surface » est employée dans la
littérature pour décrire tout phénomene diffusif en phase adsorbée, et entre autre
pour la diffusion intra-cristalline.

Tout comme dans le cas bidimensionnel de diffusion de surface, la dépendance
de la diffusivité intra-cristalline vis-a-vis de la température est représentée par la
relation suivante [Jolimaitre (1999)]:

D¢ = D¢ E/ET (1.24)

avec

e Dc: diffusivité intra-cristalline [m?.s71]

e D°*: facteur pré-exponentiel [m?.s~1]
e E: énergie d’activation [J.mol ']
R: constante des gaz parfaits = 8,314 J.mol 1. K~?

T : température [K]
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Chapitre 1. Adsorption dans un solide poreuz

1.4 Conclusion

Dans ce chapitre, apres une breve description des principaux solides adsorbant,
nous nous sommes penchés sur les différents phénomeénes intervenant en présence
de molécules d’adsorbat dans un milieu poreux adsorbant. Se pose & présent le
probléme de prise en compte de ces phénomeénes lors de la modélisation d’un lit
d’adsorbant. Cela fait ’objet des prochains chapitres.
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Chapitre 2

Adsorption sur lit
fixe : modeles isothermes et
isobares

N ous avons vu dans le chapitre précédent les différents phénomenes survenant

dans un solide poreux adsorbant. Nous allons a présent changer d’échelle
pour nous placer au niveau d’une colonne d’adsorption. C’est en effet I’'élément
central de tous les procédés de séparation par adsorption sur lit fixe.

La modélisation dynamique d’une colonne d’adsorption consiste a décrire ma-
thématiquement ’ensemble des phénomenes se produisant dans le lit, en établis-
sant les bilans pour chaque phase le long du lit. Dans ce chapitre, nous nous limi-
tons aux systeémes isothermes dans lesquels les pertes de charge sont négligeables,
si bien que les bilans de matiere suffisent & décrire le systéme. Les phénomenes
de transfert d’énergie et de quantité de mouvement sont traités a part dans le
chapitre 3.

Les modeles de colonnes d’adsorption, et plus particulierement les modeles
intra-particulaires, font ’objet de trés nombreuses études. La littérature dans ce
domaine ressemble a une bibliotheque de modeles dans laquelle chacun doit choisir
le modele le plus adapté a son cas de figure.

La fiabilité n’est pas le seul critere de choix d’un modele. Pour étre efficace,
ce dernier doit aussi étre facile et rapide a simuler. Les modeles les plus rigoureux
et les plus précis sont généralement les plus complexes et les plus difficiles & ré-
soudre. C’est pourquoi on trouve dans la littérature différentes simplifications qui
accélérent la résolution numérique du modele, mais en réduisent aussi le champ
d’application. Il s’agit donc de trouver un compromis entre rapidité et flexibilité.

L’objectif de cette partie n’est pas de dresser une liste exhaustive des modeles
existants — un ouvrage complet serait nécessaire a une telle entreprise —, mais
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Chapitre 2. Adsorption sur lit fize : modéles isothermes et isobares

plutot de décerire les modeles les plus représentatifs des différentes approches ren-
contrées dans la littérature, ainsi que les avantages et les inconvénients de chacun.

Ce chapitre s’appuie sur une description multi-échelle de la colonne. On ren-
contre différentes phases dans le lit d’adsorbant, présentant des longueurs caracté-
ristiques tres différentes. On considere deux types de colonnes: celles remplies de
grains monodisperses, i.e. des grains ne présentant qu’une seule structure poreuse,
et celles remplies de grains bidisperses, i.e. des grains présentant deux structures
poreuses (voir chapitre 1, p.8).

Dans le cas d’une particule monodisperse (voir figure 2.1), on dénombre trois
phases : la phase extra-granulaire, la phase gazeuse intra-granulaire et la phase ad-
sorbée. A ces trois phases correspondent deux coordonnées spatiales : celle associée
au lit, z, et celle associée au grain, 7.

Dans le cas d’une particule bidisperse (voir figure 2.2), on dénombre également
trois phases : la phase extra-granulaire, la phase gazeuse macro-poreuse et la phase
adsorbée dans le cristal. A ces phases correspondent cette fois trois coordonnées
spatiales: celle associée au lit, z, celle associée au grain, r,, et celle associée au
cristal micro-poreux, 7.

Remarque : Certains auteurs [Ruckenstein et al. (1971)] considérent deux phases

intra-granulaires supplémentaires dans les adsorbants bidisperses: une phase ad-
sorbée a la surface des macropores, et une phase gazeuse dans les micropores.

Nous décrivons dans un premier temps la phase extra-granulaire — indépen-
demment du choix de I'adsorbant — puis les phases intra-granulaires dans le cas
de grains monodisperses, et enfin les modeles de grains bidisperses.

2.1 Modélisation de la phase extra-granulaire

Afin d’établir les bilans en phase extra-granulaire, il convient de représenter
I’écoulement de cette phase dans un lit fixe. Malgré leur nombre, la quasi-totalité
des modeles de colonnes d’adsorption admettent que I’écoulement dans la colonne
est de type piston, avec ou sans dispersion axiale.

En suivant cette logique, nous nous intéressons dans un premier temps a 1’écou-
lement dans un lit fixe, puis aux bilans en phase extra-granulaire.

2.1.1 Ecoulement dans un lit fixe

Avant de voir comment modéliser un écoulement piston dispersif dans un lit
fixe, nous devons nous assurer que ce lit est bien fixe et non fluidisé: le fluide ne
doit pas dépasser une certaine vitesse appelée vitesse limite de fluide.

i. Vitesse limite de fluide

Une vitesse de fluide excessive dans le lit peut entrainer un phénomeéne d’at-
trition dii au mouvement des particules. C’est pourquoi, selon Jain et al. (2003),
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2.1 Modélisation de la phase extra-granulaire

Phase extra-granulaire

Grain
monodisperse

FiG. 2.1 — Les différentes phases présentes dans un lit d’adsorbant monodisperse.

Phase extra-granulaire

Grain Phase gazeuse

dans les macropores

Cristal
microporeux

Phase adsorbée f g
(] [
o“. o/ ** j

Fi1G. 2.2 — Les différentes phases présentes dans un lit d’adsorbant bidisperse.
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Chapitre 2. Adsorption sur lit fize : modéles isothermes et isobares

le diametre du lit doit étre choisi de maniere a ce que la vitesse du fluide v soit
inférieure ou égale & 70% de la vitesse minimale de fluidisation vy, i.e. la vitesse
limite d’injection du gaz pour laquelle les particules sont en suspension. Ruthven
[Ruthven (1984) (p.208)], quant & lui, préconise de ne pas dépasser 80% de la
vitesse minimale de fluidisation, soit :

_a (2R,)?
VUmaz = 0,8 Vs = 6.10 4g(up)(p - pf) (21)

Ol Umaz €st la vitesse interstitielle maximale en m.s™!, vmys la vitesse intersti-
tielle minimale de fluidisation en m.s™!, g I'accélération gravitationnelle terrestre
(9 = 9,81m.s72), R, le rayon moyen des grains en m, p la viscosité du fluide
en g.cm~'.s7!, p la masse volumique de I’adsorbant en kg.m™3, et py la masse

volumique du fluide en kg.m=3.

Pour de l'azote & 293 K (u = 1,754 x 10~*g.cm~1.s7 1), en considérant des
grains d’adsorbant de rayon R, = 1 mm et de masse volumique p = 1100kg.m~3,

on obtient une vitesse interstitielle maximale v;,qe de 'ordre de 0,15 m.s~".

ii. Dispersion axiale

Le comportement d’un écoulement de fluide dans un milieu poreux présente
un écart avec le comportement d’un écoulement convectif pur. Cet écart est le
résultat des effets combinés du mouvement brownien — diffusion moléculaire —
et des variations locales de la vitesse interstitielle provoquées par les obstacles
rencontrés par le fluide en écoulement. On parle de phénomeéne de dispersion.

Le déplacement global d’un élément de fluide est le résultat d’une série de
déplacements dus aux effets combinés de la vitesse interstitielle moyenne et des
phénomenes aléatoires décrits ci-dessus. En supposant que chaque déplacement
aléatoire est indépendant du précédent, on peut représenter le phénomene de dis-
persion a ’aide d’une loi de type diffusion. On en déduit le modele d’écoulement
piston a dispersion axiale: il repose sur la superposition d’'un écoulement piston
convectif et d’une dispersion obéissant formellement & la loi de Fick. Dans ce
modele, 'ensemble des phénomenes dispersifs est représenté par un unique para-
metre: le coefficient effectif de dispersion axiale Dgy ;.

D’aprés ce modele, la densité de flux axial F; dans le lit est donnée par :

ox;

Fi = VC; — Daw,i Ctai; (22)
ou v est la vitesse interstitielle du fluide, ¢; la concentration du constituant 7 en
phase fluide, ¢; la concentration totale de la phase fluide et z; la fraction molaire
du constituant 7 en phase fluide.

Remarque : Le flux dispersif est exprimé en fonction du gradient de fraction mo-
laire [Choong et al. (1998)] et non pas en fonction du gradient de concentration
comme ’écrivent certains auteurs. Cette formulation permet d’avoir un flux dis-
persif nul sur ’ensemble du fluide ; le phénomeéne de dispersion n’a d’influence que
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2.1 Modélisation de la phase extra-granulaire

sur ’écoulement des especes les unes par rapport aux autres, et non sur I’écoule-
ment de I’ensemble du fluide.

En pratique, il convient de minimiser le phénomene de dispersion : il est indé-
sirable puisqu’il réduit 'efficacité de la séparation.

Alors que le phénomene de dispersion radiale est généralement négligé, le coef-
ficient effectif de dispersion axiale D, ; est généralement estimé & ’aide de cor-
rélations [Edwards et Richardson (1968)] :

dilffusilop dP;l?:‘?:éfes
—— R, 0,008 < Re < 50
Dors = 0I5+ o { 00188 < B, <03 cm (23

ot D™ est la diffusivité moléculaire du constituant i en m2.s71, v la vitesse inter-

stitielle du fluide en m.s™! et R, le rayon moyen des grains en m.

On utilise un unique coefficient de dispersion axiale D,, dans le cas d’un
mélange binaire, et dans les cas ou la vitesse est suffisamment élevée pour que les
effets de la diffusion moléculaire soient négligeables.

Pour un mélange binaire Ny /COg 22982 K et 1 atm (D™ = 1,65x107 5 m2.s71)
s’écoulant avec une vitesse interstitielle de v = 0,1 m.s~! dans un lit de particules
de rayon R, = 1 mm, on obtient un coefficient de dispersion axiale D, de l'ordre
de 7 x107°m?.s7 1.

2.1.2 Bilan de matiere en phase extra-granulaire

Les bilans de matiére en phase extra-granulaire ne se différencient les uns
des autres qu’en ce qui concerne la dispersion axiale. Certains auteurs négligent le
terme de dispersion axiale, d’autres I’expriment de maniere simplifiée en supposant
la concentration totale en phase extra-granulaire ¢; uniforme dans la colonne.
L’expression la plus générale du bilan de matiére, obtenu en exprimant le terme
de dispersion axiale en fonction des fractions molaires, conformément a la méthode
de Choong et al. (1998), est la suivante :

Oc; 0 ox; 1—¢ ;

%~ o ( - Da) T s N (24)
avec
° %Ctl : terme d’accumulation
° —@ : terme convectif

o Ox; . . .
° - (Dawct —82’) : terme dispersif
o —1=f¢ al NJ"" : terme d’échange entre la phase extra-granulaire et les phases
I K3

intra-particulaires.
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Remarques :

. . , - _ Sy, _ 3
— si les particules d’adsorbant sont sphériques, alors a? = 72 =%

— si la dispersion axiale est négligeable, alors D,, =0

— si la pression et la température du fluide sont uniformes dans le long de la

colonne, alors Daxct%" — Dus %czi

— si la quantité d’adsorbat est trés faible (dilution dans un inerte), alors la
variation de vitesse due a I’adsorption des produits est négligeable, et % =

(967;
Uy

On utilise les conditions limites de Danckwerts modifiées par Choong et al.
(1998). La premiere condition limite découle de I’égalité des flux de part et d’autre
de I'entrée de la colonne. En ne considérant les termes liés a la dispersion axiale
que du coté intérieur de la colonne, on obtient :

8xi
0z

Dy ci(z=01) =v(z=0")ci(z=0") —v(z=07)e;(z=07) (2.5)

z=0*

La seconde condition limite est obtenue en considérant qu’en sortie du lit le fluide
n’est plus en contact avec le solide adsorbant, donc qu’il n’y a plus de séparation :
on suppose que la composition ne varie plus selon z.

8:@
0z

=0 (2.6)
z=L~—

Le bilan matiere global, permettant d’exprimer la vitesse du fluide, s’écrit :

Ne

Zap ab N9 (2.7)

i=1

dey _ Ovey) 1—¢

ot 0z

Ce dernier bilan admet la condition limite suivante en entrée de colonne:

v(z=0")c(z=0")=v(z=0)es(z =07) (2.8)

2.2 Modélisation des phases intra-granulaires : hy-
pothese d’équilibre local

Le point le plus étudié dans la littérature concerne la description des phéno-
menes de transport dans le solide adsorbant. En effet, la description rigoureuse
de ces phénomenes conduit a une multiplication des coordonnées spatiales — une
échelle pour le lit, une autre pour le grain et éventuellement une troisieme pour
le cristal —, et entraine des temps de résolution élevés.

L’hypotheése permettant de simplifier au maximum le modele consiste a né-
gliger les résistances au transfert de matiére, en supposant qu'un équilibre local
instantané s’établit en tout point de la colonne. Shendalman et Mitchell (1972) ont

28



2.3 Transfert de matiére entre les phases extra et intra-granulaires : modéle du film

développé un modele basé sur la théorie d’équilibre pour ’adsorption de traces,
en supposant un écoulement de type piston pur et des lois d’équilibre linéaires.
Chan et al. (1981) ont étendu ce modele afin d’inclure ’adsorption du gaz vecteur,
mais en employant encore I’hypothese selon laquelle les especes les plus fortement
adsorbées ne sont présentes que sous forme de traces. Cette restriction a depuis été
levée et on trouve toute une littérature sur la théorie d’équilibre générale [Kayser
et Knaebel (1989), Subramanian et al. (1999), Rege et al. (2001), Serbezov et
Sotirchos (2003), Zhang et al. (2004)]. Malgré toutes les améliorations apportées,
ce modele n’est applicable qu’aux séparations de type thermodynamique. On a
alors:

ep @ NYT" = (1 - <)
(2.9)
q; = fZ‘<Cl7 N >Cnc)

f; étant la fonction donnant I'isotherme d’équilibre d’adsorption du constituant 3.

2.3 Transfert de matiere entre les phases extra et
intra-granulaires : modele du film

Le modele de transfert de matiére entre la phase extra-granulaire et une phase
intra-granulaire généralement employé est le « modele du film». Dans ce modele, la
résistance au transfert de matiere est concentrée dans un film de faible épaisseur,
adjacent a la surface des particules, dans lequel I'unique phénomene de transport
est la diffusion.

Afin d’exprimer mathématiquement ce modele, un certain nombre d’hypo-
theses sont utilisées [Taylor et Krishna (1993)]:

— le bilan de matiere est exprimé en régime permanent, en ne considérant que
le flux de matiere normal a 'interface;

— de plus, les expressions couramment utilisées font appel a des hypotheses
sur les flux de matiere: soit le flux total est supposé nul (phénomeéne uni-
quement diffusif), soit le constituant A diffuse & travers un film stagnant
formé de molécules de constituant B, soit les rapports des flux des différents
constituants sont connus.

Le modele basé sur un flux total nul est le plus répandu. On a alors, dans le
cas d’un mélange binaire A/B:

N =—Np = ckf (2% — 2%) (2.10)

avec N; la densité de flux molaire du constituant ¢, ¢; la concentration totale dans
le film, et 29 et xi‘ les fractions molaires du constituant A de part et d’autre du
film.

Le coefficient de transfert de matiere k/ (en m.s™!) est le rapport du coefficient
de diffusion dans le film sur son épaisseur. Il est calculé a 'aide de corrélations
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comme par exemple celle de Wakao et Funazkri (1978):

Sh=2,0+1,18¢°Re®® (3 < Re < 10%) (2.11)
avec
e Sh= Qkffp : nombre de Sherwood
e Sc= —" . nombre de Schmidt
psD™
e Re= @ : nombre de Reynolds

2.4 Modélisation des phases intra-granulaires : cas
d’un adsorbant monodisperse

Dans des conditions isothermes, le modele intra-granulaire ne se compose que
de bilans de matiere. Nous établissons donc ces derniers dans les phases intra-
granulaires, et nous présentons les conditions aux limites qui y sont associées.

Le bilan de matiere en constituant ¢ dans une particule sphérique d’adsorbant
monodisperse s’écrit [Todd et Webley (2002), Serbezov et Sotirchos (2001)]:
dq; oc? gp O

1—g,)— = P2 (2N 2.12
( €p) t tep ot 7"12j oryp (T ) ( )

ol ¢; est la concentration en constituant ¢ du fluide contenu dans le volume poreux
du solide et N; la densité de flux molaire [mol.m=2.s71].

Conditions aux limites: La premiere des conditions aux limites associées au
bilan intra-particulaire ci-dessus découle de la symétrie sphérique de la particule
[Serbezov et Sotirchos (2001), Chahbani et Tondeur (2000)]. Elle s’écrit :

(Vt7 Tp = 0) ) (Ni)rpzo =0 (213)

Remarque : En employant cette condition, nous supposons implicitement que les
conditions & la surface de la particule respectent une symétrie sphérique. Cela si-
gnifie donc que les variables intensives de la phase extra-granulaire sont uniformes
au voisinage de la surface de la particule. Cela revient a considérer que la particule
est ponctuelle dans le repere associé a la colonne.

La seconde condition aux limites est obtenue en supposant que l'interface entre
la phase extra-granulaire et la phase intra-granulaire est a ’équilibre :

(Vt,rp = Ry), ¢ = (2.14)
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2.4 Modélisation des phases intra-granulaires: cas d’un adsorbant monodisperse

Interconnexion entre les phases extra-granulaire et intra-granulaire:
La continuité des flux nous permet d’interconnecter la phase extra-granulaire a
la phase intra-granulaire. La densité de flux de matiere entre la phase extra-
granulaire et les phases intra-particulaires N7"*" apparaissant dans le bilan de
matiere en phase extra-granulaire [Eq. (2.4)] est donné par:

Niqrain _ _(Ni)rp:Rp

Divers modeles permettant d’exprimer la densité de flux N; sont détaillés par
la suite. Nous étudions les différents modeles de transfert de matiére en tentant
de répondre aux trois interrogations suivantes:

e Quels sont les mécanismes mis en jeu?
e Comment les modéliser de la maniere la plus exacte possible?

e Comment simplifier les modeles détaillés afin de les rendre plus faciles a
manipuler?

2.4.1 Modeles détaillés de transfert de matiere intra-parti-
culaire

Nous avons vu précédemment (chapitre 1 , p.17) qu’en milieu poreux, on re-
cense quatre principaux mécanismes de transfert de matiere: trois phénomenes
de diffusion — la diffusion moléculaire, la diffusion de Knudsen, la diffusion de
surface (figure 1.5) — et ’écoulement de Poiseuille. On considére généralement que
les mécanismes de diffusion moléculaire et de diffusion de Knudsen sont des phé-
nomenes en série. La diffusion de surface et I’écoulement convectif sont quant a
eux considérés comme des mécanismes agissant parallelement 1'un par rapport a
Pautre et par rapport aux mécanismes de diffusions moléculaire et de Knudsen
(figure 2.3). D’apres cette hypothese, la densité de flux (N;) d’un constituant i
dans un pore, définie dans un repere fixe, s’obtient en sommant trois vecteurs de
densité de flux: I'un dit aux phénomenes de diffusion en phase gazeuse (NP), un
autre représentant la diffusion de surface (N7) et un dernier lié & ’écoulement de
Poiseuille (NY). On a donc [Sotirchos (1989) ; Serbezov et Sotirchos (1997)]:

N, = NP + NY + NV (2.15)

Par la suite, nous détaillons différents modeles basés sur le formalisme de Fick
et permettant de représenter les divers phénomenes de transport :

— la diffusion moléculaire (i.);

— Daction combinée des diffusions de Knudsen et moléculaire (ii.) ;

— la diffusion de surface (iii.) ;

— Daction combinée des diffusions de surface, de Knudsen et moléculaire (iv.).
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diffusion moléculaire Knudsen

AW AMAA

diffusion de surface

flux total /\/\/\/\/\

écoulement de Poiseuille

B VY.V Y

Fi1G. 2.3 — Modeéle électrique équivalent au transfert de matiére en milieu poreu.
D’aprés Krishna (1993).

i. Diffusion moléculaire selon 1’approche de Fick

La loi de diffusion de Fick suppose I'existence d’une relation linéaire entre la
densité de flux molaire diffusif J; de I'espece i et le gradient de composition Vz; :

Ji=ci(vi—v)=—c:D"Vuz; (2.16)
La densité de flux J; [mol.m~2.571] est définie dans un repére mobile évoluant &

la vitesse moyenne v du fluide, en m.s~!. v; est la vitesse de I'espece i [m.s™1].

La densité de flux molaire N; définie dans un repére fixe est alors donnée par :

Ni =C;V; = Jz + $¢Nt = 7CtD:-anI’i + IZ‘Nt (217)
avec N; la densité de flux molaire totale du fluide définie dans un repére fixe.

Les diffusivités moléculaires d’'un mélange gazeux binaire peuvent étre esti-
mées & partir de la relation de Chapman-Enskog [Eq. (1.17)]. Afin d’employer la
loi de Fick dans le cas d’'un mélange gazeux multi-constituant, certains auteurs es-
timent les diffusivités moléculaires a 1’aide de l'approximation de Wilke [Serbezov
et Sotirchos (1997) ; Ruthven (1984), p.135; Bird et al. (1960), p.571]:

-1

Dy Sk
— = — (2.18)
1— it = DT}

Cependant ’équation (2.16) n’est rigoureusement applicable qu’aux mélanges
binaires ou a des especes diluées dans un mélange multi-constituant, en ’absence
de champ de force électrostatique ou centrifuge. Il est donc parfois nécessaire de
disposer d’une description plus rigoureuse du phénomene de diffusion.

La théorie de Maxwell-Stefan permet une formulation plus générale de la re-
lation constitutive du phénomene de diffusion [Krishna et Wesselingh (1997)].
Cependant, si la théorie de Maxwell-Stefan représente de fagon plus rigoureuse
que la loi de Fick les phénomenes de diffusion multi-constituant, elle est pourtant
moins répandue. Son utilisation est en effet plus complexe car les densités de flux
sont exprimées implicitement.
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2.4 Modélisation des phases intra-granulaires: cas d’un adsorbant monodisperse

ii. Action combinée de la diffusion moléculaire et de la diffusion de
Knudsen

Fréquemment, la diffusion moléculaire et la diffusion de Knudsen sont toutes
deux significatives. Les contributions de ces deux phénomenes sont aisément prises
en compte en employant la loi de Fick [Eq. (2.16)]. Elles sont généralement re-
groupées dans un coefficient de diffusion global : la diffusivité effective, Df.

Expression des diffusivités: Dans le cas d’'un mélange binaire A/B, les dif-
fusivités effectives sont calculées & l'aide de la relation suivante [Ruthven (1984),
p.136; Kérger et Ruthven (1992), p.100] :

! L, [1 (1 + NB> } (2.19)
—_— = 4+ — — — | x .
Di~ Dga D7y Ny) o8

avec N4 et Np les densités de flux molaires de composés A et B. Dans le cas
particulier d’une contre-diffusion équimolaire (N4 = —Np), la relation précédente
[Eq. (2.19)] se réduit a:

1 1 1

= +
Dy Dga DYy

(2.20)

Dans le cas ou z 4 est faible, la relation (2.20) donne une bonne approximation
de la diffusivité effective.

Dans le cas d'un mélange multi-constituant, on utilise généralement la relation

suivante : 1 1 1
= — 2.21
D; Dg; + Dm ( )

K3

Influence de la géométrie: Il convient d’apporter a cette diffusivité effective
une correction liée a la géométrie des pores. En effet, I'orientation aléatoire des
pores allonge la distance a parcourir par diffusion et réduit le gradient de concen-
tration dans la direction du flux. De plus, le diametre des pores peut varier. Ces
deux parametres sont pris en compte dans le facteur de tortuosité T [Epstein
(1989)].
pe = D (2.22)
T
Remarque : Les densités de flux calculées en utilisant les expressions des diffu-
sivités effectives ci-dessus sont des densités de flux superficielles, définies par unité
de surface de particule ; dans la suite de ce travail, on conservera cette convention.
Si elles sont définies par unité de surface de macropores — densités de flux intersti-
tielles —, il convient d’éliminer le facteur porosité ¢, dans I’expression précédente
[Eq.(2.22)].
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Expression des flux: En ne considérant que les phénomenes de diffusion mo-
léculaire et de diffusion de Knudsen, on obtient ’équation suivante, écrite sous
forme matricielle [Serbezov et Sotirchos (1997)] :

1
D _ e
NP = ——-DVp (2.23)

avec

e p: vecteur de dimension n. des pressions partielles de chacun des constituants
du mélange

e D¢: matrice diagonale des diffusivités effectives dans les macropores. Le fait
que D€ soit diagonale indique qu’il n’y a pas de couplage entre les flux des
différentes especes diffusant.

En ajoutant au modele précédent I’écoulement convectif lié au gradient de
pression totale, exprimé sous la forme de la loi de Darcy, on obtient ’équation
suivante [Serbezov et Sotirchos (1997)] :

1 (B
N=-—|(—pe’ +D°|V 2.24
=T ( L pe + > p (2.24)
ol e est un vecteur de dimension n. dont chaque élément est égal a 1, et V
l'opérateur différentiel nabla.

Le « Dusty Gas Model » : Nous venons de voir comment prendre en compte
simultanément les divers types de diffusion en utilisant la loi de Fick. On peut aussi
utiliser la théorie de Maxwell-Stefan, en utilisant le modele dit de « Dusty Gas »
pour décrire les phénomeénes combinés de diffusion moléculaire et de diffusion de
Knudsen.

Lorsque des molécules diffusent dans des pores de faible dimension, les col-
lisions entre les molécules et les parois des pores sont plus fréquentes que les
collisions inter-moléculaires. Le « Dusty Gas Model » (D.G.M.) permet de tenir
compte de ces interactions entre les molécules et les parois de maniere similaire
aux interactions inter-moléculaires.

Le D.G.M. est basé sur la représentation des parois des pores par de gigan-
tesques molécules (Dust) uniformément réparties dans lespace. La théorie de
Maxwell-Stefan s’applique alors au mélange de (n. + 1) constituants, le dernier
étant ces pseudo-molécules représentant les parois des pores [Jackson (1977) ; Kri-
shna et Wesselingh (1997)].

iii. Diffusion de surface

La notion de « diffusion de surface » englobe I’ensemble des phénomenes de
diffusion en phase adsorbée (voir p.21). Elle est indifféremment associée au phéno-
mene de diffusion en phase adsorbée a la surface d’'un macropore, ou au phénomene
de diffusion intra-cristalline.
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Ce phénomene est généralement décrit en utilisant les lois de diffusion clas-
siques. On emploie fréquemment la loi de Fick en considérant la diffusivité comme
un parametre a estimer. Yang et al. (1991) proposent un modele basé sur les
principes de thermodynamique irréversible en utilisant le formalisme d’Onsager.
Krishna (1990) généralise la théorie de Maxwell-Stefan en travaillant par analogie
avec le « Dusty Gas Model ».

On consideére parfois [Da Silva et Rodrigues (2001)] le coefficient de diffusion
de surface comme un parametre indépendant de la composition, ce qui peut mener
a des incohérences. Prenons ’exemple d’une phase adsorbée saturée en espece B
— diffusant lentement — soumise a sa surface a un échelon de concentration de 1’es-
pece A — diffusant plus rapidement. Considérer les diffusivités constantes implique
qu’une molécule de A peut s’adsorber sans qu’aucune molécule de B n’ait eu le
temps de se désorber : la concentration en phase adsorbée est alors supérieure a la
concentration de saturation, ce qui, physiquement, est absurde. D’ou la nécessité
de prendre en compte I'influence des concentrations sur les diffusivités de surface.

Certains modeles permettent de tenir compte de I'influence de la composition
sur la diffusion de surface. Ainsi, dans le cas mono-constituant, on exprime la
diffusivité effective en milieu micro-poreux en comparant la loi de diffusion de Fick
avec la loi dite de « Darken », issue de la thermodynamique irréversible [Ruthven
(1984), p.127; Jolimaitre (1999)] :

auads

N=—Lea=5—

(2.25)

ol L, est le coefficient phénoménologique d’Onsager ou mobilité [mol.m2.J~*.s71],
q la concentration en phase adsorbée, u®* le potentiel chimique de I’adsorbat en
phase adsorbée [J.mol ™).

Jolimaitre (1999) obtient Pexpression suivante de la diffusion intra-cristalline :

Olnp Jlnp
D?*=L.RT— = Dj—— 2.2
r Jlng 0 dlng (2.26)
qui, pour des isothermes de type Langmuir, devient :
DS
Df =L 2.27
T 0 (2.27)

ou p est la pression d’adsorbat en phase gazeuse en équilibre avec la phase adsor-
bée, D le coefficient d’auto-diffusion, i.e. la diffusivité de surface pour un taux de
recouvrement nul, et 0 = q% le taux de recouvrement.

Chen et Yang (1991) proposent quant & eux un modele cinétique donnant une
expression de la diffusivité d’une seule espece en faisant intervenir un parametre
de «blocage ». Chen et Yang (1992) appliquent ce modeéle & un systéme binaire,
en utilisant la loi de Fick généralisée :

Ja=-D%,4Vqa — D%5Vygp (2.28)
JB = —D%AVQA - D%BVQB (229)
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Chen et al. (1993) proposent d’étendre la loi de Fick généralisée aux systemes
multi-constituants, et obtiennent des expressions des diffusivités équivalentes a
celles obtenues précédemment pour un mélange binaire [Chen et Yang (1992)]:

1= 5 (1— wim) b
s _ s m=1 m#i DS = DS [(1 B wij) gj]jii
7 = Dio e i = Dio Tia
1-— Z (1—wim)9m 1-— Z (1_wim)9m
m=1 m=1

(2.30)
On note D3, la diffusivité de surface du constituant ¢ pour un taux de recouvre-
ment nul, 6; = g—,’i le taux de recouvrement du constituant ¢, et w;; parametre de
« blocage » :

probabilité de rencontrer une molécule j —(esv—ei;)/RT
wij = —e iV —Eij

probabilité de rencontrer un site vacant

avec g;y 1’énergie effective de liaison entre le constituant ¢ et les sites vacants et
€;5 les énergies effectives de liaison entre les constituants ¢ et j.

iv. Action combinée de la diffusion moléculaire, de la diffusion de
Knudsen et de la diffusion de surface

En toute rigueur, en considérant les trois phénomenes de transfert de matiere
diffusifs et en négligeant I’écoulement de Poiseuille, on devrait employer la rela-
tion (2.15): N; = NP + N?.

Cependant, en utilisant la loi de Fick, le modele peut se simplifier [Ruthven
(1984), p.138]. On a vu que la diffusion de surface n’est significative que dans des
conditions pour lesquelles le phénomene prédominant de transport en phase ga-
zeuse est la diffusion de Knudsen. Cela permet d’exprimer une diffusivité effective
Df{ prenant en compte les différents phénomenes de diffusion, en supposant qu’il
y a équilibre entre la phase gazeuse intra-particulaire et la phase adsorbée et que
les isothermes d’adsorption sont linéaires :

1-¢,

Df = Dg; + ( ) K; Df (231)
€p

avec K; la constante de Henry du constituant ¢, et D] la diffusivité du constituant

i en phase adsorbée.

On peut alors employer les expressions des flux obtenues en ne considérant que la

diffusion moléculaire et la diffusion de Knudsen [Egs. (2.23) et (2.24)].

Les équations (2.23) et (2.24) supposent soit que la diffusion de surface est
négligeable, soit qu’elle peut étre prise en compte dans ’expression de la diffu-
sivité effective comme dans P'équation (2.31), ce qui sous-entend aussi que les
isothermes d’adsorption sont linéaires. Lorsque ces conditions ne sont pas rem-
plies, il convient d’utiliser la relation suivante pour l’expression des densités de
flux diffusif [Chahbani et Tondeur (2000)] :

1
NP 4+ N¥ = —ﬁDpr —D*Vq (2.32)
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avec

e (: vecteur de dimension n. des concentrations de chacun des constituants en
phase adsorbée

e D/ : matrice diagonale des diffusivités dans la phase gazeuse contenue dans le
volume poreux du solide

e D : matrice diagonale des diffusivités de surface

En négligeant 1’écoulement de Poiseuille, Chahbani et Tondeur (2000) pro-
posent I’expression suivante des densités de flux molaire, basée sur la loi de Fick:

aC,? Ds aQZ

NP + N5 = -Df

; 2.
Yo, o, (2.33)

avec le et ] respectivement la diffusivité et la concentration du constituant ¢ dans
la phase fluide contenue dans le volume poreux du solide, Dj et ¢; respectivement
la diffusivité et la concentration du constituant 7 en phase adsorbée, et r, la
coordonnée radiale liée au grain d’adsorbant.

Ce modele est couramment simplifié de deux maniéres [Chahbani et Tondeur
(2000)] :
— lorsque la diffusion en phase adsorbée est limitante, on parle de modele de

diffusion solide:

N; = —Ds 9q;
orp

— lorsque la diffusion en phase gazeuse intra-particulaire est limitante, on parle
de modele de diffusion dans les pores:

(2.34)

_Df 8Cf

Ni = gt
L Orp

(2.35)

De plus, on suppose généralement que 1’équilibre des phases s’établit instan-
tanément en tout point de la particule [Chahbani et Tondeur (2000)], si bien que
I'on a a tout instant, et pour tout point de la particule

Vrp, ¢ = fi(cl, ... cp.)

f; étant la fonction donnant ’isotherme d’équilibre d’adsorption du constituant 7.

2.4.2 Modeles simplifiés de transfert de matiere intra-parti-
culaire

Les modeles détaillés de transfert de matiere intra-particulaires présentés pré-
cédemment — qu’ils soient basés sur la loi de diffusion de Fick ou sur celle de
Maxwell-Stefan — n’admettent généralement pas de solutions analytiques. C’est
pourquoi il est nécessaire de résoudre numériquement le systeme. Cette résolution
numérique des bilans de matiere intra-particulaires nécessite une discrétisation
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conduisant a un systeme d’équations différentielles ordinaires de grande dimen-
sion.

Le moyen le plus efficace de simplifier et d’accélérer la simulation d’un tel
systeme consiste donc & approximer chaque particule par un systeéme a parameétres
localisés équivalent, c’est & dire représenté par une équation différentielle ordinaire.
Une telle simplification des modeles intra-particulaires est possible sans toutefois
négliger les résistances au transfert de matiere; c’est le cas du modele simplifié le
plus répandu dans la littérature : le modele dit de « Linear Driving Force» (L.D.F.).
Cette approximation du transfert de matiére entre la phase intra-particulaire et le
fluide environnant permet d’éliminer les coordonnées spatiales liées aux particules.
Le modele de L.D.F. repose sur une expression simplifiée du flux molaire dans le
solide adsorbant : on suppose que NJ"*" est proportionnel a la différence entre la
concentration a la surface externe du solide — & ’équilibre avec le fluide au contact
de cette derniere — et la concentration moyenne dans le solide.

En approximant la particule par un systeme a parametres localisés équivalent

— principe de la « Linear Driving Force » — le bilan de matiere intra-granulaire
s’écrit : ~
9qi

gpal NJ™"" = (1—¢,) 5t

(2.36)

Mises & part quelques exceptions [Serbezov et Sotirchos (2001) ; Mendes et al.
(1995)], tous les modeles L.D.F. dérivent d’une loi de diffusion de type Fick avec
des diffusivités constantes (indépendantes de la composition).

On différencie deux types de modeles L.D.F.:

— la formulation la plus commune s’exprime en termes de concentrations en
phase adsorbée : la force motrice est alors la différence entre la concentration
moyenne en phase adsorbée (g;) et la concentration d’une phase adsorbée en
équilibre avec la phase fluide environnante (¢}) ; Chahbani et Tondeur (2000)
8’y réferent en parlant de L.D.F.S. (modele L.D.F. dont la force motrice est
exprimée en terme de concentration en phase adsorbée) :

NITein = RLDFS (gx _ gy (2.37)

— l'autre s’exprime en termes de concentrations en phase fluide: la force mo-
trice est alors la différence entre la concentration de la phase fluide environ-
nante (¢;) et la concentration moyenne d’une phase fluide en équilibre avec
la phase adsorbée (&}); Chahbani et Tondeur (2000) s’y réferent en parlant
de L.D.F.G. (modele L.D.F. dont la force motrice est exprimée en terme de
concentration en phase gazeuse) :

NPT = EPEC (¢, — ef) (2.38)

Depuis la publication de Glueckauf et Coates (1947), Papproximation L.D.F.

a donné lieu & un grand nombre d’études présentant différentes approches. Nous
allons voir les principales méthodes conduisant & des modeles de type L.D.F.: en
comparant les solutions analytiques du bilan intra-granulaire au modele L.D.F.
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ou en se basant sur un profil de concentration. Nous présentons aussi différentes
modifications permettant d’étendre le domaine de validité de ’approximation, en
particulier aux systeémes présentant une fréquence élevée de variation de I'état du
fluide environnant le grain d’adsorbant.

i. Comparaison entre le modele L.D.F. et les solutions analytiques du
bilan de matiéere

Initialement, Glueckauf (1955) a déduit ’expression de la L.D.F.S. de la so-
lution analytique, obtenue sous certaines conditions, du bilan de matiere intra-
particulaire basé sur I’équation de diffusion. Par la suite, cette méthode consistant
a comparer l'expression de la L.D.F. avec les solutions du bilan de matiere a été
largement employée [Ruthven (1984), p.242; Kim (1989, 1996) ; Nakao et Suzuki
(1983) ; Alpay et Scott (1992)].

Approche de Glueckauf: Glueckauf et Coates (1947) ont utilisé comme bilan
de matiere intra-particulaire la relation simplifiée suivante:

og QD .
a7 72((] —-q) (2.39)
ot RZ

en fixant & () = 14 la constante empirique. Cette relation fut ensuite obtenue théo-
riquement par Glueckauf (1955) en résolvant le bilan de matiére intra-particulaire
dans une particule sphérique plongée dans un fluide subissant des variations de
concentration. Il obtint la relation suivante :

R} 0q 2\ R? 9¢* 1 272\ [ R2 52 *
P 20k T _ -y _ |- _ZC_ _Pp
Dogr " q)+<1 15) D ot (15 315) De | oz T (240

En considérant que le systeme est suffisamment proche de 1’équilibre pour rem-
placer % par % dans I'équation (2.40), et en négligeant les dérivées & partir du
deuxieme ordre, on a:

oqg 15D° ., _
Ezﬁ(q —q) (2.41)
P

En faisant ’hypothese d’équilibre entre la phase gazeuse intra-particulaire et
la phase adsorbée, et en supposant que les isothermes d’adsorption sont linéaires,
Kim (1989, 1996) a montré qu’en adimensionalisant convenablement le bilan de
matiere, le systéme basé sur le modele de diffusion solide [Eq. (2.34)] ainsi que
le systéme basé sur le modeéle de diffusion dans les pores [Eq. (2.35)] ménent
tous deux a des équations formellement équivalentes a celle résolue par Glueckauf
(1955).

Oc; . 9¢;i _ . 1 8 f. 20c o 1 9 (,20c

epar T (L =) =¢p P2 ar, (Dz Tpor, 91 — 2o, \por,
&

Oc; Oqi _ 1.9 5,2 0gi 9¢; _ 1 0 (,29q

o +(1—ep) 5 = (1 —5p)5 r2 or, Diry o, 99> — rZor, \"por,
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avec
9 ep DIt 9 (1—e,)D/t
1 = 2 =
[ep + (1 — €p) Ki (1—ep)+ 22

Kim (1989) propose une approximation numérique plus précise que Glueckauf
(1955), et obtient 'expression suivante :

oc e

<L —15(ck — &) +0,028625 +0,003225 + ...

(2.42)
azqf
ot2

+0,00322% + ...

9% = 15(q; — ;) +0,0286

Nous pouvons conclure des relations obtenues par Glueckauf (1955) [Eq. (2.40)]
et Kim (1989) [Eq. (2.42)], que Péquation de L.D.F.S. de Glueckauf et Coates
(1947) [Eq. (2.41)] n’est que l'approximation du premier ordre de la solution du
bilan de matiere intra-granulaire.

Extension de approximation de L.D.F., prise en compte de la résis-
tance du film externe: Considérons une colonne d’adsorption constituée de
particules monodisperses et sphériques. Supposons que la résistance au transfert
de matiere a la surface des particules puisse étre représentée par le modele du film
et que I’équilibre d’adsorption puisse étre représenté par la loi de Henry. Dans
ces conditions, la comparaison des deux premiers moments obtenus en utilisant
Pexpression du flux basé sur le modele de diffusion solide [Eq. (2.34)] avec ceux
obtenus en faisant 'hypothese de la L.D.F.S. donne [Ruthven (1984), p.242]:

1 1 R, R?
= =L+ P 2.43
af K; kfPES  af kPG gt T 15K, D3 (243)

Ce qui permet de déterminer un coefficient de transfert global kP9 ou kIPFC

suivant la version du modele L.D.F. choisie.

Influence de la période sur I’expression de la L.D.F.: Plusieurs études
ont montré que 'approximation de L.D.F.S. ne donne des résultats satisfaisants
que pour des systémes soumis a des variations de concentration a la surface des
particules suffisamment lentes. Les dérivées de ¢/ doivent donc étre faibles. Dans
le cas d’un systeéme cyclique de période At¢, Nakao et Suzuki (1983) ont montré

D’;A%tc < 0,1. Les équations (2.40) et
(2.42) montrent que lorsque les variations de ¢} sont fortes, 'approximation de la
L.D.F. consistant a négliger les dérivées temporelles de ¢/ a partir du deuxiéme
ordre ne semble plus vérifiée. C’est pourquoi certains auteurs se sont penchés sur

I'influence d’une variation cyclique de la concentration a la surface des particules.

que ce modele n’est pas applicable lorsque

Afin de tenir compte de I'influence du temps de cycle tout en conservant la
structure simple du modele de L.D.F., certains auteurs ont tentés d’obtenir une
expression du coefficient kP S en fonction du temps de cycle [Nakao et Suzuki
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(1983) ; Alpay et Scott (1992); Carta (1993b)]. Nakao et Suzuki (1983) ont résolu
numériquement le bilan de matiere intra-particulaire dans le cas d’une particule
subissant une alternance d’étapes d’adsorption et de désorption, en maintenant
durant chaque étape la concentration a la surface de la particule constante, et
en ont déduit une corrélation empirique liant k*PFS & la période du cycle Ate.
Alpay et Scott (1992) ont résolu analytiquement — par décomposition en séries de
Fourier — le probléme traité numériquement par Nakao et Suzuki (1983). De plus,
en utilisant le modele de pénétration — qui n’est applicable que pour de faibles
At — Alpay et Scott (1992) ont obtenu une expression du coefficient de transfert
de matiere:

al kFPFS = 54 (2.44)

R2Ate
DS

Scott (1994) a étendu le travail de Alpay et Scott (1992) aux particules non-
sphériques ; pour des cylindres de longueur tres supérieure a leur rayon, il trouve :

3,43

al kEPFS — - (2.45)
RiylindrcAtC

Ds
Carta (1993Db) a utilisé une méthode alternative a 'utilisation de séries de Fourier
employée par Alpay et Scott (1992). Il a développé un modele simplifié en résolvant
le bilan de matiere a I’aide de la transformée de Laplace. Son modele converge vers
le modele de Alpay et Scott (1992) obtenu & l’aide de la théorie de pénétration,
et avec celui que ces derniers ont obtenu avec les séries de Fourier pour de plus

grands temps de cycle.

Ces approches permettent de représenter correctement le comportement de la
particule a I’état périodiquement stationnaire, mais n’est pas fiable lors de la mise
en régime. Par ailleurs, rappelons que dans une colonne d’adsorption, la concen-
tration a la surface de la particule varie a la fois dans le temps et selon sa position
dans le lit. Le modele L.D.F. modifié de Nakao et Suzuki (1983) ne peut donc
représenter fidelement les vitesses de diffusion intra-particulaires. Raghavan et al.
(1986) ont testé ce modele pour simuler un procédé P.S.A. avec de faibles temps
de cycles. Ils en ont conclu que ce modele n’était pas adapté a la modélisation de
ce type de systemes.

Plutot que d’ajuster le coefficient de transfert de matiere, Buzanowski et Yang
(1989) ajoutent un terme correctif I & la relation classique de la L.D.F.S.:
15Ds
R

p argrain __
as N’L -

(¢ —q)+T

Buzanowski et Yang (1991) ont exprimé I en fonction du temps de cycle. Cepen-
dant ce travail est basé sur une hypothese non réaliste: ils ont supposé que la
concentration en phase adsorbée pouvait étre représentée par un profil cubique,
ce qui est mathématiquement incompatible avec le respect du bilan de matiere
[Kikkinides et Yang (1993)].
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Toutefois, I’approche consistant a formuler une hypothese concernant les profils
de concentrations en phase adsorbée est classique lorsque I'on cherche des modeles
simplifiés.

ii. Expressions des flux basées sur des profils de concentration

Liaw et al. (1979) ont initié cette nouvelle méthode de simplification en avan-
cant 'hypotheése que les profils de concentration en phase adsorbée sont parabo-
liques. Ils ont montré que cette hypothese, associée a la loi de diffusion de Fick
[Eq. (2.34)], conduit & I'expression classique de la L.D.F.S. [Eq. (2.37)].

Deés lors, de nombreuses hypotheses ont été avancées concernant les profils de
concentrations intra-particulaires utilisés dans le bilan de matiere afin d’obtenir
des expressions de type L.D.F. [Do et Rice (1986); Kikkinides et Yang (1993);
Serbezov et Sotirchos (2001)]. Cependant certains emploient des profils de concen-
tration non-réalistes : Kikkinides et Yang (1993) ont montré que pour respecter le
bilan de matiere, les polynémes employés pour représenter les profils ne devaient
présenter que des termes correspondant aux exposants paires de 7.

Yang et Doong (1985) ont obtenu un modele similaire basé sur la phase gazeuse
en supposant un profil parabolique de concentration en phase intra-granulaire
gazeuse : c’est le modele de L.D.F.G.

Yao et Tien (1992a,b) ont relié les approximations polynomiales du profil de
concentration intra-particulaire a la méthode des collocations orthogonales. Ils
ont montré que '’hypotheése de profil parabolique conduisant a I’expression de la
L.D.F. correspondait a la solution du bilan de matiére intra-particulaire obtenue
en n’utilisant qu'un unique point de collocation. Plus généralement, ils ont montré
qu’un profil polynomial de degré n correspondait a la solution du bilan de matiere
obtenue avec (n — 1) points de collocation.

iii. Expressions simplifiées des flux basées sur la théorie de Maxwell-
Stefan

Afin de pouvoir représenter les différents phénomenes de transfert de matiere,
et en particulier I’écoulement convectif de Poiseuille, Mendes et al. (1995) ont
proposé une approximation semi-empirique de L.D.F. basée sur le « Dusty Gas
Model » (voir p.34). Cependant, ils n’ont appliqué leur modele qu’a des mélanges
binaires.

Serbezov et Sotirchos (2001) ont, quant & eux, proposé diverses approxima-
tions de L.D.F. généralisées, basées sur différents modeles de transfert — la loi de
diffusion de Fick, la loi de diffusion de Fick associée a un écoulement convectif,
ou le D.G.M. — sans imposer de restriction sur le nombre de constituants.
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2.5 Modélisation des phases intra-granulaire : cas d’un adsorbant bidisperse

2.5 Modélisation des phases intra-granulaire : cas
d’un adsorbant bidisperse

2.5.1 Modeles détaillés de transfert de matiere intra-parti-
culaire

Dans les adsorbants bidisperses tel que les zéolithes, les molécules d’adsorbat
doivent traverser un milieu macro-poreux avant d’atteindre les cristaux micro-
poreux ou elles s’adsorbent.

Les phénomenes de transfert de matiere mis en jeux dans chacune des deux
structures poreuses du grain de zéolithe — la premiere macro-poreuse, et la seconde
micro-poreuse — sont les mémes que dans une particule monodisperse. On peut
donc appliquer les modeles de transfert de matiere décrits dans le paragraphe 2.4.1
dans le cas d’adsorbant monodisperse.

D’aprés Ruckenstein et al. (1971), le bilan de matiére dans le milieu macro-
poreux s’écrit dans le cas général :

aqnee acree ep 0 , o io
(I—ep)——+ep———=—L2— (r2NP) = (1 —¢gp)ecal N (2.46)
ot ot r20r, ~ P s
avec ¢;"*“ la concentration en constituant ¢ dans la phase adsorbée sur les pa-

rois des macropores, c¢;** la concentration en constituant ¢ de la phase gazeuse
contenue dans le volume macro-poreux, N? la densité de flux molaire dans les ma-
cropores, a$ la surface spécifique des cristaux, €. la micro-porosité des cristaux,
et N/ la densité de flux molaire échangée avec les cristaux micro-poreux.

Le bilan de matiere dans les micropores s’écrit quant a lui:

aQi e acgnic _ _i ]
ot r2 Or,

2 c
(rZ NY) (2.47)
avec ¢; la concentration en constituant ¢ en phase adsorbée dans le cristal, ¢]**°
la concentration en constituant ¢ de la phase gazeuse contenue dans le volume
micro-poreux, NN/ la densité de flux molaire dans les micropores.

Remarques :

— on néglige généralement les quantités adsorbées sur les parois des micropores,
si bien que ¢/"*° =0;

— d’aprés Kirger et Ruthven (1992), toute molécule située dans un milieu
micro-poreux est soumise au champ de force exercé par le solide adsorbant.
Elle peut donc étre considérée comme adsorbée. Il n’y a alors pas de phase
gazeuse contenue dans le cristal micro-poreux.

Les bilans s’écrivent alors:

pemac 5 4
Ep—d— = _%% (r2NP) — (1 —gp) al NJ™¢

(2.48)
9qi __ 1 0 2
aqt - 77%87’6 (TC Nlc)
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Chapitre 2. Adsorption sur lit fize : modéles isothermes et isobares

Conditions aux limites: Que ce soit dans le liant macro-poreux ou dans le
cristal micro-poreux, la premiere des conditions aux limites associées au bilan de
matiere découle de la symétrie sphérique de la phase considérée. Cela donne:

— dans le liant macro-poreux :

(Vt, 7, = 0), (NP), o =0 (2.49)

K2

— dans le cristal micro-poreux :
(Vt,re=0), (N{)r,=0=0 (2.50)

En employant ces conditions de symétrie, nous faisons implicitement 1’hypo-
these d'une symétrie sphérique des conditions a la surface de la phase considérée.
Cela signifie donc dans le cas de la phase macro-poreuse que les variables intensives
de la phase extra-granulaire sont uniformes au voisinage de la surface du grain.
Cela revient a considérer que le grain est ponctuel dans le repere associé a la co-
lonne. De méme, dans le cas de la phase micro-poreuse, cela revient a considérer
que le cristal est ponctuel dans le repere associé au grain.

Les autres conditions aux limites sont obtenues en supposant qu’il y a équilibre
aux interfaces:

— entre la phase macro-poreuse et la phase extra-granulaire ; on obtient :

(Vt,rp=Ry), " =c (2.51)

K2

— entre la phase micro-poreuse et la phase macro-poreuse ; on obtient :

(Vt, 7e = R.), "¢ = ¢mae (2.52)
Lorsque ’on considere que toute molécule située dans le cristal micro-poreux
est adsorbée et donc qu’il n’y a pas de phase gazeuse contenue dans le cristal, la
condition obtenue en supposant que l'interface entre la phase micro-poreuse et la

phase macro-poreuse est a ’équilibre [Eq. (2.52)] s’écrit:
(Vt, re = Re), g = Gi(c"C, ... ,em€) (2.53)

1N

f; étant la fonction donnant isotherme d’équilibre d’adsorption du constituant i.

Interconnexion entre les différentes phases: La densité de flux de matiere
entre la phase extra-granulaire et les phases intra-particulaires apparaissant dans
le bilan de matiére en phase extra-granulaire [Eq. (2.4)] est donné par:

grain _ armac _ P
Ni - N’L - —(N’L )"'p:Rp

(2.54)
N = =(N{)r.=R.
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2.5 Modélisation des phases intra-granulaire : cas d’un adsorbant bidisperse

2.5.2 Modeles simplifiés de transfert de matiere intra-parti-
culaire

Les inconvénients liés a la résolution numérique du systeme d’équations obtenu
en modélisant rigoureusement le transfert de matiere intra-granulaire sont accen-
tués dans le cas d’adsorbants bidisperses tels que les zéolithes. En effet, les grains
et les cristaux sont tous deux des systémes & parametres répartis [Ruckenstein
et al. (1971)].

On trouve dans la littérature différentes méthodes pour simplifier le modele de
transfert de matiére intra-granulaire. Certains auteurs [Wakao et Smith (1962) ;
Kim (1990)] tentent d’obtenir une diffusivité effective sur ’ensemble du grain,
tenant compte a la fois du transfert en milieu macro-poreux et dans les cristaux.
Un seul bilan de matiére global permet alors de décrire ’état de l’ensemble du
grain. Jolimaitre (1999) modélise le transfert de matiere dans le liant macro-
poreux & l'aide d’un film situé a la surface des cristaux, tout en conservant une
loi de diffusion de type Maxwell-Stefan dans les cristaux. Da Silva et Rodrigues
(2001) utilisent quant & eux deux approximations de type L.D.F.: I'une au niveau
des macropores, I'autre au niveau des micropores.

Le modele le plus simple est celui de L.D.F. global. Par exemple, dans le cas
d’un systéme dont les courbes d’équilibre suivent la loi de Henry, et dont les
particules sont bidisperses et sphériques, on a [Ruthven (1984), p.242; Raghavan
et Ruthven (1985)]:

1 1 R R N R?
15K, DS

= =% 2.55
K, KEDFS ~ G REDFG ~ 337 ¥ Tg, Dyee (2.55)

On considere en fait que la phase fluide contenue dans les macropores se trouve
dans les mémes conditions que la phase fluide extra-granulaire. On peut alors
prendre € = ¢ 4+ (1 — )¢, dans les bilans de matiére en phase extra-granulaire
[Egs. (2.4) et (2.7)], et traiter le systéme bidisperse comme un systéme mono-
disperse dont la résistance au transfert de matiere globale est donnée par I’équa-
tion (2.55).

Le bilan de matiere intra-granulaire s’écrit alors:
9g;

gpal NJ™"" = (1—¢,) 5t

(2.56)

D’autres modeles de type L.D.F. sont développés pour décrire le transfert de
matiere dans des milieux bidisperses, en modélisant la phase macro-poreuse et la
phase micro-poreuse a ’aide de deux systémes a parametres répartis. Mendes et al.
(1996) ont étendus leur modele de L.D.F. basé sur le D.G.M. au cas bidisperse.
Carta (1993a) et Kim (1997) ont développé des modeles de L.D.F. bidisperses
permettant de prendre en compte I'influence du temps de cycle sur le transfert de
matiere.
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Les bilans de matiere s’écrivent alors:

e qP Nmac — ¢ get +(1 —e )ac N mic
p¥s il e 2T p)¥s AV

(2.57)

c nTmic . 0G;
ag N/ = =k

2.6 Conclusion

Dans ce chapitre, nous avons décrit les principaux modeles de colonne d’ad-
sorption de la littérature. Nous nous sommes toutefois limités aux modeles iso-
thermes dans lesquels les pertes de charge sont négligées. Nous allons voir dans le
prochain chapitre comment tenir compte des phénomeénes de transfert d’énergie
et de quantité de mouvement.
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Chapitre 3

Adsorption sur lit
fixe : modeles non-isothermes
avec pertes de charge

N ous avons vu dans le chapitre 2 comment modéliser une colonne d’adsorption

dans des conditions isothermes, en négligeant les pertes de charge. Cepen-
dant, si de telles conditions peuvent étre envisagées a 1’échelle du laboratoire, elles
ne sont pas réalistes a ’échelle industrielle.

C’est. pourquoi dans ce chapitre nous allons voir comment tenir compte de
I’aspect non-isotherme des colonnes d’adsorption en établissant les bilans d’éner-
gie sur les différentes phases du lit. Nous présentons ensuite diverses relations
simplifiées permettant de calculer les pertes de charge dans un lit fixe.

3.1 Colonne d’adsorption non-isotherme

Nombreux sont les modeles de la littérature dans lesquels les conditions de
fonctionnement sont supposées isothermes, notamment dans le cadre de la mo-
délisation d’un procédé P.S.A. Cela permet en effet de s’affranchir des bilans
d’énergie. Toutefois, du fait de l'influence de la température sur les phénomenes
d’écoulement et d’adsorption, cette hypothese est rarement vérifiée en pratique.

Dans cette partie nous verrons brievement comment estimer les coefficients
de transfert d’énergie, en faisant une analogie avec le transfert de matiere. Nous
verrons ensuite comment sont établis les bilans d’énergie dans une colonne d’ad-
sorption.
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Chapitre 3. Adsorption sur lit fize : modéles non-isothermes avec pertes de charge

3.1.1 Transfert et conduction axiale d’énergie

Les mécanismes de transport convectif de matiere et d’énergie sont analogues,
si I'on néglige les phénomenes de rayonnement. On traduit cette analogie par
I’égalité des nombres sans dimension caractéristiques des phénomenes de transfert
entre le fluide et les particules [Ruthven (1984), p.216]:

2k7
_gh= B Pr = Cri _ Sc= —H (3.1)
)‘f Dm Pf)\f prm
ki, = Cpsk!  X\p=CpyD™

ot C'p est la capacité calorifique volumique du fluide & pression constante [J.m~3. K],
At la conductivité thermique du fluide [W.m ™. K™'] et &y, le coefficient de trans-
fert d’énergie entre la phase extra-granulaire et le solide [W.m*Q.K_l].

Toujours selon Ruthven (1984), cette analogie nous permet aussi d’exprimer
une dispersion thermique axiale effective \,,, analogue au coefficient effectif de
dispersion axiale de matie¢re D, (voir chapitre 2, p.26):

)\arc = CPfDa.'E (32)

L’analogie des deux transferts appliquée a la corrélation de Wakao et Funazkri
(1978) [Eq. (2.11)] conduit & la relation suivante :

Nu = 2,0 + 1,1 Pr'/?Re%6 (3.3)

3.1.2 Bilans d’énergie
i. Bilan d’énergie de la phase extra-granulaire
Dans le cas d’'un modele plus détaillé tenant compte des résistances au transfert

de chaleur, en considérant que les capacités calorifiques sont constantes dans la
gamme de température atteinte dans la colonne, le bilan d’énergie s’écrit :

e T P e T T 1-— Do
S e, 22 chiOpﬁfﬁ(A 0 f)jepcbfsf

p PUOE ot P 0z 0z \""" 0z €
(3.4)
avec
= aT
e Y ¢Cpi 5t — 22 termes d’accumulation d’énergie
i=1
ne
o —v )y, cl-C’p,iaa% : terme convectif
i=1
° % ()\am%> : terme dispersif
° —% ep Prs: terme de transfert de chaleur entre la phase extra-granulaire et le
solide
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3.1 Colonne d’adsorption non-isotherme

° —% : terme de transfert de chaleur entre la phase extra-granulaire et la paroi
de la colonne

Les flux d’énergie s’expriment généralement ainsi:

@, = 20 (1, ) (35)
P
2k

g = (T~ To) (3.6)
int

De méme que pour le bilan de matieére en phase extra-granulaire (voir para-
graphe 2.1.2, p.27), on utilise les conditions limites de Danckwerts:

Auz % o v(z=07) ici(z =07)Cpi (Ty(2=0") = Ty(2 =07)) (3.7)

0Ty

|, =0 (3.8)

ii. Bilans d’énergie des phases intra-particulaires

En négligeant la résistance au transfert de chaleur entre la phase fluide conte-
nue dans les macropores — si elle existe — et le solide (Thac = T5), en négligeant le
terme de conduction thermique dans le solide, et en supposant que la densité des
cristaux reste constante dans la gamme de température et de pression considérée,
le bilan d’énergie sur I’ensemble de la particule d’adsorbant s’écrit :

S mac G — ads 8TS
W3y -e oo+ Sact )|
=1 =1

Ne

0q;
=1-e)Y (—AHi)ait e, B (3.9)
=1

Remarques :

— on néglige le transfert de chaleur direct entre la phase intra-granulaire et la
paroi;
Ne Ne
— on néglige parfois les termes {sp >reracCpy + (1 —¢gp) (Z quI‘}fgs)] de-
i=1 i=1
vant (1 —¢e,)pCs ;

— si I'adsorbant est monodisperse, on remplace ¢;**¢ par c; ;

— si ’on considere que la phase contenue dans les macropores est a 1’équilibre
thermique avec la phase fluide extra-granulaire, il convient alors de prendre
ep égal & 0 dans 'équation ci-dessus, et de remplacer ¢ par ¢ + (1 —¢)e, dans

I’équation (3.4).
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Chapitre 3. Adsorption sur lit fize : modéles non-isothermes avec pertes de charge
iii. Equilibre local

Lorsqu’ils ne se placent pas dans des conditions isothermes (hypothese fré-
quente, notamment dans le cadre de la modélisation d’un procédé P.S.A.), nom-
breux sont les auteurs qui supposent qu’un équilibre thermique local instantané
s’établit entre la phase extra-granulaire et ’adsorbant en tout point du lit. Il est
beaucoup plus fréquent d’appliquer I’hypothese d’équilibre local a la partie éner-
gétique du modele qu’aux bilans de matiere — le transfert d’énergie est en effet
souvent rapide par rapport au transfert de matieére.

L’ensemble de I'aspect énergétique de la colonne est alors décrit a 1'aide d’un
unique bilan, en faisant ’hypothese d’équilibre thermique local [Cruz et al. (2003),

Rege et al. (2001)] :
sicC +(1—¢)|e icmacc i+ (1—¢p) | pC +§:q-cadﬂ or
1~'P, P 7 y2x3 y4 S gt ? D, at

or 0 or - or - 0q;
e T ey (Aaxaz> —€Ev ; Cz‘Cp,i&—F(l—E)(l_gp) Z (—AH,)—— Pt

i=1 =1
ot~ 0z 2 at

(3.10)

Remarque : on retrouve dans cette équation les termes des bilans d’énergie relatifs
a chacune des phases [Egs. (3.4) et (3.9)], & 'exception évidemment des termes
d’échange entre les différentes phases.

Les conditions aux limites sont les mémes que pour le bilan en phase extra-
granulaire [Egs. (3.7) et (3.8)], en remplacant T par T

iv. Bilan d’énergie sur la paroi de la colonne

Dans le cas de colonne de faible dimension, la masse d’adsorbant contenu dans
une colonne est faible. Il faut alors prendre en compte de I'inertie thermique de la
paroi [Da Silva et al. (1999)]. Ce bilan s’écrit :

Slog
Vi Cy

Tw n

aaT = Vi th k(T — Ty) — Un(Tw — Tout) (3.11)
ol Sin¢ est la surface interne de la colonne, V., le volume de paroi, C,, la capacité
calorifique des parois de la colonne (J.m™2.K~1), k,, le coefficient de transfert de
chaleur entre la paroi et le gaz (W.m~2.K~1), U, le coefficient global de transfert
de chaleur de la paroi (W.m~2.K~1). La surface logarithmique Sj,,4 de la paroi est
calculée a partir du rayon moyen logarithmique R :

(Rext - Rint)

In(7:2)

Rlog = (312)
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8.2 Prise en compte des pertes de charge
3.2 Prise en compte des pertes de charge

Dans un fluide en écoulement, les forces de friction visqueuses — entre le fluide
et les particules, entre le fluide et la paroi, et entre les différents filets de fluide —
dissipent de 1’énergie mécanique en énergie thermique. Cela se traduit par un
phénomene de variation de pression.

Chahbani (1996) et Chahbani et Tondeur (2001) ont montré 'influence des
pertes de charge sur le comportement dynamique d’une colonne d’adsorption de
dimension industrielle (L = 5m). L’influence des pertes de charge different selon
le mode opératoire employé :

— soit on fixe la pression de sortie ainsi que le débit volumique d’alimentation,
le nombre de moles introduites varie alors dans le temps avec la pression
a l'entrée de la colonne; négliger les pertes de charge conduit alors & sous-
estimer les quantités de matiere introduites, et donc a sur-estimer le temps
de percage ;

— soit on impose la pression de sortie ainsi que le débit molaire d’alimentation,
la pression moyenne est alors supérieure & la pression de sortie (employée
dans le cas isobare) et on observe une diminution de la vitesse interstitielle
moyenne ; négliger les pertes de charge conduit alors & sous-estimer le temps
de percage.

De plus, les pertes de charge défavorisent la régénération de la colonne par
désorption : la quantité de gaz inerte nécessaire a la régénération de la colonne est
supérieure en tenant compte des pertes de charge que dans le cas isobare.

Ces pertes de charge sont estimées en résolvant le bilan de quantité de mou-
vement dans le lit, bien que la complexité des lois d’écoulements ne permettent
pas d’établir une relation analytique rigoureuse. On utilise donc des corrélations
empiriques ou semi-empiriques pour déterminer les pertes de charge. Macdonald
et al. (1979) ont comparé différents modeles et corrélations:

— équation d’Ahmed et Sunada (A-S)

AP pPf €
_L,usv =ath
— équation d’Ergun
N Y
Lp(sv)2 pf €Vdeg

avec deg = 6% et A et B des constantes.
p

2
Ces deux équations sont équivalentes si ’on prend o« = A (;3;2 et =B S@,;Ej .

En utilisant le coefficient de frottement f

= (21;”> WA(:;)Q (3.13)
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Chapitre 3. Adsorption sur lit fize : modéles non-isothermes avec pertes de charge

on peut exprimer 1’équation d’Ergun ainsi [Ruthven (1984), p.207]:

] e

e3

avec Re le nombre de Reynolds basé sur le diametre équivalent de la particule et
sur la vitesse en fut vide, et

e A=150et B =1,75 d’apres Ergun
e A =180 et B = 1,8 pour des particules lisses d’aprés Macdonald et al. (1979)

e A = 180 et B = 4,0 pour des particules rugueuses d’apres Macdonald et al.
(1979)

Certains auteurs utilisent la loi de Darcy [Choong et al. (2002)]:

(3.15)

On peut aussi utiliser la corrélation de Chilton-Colburn [Ruthven (1984),
p.207]:

805
4 = — .1
Re<40  f= 4~ (3.16)
38

3.3 Conclusion

Dans ce chapitre, nous avons décrit comment les variations de température et
de pression dans une colonne d’adsorption sont prises en compte dans la littéra-
ture. Ce chapitre complete et conclut notre étude bibliographique concernant la
modélisation des lits fixes d’adsorbant. Le prochain chapitre traite des procédés
d’adsorption modulée en pression, de leur principe et des différents modeles P.S.A.
proposés dans la littérature.
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Chapitre 4

Procédés d’adsorption
modulée en

pression : principe,
modélisation et simulation

pres avoir présenté différents modeles de colonnes d’adsorption proposés

dans la littérature dans les deux précédents chapitres, nous centrons notre
intérét sur le procédé de séparation par adsorption modulée en pression ou P.S.A.
(« Pressure Swing Adsorption »).

Les procédés d’adsorption modulée en pression fonctionnent de maniere cy-
clique afin de régénérer périodiquement le solide adsorbant. Ils sont caractéri-
sés par une dynamique rapide oscillatoire, imposée par chaque cycle, mais aussi
par une dynamique lente de mise en régime. En effet, aprés un certain nombre
de cycles, le procédé converge vers un régime périodique établi (« Cyclic Steady
State» ou C.S.S.): Iétat du systeme au début de deux cycles consécutifs est alors
le méme.

Dans ce chapitre, apres avoir exposé le principe et les différents cycles possibles
des procédés P.S.A., nous verrons comment modéliser le cycle de base: le cycle de
Skarstrom. Nous verrons ensuite comment simuler un tel procédé et nous aborde-
rons succinctement différentes techniques permettant d’accélérer la convergence
vers le régime établi.
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Chapitre 4. Procédés P.S.A. : principe, modélisation et simulation

4.1 Principe des procédés d’adsorption modulée
en pression

Comme nous venons de le voir, les procédés P.S.A. sont cycliques. Nous allons
voir & présent comment se déroule chaque cycle.

4.1.1 Les cycles de procédés d’adsorption modulée en pres-
sion

Tout procédé d’adsorption modulée en pression (P.S.A.) est constitué d’au
moins deux colonnes de séparation, garnies d’adsorbant.

Du fait de la saturation du lit d’adsorbant, il est nécessaire de régénérer chaque
colonne. C’est pourquoi les procédés P.S.A. fonctionnent de maniere cyclique. Au
cours d’'un cycle, I'une des colonnes est régénérée tandis que le mélange fluide
est séparé sur un autre lit d’adsorbant. Pour cela, les pressions dans les colonnes
évoluent durant le cycle: lors de I'adsorption la pression est maintenue a valeur
élevée (Pp), tandis que lors de la régénération de la colonne, on impose une
pression faible (Py,) afin de favoriser la désorption.

Afin de simplifier la description des différentes étapes des cycles P.S.A., nous
emploierons les conventions suivantes: on notera A I’ensemble des espéces les plus
adsorbées — pour des raisons thermodynamiques ou cinétiques — et B 1’ensemble
composé par les autres adsorbats. On appellera extrémité d’alimentation 'extré-
mité de la colonne par laquelle entre le gaz durant ’étape d’adsorption. Enfin, on
nommera extrémité de production l'extrémité de la colonne par laquelle sort le
gaz durant 1’étape d’adsorption.

i. Cycle de Skarstrom

Le cycle de base, mis au point par Skarstrom, comprend quatre étapes élé-
mentaires: la pressurisation, l’adsorption a haute pression, la dépressurisation,
et la désorption a contre-courant. Le cycle appliqué a une colonne donnée est
schématisé figure 4.1.

Lors de la pressurisation, on introduit par l'extrémité d’alimentation de la
colonne une quantité de mélange A/B & séparer, en maintenant fermée lextrémité
de production jusqu’a atteindre la haute pression Py, a laquelle se déroule I'étape
d’adsorption.

Durant I’étape d’adsorption & haute pression Py, I'extrémité de production est
ouverte, afin de permettre a un courant gazeux de traverser la colonne. On obtient
en sortie un gaz enrichi en constituant B, I'espece A se trouvant partiellement
piégée dans I’adsorbant.

L’étape de dépressurisation permet le passage de I'étape d’adsorption — a haute
pression Py — a I’étape de désorption — & basse pression Pp. L’extrémité d’ali-
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4.1 Principe des procédés d’adsorption modulée en pression

A/ A/

f f y y
A/B A/B A/ Al

Pressurisation Adsorption  Dépressurisation Désorption

i i i

| I I
At press At ads At dep Atdm

F1c. 4.1 — Cycle de Skarstrom : écoulement des gaz et variations de pression dans
la colonne. Les lettres grises désignent une espéce en faible concentration.

Dépressurisation  Désorption  Pressurisation ~ Adsorption

B—R B BB B

L N
R A A

L L

Pressurisation Adsorption  Dépressurisation Désorption

p—B B B-R R

Colonne 2

Colonne 1

FiG. 4.2 — Cycle de Skarstrom : fonctionnement de deuz colonnes en paralléle.
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mentation est ouverte, celle de production est fermée. Le gaz s’échappe alors de
la colonne en faisant chuter la pression.

Enfin, lors de I'étape de désorption a contre-courant, un gaz appauvri en A
traverse la colonne, dans le sens opposé a celui de I’étape d’adsorption. On régénere
alors la colonne, en éliminant la phase adsorbée. Le gaz de sortie est donc enrichi
en A.

Remarque : Comme nous l'avons précisé précédemment, tout procédé P.S.A.
est composé d’au moins deux colonnes. En décalant les deux colonnes d’un demi
cycle, cela permet d’introduire contintiment le flux gazeux a traiter au systeme
(figure 4.2). Ainsi, faire fonctionner plusieurs colonnes en parallele permet d’ob-
tenir un procédé quasi-continu. Ceci permet par ailleurs d’employer comme gaz
désorbant une fraction du flux de sortie d’une autre colonne, qui est alors en étape
d’adsorption. Ce flux de recyclage évite 'emploi une source externe de gaz inerte
pour régénérer les colonnes.

ii. Autres cycles P.S.A.

Les procédés P.S.A. peuvent étre divisés en fonction de la nature de la sélecti-
vité employée — thermodynamique ou cinétique —, et selon le type de composant
que 'on souhaite récupérer — le produit raffiné ou le produit extrait. A chacune
des quatre combinaisons de cette classification est associé un cycle [Ruthven et al.
(1994)].

Chaque cycle de P.S.A. est composé des étapes élémentaires décrites dans le
tableau 4.1. On rappelle que A désigne les especes les plus faciles & adsorber,
tandis que B désigne les espéces s’adsorbant plus difficilement.

Cycles de production de l’espéce B la moins adsorbée pour des sé-
parations thermodynamiques: C’est dans ce but que les premiers procédés
P.S.A. ont été développés; le cycle de Skarstrom s’y préte bien. Il peut toutefois
étre amélioré en introduisant une étape d’équilibrage des pressions. Au lieu de
basculer directement de 1’étape d’adsorption a haute pression a ’étape de dépres-
surisation, on baisse la pression dans la colonne tout en augmentant celle de la
colonne a basse pression en connectant les deux lits. Ceci permet d’économiser une
partie de I’énergie nécessaire a comprimer le gaz. On peut remplacer 1’étape de
désorption a contre-courant par une étape de désorption sous vide. On utilise alors
une pression modérée lors de ’adsorption, ce qui entraine une économie d’énergie.

Cycles de production de ’espéce la plus adsorbée pour des séparations
thermodynamiques. Les opérations permettant de récupérer les constituants
les plus fortement adsorbés sont :

— la dépressurisation a co-courant permettant d’éliminer le constituant B de
la colonne, sans évacuer de produit A ;
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4.1 Principe des procédés

d’adsorption modulée en pression

Description

Intérét, conséquences

Pressurisation

Colonne pressurisée en intro-
duisant le mélange gazeux a
séparer par l'extrémité d’ali-
mentation

Phase gazeuse enrichie en pro-
duit B dans la zone proche de
Pextrémité de production de
la colonne

Colonne pressurisée en intro-
duisant du B par I'extrémité
de production

Redresse le front de concentra-
tion, ce qui facilite la sépara-
tion (augmentation de la pu-
reté et du rendement en B)

Adsorption a
haute pression

Adsorption a pression

constante

Récupération de B a haute
pression

Pression libre de diminuer a
mesure que B sort

Tres bon rendement en B,
mais produit obtenu a basse
pression

Dépressurisation

Dépressurisation a contre-
courant jusqu’a la pression de
désorption

Utilisée lorsque seul B doit
étre obtenu tres pur; évite de
polluer I'extrémité de produc-
tion avec du A

Dépressurisation a co-courant
jusqu’a une pression intermé-
diaire, suivie d’'une dépressu-
risation a contre-courant

Utilisée lorsque 'on désire ré-
cupérer les produits A et B
purs ; améliore la pureté de A
et augmente aussi parfois le
rendement en B

Désorption a
faible pression

Désorption a contre-courant a
I’aide d’un courant gazeux de
B

Améliore la pureté du pro-
duit B aux dépens de son
rendement ; descendre a une
pression inférieure a la pres-
sion atmosphérique diminue
les pertes en B, mais aug-
mente le colt énergétique

Désorption a contre-courant a
I’aide d’un courant gazeux issu
d’une source de fluide exté-
rieure

Augmente le rendement tout
en maintenant une grande pu-
reté dans le cas de certaines sé-
parations cinétiques

Equilibrage des
pressions

Les colonnes a haute et basse
pression sont reliées

Conserve ’énergie mécanique

Rincage

Purge du lit a haute pression
et a co-courant apres 1’étape
d’adsorption a l'aide de A

Améliore la pureté du produit
A lorsque B s’adsorbe aussi en
grande quantité

TAB. 4.1 — Différentes étapes possibles d’un procédé P.S.A., d’aprés Ruthven et al.

(1994).
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— la désorption sous vide durant laquelle le produit extrait A est obtenu en
sortie.

L’utilisation du vide lors de la désorption n’est pas nécessaire, a moins que ’on
ait affaire & une espece fortement adsorbée présentant une isotherme d’adsorption
de type I selon la classification de Brunauer (voir chapitre 1, § 1.2.2).

Cycles de production de I’espéce s’adsorbant la plus lentement lors de
séparations cinétiques. Dans de tels systemes, le choix du temps de contact
est crucial: il doit étre suffisamment court pour éviter que le systéme n’atteigne
I’équilibre, tout en étant suffisamment long pour permettre une adsorption signi-
ficative.

Le cycle de Skarstrom est envisageable, mais il présente un inconvénient ma-
jeur: lespece B présente dans le flux de recyclage s’adsorbe lors de 1’étape de
désorption, diminuant ainsi la capacité d’adsorption du produit A.

Afin d’éviter un tel phénomene, on utilise soit une étape de désorption sous
vide ne nécessitant pas de flux de recyclage, soit une étape de « self-purging »
durant laquelle on laisse les adsorbats diffuser jusqu’a 'extrémité ouverte de la
colonne, sans utiliser de courant gazeux.

Cycles de production de I’espéce s’adsorbant la plus rapidement lors de
séparations cinétiques. Pour de telles séparations, on utilise les mémes cycles
que ceux de production de A pour des séparations thermodynamiques.

4.1.2 Régime établi et performances d’un procédé P.S.A.

Bien que le procédé P.S.A. — comme tout procédé d’adsorption — fonctionne
en régime transitoire, il converge au bout d’un certain nombre de cycles vers un
régime périodique établi (C.S.S.). Ce n’est qu’apres avoir atteint le C.S.S. que
Pon peut évaluer les performances du systeme. Pour cela on utilise les criteres
d’évaluation suivants:

— la pureté du produit ¢ désiré:

Agprod

[ xi(t)dt
0
Atp'r‘od

T, =

(4.1)

avec AtP7 la durée de 1’étape durant laquelle le produit 4 est obtenu en sor-
tie de colonne (étape de production), et z; la fraction molaire du constituant
i en sortie de colonne durant cette étape de production ;

— le rendement en produit i désiré:

quantité de i obtenue durant I’étape de production
_\ — quantité de 7 éliminée lors des autres étapes (4.2)

quantité de ¢ introduite

58



4.2 Modélisation des quatre étapes du cycle de Skarstrom

Il est toutefois extrémement difficile de déterminer le C.S.S. a priori, et donc
d’optimiser le systeme, du fait du nombre et de la complexité des phénomenes mis
en jeu. De plus, les études pratiques engendrent des cotits élevés. C’est pourquoi
il est nécessaire de simuler le procédé. Cela permet en effet de dimensionner le
systeme, mais aussi d’élaborer de nouveaux adsorbants en obtenant les parameétres
d’un solide idéal pour une séparation donnée.

4.2 Modélisation des quatre étapes du cycle de
Skarstrom

Afin d’estimer I’état du systeme une fois le C.S.S. atteint, la méthode de simu-
lation la plus couramment employée consiste a simuler les étapes les unes apres
les autres, en employant les conditions finales de I'une comme conditions initiales
de la suivante.

4.2.1 Etapes d’adsorption et de désorption a contre-courant

Le modele d’une colonne durant une étape d’adsorption ou de désorption dé-
pend des hypotheses effectuées concernant les pertes de charge, le caractére iso-
therme ou non-isotherme du systeme. Ce modele est basé sur un modele de lit fixe
d’adsorbant (voir chapitres 2 et 3), dans lequel on suppose que la pression reste
constante dans le temps, et auquel on impose des conditions aux limites propres
a chaque type d’étape.

Les conditions aux limites dites de Danckwerts, modifiées par Choong et al.
(1998), apparaissent les plus pertinentes. Dans le cas des étapes d’adsorption, elles
s’écrivent :

Doy cr(z = 01) 5 =u(z = 0")ei(z = 0F) — vgds cods

l)

z=01

vgds c%s =v(z=0")c(z =07)

oT
Aaz azf
z=01

— s 2 i Cyi (T2 = 0%) — T3 (4.3)

ox; _

Oz lz=L— — 0

oTy o

Oz |__,_ 0
z=L

L’indice 0 signifie que la grandeur est une grandeur d’alimentation. L’exposant
ads signifie que la grandeur est associée aux étapes d’adsorption. v3?s, c;“és, c?%s

et T]%“és sont donc respectivement la vitesse, les concentrations et la température
d’alimentation de la colonne durant les étapes d’adsorption.
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En prenant garde au fait que les conditions aux limites sont inversées, puisque
I’écoulement du gaz se fait a contre-courant, les conditions aux limites relatives
aux étapes de désorption a contre-courant s’écrivent :

Dy, ci(z = L*)%"”zi

o—L— U(Z = Li)ci(z = L*) _ ,U(Oies Cﬁ%s

Vi s =v(z=L")er(z=L7)

ar <4 _
)\ax Bizf o = 'U(C)les z:ng%S Cp,i (Tf(z = L ) — }17%‘9) (44)
= i=
9z; _
82 2=0t+ 0
Ty —
9z | _o+ 0

L’exposant des signifie que la grandeur est associée aux étapes de désorption.

4.2.2 Etapes de pressurisation a co-courant

Hypothése du « Frozen Solid » : Afin de simplifier la modélisation des étapes
a pression variable (pressurisation et dépressurisation), I’hypothese dite de « Fro-
zen Solid » est couramment employée. On considere alors que 1’étape est trop
rapide pour qu’il y ait échange entre la phase extra-granulaire et la phase adsor-
bée: les concentrations en phase adsorbée restent donc constantes.

L’approximation de « Frozen Solid » doit étre couplée a une hypothese concer-
nant la phase extra-granulaire:

— dans le cas de la séparation de traces, Raghavan et al. (1985) considérent que
les concentrations en phase extra-granulaire sont uniformes en fin d’étape
de pressurisation et égales aux concentrations du gaz d’alimentation ;

— dans le cas de la séparation d’adsorbats concentrés, Hassan et al. (1986)
considerent que la phase extra-granulaire présente en fin d’étape de désorp-
tion & pression constante est comprimée a ’extrémité de la colonne au cours
de la pressurisation, et que le reste de la colonne se remplit de gaz d’alimen-
tation ; la phase extra-granulaire présente en fin d’étape de pressurisation est
alors divisée en deux zones: la premiere, d'une longueur de L x (1— P, /Py),
est a la composition du gaz d’alimentation, tandis que la seconde, qui s’étend
sur une longueur de (L x Pp,/Py), est & la composition moyenne de la phase
extra-granulaire présente en fin d’étape de désorption.

Modeéles dynamiques: Par contre, si 'on veut modéliser plus finement I’étape
de pressurisation, plusieurs possibilités s’offrent a nous. On peut utiliser un modele
dynamique de colonne d’adsorption, soit en imposant un profil temporel de pres-
sion (linéaire, polynomial, exponentiel), soit en imposant une vitesse constante en
entrée de colonne jusqu’a atteindre la pression finale dans la colonne, ou encore
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4.2 Modélisation des quatre étapes du cycle de Skarstrom

en imposant un échelon de pression en entrée de colonne, le front de pression se
propageant le long de la colonne grace au bilan de quantité de mouvement.

Les conditions aux limites de Danckwerts modifiées par Choong et al. (1998)
s’écrivent alors :

Dy Ct(Z = O+)%? 2=0+ v(z = O+)Cz‘(2 = O+) - U(I)Wess c%ess
v ey =v(z =0")e(z = 07F)
oT press <4 TESS press
New G| =08 2 g O (Ty (2 = 0%) 17 (45)
_ &
Oz; _
61; z=L— 0
oTy =0
0z oL~

Auxquelles il faut ajouter la contrainte de vitesse nulle & I’extrémité de la colonne :
v(z=L")=0 (4.6)

L’exposant press signifie que la grandeur est associée aux étapes de pressurisation.

4.2.3 Etapes de dépressurisation a contre-courant

Hypothese du « Frozen Solid » : Tout comme pour ’étape de pressurisation,
Papproximation de « Frozen Solid » est couramment employée pour modéliser
I'étape de dépressurisation. Afin de représenter les variations de la phase extra-
granulaire, Hassan et al. (1986) considerent que les fractions molaires en tout point
de la phase extra-granulaire restent constantes durant 1’étape de dépressurisation,
tandis que la pression chute instantanément de Py a Pr,.

Modeles dynamiques: En ce qui concerne 'utilisation de modeles dynamiques,
on peut:

— soit imposer un profil temporel de pression (linéaire, polynomial, exponen-
tiel) ;

— soit imposer un échelon de pression en sortie de colonne, le front de pression
se propageant le long de la colonne gréace au bilan de quantité de mouvement.

Les conditions aux limites de Danckwerts s’écrivent alors:

z _ o=y aT o
882 z2=L— =0 U(Z_L )_0 Bzf oL =0
(4.7)
Ox; _ oT, _
0z lz=0+ — 0 Bzf 0+ =0
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4.3 Simulation d’un procédé P.S.A.

Les différents modeles présentés précédemment permettent d’estimer ’état du
systeme a chaque instant. Cet état est caractérisé par un vecteur, nommé vecteur
d’état X. Ce vecteur se compose des concentrations en chaque constituant dans
chaque phase et en tout point des colonnes, et éventuellement des températures
et de la pression en tout point des colonnes, etc. . .

On simule le procédé en résolvant un systéme algébro-différentiel afin d’estimer
le vecteur d’état a chaque instant. Ce systeme d’équations ne pouvant pas étre
résolu analytiquement, il faut employer des méthodes numériques de résolution.
Nous verrons donc dans un premier temps les différentes méthodes employées dans
la littérature.

Nous verrons ensuite quand stopper la simulation, en employant un critere de
convergence. En effet, les procédés P.S.A. convergent vers un régime établi, il est
donc inutile et coliteux en temps de calcul de simuler le procédé apres convergence.

4.3.1 Méthodes numériques

On trouve dans la littérature concernant les procédés d’adsorption sur lit fixe
trois méthodes numériques de résolution du systeme:

— la méthode des caractéristiques, employée pour la résolution des équations
aux dérivées partielles hyperboliques et non-linéaires [Ruthven et al. (1994),
appendix A]; cette méthode n’est employée que pour des systémes présen-
tant des équilibres locaux ;

— la méthode des différences finies;

— la méthode des collocations orthogonales.

Alors que la méthode des différences finies est une méthode « d’approximation
d’équations », la méthode des collocations orthogonales est une méthode « d’ap-
proximation de solutions » (figure 4.3).

Raghavan et al. (1985) ont comparé Vefficacité de la méthode des collocations
orthogonales avec celle de la méthode des différences finies. Pour cela, ils simulent
un procédé P.S.A. avec chacune des deux méthodes. Ils n’emploient que quinze
points de collocations, alors qu’ils ont du diviser I’espace en trente intervalles
pour les différences finies, pour une précision comparable. Ils en concluent que la
méthode des collocations est plus efficace que celle des différences finies dans leur
cas.

4.3.2 Critere de convergence
De nombreux systémes convergent exponentiellement vers le C.S.S.; et donc

ne peuvent jamais atteindre théoriquement [Choong et al. (2002) ; Smith et Wes-
terberg (1992)], d’ott 'importance de définir un critere d’arrét efficace.
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4.8 Simulation d’un procédé P.S.A.

Equation physique
continue
aux dérivées partielles

SN\

Reformulation discréte Reformulation intégrale
approchée de 1'équation exacte de 1'équation
d'origine d'origine
v
Résolution exacte de Résolution approchée
I'équation approchée de 1'équation exacte
Méthode d'approximation Méthode d'approximation
d'équations de solutions

F1G. 4.3 - Les deux familles de résolution des E.D.P., d’aprés Le Pourhiet (1988).

Kvamsdal et Hertzberg (1997) et Smith et Westerberg (1992) proposent un
critere de convergence basé sur le vecteur d’écart entre le vecteur d’état X au
début d’un cycle et le vecteur d’état en début du cycle précédent.

e=Xm _xr-b (4.8)

ele < eps (4.9)

Choong et al. (2002) proposent un autre critére de convergence, basé sur la
pureté d’'un constituant en sortie de colonne :

8" = a" V| < eps (4.10)

IlIs proposent de plus une méthode permettant d’optimiser la valeur de eps, en
fonction de la précision souhaitée. En effet, si cette valeur est trop faible, on est
amené a simuler de nombreux cycles apres que 1’on ait obtenu une estimation du
C.C.S. a cette précision.

eps = 0,49 x 1079 (4.11)

avec acc le nombre de chiffres significatifs désirés pour la pureté.
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4.4 Accélération de la convergence vers le C.S.S.

Comme nous 'avons vu précédemment (§ 4.1.2), on évalue généralement les
performances d’un procédé P.S.A. une fois atteint le régime établi. La méthode
la plus courante de détermination du C.S.S. est appelée méthode de substitution
successiwe (S.S.M.) ou méthode directe. Elle consiste & simuler un grand nombre
de cycles, en utilisant comme conditions initiales de chaque cycle les conditions
finales du cycle précédent. Mais puisque la plupart des systemes P.S.A. doivent
effectuer de nombreux cycles avant d’atteindre le C.S.S., il est intéressant d’utiliser
des méthodes permettant de converger sans avoir a simuler ’ensemble des cycles.

On trouve dans la littérature différentes méthodes de convergence rapide ba-
sées sur l'utilisation d’algorithmes d’accélération de convergence, ne nécessitant
la simulation que d’un faible nombre de cycles [Ding et LeVan (2001) ; Smith et
Westerberg (1992) ; Kvamsdal et Hertzberg (1997) ; Choong et al. (2002)].

Selon une toute autre approche, Suzuki (1985) a proposé une méthode d’esti-
mation rapide du C.S.S., basée sur la représentation simplifiée du systeme P.S.A.
par un systéme continu a écoulement & contre-courant équivalent (« Continuous
Counter-current Flow » ou C.C.F.). Cette approximation est décrite dans le cha-
pitre 7 et son domaine d’utilisation y est étendu.

4.5 Conclusion

Du fait de la saturation des lits d’adsorbant, tout procédé d’adsorption est
cyclique ou discontinu, afin de pouvoir régénérer les colonnes. C’est pourquoi ces
procédés, et en particulier les procédés d’adsorption modulée en pression, fonc-
tionnent en régime transitoire. Toutefois, les procédés P.S.A. tendent vers un ré-
gime cyclique (C.S.S.).

L’étude bibliographique sur les procédés P.S.A. a mis en évidence une pro-
blématique générale: ’estimation rapide et fiable de I’état du systeme une fois
que ce dernier a convergé. En effet, les performances du procédé sont calculées
apres convergence vers le régime cyclique. D’ou 'intérét de disposer d’un modele
permettant de calculer rapidement 1’état du systéeme en régime établi, afin de di-
mensionner et optimiser le procédé. Par ailleurs, un modele disposant d’une bonne
représentation de la dynamique du systéeme peut servir a commander le procédé.

Dans cette premiere partie, apres avoir rapidement vu les différents phéno-
menes survenant dans un grain d’adsorbant, nous avons fait un tour d’horizon des
modeles de colonne, et plus particulierement des modeles de transfert de matiere
intra-particulaire. Ces dernier peuvent grandement se simplifier, réduisant ainsi le
modele de colonne.

Les procédés P.S.A. ont fait 'objet d’une description détaillée. Nous avons en-
suite vu les principaux modeéles proposés dans la littérature. Ces derniers conduisent
a des systemes d’équations complexes a résoudre et couteux en temps de calcul.
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4.5 Conclusion

Le choix du modele doit bien stur étre adapté a 'usage qu’on souhaite en faire,
sachant que plus le modele est complexe, plus sa résolution numérique est lente.

Mis a part les modeles basés sur I’hypothese d’équilibre local, dont 1’emploi
est limité aux seules séparations de type thermodynamique, nous n’avons pas
trouver de modele dynamique fiable et suffisamment rapide pour controler un tel
procédé. Nous avons donc chercher a simplifier les modeles de maniere pertinente
afin d’en accélérer la résolution, sans trop en altérer la fiabilité. Cela fait ’objet
de la seconde partie de ce document.
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Deuxieéme partie

Contribution a la

modélisation des procédés
P.S.A.






Problématique de la
modélisation des procédés

P.S.A.

L es procédés d’adsorption fonctionnent tous en régime transitoire afin de pou-

voir régénérer les lits d’adsorbant. Cependant, les procédés cycliques tels que
les procédés d’adsorption modulée en pression convergent vers un régime cyclique
établi: le C.S.S. ou « Cyclic Steady State ».

Les performances des procédés P.S.A. sont établies une fois le C.S.S. atteint.
Or, ces performances sont controlées par les nombreux parametres du procédé,
tels que la longueur des colonnes, la vitesse du fluide, le rapport de pression, la
proportion de recyclage, ... , ainsi que par les parametres cinétiques et d’équilibre
du systeme considéré. Les effets de ces différents parametres étant couplés et donc
complexes a visualiser, un dimensionnement optimal du systéeme s’avere impossible
par une approche intuitive. La modélisation est alors nécessaire afin d’estimer
I’état du systeme apres convergence, et ainsi dimensionner le procédé, voire le
controler.

Cependant, ’obstacle principal au dimensionnement et au contréle de ces pro-
cédés réside dans la complexité du modele mathématique a résoudre, donc dans
les temps de calcul élevés. Les procédés P.S.A. sont en effet des systémes multi-
échelles, composés de divers systemes a parametres distribués — phases extra-
granulaire et intra-granulaire(s) —, et fonctionnant en régime transitoire.

Approche multi-échelle

Les procédés d’adsorption sont congus autour de lits fixes d’adsorbant. Le
modele de colonne est donc lui aussi au coeur des modeles de procédés d’adsorption
modulée en pression. En fait, comme nous pouvons le voir figure 4.4, le modele
général d'un procédé P.S.A. est basé sur le sous-modele de colonne en lui imposant
des conditions aux limites ainsi que la durée de chacune des étapes.

Penchons-nous a présent sur le modele de colonne d’adsorption. Il peut se
décomposer en divers sous-modeles correspondant & une échelle donnée: un mo-
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Problématique de la modélisation des procédés P.S.A.

Conditions aux limites
Durée des étapes

Procédé P.S.A.

y

Milieu
extra-granulaire

Colonne d'adsorption

Grain d'adsorbant

Ecoulement BZS@Q e rmic
Accumulation AsiV; N Accumulation AsLV; Accumulation
de matiere de matiere de matiere
Accumulation Milieu Cristal
d'énergie ® macro-poreux (liant) micro-poreux
Transfert thermique fs
a la paroi Isothermes
d'adsorption
Accumulation
d'énergie
Solide

F1G. 4.4 — Modéle de procédé P.S.A., sous-modéles et interconnexions.
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Problématique de la modélisation des procédés P.S.A.

dele extra-granulaire, un ou plusieurs modeles intra-particulaires, et un modele
d’adsorption dans le solide adsorbant.

Du fait des différentes échelles associées aux sous-modeles et du caractere tran-
sitoire des procédés d’adsorption, la modélisation d’un lit d’adsorbant conduit a un
systeme d’équations aux dérivées partielles, impliquant des variables temporelle
et spatiales. Dans la littérature, de nombreuses approximations ont été avancées
afin de simplifier les sous-modeles intra-granulaires, comme nous ’avons vu dans
le chapitre 2.

Ces différents sous-modeles sont interconnectés par des flux de matiere et
d’énergie, comme illustré figure 4.4, afin de constituer un modele multi-échelle
global. La facon d’exprimer ces flux d’interconnexion influe sur la structure du
modele multi-échelle, rendant sa résolution plus ou moins rapide.

Objectif de cette étude

Notre objectif est de simplifier de manieére pertinente les modeles de procédés
P.S.A. afin d’en accélérer la résolution, tout en conservant une bonne fiabilité.
Pour cela, nous proposons deux approches complémentaires.

La premiere approche, présentée dans les chapitres 5 et 6, consiste a simplifier
les sous-modeles liés aux grains d’adsorbant, et plus particulierement dans le cas
de grains bidisperses, en se basant sur une approche multi-échelle. Le modele intra-
granulaire obtenu est du type double « Linear Driving Force ». Ainsi, on simplifie
grandement le modele de colonne, accélérant la simulation de chacune des étapes
du cycle.

La seconde approche est basée sur ’approximation du procédé cyclique par un
procédé continu équivalent (chapitre 7). La simplification du systéme ne se fait
plus au niveau des plus basses échelles, mais a 1’échelle la plus haute: celle du
procédé lui-méme.
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Chapitre 5

Modele multi-échelle d’une
particule d’adsorbant
bidisperse

S i la colonne est au cceur de tout procédé d’adsorption, le grain d’adsorbant
est ’élément principal de la colonne. Les sous-modeles qui sont associés a ce
grain sont donc la base sur laquelle se construit le modele de la colonne, puis du
procédé d’adsorption.

Dans le cas d’un lit d’adsorbant monodisperse, de nombreuses approxima-
tions ont été avancées afin de simplifier les modeles intra-granulaires, comme nous
I’avons vu dans le chapitre 2. Cependant, la littérature est nettement moins vo-
lumineuse en ce qui concerne la simplification des modeles intra-granulaires dans
des particules bidisperses. L’emploi de zéolithe, qui sont des particules bidisperses
puisqu’elles sont constituées de cristaux micro-poreux pris dans un liant macro-
poreux, est pourtant courant.

Dans ce chapitre, nous considérons des grains d’adsorbant bidisperses, com-
posés de cristaux micro-poreux pris dans un liant macro-poreux. Chacune des
quatre phases en présence correspondant a une échelle donnée est décrite par un
sous-modele: la phase gazeuse extra-granulaire, la phase gazeuse dans le liant
macro-poreux, la phase adsorbée dans le cristal micro-poreux et la phase solide.
Ces différents sous-modeles sont interconnectés par des flux de matiere et d’éner-
gie.

L’objet de ce chapitre est d’étudier comment interconnecter au mieux les diffé-
rents sous-modeles. Le modele multi-échelle résultant de ce processus d’intercon-
nexion est plus ou moins aisé & manipuler en fonction de la facon dont les flux
d’interconnexion sont exprimés. En effet, ces flux sont la conséquence de forces
motrices pouvant s’exprimer comme des différences de « potentiels ». Dans le cas
du transfert thermique, ce « potentiel » est la température, tandis que pour le
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Chapitre 5. Modéle multi-échelle d’une particule d’adsorbant bidisperse

transfert de matiere, en toute rigueur, c’est le potentiel chimique. Le fait que la
différence entre deux échelles consécutives — colonne/grain et grain/cristal — soit
trés grande nous permet de supposer qu’a 1’échelle de la colonne, un grain est un
objet ponctuel. On suppose donc que les « potentiels» de la phase extra-granulaire
sont uniformes au voisinage de la surface du grain. De méme, les « potentiels» de
la phase macro-poreuse sont uniformes au voisinage de la surface du cristal.

Bien que la force motrice du transfert de matiere soit le gradient de potentiel
chimique, les flux sont généralement exprimés en termes de gradient de concen-
tration. Ce choix, bien que classique, présente un inconvénient majeur : la variable
« potentiel », i.e. la concentration, subit une discontinuité a 'interface de sépara-
tion entre deux phases, c’est a dire au niveau d’un changement d’échelle. Cela a
une influence directe sur la structure du modele intra-granulaire. On peut toute-
fois employer comme variable « potentiel » un autre type de concentration que ’on
détaillera dans le le paragraphe 5 et qui permet de contourner le probleme décrit
ci-dessus. Dans le paragraphe 5, nous mettons en évidence I'influence du choix de
variable « potentiel » sur la structure du modele intra-particulaire sur un exemple
simple de particule monodisperse.

Dans le paragraphe 5.2, nous nous penchons sur un systeme plus complexe:
une particule bidisperse. Au choix de variable d’état s’ajoute alors celui de la
localisation des résistances au transfert de matiére. Nous étudierons la structure
du modele en fonction des différents choix possibles.

5.1 Mise en évidence de l’influence du choix de
la variable d’état de la phase adsorbée

Considérons une particule siege d’un phénomene d’adsorption. Nous avons le
choix du type de concentration employée pour décrire ’état de la phase adsorbée
(variable d’état) et pour exprimer la force motrice du transfert de matiere (variable
« potentiel »). Dans la littérature, on utilise généralement la concentration en phase
adsorbée ¢; pour décrire 1’état la phase adsorbée. Cependant, dans le cas d’un
systeme composé d’'une phase gazeuse en équilibre avec une phase adsorbée dans
un adsorbant monodisperse macro-poreux, on peut décrire ’état de toutes les
phases a ’aide d’une seule variable. On utilise souvent la concentration en phase
gazeuse [Serbezov et Sotirchos (2001)], en employant le modele de transfert de
matiere de type diffusion dans les pores [Chahbani et Tondeur (2000)]. En effet,
quelle que soit la variable d’état choisie pour décrire la phase adsorbée, le terme
d’accumulation et la force motrice du transfert de matiere doivent étre exprimés en
utilisant les mémes variables d’état, afin d’éviter d’introduire de nouvelles variables
n’apportant aucune information supplémentaire sur 1’état du systeme.

Nous allons voir que ce choix de variable n’est pas anodin : il influe sur la facilité
de résolution du modele intra-granulaire. Considérons un cristal micro-poreux.
Nous cherchons a déterminer la variable conduisant au modele intra-cristallin le
plus simple, c’est a dire celui dans lequel 1’état du systéeme est décrit avec un
nombre minimum d’équations, de variables d’état et de parametres.
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5.1 Mise en évidence de linfluence du choix de la variable d’état

L’utilisation de la concentration ¢; introduit une discontinuité du profil de
concentration a l'interface fluide/cristal, comme 1’on peut le voir sur la figure 5.1.
Il est alors nécessaire d’écrire explicitement la relation de continuité des flux a
I'interface.

concentration ke
/

Fia. 5.1 — Profils de concentration dans le cristal adsorbant.

L’alternative, basée sur ’analogie avec le cas d’un adsorbant monodisperse a
I’équilibre, consiste a employer la variable d’état ¢; — la concentration d’une phase
fluide fictive en équilibre en tout point du cristal avec la phase adsorbée — comme
le préconisent Tayakout-Fayolle et al. (2000) et Jallut et al. (2001). Ils ont montré
dans quelques cas particuliers les avantages présentés par ce choix sur l'identifica-
tion de parametres, et la simulation de phénomeénes fortement non-linéaires. L’uti-
lisation de cette variable n’introduit pas de discontinuité & U'interface fluide/solide.
Cela réduit le nombre de macro-paramétrest, car contrairement au modele utili-
sant la variable g;, il est inutile d’employer explicitement I'isotherme d’adsorption
a l'interface. Dans certains cas, le fait d’employer la variable ¢ permet d’élimi-
ner une équation algébrique du modele mathématique. Cette équation algébrique
correspond a la continuité des flux a interface entre la phase adsorbée et la phase
environnante.

Afin d’illustrer 'influence de ce choix de variable, considérons une particule
d’adsorbant présentant une résistance au transfert de matiére dans un film ex-
terne adjacent & sa surface (résistance convective ou résistance due a la diffusion
en milieu macro-poreux). On suppose que le transfert de matiére intra-particulaire
peut étre représenté par un modele de L.D.F. (L.D.F.S. lorsque la concentration en
phase adsorbée ¢; est utilisée comme variable d’état, et L.D.F.G. lorsque ’'on em-
ploie la concentration en phase gazeuse ¢). Ce systéme est schématisé figure 5.1.

Notre objectif est de comparer les modeéles intra-particulaires obtenus en uti-
lisant chacune des deux variables d’état, sachant que ’on cherche & décrire I’état

1. Un modele ne dépend que d’un nombre restreint de groupements de paramétres physiques :
c’est groupements sont appelés macro-paramétres (constantes de temps, nombres adimension-
nels, ...) [Walter et Pronzato (1994)].
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Chapitre 5. Modéle multi-échelle d’une particule d’adsorbant bidisperse

du systeme en employant un nombre minimum d’équations, de variables d’état et
de parametres.

i. Modele de L.D.F.S. employant la variable d’état g¢;

Le bilan de matiere en phase intra-particulaire s’écrit :
9q;
ot

= asNi (51)

avec as la surface spécifique de la particule [m~!], N; la densité de flux molaire
du constituant 4 [mol.m=2.s~1].

Exprimons la densité de flux N; échangée entre la phase adsorbée et la phase
gazeuse environnante. Elle peut s’écrire en fonction de la quantité de matiere
traversant le film entourant la particule:

a.N; = k{*(cg™ — c5"r) (5.2)

ol klf “ est la conductance de transfert de matiere du film externe [s71], c¢*? la
concentration en constituant ¢ dans le gaz environnant la particule d’adsorbant
[mol.m ™3], et ¢§“" la concentration en constituant i dans le gaz au contact de la
surface d’adsorbant (voir figure 5.1).

Cette densité de flux peut aussi s’exprimer en fonction de la quantité de matiere
traversant un film interne adjacent a la surface de la particule, dans lequel est
concentrée la résistance au transfert de matiere due a la diffusion intra-particulaire.
Le modele de L.D.F.S. permet d’exprimer cette densité de flux ainsi:

asN; = askiLDFS(qi‘sur ) (5.3)

Les deux expressions de la densité de flux [Eqgs. (5.2) et (5.3)] font apparaitre
une concentration de surface. La premiere emploie la concentration de surface en
phase gazeuse cj*", tandis que la seconde emploie la concentration de surface en
phase adsorbée ¢{"". Or, en considérant que I'interface entre la particule et le gaz
environnant est a I’équilibre, la variable ¢;"" peut s’exprimer en fonction de ¢;*"
a l'aide de I'isotherme d’adsorption. Nous employons donc deux variables ¢;"" et
g?"" fournissant les mémes informations concernant ’état du systeme.

En associant les deux expressions de la densité de flux [Egs. (5.2) et (5.3)], on
obtient I'expression suivante de la concentration de surface:

a ]{;,LDFS
U = et ‘Sigjfc (" — @) (5.4)

Dans le cas d’une isotherme linéaire, on peut obtenir une expression analytique de
csv", et donc de ¢fU", en fonction des autres variables d’état du systeme: g; et c&*t.
Le modeéle s’en trouve grandement simplifié. Cependant, le caractere non-linéaire
de certains isothermes d’adsorption ne permet pas toujours d’obtenir une expres-
sion analytique de la concentration de surface ¢*" & partir de I’équation (5.4).

)
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5.1 Mise en évidence de linfluence du choix de la variable d’état

Prenons l'exemple de lisotherme de Toth étendu au cas multi-constituant [cha-
pitre 1, Eq. (1.15)]:
4 bici

qi =

a

1+ (bjc;)“]
j=1

Les équations (5.4) et (1.15) appliquées & un mélange binaire A/B donne les
équations suivantes :

LDFS

ext _ @skA sur_ -

cur 5 A — ch (qA *QA)
= A 1
ga ga . akkDFS o . askLDFS ay 1
Lt |bal et =—A— (a7 —aa) | | +|bs|ex'——L— (a7 —a5)
A B
LDFS

ext_ @skp sur_ -

B T, fc (qB *‘IB)
sur B

a5 = qpbs

Q-

N N N - N E
+bal ¢} *“17?‘*(%4 —aa) || +|bB(c<H *“;jz‘*(qB )
A B

Dans cet exemple, ne pouvant pas exprimer analytiquement la concentration de
surface ¢"", le modele se compose des deux équations algébriques ci-dessus, ainsi
que de deux équations différentielles données par les bilans de matiére [Eq. (5.1)]:

04 _

— = aki7T (¢ - 4a)
ot

948 _
o _ askéDFS (q%ur _ QB)

On note que le systéme a n. constituants est décrit a I'aide de 3n, variables
d’état: q;, ¢;*" et c&*t, et que 4n. + 1 macro-parametres sont nécessaires: a, ¢,

bi, as kFPFS et kf©.

ii. Modele de L.D.F.G. employant la variable d’état c;

Tout comme pour le modele précédent, le bilan de matiere en phase intra-
particulaire s’écrit [Eq. (5.1)]:

0q;
ot

= asNi

Penchons-nous tout d’abord sur le probleme lié au terme d’accumulation de
I’équation ci-dessus: il est exprimé en terme de concentration en phase adsorbée g;.
Il convient donc d’effectuer un changement de variable, afin d’exprimer ce terme
a l'aide de la variable d’état ¢} qui, rappelons-le, est la concentration d’une phase
fluide fictive en équilibre avec la phase adsorbée. Pour cela, on utilise la relation

suivante :
06 ~= [ 9g; 0c;
o~ 2 (aa; o (5.5)

j=1
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En reportant cette expression dans le bilan de matiere, on obtient :

N~ (0399 _
> (ac; at> = a N, (5.6)

Jj=1

A présent, considérons la densité de flux N;. Comme dans le modele précé-
dent, la densité de flux échangée entre la phase adsorbée et la phase gazeuse
environnante peut s’écrire en fonction de la quantité de matiere traversant le film
entourant la particule [Eq. (5.2)]:

_ 1.fcq ext sur
asNi = ki “(c¢i"" — ;")

Le modele de L.D.F. permet de concentrer la résistance au transfert de matiere
intra-particulaire dans un film interne, adjacent a la surface de la particule. La den-
sité de flux N; traversant le film externe est égale a celle traversant ce film interne
de résistance au transfert de matiére intra-particulaire. Le modele de L.D.F.G.
permet d’exprimer la densité de flux ainsi:
asN; = a kFPEC (v — &) (5.7)
Contrairement au modele précédent, les équations (5.2) et (5.7) permettent
d’¢liminer la concentration de surface c¢j*" du modele, quelque soit I'isotherme
d’adsorption. On obtient alors une expression de la densité de flux N; en fonction
d’une force motrice globale (c{** — ¢}) et d’un coefficient de transfert de matiere
global comprenant la résistance du film externe klf © ainsi que la résistance due a
la diffusion intra-particulaire k*PF¢
askiLDFszfc ext ok

(lN‘:—(C ;
siVq askiLDFG+klfc i z)

(5.8)

En reportant 'expression du flux ci-dessus dans le bilan de matiere [Eq. (5.6)],

on obtient : ¥
Ne _ —x LDFG.Jc
3 0g; 96\ _ _ask POk (st — ) (5.9)
ocs Ot | qkPPFG L let

Jj=1

Afin de pouvoir comparer ce modele a celui obtenu avec le modele L.D.F.S.,
on se place exactement dans les méme conditions. Nous considérons un mélange
binaire A/B, dont les équilibres d’adsorption peuvent étre décrits par des lois de
type Toth multi-constituant. En supposant que les grandeurs moyennes g; et c;
sont liées par les mémes relations (isothermes) que les grandeurs locales, on a:

dqa P 1+(bBE*B)“
0" =qaba o =
A [+ (baey)” + (bpey)] =
9qa _ 050 (bpey)”
% 1ta
0 e 1+ (bacy)® + (beey)] =
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5.1 Mise en évidence de linfluence du choix de la variable d’état

Les bilans de matiére des constituants A et B [Eq. (5.9)] s’écrivent donc:

a‘sk‘ﬁDFGk,]:\c exr —*
862 s LDFG fe (CAt_CA)
7 i (askE7FC + 1))
Ax = (5.10)
W kO (- )
a5 (askéDFG + k};c>
en définissant la matrice A ainsi:
bach (bpet)”
ball + (bpcy)?] —a%a0nth)
1 ‘B
A= —
14 (bac%)® + (bpei)] = bpch (bach)” o
[ (A A) (B B) ] . BCp é*ACA) b [1+(bAC:k4) ]
A

On a donc finalement :

askLDFkaC . .
‘%Z ?DFG : fe (CA - CA)
% (askA + kY )
ot =A1x (5.11)
W CHOOkS (g - )
ai (aokEPTO + k)
avec
o bact (bpei)”
. | OB [L+(bach)"] —%
a1 L (542)" + (bncp) B

babs _ bpj (bacy)”

- ba[l+ (bpcp)”]
Ca
Ainsi le modele n’est composé que de deux équations différentielles. Il est décrit
a laide de 2n,. variables d’état (¢} et ¢§*'), au lieu de 3n. pour le modele L.D.F.S.,

< . . askfPFCSe .
et 2n.+1 macro-parametres sont nécessaires | o, b; et w , au lieu
q; \ask; i

de 4n. + 1.

iii. Conclusion

Dans cet exemple simple, I'utilisation de la variable d’état ¢ est plus efficace
que 'utilisation de g;. En effet, le modele basé sur la variable ¢} ne se compose
que des deux bilans de matiere, alors que celui basé sur la variable g; nécessite
deux équations algébriques supplémentaires. De plus, 'emploi de ¢ permet de
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Chapitre 5. Modéle multi-échelle d’une particule d’adsorbant bidisperse

minimiser le nombre de variables d’état et de macro-parametres par rapport au
modele fondé sur la variable g;.

La différence entre les deux modeles se fait au niveau de l'interconnexion entre
la phase intra-particulaire et la phase fluide environnant la particule : en employant
la variable d’état q;, ’expression de la densité de flux nécessite la résolution d’une
équation algébrique liée a I'état du systeéme a l'interface fluide/solide. Cette équa-
tion découle de la discontinuité de concentration a l'interface. C’est pourquoi, en
employant ¢ comme variable d’état, n’ayant pas a décrire 1’état de l'interface, on
élimine I’équation algébrique ainsi qu'une variable d’état.

Il reste & se pencher sur la signification physique des deux coefficients intro-
duits par I'approximation de L.D.F.: alors que kP9 est un coefficient unique-
ment cinétique, kXPFC est un coefficient plus complexe, couplant des phénomenes
cinétiques et thermodynamiques. Ces deux modeles de L.D.F. ne sont équivalents
que lorsque les isothermes d’adsorption sont linéaires.

Par la suite, nous allons étudier comment interconnecter au mieux les différents
sous-modeles — choix de variable et localisation des résistances au transfert de
matiere — dans le cas d’une particule bidisperse. Pour cela, nous étudions plus en
détail les expressions simplifiées des flux de matiére, tout en gardant a I'esprit les
conclusions tirées de I'exemple tres simple détaillé ci-dessus.

5.2 Etude de I'influence du choix des variables de
représentation sur la structure d’un modele
de grain bidisperse

Nous nous penchons a présent sur le cas d’un adsorbant bidisperse de type
zéolithe. Un grain de zéolithe est constitué de cristaux micro-poreux sphériques
pris dans un liant macro-poreux.

Afin de simplifier la description géométrique du systéme, nous ne considérons
que des grains et des cristaux sphériques. Les surfaces spécifiques sont alors don-
nées par:

al = al = — (5.12)

3
Ry
avec a? la surface spécifique moyenne des grains, a$ la surface spécifique moyenne
des cristaux, R, le rayon moyen des grains et R, le rayon moyen des cristaux.

Le modele employé pour décrire le transfert de matiére intra-granulaire est
schématisé figure 5.2. Les mécanismes pris en compte sont :

— le transfert a travers un film externe adjacent a la surface du grain;

— la diffusion dans le liant macro-poreux, caractérisée par D;"%¢;

— la diffusion dans le cristal micro-poreux, caractérisée par Dy.

Nous allons voir en premier lieu comment modéliser la phase intra-cristalline
en employant soit g;, soit ¢ comme variable d’état (§ 5.2.1). Nous présenterons

80
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Cristal

Fi1G. 5.2 — Modéle de transfert de matiere dans un grain bidisperse.

ensuite le modele global du grain bidisperse, en nous penchant tout particuliere-
ment sur I'expression des flux permettant d’interconnecter le modele de la phase
macro-poreuse avec le modeéle de la phase micro-poreuse (§ 5.2.2). Nous verrons
enfin comment établir un bilan d’énergie unique dans une particule bidisperse

(5 5.3).

5.2.1 Description de la phase micro-poreuse

Dans un premier temps, nous ne considérons qu’une particule d’adsorbant
micro-poreuse et sphérique, de rayon R..

Le mécanisme de transfert de matiere mis en jeu en phase micro-poreuse est
un mécanisme de diffusion. En supposant que la loi de diffusion de Fick s’applique,
le bilan de matiere en phase adsorbée s’écrit localement :

9¢i _ 1 0 ( 2,00
ot~ rZor. (TCD . (5:13)

Afin d’exprimer ce bilan a ’aide des grandeurs moyennes volumiques, on in-
tegre 'équation (5.13) selon 7 :

o fy antare  ere g dg; dg;
¢ — o 2 [ ql — 2 c q’L
ot /0 or. <TCD i 8rc) dre = R. Di(Re) 57

On note T la moyenne volumique de la variable z. En considérant un volume
sphérique de rayon R, cette valeur moyenne est calculée a l'aide de 1’équation

suivante :
1 3 M,
z=y; , zdV = 7, xridr (5.15)

En employant cette notation, 1’équation (5.14) décrivant la phase micro-poreuse
s’écrit

(5.14)

re=Rc

c pymic
a N,

04 3 °(R.)
ot R. " or.

(5.16)

re=R.
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Chapitre 5. Modéle multi-échelle d’une particule d’adsorbant bidisperse

i. Utilisation de ¢; comme variable d’état

Employons le modele de L.D.F.S. afin de décrire le transfert de matiere dans
un milieu micro-poreux. Ce modele permet de décrire ’état de la phase adsorbée
a 'aide de la concentration moyenne en phase adsorbée.

Liaw et al. (1979) ont montré que le modele de L.D.F.S. découle de 'hypothése
de profil parabolique de concentration en phase adsorbée. On peut alors exprimer
la concentration en phase adsorbée, ¢;, en tout point du cristal en fonction de sa
sur .

valeur moyenne, g;, et de sa valeur a la surface du cristal, g;

(o) = sur_i_(SUT_*_)? ﬁ_l (5.17)
qi\Tc _qz Qz qi 9 R% :

D’ou ’expression de la dérivée selon 7. de g; :

0q; ) i
=2 (¢ — g 5.18
orel, _n R (g i) (5.18)

c

Finalement, en utilisant I’équation (5.18) pour exprimer la densité de flux
molaire V"¢ du constituant i a I'interface séparant le cristal du fluide environnant
— terme de droite de I’équation (5.16) —, le bilan de matiére [Eq. (5.16)] donne:

c pymic
ag N

8(71 o 15 c sur _ =
ot - F%Dl (Rc) (qi %) (519)

ii. Utilisation de ¢ comme variable d’état

Nous avons développé un modele de transfert de matiére intra-cristallin inspiré
du modele de L.D.F.G. Comme ce dernier, il permet de décrire ’état de la phase
adsorbée a l'aide d’une concentration moyenne.

Yang et Doong (1985) considerent une phase gazeuse en équilibre avec la phase
adsorbée en tout point d’un grain d’adsorbant mono-disperse. De méme, nous
considérons une phase gazeuse fictive en équilibre avec la phase adsorbée en tout
point du cristal, et supposons de plus son profil de concentration parabolique :

. - 5 [ r2
it =t + (v~ 3 (75 1) (5.20)
(&

Expression de la densité de flux: Le terme de droite de 1’équation (5.16)
n’est autre que l'expression du flux de matiere, exprimé en fonction de la dérivée
spatiale de la concentration en phase adsorbée. Il convient donc d’effectuer un
changement de variable. En considérant la température Ts; uniforme dans I’adsor-

bant, on a:
2. | g; Oct
= [P (5.21)
R dc; Ore .

Te=1tc

0q;
or.

=1ic
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5.2 Influence du choixz des variables sur un modéle de grain bidisperse

Or, la dérivée de ¢} selon r. se déduit aisément du profil parabolique [Eq. (5.20)] :
oct

J

ore

TR (5 —25) (5.22)

Nous nommons capacités d’adsorption les parametres CY j (r¢), définis ainsi:
;

Ci;(re) = (2?) (5.23)
Ts,

Chsti

En reportant les équations (5.22) et (5.23) dans P’expression (5.21), on a:

dq;
or.

Z ci. s — &) (5.24)

re=R

En reportant ’équation (5.24) dans le bilan [Eq. (5.16)], on obtient :

c pymic
a N,

3@ 15 c csur =%
T —D Z ci. -c) (5.25)

Expression du terme d’accumulation: Afin d’exprimer le terme d’accumu-
lation a I’aide de la variable d’état ¢}, nous devons effectuer un nouveau change-
ment de variable:

. Ne a *
0gi _ perp T, (5.26)

ot TS +CZT ot

Nous nommerons aussi capacités d’adsorption les parametres C{.,.(r.), définis
ainsi:

0q;
CzT(rc) = (3Ts>c* (5.27)
k

On ne dispose pas toujours d’expression analytique de ce terme d’accumula-
tion lorsque les isothermes d’adsorption sont non-linéaires. En effet, la moyenne
spatiale la variable ¢;, donnée par I’équation (5.15), apparait dans le terme d’accu-
mulation. L”intégration spatiale de 1’équation (5.26) ne mene pas nécessairement
a une relation analytique faisant apparaitre c¢;. On utilise donc une hypothese
simplificatrice proposée dans la littérature concernant les grains monodisperses
[Serbezov et Sotirchos (2001)], & savoir que les grandeurs moyennes en phase ad-
sorbée et en phase fluide sont liées par les mémes relations d’équilibre que les
grandeurs locales. Cette hypothese est équivalente a négliger les variations de la
dérivée de l'isotherme d’adsorption au voisinage des concentrations moyennes.
Cela donne:

86i _ - ~q 86; ~q 8T8
5 = ZCME +Cir—, (5.28)

j=1
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Chapitre 5. Modéle multi-échelle d’une particule d’adsorbant bidisperse

Or, nous avons supposé la température Ty uniforme dans 1’adsorbant, donc
Te = T@-

Finalement d’apres les équations (5.25) et (5.28), le bilan de matiere intra-
cristallin s’écrit :

¢ pymic
ag N

oc* — 8T 15 c csur P
Z C(I,JE +Cip ot ﬁD Z - ) (5.29)

Remarque: Dans le modele décrit ci-dessus, il n’est fait aucune hypothese
concernant la diffusivité intra-cristalline & la surface du cristal D$(R.). Dans
Iéquation (5.29), D§(R.) peut étre considérée constante ou étre exprimée en fonc-
tion de la composition & la surface du cristal.

5.2.2 Description du grain bidisperse

Nous rappelons que nous considérons trois mécanismes de transfert dans un
grain bidisperse :

— le transfert a travers un film externe adjacent a la surface du grain, qui fait
Pobjet du premier paragraphe de cette section (§ i.);

— la diffusion dans le liant macro-poreux, caractérisée par D¢ ;

— la diffusion dans le cristal micro-poreux, que nous venons d’étudier.

Afin de simplifier le modéle du milieu macro-poreux, on peut concentrer dans
un film la résistance due a la diffusion dans les macropores. Ce film peut étre
localisé soit a la surface des cristaux micro-poreux, soit a la surface du grain.
Nous allons voir que la localisation de cette résistance au transfert de matiere est
importante & la fois d’un point de vue physique et d’un point de vue mathématique.

Lorsque la résistance due a la diffusion dans le liant est localisée a la surface
des cristaux micro-poreux, le modeéle de transfert de matiere est analogue & un
circuit électrique équivalent de type RCR (Résistance - Capacité - Résistance),
comme on peut le voir figure 5.3. On parlera de modele de transfert de matiere
RCR.

3 mac
Film externe  ,mac D,
i

N
accumulation

dans les macropores
FiG. 5.3 — Schéma électrique équivalent au modéle de transfert de matiere RCR.

Dans les cas ou la résistance au transfert de matiere dans le liant est localisée
a la surface du grain, le modele de transfert de matiere est analogue & un circuit
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5.2 Influence du choixz des variables sur un modéle de grain bidisperse

électrique équivalent de type RRC (Résistance - Résistance - Capacité), comme
on peut le voir figure 5.4. On parlera de modele de transfert de matiere RRC.

. mac
g Film externe Dy mac

c; c;

5p Ci
N
accumulation
dans les macropores

Fia. 5.4 — Schéma électrique équivalent au modéle de transfert de matiére RRC.

Dans cette section, nous présentons tout d’abord un modele de film externe
permettant de tenir compte d’un éventuel phénomene convectif entre les phases
extra et intra-granulaires (§ 1i.).

Ce modele du film externe est ensuite employé comme sous-modele dans le
modele global du grain d’adsorbant bidisperse. Nous étudions et comparons alors
chacune des configurations possibles pour exprimer le modele du grain — RCR
(§ ii.) et RRC (§ iii.) — en employant soit la variable g;, soit ¢} pour décrire la
phase micro-poreuse.

i. Modele du film externe

Le modele du film externe employé dans la littérature ignore par hypothese
tout phénomene convectif dans le film. Le flux total & travers le film est donc
nul [Taylor et Krishna (1993)]. Selon cette hypothese, chaque fois qu'une molé-
cule d’adsorbat pénetre dans le solide adsorbant, une molécule d’inerte le quitte.
Cependant, en appliquant les corrélation classiques pour exprimer les coefficients
de transfert a travers le film externe a l’ensemble des constituants, y compris a
Iinerte, cette hypothese n’est pas vérifiée. On a alors deux possibilités:

— nous pouvons calculer le flux d’inerte sans employer de corrélation, en lui
imposant de respecter 'hypothese de flux total nul a travers le film; cela
consiste a employer un modele inadapté a notre cas de figure et a s’accom-
moder de lerreur engendrée ;

— nous pouvons aussi repartir de la théorie du film en levant 'hypothese de
flux total nul.

Cette seconde méthode nous semblant plus rigoureuse, nous avons adapté le mo-
dele existant a notre systeme.

Le principe du modele du film consiste a regrouper ’ensemble des résistances
au transfert de matiere existantes entre la phase extra-granulaire et la phase
macro-poreuse dans un film d’épaisseur ¢ entourant le grain, comme schématisé
figure 5.5. Seuls les flux molaires traversant le film selon la normale a la surface
sont supposés significatifs. De plus, on néglige le terme d’accumulation dans le
film devant le flux de matiere qui le traverse, si bien qu’un bilan de matiere dans
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Chapitre 5. Modéle multi-échelle d’une particule d’adsorbant bidisperse

le film donne: N mac N mac
i =0 ot =0 5.30
or or ( )

avec N/ et N/"*¢ les densités de flux du constituant ¢ et totale échangées entre
la phase extra-granulaire et la phase macro-poreuse: ce sont donc les densités de
flux traversant le film.

:
:
/ P )
! Phase i Film | Phase
| ,
\ macropores | extra-ganulaire
‘
N
e e S

 F

Fi1G. 5.5 — Modéle du film externe.

Nous considérons deux phénomenes de transport dans le film: la convection
et la diffusion moléculaire. Ainsi, en employant la loi de diffusion de Fick afin
d’exprimer le terme diffusif, les densités de flux s’écrivent :

Ox i
or

N = N{"x; + D¢y (5.31)
D" étant la diffusivité moléculaire du constituant i, et z; la fraction molaire du
constituant 7 dans le film.

En dérivant cette relation selon r, et en considérant que la concentration totale
¢; dans le film ne varie pas en fonction de r, on obtient :
6CCZ‘ aQjS

87’ +D;nCt 8T2 :O (532)

mac
Nt

Cette équation différentielle du second ordre admet les conditions aux limites

suivantes : ( )
z;(r=0) =x;
{ zi(r=90)==x (5.33)

)

La résolution de I’équation (5.32) donne les profils de composition suivants:

N{nacé
0 ) Nacy ) 0, De
xr: — xt _ 2t i —xie i °t
_ 7 7 D e 7 7
zi(r) = npaes €7 “ o+ Npacs (5.34)
1—e Diet 1—e Dot
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5.2 Influence du choixz des variables sur un modéle de grain bidisperse

En reportant ce profil [Eq. (5.34)] dans l'expression de la densité de flux
[Eq. (5.31)], cette derniére s’exprime finalement :

N{"ecs
) 0, Dec
T, —X;€ vt
mac mac i )
Ni = Nt T~ nNmacs (5'35)

1—e Pl

L’équation précédente nécessite une estimation de 'épaisseur § du film, qui
dépend des conditions hydrodynamiques. Nous proposons de le calculer de la méme
maniere que pour le modele du film cla851que a I’aide de corrélations relatives au
nombre de Sherwood. On a, en posant k;f T
2R,k 2R,

D

7

Sh =

avec klf le coefficient de transfert de matiere, selon le modele classique du film
[m.s~1].

Wakao et Funazkri (1978) ont dressé une revue de ces corrélations pour les lits
fixes, et ont proposés l’expression suivante :

Sh = 2,0+ 1,1 Sc;/*Re® (5.36)

Remarque : Lorsque la densité de flux global N/™*¢ tend vers zéro, i.e. lors-
qu’il n’y a pas de phénomene convectif, I’expression de la densité de flux N;"*¢
[Eq (5.35)] tend bien vers l'expression généralement utilisée dans la littérature :

lim N = Die (x(-; —a)) = ke (x‘-s —z?)
Nac—0 i - 5 % i) = Mg Gt My i

ii. Modele de transfert de matiere RCR

Bilan de matiére en phase macro-poreuse: Afin de simplifier le modele
de transfert de matiere, la résistance due a la diffusion dans les macropores est
concentrée dans une résistance globale située a la surface des cristaux micro-
poreux. La conductance globale de transfert de matiere (k{ ¢ exprimée en s71) est
calculée a 'aide de 1’équation :

_ 15¢,Dpree

kfe
7 R12)

(5.37)

avec €, la macro-porosité du liant, D;**¢ la diffusivité effective du constituant 4

dans les macropores [m?.s71] et R, le rayon moyen des grains d’adsorbant [m].

Cette relation peut étre obtenue en faisant I’hypothese d’un profil parabolique
de concentration dans les macropores, en négligeant le flux de matiere échangé
avec les cristaux micro-poreux, et en ne considérant qu'un seul mécanisme de
transfert en phase macro-poreuse: la diffusion. Une autre méthode, consistant a
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étudier les deux premiers moments de la réponse impulsionnelle d’'une colonne a
I'injection d’un adsorbat [Ruthven (1984), p.242], donne le méme résultat. C’est
une relation tres courante dans la littérature qui, si elle n’est pas rigoureusement
adaptée a notre cas, donne tout de méme une bonne approximation.

Ayant pris en compte la diffusion en phase macro-poreuse de fagon globale a
I’aide d’une résistance localisée a la surface des cristaux, nous pouvons avancer
I’hypothese d’'une concentration uniforme dans les macropores, afin d’éliminer la
variable spatiale liée au grain. Cette hypothese est raisonnable pour des systéemes
pour lesquels la diffusion intra-cristalline est prédominante ou pour les séparations
thermodynamiques.

e = () = e (5.39)
Le bilan de matiere sur le constituant ¢ en phase macro-poreuse s’écrit alors:
mac 80’7{7“10 c nTmic
epaE N = ¢, + (1 —ep)alh] (5.39)

ot

La densité de flux molaire échangé avec la phase extra-granulaire s’écrit, d’apres
Péquation (5.35) :

N;VY'L!IC&
l,mac€7 DTey T
mac __ mac 1 K
N/ = NJ T (5.40)

e Pt —1

La densité de flux totale N;"*¢ est donnée par le bilan de matiere global en phase
macro-poreuse :

mac
oc}

ot

epaP N =g, + (1 — gp)alN™e (5.41)

en imposant une contrainte sur la pression dans les macropores. Nous supposons
que le flux convectif total est suffisant pour permettre a cette derniere d’étre égale
a chaque instant a la pression totale extra-granulaire.

Modeéle du grain en utilisant la variable d’état ¢;: Le bilan de matiere
dans le cristal micro-poreux [Eq. (5.19)] s’écrit sous forme matricielle :

q=Dx(q™"—q) (5.42)

avec q le vecteur des dérivées temporelles des concentrations moyennes en phase
adsorbée ¢;, q®"" le vecteur des concentration en phase adsorbée a la surface du

cristal ¢;“", q le vecteur des concentrations moyennes en phase adsorbée g;, et D

la matrice diagonale définie ainsi:
}%Df 0
D= (5.43)

15 ne
O Rianc
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5.2 Influence du choixz des variables sur un modéle de grain bidisperse

Les expressions (5.2) et (5.19) des densités de flux donnent une relation de
continuité des flux a Uinterface phase macro-poreuse / phase adsorbée, qui s’écrit :

Dx (q®%" —q) = kx (c™?°—c5™) (5.44)
en définissant la matrice diagonale k¢ ainsi:
ki 0
kfe= (5.45)
0o K

En couplant le bilan de matiere [Eq. (5.39)] avec les expressions des densité de
flux [Egs. (5.40) et (5.44)], on obtient l'expression suivante du bilan de matiere
dans les macropores :

1- mac
émac:ag Nmac_ €p kfc X (C 7csur) (546)
€p
avec, d’apres 'équation (5.40) :
mac 1
N™ae=Nm | —— E x ¢ —-—Fxc (5.47)
Cy Ct
en définissant les matrices diagonales E et F ainsi:
E(i,j#i)=0 F(i,j#1i)=0
Npracs
. e DI'ct . (5.48)
E(Z,Z):W F(Z7Z):W
e Di%et _q e’ Di%er _q

Finalement, le bilan de matiere dans les macropores s’écrit sous forme matri-
cielle:

1 1
gmac_gp ymac ( E x ¢™*¢ _ _F x c> _ 2R ey (Mac_csur) (5.49)

mac
Cy Ct Ep

La densité de flux totale N/"*¢ est donnée par le bilan de matiere global en phase
macro-poreuse [Eq. (5.41)], couplé & une contrainte sur la pression totale dans
les macropores — nous la supposons égale a chaque instant a la pression extra-
granulaire.

Dans cette configuration — celle du transfert de matiere de type RCR employant
¢; comme variable d’état — le modele isotherme intra-granulaire est constitué des
deux bilans de matiere [Egs. (5.42) et (5.49)].

De plus, lorsque l'isotherme d’adsorption ne permet pas d’exprimer analyti-
quement ¢ & partir de I’équation (5.44), il faut ajouter une équation algébrique :
Péquation de continuité des flux & l'interface phase macro-poreuse / phase adsor-

bée [Eq. (5.44)]. ¢;*" se déduisant simplement des concentrations c;*" & Iaide des

1
isothermes d’adsorption, on est conduit a utiliser trois variables pour décrire I’état
te . mmac  Lsur =
du grain: ¢[**¢, cf*" et g;.
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Chapitre 5. Modéle multi-échelle d’une particule d’adsorbant bidisperse

Modele du grain en utilisant la variable d’état ¢} : La variable d’état c;*"
peut s’éliminer si I'on utilise ¢ comme variable d’état. Les expressions des densités
de flux [Egs. (5.2) et (5.29)] s’écrivent respectivement sous forme matricielle :

az Nmic_ kfc>< (Cmac_ Csur) (550)

al N™ie= Mx (cS*"—¢*) (5.51)

la matrice kf¢ étant définie par I’équation (5.45), et la matrice M par :

1BD{CI(R) - 2D5CL, (R.)
M= : : (5.52)
w2 D Ch 1(Re) - D5 Cf L, (Re)

En supposant que l'inverse de la matrice {M + kfc} existe, on élimine faci-

lement ¢5"** de l'expression des densités de flux & partir des équations (5.50) et
(5.51). On obtient alors comme relation :

al N™ie= A x ¢™2°_B x ¢* (5.53)
en définissant la matrice A ainsi:
A =kf_xfx [M + ka] K (5.54)
et la matrice B ainsi:

B = kfx [M + ka] Y (5.55)

En toute rigueur, M est une fonction de ¢***. Afin d’obtenir une expression de
N™ic jndépendante de ¢S, on peut avancer ’approximation suivante, en notant
que ¢*" est comprise entre la concentration ¢j**¢ en phase macro-poreuse et la
concentration moyenne ¢ d’une phase fluide fictive en équilibre avec la phase
adsorbée : -

L+ Ol ()

q
Ci,j (Re) =~ 2 (5.56)
Le bilan de matiere en phase adsorbée [Eq. (5.29)] s’écrit alors:
CIxT, +I x&=Axc™*-Bxc" (5.57)
en notant J la matrice jacobienne de I’isotherme d’adsorption :
Ciy -+ Cf,,
J= : (5.58)
C”IqL 1 'Z n
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et a
Cir
Cci= : (5.59)
Crer

En couplant le bilan de matiere [Eq. (5.39)] avec les expressions des flux [Egs.
(5.40) et (5.53)], on obtient I'expression suivante du bilan de matiére dans les
IMacropores :

1—¢p

Axcme 7w (560

Ct Ep Ep

. 1
&M=l N C ( Exc™ - ~Fxc|—

C:nac

ol les matrices E et F sont définies par les équations (5.48).

Tout comme dans le modele précédent, la densité flux total N;**¢ s’obtient a
laide du bilan de matiere global en phase macro-poreuse [Eq. (5.41)], en supposant
que la pression totale dans les macropores soit égale a chaque instant a la pression
extra-granulaire.

Dans cette configuration — celle du transfert de matiere de type RCR employant
¢ comme variable d’état — le modele isotherme intra-granulaire est constitué des
deux bilans de matieres [Eqgs. (5.57) et (5.60)].

Contrairement au cas précédant, il est inutile d’ajouter la relation de continuité
des flux a l'interface entre la phase macro-poreuse et la phase adsorbée, puisque
cette continuité est assurée par la nature méme des variables d’état choisies. On

n’utilise alors que deux variables pour décrire I’état du grain: c[**¢ et ¢;.

Conclusion: En employant un modele de transfert de matiere de type RCR,
I'utilisation de la variable d’état g; peut entrainer ’addition d’une équation algé-
brique et d’une variable d’état & I'interface cristal/phase macro-poreuse, contraire-
ment a 'emploi de la variable c}. Toutefois, employer la variable d’état ¢} nécessite
une approximation sur 'isotherme d’adsorption : cette approximation porte sur les
dérivées des isothermes d’adsorption ou capacités d’adsorption [Eq. (5.56)].

iili. Modeéle de transfert de matiere RRC

Bilan de matiére en phase macro-poreuse: Dans cette configuration, la
résistance au transfert de matiére dans le liant macro-poreux est concentrée dans
un film adjacent & la surface du grain (figure 5.4). Ayant ainsi pris en compte
la diffusion en phase macro-poreuse, nous négligeons les profils de concentration
dans les macropores, afin d’éliminer la variable spatiale liée au grain.

Pour modéliser ce transfert en phase macro-poreuse, nous adoptons une ap-
proche similaire a celle employée dans le cas film externe. Le flux convectif est alors
pris en compte dans la définition des résistances au transfert de matiere dans le
film externe et dans les macropores. L’expression de la densité de flux traversant
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le film di & la diffusion dans les macropores s’écrit, d’apres ’équation (5.35) :

Ngnacémac

— pmac_ mac S—
mmace DT cy — 0 p
mac _ Nnmc 7 7 (5 61)
‘“7, t N5 mac :
- mac _ . mac
e Pt 1

ol ;7 est la fraction molaire du constituant 7 & l'interface entre la phase extra-
granulaire et la phase macro-poreuse.

La méme densité de flux traverse le film externe, si bien que ’équation (5.35)
donne:

Npnacs
S—=p T DT,
x; e it — I
mac __ mac 1 i
Ni — Nt Nznac(; (5'62)
e DPllet 1

En combinant les deux expressions des flux N;"*¢ ci-dessus, nous éliminons la
variable de composition z; ” & linterface phase extra-granulaire / phase macro-
poreuse, située entre les deux films. Le flux s’écrit alors:

5 Smac
mac 7Ntmac( DTecy +Dm‘;nc{clinac)
Nmac _ Nmac 7 € K K ) T (5 63)
4 — 4V N5, 00 Nacs .

S
~ N ( gy + prefifrar )
2e i Ct i t

D;‘m,ac Tmac D;"ct

—e ‘e —e

Afin de déterminer I’épaisseur du film lié a la diffusion dans le liant, nous
proposons d’utiliser celle employée dans le modele classique de résistance diffusive
[Eq. 5.37)]:

Dy R
szc = azs)éli = 5mac = % (564)
mac p

Modele du grain en utilisant la variable d’état ¢;: Dans cette configura-
tion, la concentration dans le gaz au contact de la surface des cristaux est égale
a la concentration dans les macropores, si bien que le bilan de matiere dans le
cristal micro-poreux [Eq. (5.19)] s’écrit sous forme matricielle :

q=Dx (q™*°-q) (5.65)

avec la matrice D définie par I’équation (5.43).

En couplant le bilan de matiere dans les macropores [Eq. (5.39)] avec le bilan
de matiere dans les cristaux [Eq. (5.65)], on obtient expression suivante:

1—
gmac_qp Nmac_ - Ep Dx (q™2°—g) (5.66)
p

avec, d’apres I’équation (5.63) :

1 1
Nmac:Ntmac ( G xc™_ _Hx C) (5.67)
C
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en définissant les matrices diagonales G et H ainsi:

G(i,j#1i)=0
mac Smac
—N{'““‘( D?ébc +Dmaccrh,ac>
G(i,i) = e (B
’ —npec( g+ pyfibige ) NECImee NG
%6 Dlcy © Decc] _o Dmacer _e Dl
H(i,j#1i)=0
.. 1
H(Z’Z) = mac mac
R
%2¢ Diftey = DieCcy _e Dttt _p Ditet

Finalement, le bilan de matiere dans les macropores s’écrit sous forme matri-
cielle :
mac 1 1- Ep mac__ =
Gxc™— —_—Hxc|——>FDx(q™°—q) (5.69)

C¢ Ep

émac:az; Nt'rnac ( —

Ct
La densité de flux totale N;™*¢ se déduit du bilan de matiere global en phase
macro-poreuse équation (5.41), couplé a une contrainte sur la pression totale dans
les macropores — nous la supposons égale a chaque instant a la pression extra-
granulaire.

Dans cette configuration — celle du transfert de matiere de type RRC em-
ployant ¢; comme variable d’état — les deux bilans de matiere [Eqgs. (5.65) et
(5.69)] permettent de décrire le grain.

De plus, la concentration ¢/"*¢ se déduit des c**¢

: 71a¢ grace aux isothermes d’ad-
sorption, si bien que I'on n’utilise alors que deux variables pour décrire ’état de

I’ensemble du systeme: ¢ et q;.

mac
K2

Modele du grain en utilisant la variable d’état c;: Le bilan de matiere
dans le cristal micro-poreux [Eq. (5.29)] s’écrit :

CLxT, +J x & = Mx (c™a—¢*) (5.70)
ot la matrice M est définie par I’équation (5.52), J par I'équation (5.58), et C .
par 'équation (5.59).

En couplant le bilan de matiere [Eq. (5.39)] avec expression du flux [Eq. (5.63)]
et le bilan de matiére intra-cristallin [Eq. (5.70)], on obtient I’expression suivante
du bilan de matiére dans les macropores:

. mac mac 1 mac 1 l—¢ mac —=*
E™M2=q? N (CIWCGXC —CtH><C> _Tp Mx (c™2°—g*) (5.71)

ou les matrices G et H sont définies par les équations (5.68).

Tout comme pour les autres modeles, on calcule la densité de flux totale N;™¢
en couplant le bilan de matiére global en phase macro-poreuse [Eq. (5.41)] & une
contrainte sur la pression totale dans les macropores.
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Chapitre 5. Modéle multi-échelle d’une particule d’adsorbant bidisperse

Dans cette configuration — celle du transfert de matiere de type RRC em-
ployant ¢f comme variable d’état — les deux bilans de matiere [Eqgs. (5.70) et
(5.71)] permettent de décrire le grain.

On n’utilise toujours que deux variables pour décrire I’état du grain: ¢**¢ et

*
i

Q)

Examinons en quoi le choix de la variable ¢ reste intéressant dans la configu-
ration RRC.

Etude parameétrique: Afin d’illustrer les systemes aux isothermes d’équilibre
non-linéaires, nous allons mener cette étude parametrique en considérant des iso-
thermes d’adsorption de Langmuir:

i bic; o _aH
4 _ Ci by = bo;Tr7 e e (5.72)

W1 Y e
=1

Ces isothermes donnent les capacités d’adsorption suivantes:

1+ 3 beck

k=1 s *

Cq — b.gf k#1 Cq B —q; bici bj 5.73
ii = Vi . 2 i7j|j;ﬁi = e ;  (5.73)
<1+ > bmc;"n> <1+ > bmc;"n)
m=1 m=1

1+ 3 byck
k=1

shick AH; o
CZT = & ' 3 [(k/’l,i + T ) <1+Zbkck>
(g S

e AH,
- bpep | K
; ka< Lk T+ RTS)

En employant ¢; comme variable d’état, le modele isotherme intra-granulaire
nécessite (5n. + 1) macro-parametres détaillés dans le tableau 5.1.

Considérons a présent le modele obtenu en employant la variable d’état c;. En
notant que les capacités d’adsorption C’Z j(Rc), CZ ; et CZ o sont proportionnelles
& ¢f, et en réécrivant le bilan de matiére intra-cristallin [Eq. (5.70)] ainsi:

Ne g —x ~q Ne q
S 906 | G015 55 Cosllle) (mac _ gy
g Ot ¢ ot RV q J J

j=1 j=1

on remarque que le parametre g7 s’élimine de ce bilan. Ce parametre n’apparaitra

que dans le bilan de matiére en phase macro-poreuse [Eq. (5.71)], dans lequel il

l—¢, l—ep, s

q;-
€p

C’est pourquoi le modele isotherme intra-granulaire exprimé en utilisant la va-
riable d’état ¢} ne nécessite que 5n. macro-parametres détaillés dans le tableau 5.2.

peut étre associé au parametre pour former le macro-parametre
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5.2 Influence du choixz des variables sur un modéle de grain bidisperse

employé dans l'expression des densités de flux N/%¢;

% apparait dans le bilan de matiere dans les macropores
5 [Eq. (5.69)] via les matrices G et H
5 employé dans l'expression des densités de flux N/%¢;
DT apparait dans le bilan de matiere dans les macropores
5 [Eq. (5.69)] via les matrices G et H
15 employé dans I'expression des densités de flux N/ ; appa-
ﬁDf rait dans les bilans de matiere dans les micro et macropores
¢ [Egs. (5.65) et (5.69)] via la matrice D
1—¢p employé dans le bilan de matiere dans les macropores
€p [Eq. (5.69)]
s employé afin d’exprimer ¢]**¢ en fonction des ¢7**“ dans le
& bilan de matiére dans les macropores [Eq. (5.69)]
b, employé afin d’exprimer ¢;"““ en fonction des ¢**“ dans le
! bilan de matiere dans les macropores [Eq. (5.69)]
TAB. 5.1 — Macro-parametres du modéle RRC-gq;.
5 employé dans l'expression des densités de flux N;/%¢;
P pmac apparait dans le bilan de matiere dans les macropores
s [Eq. (5.71)] via les matrices G et H
5 employé dans l'expression des densités de flux N;/™%¢;
D apparait dans le bilan de matiere dans les macropores
5 [Eq. (5.71)] via les matrices G et H
15 employé dans 'expression des densités de flux N™*¢; appa-
?Df rait dans les bilans de matiere dans les micro et macropores
¢ [Egs. (5.70) et (5.71)] via la matrice M
1—¢gp & apparait lors du produit 122 M dans le bilan de maticre
q; °p
€p dans les macropores [Eq. (5.71)]
employé dans les expressions de C} ; et Cj . dans le bilan de
b matiere dans les micropores [Eq. (5.70)] et dans la matrice

M

TAB. 5.2 — Macro-parameétres du modéle RRC-cj .
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Chapitre 5. Modéle multi-échelle d’une particule d’adsorbant bidisperse

Conclusion: Dans le cas d'une configuration RRC, 'utilisation de g; comme
variable d’état n’implique pas I’addition d’une variable décrivant 1’état de I'inter-
face phase macro-poreuse / phase adsorbée, comme c’est le cas avec un modele de
type RCR.

De plus, 'emploi de ¢; ne nécessite aucune hypothese sur 'isotherme d’adsorp-
tion, contrairement au modele utilisant ¢} comme variable d’état [Eq. (5.28)].
Cependant, lorsque ¢} est employé comme variable d’état, le nombre de macro-

parametres utilisés par le modele du grain est inférieur au nombre de macro-
parametres employés lorsque 1’on utilise g; comme variable d’état.

Les quatre modeles décrits précédemment sont récapitulés dans le tableau 5.3.

5.3 Bilan d’énergie dans le grain

Nous simplifions l'aspect thermique du modele du grain par diverses hypo-
theses.

e Nous supposons que ’équilibre thermique est atteint dans le grain: toutes
les phases intra-granulaires (gazeuses, adsorbée et solide) sont & la méme
température T.

e Le seul échange thermique pris en compte est celui entre le grain et la phase
gazeuse extra-granulaire @ .

e Nous négligeons les variations d’énergie interne des phases fluides intra-
granulaires devant les variations d’énergie interne du solide.

Le bilan d’énergie intra-granulaire s’écrit alors:

o7

(1 - 5p)p0sﬁ = (1 — €p) Za‘;NZ’mC(—AH@) +ep®ys (574)

i=1
avec @ le flux d’énergie entre la phase extra-granulaire et le grain:

3k,
Dy = ?t(Tf ~Ty) (5.75)
P

5.4 Formulation complete du modele intra-cristallin

Notons X le vecteur représentatif de 1’état du cristal ou vecteur d’état. X est
défini ainsi:
T
a1

Ne
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5.4 Formulation compléte du modele intra-cristallin

"SoUDINUDLE-DAIUL $2)IPOWL SIP J1yDIngdDIa. NDIIQD], — €°C "AV],

©)SLID
ot N w@”*w X H.lanHX,WO oraN MB”*U oraN M@”*W X H.ATMNX,WO ot N m@”*—nﬂv ﬁzm
d3
U—EZM@ d ~oewN M@HU&E@ el
3—1 NG
O ew?) X o 1= opaN 57 .
_ _ s b— b _ s _ — s Aﬁ.—m sewr v o] orux ?
A*w QNEUV XN o_c:z oD AI oewr v Xd Q_E.Z oD 1,2 X 5ew® X V =orulN 5P AW|UNETV xd ”omEZ w@ orulN
sorodoroeur sof suep s d3 n w0 o I\ I
aTe303 uorssaxd e[ INS 9JUTRIUO0D dun juesodul ud ot dy g P d opw
HU U@QWU 7 ﬂmu U@&U 7 2
OXH ﬂ ~oew® X O T opwN =oewN axd ﬂ ~oeu® X H ! ol =oeuN ovulV
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Chapitre 5. Modéle multi-échelle d’une particule d’adsorbant bidisperse

En considérant les modeles utilisant la variable ¢ résumés dans le tableau 5.3,
nous pouvons formuler le modele du cristal en prenant en compte le transfert de
matiere et le transfert de chaleur.

En effet, les termes d’accumulations de matiere et d’énergie peuvent s’exprimer
comme le produit My xX, en définissant la matrice M ainsi:

1 0 0
~q ~q ~q
Cl,T 01,1 Cl,nc
M, = . . . .
v ox ... (9
CnC,T Cnc11 Cnmnc

Les termes de transfert peuvent quant a eux s’exprimer par la relation Mg x X+Ms.
Les expressions des matrices My et Mg varient selon le modeéle employé (RCR ou

RRC).

Considérons par exemple le modele le plus performant a nos yeux, c’est a dire
celui comportant le plus petit nombre de macro-parametres: le modele RRC-c}.
Les matrices My et Mg sont alors définies par les relations suivantes :

(Re)

et ol ron X, AHDj(RIC,(Fe) -+ T ren X, A D(RCY,,,
— 0 72 Di(R)CY  (Re) = 7 Di(Re)CY , (Re)
0 VDL (RICI,(R) - BDHRICE (R
1?2? Rgpk/;gs Tf + Rgljcs ]gl (AH]DJC(RC) 7.;1 CJq’Z (RC)c;mac)
72 Di(Re) 3. OF j(Re)e™
Ms= e i=1
}%D;ﬁc (Re) Z; Cy i(Re)ei™e
Finalement, le modeéle peut s’exprimer sous la forme suivante :
M x X =M xX+Mj (5.76)

5.5 Conclusion

Lors de la modélisation d’un grain d’adsorbant bidisperse se pose le probleme
du choix de la variable employée pour décrire la phase adsorbée. Nous pouvons
utiliser soit la concentration ¢; en phase adsorbée, soit la concentration ¢ d’une
phase gazeuse fictive en équilibre avec la phase adsorbée.
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5.5 Conclusion

De plus, on peut concentrer la résistance au transfert de matiere dans les ma-
cropores dans un film afin de simplifier le modele de transfert de grain d’adsorbant
bidisperse. Un autre choix se présente alors: ce film peut étre localisé soit a la
surface du cristal, on parle alors de modele RCR, soit a la surface du grain, on
parle alors de modele RRC.

Nous recensons donc quatre configurations possibles pour modéliser un grain
bidisperse : RCR-g;, RCR-c}, RRC-g; et RRC-c}.

Nous avons vu au cours de ce chapitre que contrairement au modeles de type
RRC, les modeles RCR nécessitent soit 'addition d’une variable et d’une équation
algébrique & linterface cristal/macropores lorsque I'on utilise ¢;, soit une hypo-
theése supplémentaire concernant 1'isotherme d’adsorption [Eq. (5.56)] lorsque 'on
emploi la variable ¢}. Les modeles de type RRC semblent donc plus efficaces et
moins limitants que les modeles RCR.

Lorsque 'on utilise un modele de type RRC, le choix de la variable décrivant
la phase adsorbée n’est toutefois pas anodin: le modele employant la variable ¢}
conduit & un nombre de macro-parametres inférieur a celui obtenu en utilisant la
variable g;.

Le modele de grain bidisperse de type RRC-c} est donc le plus simple et le
plus efficace des quatre modeles étudiés. Il peut étre employé comme sous-modele
lors de la modélisation d’une colonne ou d’un procédé d’adsorption, comme nous
allons le voir dans le prochain chapitre.
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Chapitre 6

Modélisation multi-échelle
d’un procédé P.S.A.

L "objectif de ce chapitre est d’établir un modele de procédé d’adsorption modu-
lée en pression dont I’adsorbant se présente sous forme de grains bidisperses.

L’élément central d’un tel modele étant le modele de colonne d’adsorption,
nous allons voir dans un premier temps comment établir un modele de lit fixe
de grains d’adsorbant bidisperses. Cela consiste a interconnecter le modele extra-
granulaire au modele intra-granulaire. Nous avons présenté dans le chapitre pré-
cédent (chapitre 5) différents modeles intra-granulaires adaptés aux adsorbants
bidisperses tels que les zéolithes. Nous avons vu les avantages et les inconvénients
de chaque modele. Afin de limiter le nombre de parametres et d’équations algé-
briques, nous avons choisi d’employer par la suite le modele de transfert de matiere
extra-granulaire RRC exprimé & I’aide de la variable d’état c;.

Nous présenterons ensuite un modele de procédé de P.S.A. basé sur le modele
de colonne développé dans la premiere section.

6.1 Modélisation non-isotherme d’une colonne d’ad-
sorption

Puisque tout procédé d’adsorption fonctionne dans des conditions transitoires,
pour qu’une simulation soit efficace, elle doit décrire convenablement la dynamique
du systeme.

Dans cette section, nous présentons le modele extra-granulaire d’une colonne
d’adsorption. Ce modele est interconnecté au modele intra-granulaire présenté
dans le chapitre 5 via les flux molaires échangés entre les deux phases. Les expres-
sions de ces densités de flux ont fait 'objet d’une étude détaillée dans le chapitre
précédent.
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Chapitre 6. Modélisation multi-échelle d’un procédé P.S.A.

Afin de valider notre modele, nous présentons ensuite différents résultats de
simulation qui sont comparés a des résultats expérimentaux de la littérature.

6.1.1 Modele extra-granulaire

Afin de décrire I’écoulement de la phase extra-granulaire dans la colonne, nous
employons le modele d’écoulement piston avec dispersion axiale (voir chapitre 2,
§ 2.1.1.ii.). Nous négligeons les effets de la dispersion radiale. De plus, nous consi-
dérons que le lit est radialement isotherme, i.e. nous négligeons les termes de
transfert radial dans le bilan d’énergie. Enfin, nous négligeons le phénomene de
pertes de charge.

Les bilans obtenus en exprimant les termes de dispersion axiale en fonction
des fractions molaires, conformément & la méthode de Choong et al. (1998), sont
résumés dans le tableau 6.1.

Les relations employées pour exprimer les flux thermiques sont des lois clas-
siques exprimant les flux en fonction du gradient de température (force motrice)
et de la géométrie du systeme. Elles sont rassemblées dans le tableau 6.1.

Bilan de matiére sur le constituant 7

ey _ O L Ox;\ _ 1—¢ p NATmac
5+ = 5 (vei — Dagey G2) — 155 £ al N}

Bilan de matiere global

) over) 1 S
ct . _ ower)  1—e P mac
ot — 0z c Epls 221 Ni

1=

Bilan d’énergie

n n

< an oP __ S OTf o) 8Tf 1—e <I>fw
2 iCpigi = 57 = v L i 5z (M T ) — T S
i= =

Flux d’énergie entre la phase extra-granulaire et le grain
3k
(bfs = ﬁ(Tf - TS)

Flux d’énergie entre la phase extra-granulaire et la paroi de la colonne

Oy = 2o (Ty — To)

TAB. 6.1 — Bilans pour l’établissement du modéle extra-granulaire d’une colonne
d’adsorption.

i. Expression de la vitesse

La vitesse interstitielle varie avec le débit volumique dans la colonne. Ces
variations sont dues aux phénomenes suivants :

— les phénomenes d’adsorption et de désorption, qui modifient la quantité de
matiére présente en phase gazeuse;
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6.1 Modélisation non-isotherme d’une colonne d’adsorption

— les variations de température.

On peut reformuler le bilan de matiere global en phase extra-granulaire (voir
tableau 6.1) afin d’exprimer explicitement la dérivée spatiale de la vitesse inter-
stitielle. En supposant que la phase extra-granulaire peut-étre représentée par le
modele des gaz parfaits et en négligeant les pertes de charge, ce bilan s’écrit :

1 dP P 9Ty P v Pvdly 1-c¢

- —_ = _—J P Nmac
RTy; dt  RT} ot RT; 9z RT} 0z e 7 a; '

Cette relation, couplée au bilan d’énergie en phase extra-granulaire, conduit &
I’expression suivante de la dérivée spatiale de la vitesse interstitielle :

dv  dP 1 1 N 0Ty

9t | o= T p|T 922

Tf ;Cicp,i P Tf écz—Cp’i

1-— 65 3]43,5},, < Tg > ka ( jjw
- P g ) T e\t
€ R, Z C¢Cp7i f eRins Z CiCpJ d
i=1 =1
1—¢ - mac
—epaty NSl (6)

i=1

ii. Conditions aux limites

En ce qui concerne le bilan de matiere sur le constituant ¢, nous utilisons les
conditions aux limites de Danckwerts modifiées par Choong et al. (1998) (voir
chapitre 2, § 2.1.2).

En entrée de la colonne (z = 0), I'égalité des flux, de part et d’autre de 'entrée
du lit, donne une condition limite, en ne considérant les termes liés a la dispersion
axiale que du coté intérieur de la colonne.

La condition a la limite z = L est obtenue en considérant qu’en sortie du lit
le fluide n’est plus en contact avec le solide adsorbant, donc qu’il n’y a plus de
séparation : on suppose que la composition ne varie plus selon z.

Les conditions aux limites sont résumées dans le tableau 6.2.

iii. Modele extra-granulaire sous forme adimensionnelle

En utilisant les variables adimensionnelles suivantes :

Ct Ci

= 2 = two = = L=
X=1 U= W= Yt =2 Yi = 24
(6.2)
=1Ir = T — T _ P
Gf Tro s = Tro O = Tto Pg = patim
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Chapitre 6. Modélisation multi-échelle d’un procédé P.S.A.

Conditions limites en 2 =0

Dy ci(z = Oﬂ%ﬁ"’ =v(z=0")ci(z=0") —wocio

2z=01

vocro =v(z=0")e (2 =07)

d S
Az % —0+ =" Z:l €i.0 Cpﬂ' (Tf(z = O+) - Tf,O)
z= =

Conditions limites en z = L

Oz;

9Ty _
0z =0

=0
0z O

z=L~—

TAB. 6.2 — Conditions auz limites du modéle extra-granulaire d’une colonne d’ad-
sorption.

Bilan de matiére sur le constituant %

Oy _ 8(‘*”1}») o) Oyi/y) | _ L p ATmac
o9 + Pc’” X Yt Ox ectovo aSNi

Bilan de matiere global / expression de la vitesse

dw _ Opg 1 _ 1 1 20 € _
ox 99 o< Cp.i Pg + o< ox? = f—s (gf 95)
O > yi—& ‘ 07 > yiPeins 05 > viK]
i=1 =1 =1
. 1 (9 . — 0 ) o i Z mac
Ki-v f w € ovo Syt
Gf Z yz i=1
Bilan d’énergie
005 1 829f 005 €
BT T o0 Yoax om0 —0s)
_21 yiPel Z: yi K}
1 1 Op
(0 0) — e
Z yLKl v Yi %7

Conditions limites en y =0

O(yi/yt) _ _ _Pe"w L Yt,0 ) _ N+
X |y=o+ yt(XZO(‘)*) (y“o yt(X:O+)yl(X_O ))

w(x = 0%) = wo yiem

80

dx

=wo [0 (x =0%) — 00 3 yio Pel”
i=1

‘X:(Vr

Conditions limites en y =1

a(yi/yt) =0 %

=0
X |y=1 Ox

x=1

TAB. 6.3 — Modéle extra-granulaire adimensionnel d’une colonne d’adsorption.
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6.1 Modélisation non-isotherme d’une colonne d’adsorption

ainsi que les macro-parametres suivants :

— 1l-¢ m — wolL th — voLcioCh,i
€= 5S¢ Pe™ = 5= Pe;" = ==
(6.3)
f—s — vaoctocp,i f—’LU — ERint’UOCtOCp,i
K "= 3kinL K; = 2kl

nous obtenons le modele extra-granulaire résumé dans le tableau 6.3.

6.1.2 Exemples de simulation

Afin de tester le modele détaillé précédemment, nous avons développé un si-
mulateur en Fortran. La méthode de discrétisation spatiale employée est la mé-
thode des collocations orthogonales. Pour cela, nous utilisons les routines JCOBI
et DFOPR développées par Villadsen et Michelsen (1978). Le systeéme algebro-
différentiel obtenu est résolu a l’aide de la routine DDASPG de la bibliotheque
IMSL. Cette routine est basée sur 1’algorithme de Petzold-Gear.

Pour valider le modele, les résultats de ces simulations sont comparés a des
données de la littérature. Dans un premier temps, nous avons validé le modele de
transfert de matiere intra-cristallin a 1’aide d’une séparation cinétique dans des
conditions isothermes. Pour cela nous employons les résultats expérimentaux de
pergage d’un mélange de 2,2-diméthylbutane / 2-méthylpentane sur de la silicalite
fournis par Jolimaitre (1999). Nous avons ensuite validé le modeéle non-isotherme
a laide des résultats expérimentaux de Da Silva et Rodrigues (2001) concernant
la séparation d’un mélange de propane/propyléne/azote sur une zéolithe 13X.

i. Mélange de 2,2-diméthylbutane / 2-méthylpentane sur de la silica-
lite : validation du modéle intra-granulaire

Les valeurs des parametres du systeme sont regroupés dans le tableau 6.4.
Ce sont celles employées par Jolimaitre (1999), a l'exception de la concentration
en phase adsorbée & saturation ¢®. Jolimaitre (1999) utilise la valeur théorique de
¢* = 771,3 mol.m 3. Toutefois, Jolimaitre (1999) a observé expérimentalement que
la valeur réelle de ¢° est sensiblement inférieure & cette valeur théorique lorsque la
température excede 423 K. Pour T = 473 K, cet écart peut étre supérieur a 15%.
La valeur que nous avons employée (¢° = 700 mol.m_3) est donc en accord avec
les résultats expérimentaux.

Jolimaitre (1999) a observé que les résistances au transfert de matiere dans le
film externe, ainsi que dans le liant macro-poreux sont négligeables. Nous avons
donc négligé ces deux phénomenes en employant des valeurs de diffusivité molécu-
laire et de diffusivités dans les macropores élevées (D = D¢ = 10~° m2.s™1).

Tout comme Da fait Jolimaitre (1999), nous avons effectué deux simulations :
dans la premiere les valeurs des diffusivités intra-cristallines Df varient avec la
composition, tandis que dans la seconde simulation on utilise une valeur moyenne

de Df.
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Chapitre 6. Modélisation multi-échelle d’un procédé P.S.A.

Relations d’équilibre d’adsorption

4 bic}

¢,
1 + Z bjcj
j=1

2MP 22DMB
Constante d’équilibre, b; (m®.mol~1), 0,50 0,28
aTlT =473 K
Concentration a saturation, ¢° 700
(mol.m~3)
Paramétres de transport a T = 473 K

2MP 22DMB Ny
Coefficient d’auto-diffusion intra- 2 x 107 2,5 x 10716 0
cristalline, D¢, (m?.s71)
Caractéristiques du lit d’adsorbant
Longueur de la colonne, L (m) 0,798
Rayon interne de la colonne, R;,; (m) 0,85 x 102
Rayon des grains, R, (m) 9,8 x 10~*
Rayon des cristaux, R, (m) 2 x 1076
Porosité extra-granulaire, 0,4
Macro-porosité intra-granulaire, €, 0,44
Tortuosité 3,5

TAB. 6.4 — Caractéristiques du systéme 2MP / 22DMB / Ny sur zéolithe.
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D¢ =

6.1 Modélisation non-isotherme d’une colonne d’adsorption

Diffusivités intra-cristallines variables: Jolimaitre (1999) emploie I’équa-
tion générale de diffusion afin de décrire le transfert de matiere intra-cristallin.

Cette loi s’écrit : 5 - 5
q 2 c q
— = — “D¢— 4
ot r2or. (T° 8rc> (6.4)

ou q est le vecteur de dimension n. des concentrations en phase adsorbée ¢;, et
D¢ est la matrice des diffusivités intra-cristallines Dy ;.
:

Généralisons le modele de transfert de matiere intra-cristallin basé sur la va-
riable d’état ¢ développé dans le chapitre 5, § 5.2.1.ii., afin de 'adapter a la loi
de diffusion généralisée [Eq (6.4)]. Pour cela, intégrons 1’équation (6.4) selon .
entre 0 et R, afin de faire apparaitre des quantités moyennes. On obtient :

agNmic
q 3 dq
— = —D(R. .
ot Rc (RC) 87’0 re=Re (6 5)

En admettant 'hypothese de profil parabolique de concentration ¢ dans le
cristal [Eq. (5.20)], on obtient I’équation (5.24) rappelée ci-dessous:

8(11 5 & sur %
J:

re=R.

L’équation (6.5), décrivant la phase adsorbée, s’écrit alors:
aZN™ie

dq 15 —x

5 = D (Re)xCI(Re)x (€™ — ) (6.6)

Considérons un modele de Maxwell-Stefan en négligeant les termes de contre-
diffusion, qui d’aprés van den Broeke et Krishna (1995) ont peu d’influence.
D’apres ce modele, on obtient la relation suivante, permettant d’exprimer la ma-
trice des diffusivités intra-cristallines D¢ :

1-560, 6 01
Jj=2
02
D1 0 :
1 . 0; e 0 1=320; 0, - 0;
1—6, - i
0 Dy o
9”7«:*1
ne—1
enc enc 1- Z 6.7
L j=1 i

ne
ou 0; = L& est la fraction du produit i adsorbé, et 6, = > 6;.
i=1
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Chapitre 6. Modélisation multi-échelle d’un procédé P.S.A.

Diffusivités intra-cristallines effectives: Comme Jolimaitre (1999), nous
employons aussi des diffusivités effectives supposées indépendantes de la concen-
tration, en employant la relation suivante:

0
Df = 1 _ G'i,final (6'7)
2

9i,final
Lifinal

ot 8; tinal = est la fraction du produit i adsorbé en équilibre avec la

7
concentration d’alimentation ¢;q:
bicio

ei,final = - n.
1 + Z bjCj’o
j=1

Nous fixons donc la diffusivité a une valeur correspondant a une concentration
moyenne, comprise entre la diffusivité a concentration nulle DY, et la diffusivité
effective lorsque la concentration en phase adsorbée est & son maximum.

1.2 T
— 2mp DC variable
| — 22dmb D, variable
— 2mp DC constante
08f — 22dmb DC constante
© 2mp expérimental
© 22dmb expérimental
w 0.6
Ty
[92]
2
0.4
0.2
O
0
_02 | | | | | | | | |
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50

t (min)
Fi1g. 6.1 — Courbes de percage dun mélange de 2,2-diméthylbutane / 2-

méthylpentane sur de la silicalite, avec caaqmpo = 6,76 mol.m™3, Comp,0 =
5,76 mol.m™>, vo = 1,90m.s™!, T = 473 K et P = 5 bar.
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6.1 Modélisation non-isotherme d’une colonne d’adsorption

Résultats et conclusion: Les résultats de simulation ainsi que les résultats
expérimentaux sont représentés dans la figure 6.1. Jolimaitre (1999) a montré
qu’en employant un modele de diffusion intra-cristallin détaillé, 'influence des
variations de la diffusivité avec la composition est faible. Aux vues de la figure 6.1,
nous remarquons que notre modele simplifié semble beaucoup plus sensible a ces
variations de diffusivité.

Les résultats de simulations obtenues en tenant compte des variations de dif-
fusivité sont en assez bonne adéquation avec les résultats expérimentaux, et cela
sans aucune optimisation des parametres cinétiques. Mis a part en ce qui concerne
la valeur de la concentration en phase adsorbée a saturation ¢°, les valeurs pa-
rametres employées lors de ces simulations sont celles employées par Jolimaitre
(1999). Ce systeme étant tres sensible aux parametres de transport, les résultats
obtenus tendent & valider notre modele de transfert de matiére.

ii. Meélange de propane/propyléne sur de la zéolithe 13X : mise en
évidence de l’influence des variations de température

Pour simuler ce systéme, nous employons les données expérimentales fournies
par Da Silva et Rodrigues (2001). Cependant, nous ne pouvons employer les iso-
thermes d’adsorption de type Toth multi-constituant qu’ils utilisent, car lorsque
le parametre d’hétérogénéité a est inférieur a I'unité, on a:

q;bic; . 0g;

11m
c;f—>0 86; o
J#i

q; = = 400

L
MNe a «
1+ 3 (bjcr) ]
Jj=1

Cela implique que les capacités d’adsorption C’ﬁ ; sont infinies lorsque la concen-
tration en constituant j en phase adsorbée est nulle. Ceci est incompatible avec
Iemploi de la variable ¢, car ces capacités apparaissent dans le modele intra-
granulaire.

Nous avons donc employé des isothermes de Langmuir dont nous avons estimé
les parametres de maniere a se rapprocher au mieux des résultats expérimentaux de
Huang et al. (1994) et des isothermes de Toth fournies par Da Silva et Rodrigues
(2001). Sur la figure 6.2 sont représentées les isothermes de Toth et celles de
Langmuir que nous avons estimées, ainsi que les points expérimentaux. Nous ne
disposons pas de résultats expérimentaux pour T' = 423 K et P = 5 bar. Les
résultats obtenus pour T = 398 K et P = 1 bar montrent que le modele de
Langmuir présente des performances comparables a celles du modele de Toth
dans cet exemple.

Les parametres du systeme sont regroupés dans le tableau 6.5. Les courbes
de percage obtenues en introduisant un mélange de 25% de propane, 25% de
propyléne et 50% d’azote a 5 x 10 Pa et 423 K, avec une vitesse d’alimentation
de vg = 0,105 m.s~ !, sont représentées dans la figure 6.3.
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Chapitre 6. Modélisation multi-échelle d’un procédé P.S.A.

Relations d’équilibre d’adsorption

4 _ bic;

T 1 Y e
=1

kr, SHi
bi = by, Ts" e FTs

CsHg CsHsg
Constante d’équilibre, by; (Pa~!) 1,8 x 10710 5x 10719
Enthalpie d’adsorption, AH; (J.mol~!) —42,3x 103 —35,8x 103
Concentration & saturation, ¢ (mol.kg™1) 2,6 1,8
Propriétés des gaz a T =423 K

CgHG CgHg N2
Diffusivité intra-cristalline, D§ (m2.s71) 6,7x 10711 35 x 10711 0
Diffusivité moléculaire, D™ (m%.s™1) 1,8%x 1075 1,7x10®> 2,2x107°
Capacité calorifique, Cj,; (J.mol=1. K1) 84,0 99,0 294
Viscosité du gaz, po (kg.m=1.s™1) 1,5 x107% 15x107° 1,5x107°
Conductivité ~ thermique du gaz, Ap 29x1072 29x1072 29x 1072
(Wm~ 1 K1)
Caractéristiques du lit d’adsorbant
Longueur de la colonne, L (m) 0,8
Rayon interne de la colonne, R;,; (m) 0,8 x 1072
Rayon des grains, R, (m) 1,03 x 1073
Rayon des cristaux, R, (m) 1076
Porosité extra-granulaire, € 0,49
Macro-porosité intra-granulaire, e, 0,39
Tortuosité 2,2
Densité du solide, p (kg.m™3) 1357
Capacité calorifique du solide, C, (J.kg=t. K1) 920
Coefficient de transfert de chaleur a la paroi k, 60

(Wm 2K 1)

TAB. 6.5 — Caractéristiques du systéme C3Hg / C3Hg / No sur zéolithe 15X.
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6.1 Modélisation non-isotherme d’une colonne d’adsorption

T=298K, P=1bar T=423 K, P=5 bar
T T T 25 T T T
—croms e /
25]- | — CgHgDaSilva e 7C3HBL X
o CyHgHuang - 2r ”caHeLangmu!r
o CjHgHuang IPEaas o - - CHg Langmuir
i — - CHg Langmuir e
s | - - C;Hg Langmuir | - Sish. y
3. 3 [
E”’\\ E |\
EVTN = |\
i=2 LN (=2
\\ N 1
1 //\
o5t
05f o 7 N
i R -
e I~
. . . . . . . . . . . . .
01 0.2 03 0.4 05 06 0.7 08 0.9 o 0.1 02 03 04 05 0.6 0.7 08 09
XC'JHE XCSHG

F1a. 6.2 — Isothermes d’adsorption du mélange propane/propyléne sur zéolithe
13X.

La valeur du coefficient de transfert d’énergie k;, entre le solide et la phase
extra-granulaire utilisée est obtenue en employant la correlation suivante [Wakao
et Kaguei (1982), p.293]:

_ 2Rpkth

Nu= =22 =20+11 Re%6pr!/? (6.8)
f

2prevRy

N c s . -
ou Re = ,et Pr= /\ff“, avec C'y la capacité calorifique spécifique moyenne

du fluide en J.kg *.K~!. Dans les conditions décrites précédemment, on obtient
ki, ~ 43 W 2 K1

Reésultats et conclusion: Les courbes de pergage obtenues dans des conditions
non-isothermes sont en bon accord avec les résultats expérimentaux (figure 6.3).
Le léger écart observé entre nos simulations non-isothermes et celles de Da Silva
et Rodrigues (2001) s’explique par I’emploi d’isothermes différentes.

Penchons-nous a présent sur ’aspect énergétique. Nous représentons figure 6.4
I’évolution de la température de sortie au cours du percage. Cette derniére présente
deux pics. En comparant cette courbe aux courbes de composition du flux de
sortie (figure 6.3), nous observons que le premier pic de température correspond
au pergage du propane, tandis que le second correspond au pergage du propylene.

Plagons-nous a présent au centre du lit, et comparons 1’évolution temporelle de
la température avec 1’évolution des concentrations en phase adsorbée (figure 6.5).
Nous observons de nouveau deux pics de température. L’adsorption étant un phé-
nomene exothermique, le premier correspond a ’adsorption du propane, le second
correspond a I'adsorption du propyléne qui remplace le propane en phase adsorbée.

Le caractere exothermique du phénomene d’adsorption est aussi mis en évi-
dence par la courbe d’évolution de la moyenne spatiale de la température du solide
adsorbant (figure 6.6). Cette valeur moyenne augmente & mesure que les adsorbats
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F1G. 6.3 — Courbes de per¢age d’un mélange propane/propyléne sur zéolithe 13X,
@ 5 bar et 423 K, avec vg = 0,105 m.s~ 1,
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Fic. 6.4 — Evolution de la température en phase extra-granulaire en sortie de
colonne au cours du percage du mélange propane/propyléne sur zéolithe 13X.
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6.1 Modélisation non-isotherme d’une colonne d’adsorption
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FiG. 6.5 — Comparaison de l’évolution de la température en phase extra-granulaire
au centre de la colonne avec les évolutions des concentrations en phase adsorbée
au centre de la colonne, au cours du percage du mélange propane/propyléne sur

zéolithe 13X.
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Fi1G. 6.6 — Comparaison de ’évolution de la moyenne spatiale de la température
du solide avec les évolutions des moyennes spatiales des concentrations en phase
adsorbée, au cours du percage du mélange propane/propyléne sur zéolithe 13X.
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Chapitre 6. Modélisation multi-échelle d’un procédé P.S.A.

s’adsorbent, puis, aprés que le propane ait commencé a percer, cette température
moyenne commence a diminuer. La chaleur dégagée par ’adsorption du propylene
n’est alors pas suffisante pour compenser I'énergie échangée a la paroi, I'énergie
évacuée par la phase extra-granulaire et enfin I’énergie consommeée par la désorp-
tion du propane.

Dans cet exemple, le modele isotherme conduit a des résultats qui ne sont
pas trop éloignés des résultats expérimentaux. Cependant, les résultats de simu-
lation obtenus dans des conditions isothermes different des résultats obtenus dans
des conditions non-isothermes. L’écart entre les comportements isotherme et non-
isotherme est di a 'augmentation de la vitesse d’écoulement et & la diminution du
phénomene d’adsorption lorsque la température augmente. Or dans le cas d’une
expérience de pergage, la température tend a augmenter. Négliger les variations
de température conduit donc a surestimer les temps de pergage. Les variations de
température peuvent donc avoir une influence significative sur le comportement
d’un procédé d’adsorption.

Notons que ces résultats ne permettent pas de valider notre modele de transfert
de matiere intra-granulaire. En effet, les parametres de transport intra-particulaire
ne sont pas sensibles: les faire varier n’influe en rien sur les courbes de percage
simulées. Il est donc inutile de comparer notre modele de transfert avec celui de
Da Silva et Rodrigues (2001).

6.2 Modélisation et simulation d’un procédé P.S.A.

Nous avons vu (§ 6.1) comment modéliser ’élément central de tout procédé
d’adsorption: la colonne d’adsorption. Ce modele nous permet de simuler des
courbes de pergage.

L’objectif est a présent de modéliser et de simuler un procédé P.S.A. de maniere
rapide et fiable. Nous présentons un modele ainsi qu’'un simulateur de procédé
P.S.A. basés sur le modele de colonne détaillé dans le paragraphe 6.1.

6.2.1 Modélisation

Les modeles extra et intra-granulaires restent les mémes que pour la modéli-
sation d’une colonne d’adsorption. Seules les conditions aux limites varient.

Par la suite nous présentons les conditions aux limites correspondants aux
différentes étapes du cycle de Skarstrom. Nous traitons a part le cas des étapes a
pression variables, car durant ces étapes, il convient de tenir compte de contraintes
supplémentaires. Dans le cas de la pressurisation, I'une des conditions en entrée
de colonne ne correspond pas a la condition de Danckwerts.
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6.2 Modélisation et simulation d’un procédé P.S.A.

i. Conditions aux limites des étapes d’adsorption et de désorption

Les conditions aux limites du modele extra-granulaire different selon ’étape
considérée (voir figure 6.7). Nous utilisons les conditions de Danckwerts modifiées
par Choong et al. (1998).

Z A

f f g

Pressurisation ~ Adsorption  Dépressurisation Désorption

P-E B EB=E P

Fi1G. 6.7 — Cycle de Skarstrom.

En sortie du lit (z = L lors des étapes d’adsorption, et z = 0 lors des étapes de
désorption), nous supposons que les gradients de concentration et de température
sont nuls.

Pour les conditions limites en entrée de la colonne (2 = 0 pour les étapes
d’adsorption, et z = L pour les étapes de désorption), nous exprimons la continuité
des flux de part et d’autre de I’entrée du lit. Nous ne considérons les effets de la
dispersion axiale que dans les flux situés du coté intérieur de la colonne. Les
tableaux 6.6 et 6.7 résument ces conditions aux limites.

Adsorption

Dy ci(z =01) 883”;

mor = V(2 =0")ci(z = 0F) — vf® e

v§® et = v(z =0")e (2 =07)

n
orT ds N~ .ad _ d
P o 3 el G (Ty(z = 0%) — T
z=0F i=1
Désorption
8Ii — O an — O
0z |lz=0* 0z =0+

TAB. 6.6 — Conditions a la limite z = 0.
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Adsorption
ox; — an —
0z lz=L— — 0 ’ 0z oL =0

Désorption a contre-courant

D, Ct(Z = Li) %z;

= ’U(Z = Li)ci(z = Lf) — Uges Cz%s

z=L~—

vges cfy%s =v(z=L")a(z=L")

oT
)\aac azf

Ne
=g 2 i Chi (Tf(z =L7) - }l,%s>
=

TAB. 6.7 — Conditions a la limite z = L.

ii. Modélisation des étapes de dépressurisation

Dans la littérature, certains auteurs [Sundaram et Wankat (1988), Crittenden
et al. (1994) et Ruthven et al. (1994)] modélisent la variation de pression durant
les étapes a pression variable en imposant des échelons de pression en entrée ou
en sortie de colonne, et en laissant au bilan de quantité de mouvement le soin de
propager la variation de pression dans l’ensemble de la colonne, sans introduire
de discontinuité de concentration dans la colonne.

Dans notre modele, nous avons négligé les pertes de charge. C’est pourquoi
nous ne pouvons employer une telle méthode. Un échelon de pression en entrée ou
en sortie de colonne produirait alors une discontinuité temporelle de concentration
dans la colonne. Il est donc nécessaire d’imposer une variation temporelle continue
de pression dans la colonne. Cette loi de variation doit imposer une vitesse nulle
lorsque la pression finale est atteinte. Certains auteurs emploient des lois expo-
nentielles [Sun et al. (1996)], tandis que d’autres supposent une évolution linéaire
de la pression en fonction du temps [Farooq et al. (1989)]. Nous employons cette
derniére méthode, en employant la loi linéaire suivante :

t

P(t):PI+(PF—PI)W (6.9)

Les conditions employées en en sortie de colonne (en z = 0) sont les conditions
de Danckwerts. A 'autre extrémité de la colonne, on impose une contrainte sur
le débit: il est nul. On obteint ainsi les conditions aux limites résumées dans le
tableau 6.8.

iii. Modélisation des étapes de pressurisation

Nous pouvons employer deux stratégies afin de mettre en ceuvre les étapes de
pressurisation :
— la premiere consiste & imposer un profil temporel de pression, en jouant sur
le débit d’alimentation ;
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Conditions & la limite z =0
ox; _ OTf —
92 |o—o+ =0 92 |, _g+ 0
Conditions a la limite z = L
oz; _ 0Ty _ e
9z |=r- =0 e v(z=L")=0

TAB. 6.8 — Conditions aux limites durant les étapes de dépressurisation.

— la seconde consiste a conserver un débit d’alimentation constant, en laissant
évoluer la pression.

Profil temporel de pression fixé Nous avons vu qu’en imposant un profil
temporel de pression dans la colonne lors des étapes a pression variable, on intro-
duit une contrainte & notre systéme [Eq. (6.9)].

De plus, dans le cas de 1’étape de pressurisation, le systeme est soumis a une
contrainte sur la vitesse en z = L:

v(z=L")=0 (6.10)
Ces contraintes peuvent étre prises en compte dans ’expression de la vitesse

d’entrée en remplacant la condition limite classique de Danckwerts en entrée de
colonne. Pour cela, on integre selon z le bilan de matiere extra-granulaire global :

7 0 (’UCt) _ / 8Ct 1—¢ - mac
I dz_‘/(aﬂr N )dz

o+ o+ =1

v(z1)es(z1) = v(z = 0")e (2 = 01) — / (%Ctt + 1-¢ ; gas Z Nimac> dz

oF i=1

En prenant z; = L™, on obtient une condition limite en entrée de colonne :
L~ 5 e
A+ oAy Ct 1—¢ mac
v(z=0")c(z2=0") = / <8t+8as;Ni )dz (6.11)
o+ =

Les autres conditions aux limites sont les conditions de Danckwerts, si bien
que 'on emploie les conditions aux limites résumées dans le tableau 6.9.

Débit d’alimentation fixé A présent, supposons que ’on impose le débit d’ali-
mentation vf"“**cl“**. Il convient alors de considérer la pression comme une va-
riable d’état, tandis que la vitesse v(z = 07) en entrée de colonne ne fait plus
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Conditions a la limite z = 0

Doy ci(z=07)%2 or =0(2=01)ci(z2 = 0%) — g™ ™

0z

oz = 0M)ey(z = 0F) = [ ( ”; Nm) dz

0+

oT .
)\am azf

— U(I)}T&SS Z press Cp,z (Tf(z — 0+) _ T}),’BESS)

z=0*

Conditions & la limite z = L

oz _ O BTf
0z lz=L— — ’ 0z

=0
z=L—

TAB. 6.9 — Conditions auz limites durant les étapes de pressurisation, en imposant
un profil temporel de pression.

partie du vecteur d’état. Cette derniere se déduit du débit d’entrée, de la pres-
sion dans la colonne et de la température T¢(z = 0) en entrée de colonne. En
prenant I’expression du débit d’entrée en fonction des variations de concentration

[Eq. (6.11)], on obtient la relation suivante, qui remplace la condition limite sur
la vitesse en z = 0:

-

dP 1 P Ty 1-g <&

o Press _press f mac

dt Lji % +/ (RT2 a e “S;Ni )dz (6.12)
RTf o+ =

On emploie alors les conditions aux limites résumées dans le tableau 6.10.

Conditions a la limite z = 0

Day ci(z = Oﬂ%ﬁ"

= 'U(Z = 0+)C7I(Z — 0+) _ U;m“ess press

z=0"* 0 4,0

oT
)\am azf

Ne
__ . press press ) _ 0+ _ press
Yo €0 Cp,i <Tf(z =07) Tf,o )

z=0F i=1

Ne
dP 1 ress Tess p 0Ty 1—¢ mac
ar T cto Jrf<RTf2 ot c aslei dz
| "

& FT7

Conditions a la limite z = L

ox;
0z

oT;
=0, S

z=L— = 0

z=L~—

TAB. 6.10 — Conditions aux limites durant les étapes de pressurisation, en impo-
sant un débit d’alimentation.
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6.2.2 Simulation

Nous avons développé en Fortran un simulateur basé sur le modele décrit
précédemment.

i. Initialisation

Les conditions initiales de chaque étape correspondent aux conditions en fin
d’étape précédente, mis a part pour les profils de vitesse. On suppose en effet que
le régime d’écoulement s’établit instantanément.

Etapes a pression constante: Nous initialisons ces étapes avec des profils de
vitesse plats et égaux a la vitesse d’alimentation.

Etapes a pression variable: Afin d’initialiser le profil de vitesse d’une étape
de pressurisation ou de dépressurisation, nous utilisons un modele tres simple de
colonne sans adsorption, a température et pression uniformes.

On suppose qu’initialement, il n’y a pas d’adsorption, si bien que le bilan de
matiere global en phase extra-granulaire s’écrit :

Ocy n d(cv)

ot =0
ot 0z
En négligeant les gradients de température et de pression, ¢; est uniforme, donc:
de 0 0 1d
dey | ov_o Ov_ lda
dt 0z 0z ¢ dt

L’intégration de cette équation selon z donne:

21

v(z1) = v(z = 0F) + / (—ldct)dz

Ct dt
0+
¢¢ étant uniforme, on a:
1 dct
= =0ty - =2
v(z1) = v(z ) o di 21
En prenant z; = L, on a v(z; = L) =0, donc:
L dCt
v(z=0")==—=
( ) Ct dt

En supposant que la phase gazeuse respecte ’équation d’état des gaz parfaits,
et en supposant que la température reste constante dans le temps, cela donne:

1de,  1dP

¢ dt P dt
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Chapitre 6. Modélisation multi-échelle d’un procédé P.S.A.

Finalement, nous initialisons le profil de vitesse a I’aide de la relation suivante :

1 dpP

PU=0) . (L—2) (6.13)

v(z1) =

ii. Programmation

Le simulateur est développé en Fortran, d’apres le modele adimensionnel.

Test de convergence Nous employons le critere de convergence proposé par
Kvamsdal et Hertzberg (1997) et Smith et Westerberg (1992) que nous avons
décrit dans le chapitre 4, § 4.3.2. Ce critere est basé sur le vecteur d’écart entre
le vecteur d’état X au début d’un cycle et le vecteur d’état en début du cycle
précédent :

e=Xm _x®-1) ele < eps

La valeur du parametre eps est a fixer selon la précision souhaitée. Nous utilisons
généralement eps = 1077,

Méthode numérique Tout comme dans le cas de la simulation d’une colonne
d’adsorption, nous employons comme méthode de discrétisation spatiale la mé-
thode des collocations orthogonales. Le systeme algebro-différentiel obtenu est
résolu a 'aide de la routine DDASPG de la bibliotheque IMSL. Cette routine est
basée sur I'algorithme de Petzold-Gear.

L’organigramme du programme ainsi que ’organisation des différents fichiers
utilisés sont schématisés dans ’annexe A.

Exemple de simulation Prenons le cas de la séparation d’'un mélange pro-
pane/propyléne/azote dans des proportions 10%/10%/80% sur des lits de zéolithe
13X ne contenant initialement que de 'inerte. Les caractéristiques du systeéme sont
données dans le tableau 6.5 : les colonnes d’adsorption considérées sont identiques
a celle employée précédemment lors des simulations de percgage.

Le cycle de P.S.A. est un cycle de Skarstrom sans recyclage, dans lequel la
désorption est assurée par une source externe d’azote. On considére des pro-
fils temporels de pression durant les étapes a pression variable [Eq. (6.9), avec
AtPress = AteP = 40 s. Les autres conditions propres au cycle de P.S.A. sont les
suivantes :

e Py =5x10° Pa, P, =0,5 x 10° Pa;
o At = Atdes =300 s;

[ ] Tfo = 423 K,

e vy = 0,105 m.s~ .
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6.2 Modélisation et simulation d’un procédé P.S.A.
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Fi1c. 6.8 — Variations temporelles de la moyenne de la concentration en phase
adsorbée dans la premiére colonne.
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Fia. 6.9 — Variations temporelles de la pureté en sortie d’étape d’adsorption.
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Chapitre 6. Modélisation multi-échelle d’un procédé P.S.A.

La figure 6.8 illustre bien la double dynamique du systeme: une premiere
dynamique rapide, correspondant aux commutations entre deux étapes, et une
seconde, plus lente, correspondant a la dynamique globale du systeme, qui tend
vers un régime cyclique établi (C.S.S.).

Sur la figure 6.9 nous voyons que ’on aboutit a une bonne séparation pour cet
exemple: en ne considérant que les deux adsorbats, on obtient en sortie d’étapes
d’adsorption une proportion de 88% de propane et de 8% de propyléne.

Réponse du systeme ayant atteint le C.S.S. & un échelon de débit d’ali-
mentation Nous allons a présent employer ce modele afin d’étudier le compor-
tement du systeme en cas de perturbation du flux gazeux d’alimentation.

Pour cela, nous nous plagons exactement dans les mémes conditions que pour
la simulation précédente du procédé P.S.A. de séparation du mélange de propane
/ propyléne sur une zéolithe 13X. Cependant, nous imposons un échelon de vitesse
apres 150 cycles, donc longtemps apres avoir convergé vers le C.S.S.: la vitesse
d’alimentation est alors multipliée par facteur deux.

Le comportement du systéme est représenté sur les figures 6.10 et 6.11. Comme
P'on peut s’y attendre, le débit d’adsorbat est trop élevé et on observe une nette
dégradation de la séparation des deux constituants figure 6.10. Cette dégrada-
tion de séparation s’accompagne d’une évolution significative de la température,
comme nous pouvons le voir figure 6.11. Cela permet donc d’observer une telle
perturbation sans attendre d’obtenir des perturbations sur les flux de sortie. Dans
une stratégie de controle de ce procédé, I’'observation du systeme pourrais donc se
faire en suivant les profils de température dans les colonnes.

6.3 Conclusion

L’apparente complexité du modele décrit dans les chapitres 5 et 6 est unique-
ment due aux notations. Sa programmation ne pose cependant aucun probleme.

Ce modele intra-granulaire permet de tenir compte des différents phénomenes
susceptibles de survenir (les différents phénomeénes de diffusion, les phénomeénes
convectifs) sans introduire les coordonnées spatiales liées aux grains et aux cris-
taux. Les temps de calcul sont donc grandement réduits.

Toutefois, il faut souvent simuler de nombreux cycles avant de converger vers le
régime établi. Les temps de calculs sont alors encore trop élevés pour envisager le
controle du procédé. 11 est donc nécessaire de disposer d’une méthode d’estimation
rapide de I'état du systeme apres convergence. Le modeéle que nous venons de
décrire pourra servir a vérifier cet état au C.S.S. C’est ce que nous nous proposons
de faire dans le prochain chapitre.
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Chapitre 7

Approximation des procédés
P.S.A. par un systeme a
contre-courant équivalent

N ous avons vu dans le chapitre 4 (§ 4.1.2) qu’un procédé P.S.A. converge vers

un régime périodique établi (« Cyclic Steady State » ou C.S.S.), malgré son
caractere dynamique dii aux commutations d’une étape a la suivante. L’état du
systeme au début de deux cycles consécutifs est alors le méme.

On évalue généralement les performances d’un procédé P.S.A. une fois le C.S.S.
atteint. Cependant de nombreux cycles sont souvent nécessaires pour converger
vers le régime établi.

La méthode traditionnelle de simulation d’un tel procédé — qui consiste a
simuler chaque étape sur un grand nombre de cycles — donne d’excellents résultats,
comme nous 'avons vu dans le chapitre précédent, mais nécessite des temps de
calcul élevés. Cela rend délicat le dimensionnement et 'optimisation du procédé,
et cela s’avere rédhibitoire pour certaines applications telles que la commande du
procédé.

Nous avons vu dans le chapitre 4 (§ 4.4) qu’il existe différentes méthodes numé-
riques permettant de converger en ne simulant qu’un faible nombre de cycles [Ding
et LeVan (2001); Smith et Westerberg (1992); Kvamsdal et Hertzberg (1997);
Choong et al. (2002)].

Todd et al. (2003) proposent une autre méthode afin de converger plus rapide-
ment. Ils basculent d’un simulateur basé sur un modele simplifié & un simulateur
basé sur un modele plus complexe : le régime établi du premier sert de condition
initiale au second.

Suzuki (1985) a proposé une méthode physique d’estimation rapide du C.S.S.,
basée sur la représentation du systeme P.S.A. par un systeme continu a écoulement
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Chapitre 7. Approzimation des procédés P.S.A. par un systéme C.C.F.

& contre-courant équivalent (« Continuous Counter-current Flow » ou C.C.F.). Le
modele est alors grandement simplifié et les temps de calcul fortement diminués.
Le modele conserve cependant un sens physique, ce qui donne une bonne compré-
hension du procédé et des parametres qui conditionnent ses performances.

Suzuki (1985) a développé le C.C.F. pour la séparation de traces. Sundaram
(1993) a résolu analytiquement le systéme d’équations donné par le modele C.C.F.
pour un unique adsorbat, dans des conditions isothermes. Farook et Ruthven
(1990) ont étendu le modele C.C.F. aux séparations a fortes concentrations, et
Farook et al. (1994) l'ont adapté & un systeme P.S.A. fonctionnant selon un cycle
de Skarstrom dont les durées des étapes different les unes des autres.

Les simulations effectuées par Farook et Ruthven (1990) ne donnent que des
résultats qualitatifs: le modele C.C.F. surestime les puretés. Cet écart peut étre
dii aux quantités présentes dans le volume interstitiel au début de chaque étape,
qui ne sont pas prises en compte dans I’approximation par un systéme a contre-
courant.

Aussi dans ce chapitre, apres avoir présenté le modele de Suzuki (1985), nous en
étendons le domaine d’application en introduisant une correction liée aux quan-
tités mises en jeu lors de la commutation d’une étape a ’autre. Nous vérifions
ensuite I'influence de cette amélioration du modele & contre-courant équivalent en
comparant les résultats de simulation donnés par le modele C.C.F. original, par le
modele C.C.F. amélioré et par un modele plus détaillé représentant chaque étape
d’un cycle d’adsorption modulée en pression.

7.1 Systeme C.C.F.: approximation de ’alternance
d’étapes a pression constante

Dans cette partie, nous présentons le principe d’approximation d’un systeme
cyclique d’adsorption modulée en pression par un systéme continu, et nous pro-
posons un modele de ce systeme continu équivalent.

7.1.1 Principe de ’approximation par un procédé continu
a contre-courant équivalent

L’approche développée par la suite est basée sur 'idée qu'un procédé cyclique
est caractérisé par une dynamique lente de mise en régime a laquelle se superpose
une dynamique rapide oscillatoire (figure 7.1). En ne décrivant que la dynamique
lente du systeme cyclique, on peut réduire les temps de calcul. Pour cela, on
utilise une approximation employée pour différents systeémes cycliques tels que
les réacteurs catalytiques & inversion de flux [Nieken et al. (1995)]: on représente
I'alternance des étapes d’adsorption et de désorption a contre-courant par un
systéme continu & contre-courant équivalent (C.C.F.).

Le systeme C.C.F. se décompose en deux flux s’écoulant contintiment & contre-
courant, séparés par un lit d’adsorbant. Le premier représente I’étape d’adsorption
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7.1 Systeme C.C.F. : approximation de l’alternance d’étapes a pression constante

Qi

/ — CCF
iy —— procédé cyclique

FiG. 7.1 — Principe de l'approximation par un systéme C.C.F. : représentation de
la dynamique lente du systéme cyclique.

a haute pression tandis que le second représente 1’étape de désorption a basse
pression. Ce systéme est schématisé dans la figure 7.2 pour un procédé P.S.A.
fonctionnant sans recyclage, et dans la figure 7.3 pour un procédé P.S.A. utilisant
un flux de recyclage comme gaz désorbant.

L’approximation d’un procédé P.S.A. par un systéme C.C.F. équivalent s’ap-
puie sur deux principales hypotheses:

e I'hypotheése de « Frozen Solid » (voir chapitre 4, § 4.2.2) durant les étapes &
pression variable ;

e les profils longitudinaux doivent peu évoluer durant les étapes a pression
constante.

De nombreux auteurs [Raghavan et al. (1985), Hassan et al. (1985), Ruthven
et al. (1994)] s’accordent & dire que lapproximation de « Frozen Solid » (voir
chapitre 4, p.60) s’avére fiable pour la séparation de traces en utilisant un cycle de
Skarstrom avec de faibles variations de pression. On peut donc avancer I’hypothese
que le transfert de matiere intra-granulaire est négligeable durant les étapes a
pression variable. Cela revient a considérer que les profils de concentration en
phase adsorbée n’évoluent pas durant ces étapes.

Comme nous pouvons l'observer figure 7.4, lorsque les durées de cycle sont
tres faibles, les profils de concentration n’évoluent pas ou peu durant les étapes a
pression constante. En effet, une fois que le procédé P.S.A. a atteint le C.S.S., la
concentration en phase adsorbée évolue du profil H — en fin d’étape d’adsorption —
au profil L — en fin d’étape de désorption (figure 7.4.a). La concentration en
phase gazeuse évolue quant a elle entre le profil 1 et le profil 2 durant 1’étape
d’adsorption, et entre les profils 3 et 4 durant I’étape de désorption. Lorsque les
durées des étapes diminuent, les profils H et L, 1 et 2, et 3 et 4 tendent I'un vers
Pautre, jusqu’a coincider pour de treés faibles temps de cycle (figure 7.4.b). Le
procédé P.S.A. est alors équivalent au systeme C.C.F. [Suzuki (1985)].
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Fia. 7.2 — Systéme a contre-courant équivalent, cas d’un cycle sans recyclage.
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F1a. 7.3 — Systéme a contre-courant équivalent, cas d’un cycle avec recyclage.
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7.1 Systeme C.C.F. : approximation de l’alternance d’étapes a pression constante

FiG. 7.4 — Profils longitudinaux de concentration en phase gazeuse et en phase
adsorbée dans une colonne une fois le C.S.S. atteint (a) dans le cas général (b)
pour des durées d’étapes tres faibles. D’aprés Suzuki (1985).

7.1.2 Modélisation du systeme C.C.F.

Afin de modéliser le systéme continu a contre-courant, nous employons les
hypotheses fréquemment employées pour modéliser les systemes d’adsorption :

e le modele des gaz parfaits est supposé s’appliquer a la phase gaz;

e le systeme fonctionne dans des conditions isothermes ;

les pertes de charges sont négligeables ;
les écoulements sont correctement représentés par des écoulements piston
avec dispersion axiale;

les grains d’adsorbant considérés sont monodisperses et ’approximation de
L.D.F.G. s’applique.

Le systeme étant dans des conditions isothermes et isobares, le modele du systéeme
C.C.F. se compose de deux bilans de matiere extra-granulaires correspondant a
chacun des deux compartiments du systéme, et d’un unique bilan de matiere intra-
granulaire.

Mais avant d’établir ces bilans, il convient de définir les conditions opératoires
du systeme C.C.F. a partir de celles du procédé P.S.A. réel.
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Chapitre 7. Approzimation des procédés P.S.A. par un systéme C.C.F.

i. Définitions des conditions opératoires et des parameétres du systéme
C.C.F.

Au lieu d’alimenter répétitivement une colonne a 'aide d'un flux Ff4* durant
un intervalle de temps de At  puis avec F@¢ durant At?°*  le méme résultat
peut étre obtenu a l’aide du systeme C.C.F. — contenant la méme masse d’ad-

sorbant que la colonne. Pour cela, le C.C.F. doit étre alimenté contintiment et

. . Fpds pgads . . Ffles agdes
simultanément avec le flux YNCCEEwNT selon une direction, et avec yNCTEEwNT

dans l'autre direction, en corrigeant tous les flux internes par les mémes coefli-
cients correcteurs. Ainsi, le rapport entre les flux et la masse d’adsorbant dans le
systeme C.C.F. est le méme que dans le procédé P.S.A. réel.

Afin de tenir compte de ces coefficients correcteurs dans le modele du systeme
C.C.F., on introduit des vitesses interstitielles équivalentes (vi, v¥) et des coeffi-
cients de transfert de matiere équivalents (kX , kX) [Suzuki (1985)]. De plus, dans
notre cas, nous avons considéré des écoulements piston avec dispersion axiale, la
méme correction doit donc s’appliquer aux coefficients de dispersion axiale (DX |

DL ). Toutes les définitions de ces parametres et conditions opératoires équiva-
lentes sont rassemblées dans le tableau 7.1.

Vitesse interstitielle d’alimentation du compartiment a haute pression

H _ ,ads Aeds
'UO - UO At”‘ds-‘rAtd“S

Vitesse interstitielle d’alimentation du compartiment & basse pression

L _ ,des Atdes
UO - /UO Atads+Atdes

Coefficient de transfert de matiere du constituant ¢ dans le compartiment
a haute pression

H _ j.ads Ateds
ki - kl Atn,ds_;’_Atdes

Coefficient de transfert de matiere du constituant ¢ dans le compartiment
a basse pression

L _ pdes Atdes
ki - kl AtaderAtdes

Coefficient de dispersion axiale du compartiment & haute pression

H _ pmads Atrds
Diy = D32’ apeds Tagaes

Coefficient de dispersion axiale du compartiment a basse pression

L _ pndes Atdes
Dag; - Da([, AtaderAtdes

TAB. 7.1 — Définitions des parameétres et conditions opératoires du systeme C.C.F.
en fonction de ceur du procédé P.S.A.
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7.1 Systeme C.C.F. : approximation de l’alternance d’étapes a pression constante

ii. Modéele extra-granulaire

En utilisant les hypotheses exprimées précédemment, les bilans de matiere
donnent le modele résumé dans le tableau 7.2. On utilise de plus les conditions
aux limites de Danckwerts.

Bilan de matiere sur le constituant ¢ dans le compartiment a haute pression

ol o H H H<9r 1-¢ H
ot — 0z (UHC - D - as Ni

azCt 5z €

Bilan de matiere global dans le compartiment a haute pression

Ne
HovHE _ l1—e H
& == as Z N/

ot

Bilan de matiere sur le constituant ¢ dans le compartiment & basse pression

ok _ 9 L Lax 1-¢ L
ot — 92 (ULC —D — Qg N;

a:vt Oz £ )

Bilan de matiere global dans le compartiment a basse pression

Ne
Lovlt _ l—¢ L
Ct "o = T Gs Z N;

Bilan de matiére sur le constituant i en phase adsorbée

aé)ljtI = as (NiH + NzL)

Conditions aux limites du compartiment a haute pression

DI ¢ “dsam =vH(z=0")c(z =0") —vflcl

0z

=0+

Bzf{
0z

z=L~—

Conditions aux limites du compartiment a basse pression

=ol(z=L")ef(z= L") —vfcj;

L des 01
D i

Ct Bz

TAB. 7.2 — Modéle du systéme C.C.F.

iii. Modele intra-granulaire

Tout comme dans le chapitre 5, nous exprimons le modele de transfert de
matiere intra-granulaire en terme de concentration ¢ d’une phase gazeuse en
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Chapitre 7. Approzimation des procédés P.S.A. par un systéme C.C.F.

équilibre avec la phase adsorbée, de facon a réduire le nombre de macro-parametres
apparaissant dans le modele. Etant dans des conditions isothermes, on a:

i <~ Ou acj
ot Z (aq) ot (7.1)

s=t Chtj

Comme nous ’avons vu dans le chapitre 5, § 5.2.1.ii., on ne dispose pas tou-
jours d’expression analytique de ce terme d’accumulation lorsque les isothermes
d’adsorption sont non-linéaires. On utilise donc une méthode simplifiée, en pos-
tulant que les grandeurs moyennes en phase adsorbée et en phase fluide sont liées
par les mémes relations que les grandeurs locales [Serbezov et Sotirchos (2001)].
Cela donne:

0q; N g OC
ot :Zczj?; (7.2)

Jj=1

De plus, les flux sont exprimés sous forme de L.D.F.G., si bien que le bilan de
matiere en phase adsorbée peut s’écrire :

NESKIGH &) o
= Z C’Zja—tj = a ki (cF —&)takF(ck—c) (7.3)
N =kf(cf —¢;) j=1

7.2 Améliorations proposées de 'approximation
par un systeme C.C.F.

Le modele décrit jusqu’ici ne donne que des informations qualitatives dans
le cas de séparations de mélanges concentrés [Farook et Ruthven (1990)]. Nous
proposons deux explications a cet écart de comportement :

e d’une part, les quantités de matieres présentes en phase gazeuse lors de la
commutation entre deux étapes dans le procédé cyclique ne sont pas prises
en compte dans le modele continu de Suzuki (1985) ;

e d’autre part, le modele précédent ne tient pas compte des quantités de ma-
tiere introduites dans le procédé cyclique lors des étapes de pressurisation.

7.2.1 Prise en compte des commutations

L’écart entre les résultats de simulation de Farook et Ruthven (1990) et les
résultats expérimentaux obtenu avec un procédé P.S.A. peut en partie s’expliquer
par le phénomene de commutation d’une étape a I’autre survenant dans le procédé
cyclique. En effet, les quantités de matiére présentes en phase extra-granulaire en
fin d’étape d’adsorption seront présentes en début d’étape de dépressurisation. En
considérant que le compartiment haute pression représente les étapes d’adsorption
et de pressurisation, et que le compartiment basse pression représente les étapes
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7.2 Améliorations proposées de l’approzimation par un systéme C.C.F.

de désorption et de dépressurisation, le phénomene décrit précédemment peut étre
interprété comme un transfert de matiére du compartiment haute pression (étape
d’adsorption) vers le compartiment basse pression (étape de dépressurisation) sans
passer par le solide.

De méme, la commutation du procédé P.S.A. d’une étape de désorption a
une étape de pressurisation se traduit dans le cas du systeme C.C.F. par un
transfert de matiére du compartiment basse pression (étape de désorption) vers le
compartiment haute pression (étape de pressurisation) sans passer par le solide.

Les commutations du cycle P.S.A. engendrent donc des flux de court-circuit
entre les deux compartiments du systeme C.C.F. équivalent. Nous allons a présent
voir comment exprimer ces flux de court-circuit dans le cadre du modele de ce
systeme.

Quantités de matiéres mises en jeu lors des commutations. Dans le
R L N H,L s .
systeme C.C.F., les quantités de matiere n; ', analogues aux quantités présentes
en fin d’étape & pression constante dans le systeme P.S.A., peuvent étre estimées
a 'aide de la notion de temps de passage:
H,L
H.L TL,L- ’ L
Ty = e = (7.4)
O Ffles bt

En utilisant la moyenne sur chaque compartiment de la densité de flux EH’L :
L H,L
oz
/ <v£I’LclH’L — DL AL ) dz} (7.5)
0 32

on obtient la valeur de nf]’L a l'aide de I’équation :

_ 1
FIE ) = =
i) =7

(7.6)

Expression des densités de flux de court-circuit dues aux commutations.
En négligeant les durées des étapes a pression variable devant les durées des étapes
a pression constante, les densités de flux de court-circuit sont égales aux quantités
ﬁZH’L divisées par le temps s’écoulant entre deux étapes de pressurisation ou deux
étapes de dépressurisation, soit At®@s 4 Agdes

z ES(At“dS + Atdes) (Atads + Atdes)ﬂé’ :
n FHL

FHHL — 7 — 1 78
v €S(Atad3 + Atdes) (Atads + Atdes)véf ( )
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Chapitre 7. Approzimation des procédés P.S.A. par un systéme C.C.F.

Localisation des flux de court-circuit. Nous avons vu que ces quantités
doivent étre transférées d’un compartiment a ’autre du systéme a contre-courant
équivalent. Ces flux de court-circuit sont prélevés en sortie de compartiment. Le
probléme se posant & présent est de savoir ou ces flux sont réintroduits: en entrée
ou en sortie de compartiment ?

Pour répondre a cette question, supposons que le transfert de matiere intra-
granulaire est suffisamment lent pour considérer que ’ensemble de la phase extra-
granulaire présente en début d’étape de désorption est évacué de la colonne sans
étre adsorbé (figure 7.5). Supposons de plus qu’au début de I’étape d’adsorption,
le contenu de la phase extra-granulaire présente en fin d’étape de désorption est
évacué sans interagir avec 1'adsorbant (figure 7.6).

De telles hypotheses sont raisonnables pour des séparations de type cinétique,
mais peu réalistes pour des séparations de type thermodynamique pour lesquelles,
de toute facon, le modele C.C.F. ne s’applique pas. Elles permettent de considérer
que dans le procédé P.S.A., I'intégralité de la phase extra-granulaire présente en
fin d’étape a pression constante est évacuée hors de la colonne sans interaction
avec le solide adsorbant, comme le montrent schématiquement les figures 7.5 et
7.6. Dans le cas du systeme C.C.F., cela revient a introduire les flux dus aux
commutations en sortie de compartiment (figure 7.7).

Remarque : Lorsque la durée d’une étape a pression constante est inférieure
au temps de passage lors de cette étape, alors le flux de court-circuit — calculé
en considérant I’ensemble de la phase extra-granulaire — est supérieur au flux de
sortie du compartiment. Dans une telle situation, seule une fraction de la phase
extra-granulaire présente en fin d’étape a pression constante est évacuée de la
colonne durant ’étape a pression constante suivante. C’est pourquoi, I’ajout de
ces flux de court-circuit introduit une limite supplémentaire au modele C.C.F.:
le rapport entre la durée d’une étape a pression constante et le temps de passage
correspondant doit étre supérieur a un.

7.2.2 Quantités introduites lors des étapes de pressurisation

En employant une méthode et des hypotheses similaires a celles utilisées pré-
cédemment, nous pouvons aisément tenir compte des quantités de matiere in-
troduites lors des étapes de pressurisation. Pour cela, un flux de matiere doit
étre ajouté en entrée de compartiment a haute pression. Etant donné que la co-
lonne est pressurisée avec le mélange d’alimentation, I’ajout d’un flux en entrée
du compartiment haute pression est équivalent & une augmentation de la vitesse
d’alimentation. En employant I’hypotheése de « Frozen Solid » durant 1’étape de
pressurisation, la quantité de matiere employée pour pressuriser la colonne est
donnée par:

n? = eLS (¢t — cdes) (7.9)

D’ou I'expression suivante du flux:

FF—)H — nf _ L(c?ds — C?es) (7 10)
t €S(Atad5 4 Atdes) Atads 1 Agdes :
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7.2 Améliorations proposées de l’approzimation par un systéme C.C.F.

Adsorption Dépressurisation Désorption

t=Atads t=0 t=Atderr t=0

}

Phase solide

- Phase fluide en fin d'étape d'adsorption

Fia. 7.5 — Phase gazeuse évacuée de la colonne entre la fin de l’étape d’adsorption
et le début de l’étape de désorption.

t=Atdes =0 t=ALPTe =0

Désorption Pressurisation Adsorption

Phase solide

- Phase fluide en fin d'étape de désorption

F1a. 7.6 — Phase gazeuse évacuée de la colonne entre la fin de ’étape de désorption
et le début de l’étape d’adsorption.
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];)*’]—])[ F])I IZ,*?I—L) FL) @ ],/‘IIVL F[-’I FI) [,"Lrll
Pressurisation ~ Adsorption  Dépressurisation ~ Désorption I
At press Atads Af dep At des
Phase solide
Systéme cyclique Systéme a contre-courant équivalent

F1a. 7.7 — Systéme a contre-courant équivalent modifié.

La vitesse d’alimentation corrigée du compartiment a haute pression est alors
donnée par:

des
ds ads Ct
Atads FFHH ’Ug At + L (1 — W)
g LETE ci (7.11)
0 0 Atads 4 Atdes C?ds Atads 1 Agdes

7.3 Comparaison avec un modele de procédé P.S.A.

Afin d’étudier la fiabilité et I’efficacité du modele basé sur 'approximation par
un systeme C.C.F., nous avons développé un simulateur en Fortran, en utilisant
la méthode des collocations orthogonales pour discrétiser le systeme, et la routine
d’intégration DDASPG de la bibliotheque IMSL, basée sur la méthode BDF de
Petzold-Gear.

Les résultats ainsi obtenus sont comparés aux résultats obtenus en utilisant
un modele de procédé P.S.A. complet. Ce dernier est un modele isotherme dont le
sous-modele de transfert de matiere intra-particulaire est de type L.D.F.G. pour
des grains d’adsorbant supposés monodisperses. Ce modele est détaillé dans le
tableau 7.3.

De plus, nous utilisons une loi linéaire de variation temporelle de la pression
afin de décrire I’évolution de la pression durant les étapes a pression variable :

t
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7.8 Comparaison avec un modéle de procédé P.S.A.

Bilan de matiere extra-granulaire sur le constituant ¢

dc; __ o . step . 0x; 1—¢ step, ., —x
5 =~ (vei = Do ) — 422 ask™ (e — &)

Bilan de matiere extra-granulaire global

o d(vey) 1 <4 step

Ct __ t —E < . &k
Bt T T "oz = > ask; (e — &)
i=1

Bilan de matiere intra-granulaire sur le constituant ¢
Ne

0q; __ ~q 85; _ step( .. —k
o = 2. Ol = aski P (ci — &)
J

Conditions aux limites des étapes de pressurisation et d’adsorption

Da:r ct(z = 0+)%IZ‘ = ’U(Z = 0+)ci(z = 0+) — vgtep C‘:foep

z=01

G e = 0z = 0%)er(z = 07)

oz,
0z

=0

z=L~—

Conditions aux limites des étapes de désorption a contre-courant

D, Ct(z = Lf)adi’ = U(Z = L*)ci(z = Lf) — ’Uges C;%%s

z=L~—
vdes cf’%s =v(z=L")e(z=L")

alEi

0z =0

z=01

Conditions aux limites des étapes de dépressurisation a contre-courant

s =0 wz=L")=0 9o =0

z=L— 2=0+

TAB. 7.3 — Modeéle P.S.A. basé sur l'approximation de L.D.F.G. pour des grains
d’adsorbant monodisperses, dans des conditions isothermes.
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7.3.1 Analyse dimensionnelle

Les deux modeles peuvent s’écrire sous forme adimensionnelle en utilisant la
longueur de la colonne L et la durée de I’étape d’adsorption At*** comme réfé-
rences. Les coordonnées spatiale et temporelle sont alors données par :

t

V= Atads X

e~

(7.12)

Afin d’illustrer les systémes aux isothermes d’équilibre non-linéaires, nous al-
lons considérer des isothermes d’adsorption de Langmuir :

4 bic;

q; <
H 1 + Z bjc;‘
j=1
Ces isothermes donnent les capacités d’adsorption suivantes:

14+ 3 beck

k=1 s *
k#i —q’biclhb;
Cii = bia; o 2 ng,j|j¢¢ - ; —
<1+ > bmc;"n> <1+ > bmc;"n)
m=1 m=1

i. Modele du systeme C.C.F.

Le modele adimensionnel du systeme C.C.F. est rassemblé dans le tableau 7.4.

Les variables employées dans ce modele sont les suivantes :

H L H L —x

H_ Y L_ v H_ G L_ G —x _ G
W= ,Uads wo = ,Uads Yi = cads Yi = cads Yi = cad (713)

0 0 t t t

Les macro-parametres nécessaires a la description du systéme sont :

ads ads
H _ v™°L L _ v°L H — ads Hl—¢ L — ads L1l—¢
Pe” = T{z{z Pe" = Digm 191- = At aski . 'l9,i = At aski =
_ L mar — l—e s . ads des L
790 — USdSAt“ds QL = "¢ q; bl yi,O yi,O wo
(7.14)

En supposant que les coefficients de dispersion axiale des deux compartiments
soient égaux (DE = DL ) on a: Pef = Pel.

ii. Modele P.S.A.

Le modele adimensionnel du procédé P.S.A. est résumé dans le tableau 7.5.
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7.8 Comparaison avec un modéle de procédé P.S.A.

Bilan de matiere sur le constituant ¢ dans le compartiment a haute pression

w19 H, H 1 oyl H( H -
o = o ox \W Ui ey ) — Vs (v = 77)

Bilan de matiere global dans le compartiment a haute pression

H Ne _
B = — Zlﬁoﬂf’ (vi" —75)
o

Bilan de matiere sur le constituant ¢ dans le compartiment & basse pression

dyl _ 19 L,L 1 oyf L (L
20 = s ox \W U~ Ber oy ) — Vi (v — 57)

Bilan de matiere global dans le compartiment a basse pression

. Ne .
B = — 2119015‘5 (i —97)
Z

Bilan de matiere sur le constituant i en phase adsorbée

&4 1 oy’ . .
Zl Ol 53 =0y —y7) + 0F (yF —7)
j:

Conditions aux limites du compartiment a haute pression

oy
wilyis® = w(x = M)y (x = 0%) — pomr ¢

X:0+

ByH
Jq — 0
Ox x=1-

Conditions aux limites du compartiment a basse pression

st = whx=1wE = 17) - e 35|

=1-

dyf
ox x=0+

TAB. 7.4 — Modéle adimensionnel du systéeme C.C.F.

139



Chapitre 7. Approzimation des procédés P.S.A. par un systéme C.C.F.

Bilan de matiere extra-granulaire sur le constituant 4

0y 19 1 9w\ _gstep (o ok
99 — 0o dx (wyz Poster 3;) VipF (yi — ;)

Bilan de matiere extra-granulaire global

Ne
5o == 2 900 Br (Wi — 7F)
=1

Bilan de matiere intra-granulaire sur le constituant 4

Ne %

1—e ~q Bcj __ qstep L =%
'21 = Cm‘ﬁ = 7‘9LDF,2'(CZ cr)
]:

Conditions aux limites des étapes de pressurisation et d’adsorption

step step __ = 0y, —0t y:'? By
Wo Yo —w(X— )Z/z(X— )— Pe Ox =0+

w(x = 0"9) = w" " (¥)

9yi =0
ox x=1-

Conditions aux limites des étapes de désorption a contre-courant

s — — 15} i
woyls = we =1l =17) — pe 3|

wix =17) =wj®

dyi

ox =0

x=0+

Conditions aux limites des étapes de dépressurisation a contre-courant

- w(X ) Dx =0+

TAB. 7.5 — Modeéle adimensionnel de P.S.A., basé sur ’approzimation de L.D.F.G.
pour des grains d’adsorbant monodisperses, dans des conditions isothermes.
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Les variables employées sont les suivantes:

=k
_ v _ G - _ G

W= Uads Yi = Cads Yi = cads <715)
0 t t

En supposant que les coefficients de dispersion axiale des différentes étapes
soient égaux, les macro-parametres nécessaires a la description du systeme sont :

ds
_ vg“°L ads — ads ads 1—¢ des — ads des 1—¢e
Po= 0L gods = Apedsqpgdslos gdes = Apodsg pdes 1<
) (7.16)
— mar — l—e s . ads des des
Yo = 0§ @ Agads QT =725 b Yi,0 Yi,0 wo

iii. Relations entre les macro-parametres des deux modeles

D’apres les relations contenues dans le tableau 7.1, les macro-parametres des
deux modeles adimensionnels ci-dessus sont liés par les relations suivantes :

Atdes Atads Atdes
Pel =Pe |1+ —— gH —gads ____—" Ty L e —
€ € ( + A#J,ds) ? t Atads + Atdes 4 o Atads + Atdes
(7.17)

7.3.2 Criteres de comparaison des modeles et parametres
de simulation

Préalablement a toute étude comparative entre différents modeles, il convient
de déterminer les critéres de comparaison (§ i.), ainsi que les parametres des
systémes simulés (§ ii.).

i. Critéres de comparaison des modeles

Nous comparons les divers modeles en nous appuyant sur deux criteres:

— les écarts de rendements calculés a ’aide des différents modeles ;
— les écarts de puretés obtenues avec les différents modeles.

On définit les rendements par la relation :

Fg"
rdm!ht = L3 (7.18)
Fi g

Si dans le cas des modeles C.C.F., il n’y a pas d’ambiguité sur la signification des
flux de sortie FZHSL et du flux d’entrée F; g, il convient de les définir pour le modele
P.S.A. détaillé. ng correspond au flux moyen de sortie sur ’ensemble de I’étape
d’adsorption, alors que Fi%s est le flux moyen en sortie des étapes de désorption
et de dépressurisation. De plus, F; g correspond au flux moyen introduit lors des

étapes d’adsorption et de pressurisation.
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Les puretés employées par la suite sont définies par rapport aux adsorbats,
sans tenir compte de la présence d’inerte (gaz désorbant). Elles sont donc définies
ainsi : b
Fig

oL oL
Fi & +1¢

H,L
HL _ Fz,s

IL pur —_—
= 2 T LHL H,L
Fig +14

pury’” = (7.19)

ii. Parameétres de simulation

Pour comparer les différents modeles, considérons un mélange gazeux constitué
de deux adsorbats et d’un inerte. Nous fixons un certain nombre de parameétres,
en particulier les parameétres thermodynamiques, et nous faisons évoluer les para-
metres cinétiques.

Les systemes considérés sont des séparations de mélanges binaires par procédé
P.S.A. fonctionnant selon un cycle de Skarstrom sans recyclage (y%S = 0). Les
durées des étapes d’adsorption et de désorption sont égales (At*% = At?e®), ainsi
que les vitesses interstitielles d’alimentation des deux étapes (v = vd®®). Tous
les lits considérés présentent la méme porosité (¢ = 0,4), les mémes pressions
de fonctionnement (Py = 3 bar et P, = 1 bar), les mémes isothermes (de type
Langmuir, avec ¢§ = ¢§ = 1714 mol.m™> et by = by = 3,5 x 10~3m>.mol '), et
les mémes compositions d’alimentation (y%s =08et yg%s = 0,2). Le nombre de
Péclet est supposé constant durant ’ensemble du cycle P.S.A. (Pe**? = Pe = 100),
de méme que les constantes cinétiques (ki*? = k; et k3’ = k).

Les différentes simulations présentées par la suite ne different que sur les valeurs
des parametres Jg et 9995, Analysons l'influence que ces parametres peuvent avoir
sur la validité du modele C.C.F. équivalent.

Influence du parameétre ¥g: Le parametre 9y = est le rapport entre

L
vads Agads
le temps de passage dans la colonne m% et la durée d’'une étape d’adsorption

0

At Tl nous renseigne sur la quantité de matiere totale introduite dans le systeme
durant une étape d’adsorption.

Lorsque vy augmente, on réduit la quantité de matiére introduite dans la
colonne, si I'on considere que la concentration d’alimentation reste constante. En
effet, une augmentation de 9y est la conséquence d’une diminution soit de la
durée des étapes d’adsorption At soit de la vitesse v3%%, et donc du débit
d’alimentation. Ces deux phénomenes provoquent une diminution de la quantité
de matiere introduite dans le procédé durant les étapes d’adsorption.

De méme, ce parametre a une influence sur le comportement du systéeme du-
rant les étapes de désorption. Lorsque ¥y augmente, on diminue soit la durée des
étapes de désorption, soit la vitesse interstitielle de gaz désorbant. Ces deux phé-
nomenes ont pour effet de réduire les quantités désorbées ainsi que ’évacuation
des molécules présentent dans la colonne durant les étapes de désorption.

142



7.8 Comparaison avec un modéle de procédé P.S.A.

Nous avons vu (§ 7.1.1) que Papproximation d’un procédé P.S.A. par un sys-
teme C.C.F. repose sur 'hypothese d’'une faible variation des profils de concen-
tration durant les étapes a pression constante. Donc, plus on réduit les quantités
de matiere introduites durant les étapes d’adsorption et celles évacuées durant les
étapes de désorption, moins les profils de concentrations évoluent durant les étapes
a pression constante. C’est pourquoi, plus la valeur du parametre 9y est élevée,
plus le comportement du procédé P.S.A. devrait se rapprocher du comportement
du systeme continu a contre-courant.

Influence des parameétres 19;-”5: Une augmentation des valeurs des para-
metres 9948 = At*5q k45125 est la conséquence soit d'une augmentation du
coefficient de transfert k29°, soit d’une augmentation de la durée des étapes d’ad-
sorption At®9s,

Lorsque le coefficient k8% est élevé, la résistance au transfert de matiere dimi-
nue, facilitant ainsi 'adsorption et la désorption des molécules d’adsorbat. Cela
facilite les variations de profils de concentration au cours du cycle.

De méme, nous avons vu lors de I’analyse du parametre 9 que lorsque la durée
des étapes a pression constante augmentait, les quantités introduites et évacuées
durant ces mémes étapes augmentaient.

Ainsi, plus les valeurs des parametres 9% sont faibles, plus le procédé P.S.A.
se rapproche du comportement du systeme a contre-courant.

7.3.3 Comparaison des C.S.S.

Dans ce paragraphe, nous comparons les résultats obtenus apres convergence
des simulateurs basés sur les trois modeles décrits précédemment : le modele C.C.F.
de Suzuki sans flux de court-circuit, le modele C.C.F. modifié, et le modele P.S.A.
détaillé.

Systémes a cinétique tres lente: Les premiéres simulations sont obtenues
en fixant les parametres 9995 = 995 = 1073 et ¥4 = ¥4¢* = 107!, et en faisant
varier la valeur du parametre 9¥y. Dans un tel systeme, le transfert de matiere
intra-particulaire des adsorbats est si lent que ces derniers ne sont pas séparés,
et ceci méme pour des temps de contact élevés entre le mélange a séparer et
I’adsorbant, i.e. pour des valeurs élevées de . Ceci est visible sur les figures 7.8
et 7.9: les rendements sont identiques pour les deux constituants, et les puretés
sont tres proches des compositions d’alimentation (80% /20%).

Alors que l'on observe un parfait accord entre le modele détaillé et le mo-
dele C.C.F. modifié en ce qui concerne les rendements (figure 7.8), on observe
figure 7.9 un léger écart entre les puretés obtenues avec ces deux modeles. Tou-
tefois, ces écarts étant inférieurs & 1%, ils ne sont pas significatifs. Notons aussi
I’écart important entre le modeéle continu de Suzuki et les deux autres.

143



Chapitre 7. Approzimation des procédés P.S.A. par un systéme C.C.F.

1" v 2 4 v 0.7
0.9 0.6 >
08 0.5
T —4.04
E07 £
© o3
0.6 02
& PSA
0.57| - CCF améliord 0.1
—¥- CCF Suzuki
0.4 o¥vv—¥ v v
0 02 04 06 08 1 0 02 04 06 08 1
% 3
1 0.7
0.9 0.6 )
0.8 0.5
.07 4004
£ £
= 0.6 =03
0.5 0.2
0.4 0.1
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bl b

F1Gc. 7.8 — Comparaison des modéles : rendements pour 9% = 99 = 1073 et
9498 = 9ges = 1071,

0.81 0.8 69— < -
—- PSA
0.808}| @ CCF améliorg
~v- CCF Suzuki r 06
0.806
Iy e
5 0.804 504
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0.798 0 4
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80 19O
0.202 1
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0.2 ’ 0.8
ILNO.198 L _LNQAG
a a
0.196 0.4
0.194 0.29960—¢ * *
y
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FI1G. 7.9 — Comparaison des modeles : puretés pour 9% = 9¢¢% = 1073 et 9% =
¥ges =101
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7.8 Comparaison avec un modéle de procédé P.S.A.

Il est intéressant d’observer que dans le cas du systeme C.C.F. de Suzuki, les
rendements sont de 1 en sortie de compartiment a haute pression et sont nuls en
sortie de compartiment a basse pression. Cela confirme le fait que la cinétique
est trop lente pour qu’il y ait adsorption, mais cela montre aussi l'influence des
quantités impliquées lors des commutations d’une étape a 'autre dans le procédé
cyclique. Ce sont en effet ces quantités qui font varier les rendements dans le
systeme P.S.A. complet et dans le systeme C.C.F. modifié ; dans cette situation,
elles sont plus importantes que les quantités adsorbées. C’est pourquoi le systeme
C.C.F. modifié avec prise en compte de ces quantités est bien plus proche du
systeme P.S.A. complet que ne 'est le systeme C.C.F. de Suzuki.

On remarque que cet écart est d’autant plus prononcé que ¥y augmente.
Comme nous 'avons vu dans le § 7.3.2.ii., les quantités totales introduites lors
d’une étape a pression constante diminuent lorsque vy augmente. Or, lorsque ces
quantités introduites au cours d’une étape a pression constante diminuent, les
quantités liées aux commutations du cycle P.S.A. ont une influence croissante,
d’ou I'évolution de ’écart entre les systémes prenant en compte ces quantités, et
le systeme de Suzuki.

Systéme composé d’un adsorbat a cinétique lente et d’un adsorbat a
cinétique plus rapide: Nous conservons la sélectivité cinétique (ko/k; = 100)
des simulations décrites précédemment, toutefois nous nous plagons dans un cas ou
le transfert du premier constituant est tres lent, tandis que le second constituant
diffuse plus rapidement. Les parametres cinétiques employés pour les simulations
sont 9§ = 9¢es = 107! et ¥49s = ¥4es = 10.

Sur les figures 7.10 et 7.11, pour des valeurs de g supérieures a 0,2 on observe
une séparation des deux adsorbats: le premier constituant ne s’adsorbant presque
pas, il est récupéré en quasi-totalité durant 1’étape d’adsorption, tandis que le
second adsorbat est principalement évacué de la colonne durant les étapes a basse
pression.

Les profils de concentration en phase adsorbée représentés figure 7.12 illus-
trent bien la différence de comportement des deux adsorbats une fois atteint le
régime établi: les quantités adsorbées du constituant le plus lent n’évoluent pas
significativement lors des étapes & pression constante, tandis qu’une quantité non-
négligeable du constituant le plus rapide est adsorbée durant 1’étape d’adsorption
(et désorbée durant 1’étape de désorption).

En termes de rendement, on constate figure 7.10 que les améliorations appor-
tées au modele C.C.F. permettent & ce dernier de mieux représenter le comporte-
ment du procédé P.S.A. que le modele C.C.F. proposé par Suzuki (1985). Ceci est
particulierement visible en ce qui concerne le constituant présentant le cinétique
la plus lente, et lorsque ¥ est élevé. On remarque cependant qu’un léger écart se
creuse entre le modele détaillé et le modele C.C.F. modifié lorsque 9y augmente,
et ceci pour les deux constituants.

On observe figure 7.11 qu’en terme de pureté, le modele C.C.F. modifié s’éloigne
du comportement du modele P.S.A. détaillé dans le compartiment haute pression
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F1G. 7.10 — Comparaison des modéles : rendements pour 9395 = 9des
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7.8 Comparaison avec un modéle de procédé P.S.A.
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Chapitre 7. Approzimation des procédés P.S.A. par un systéme C.C.F.

pour des valeurs élevées de g, tout comme le modele de Suzuki. Ce phénomene
est probablement la conséquence de ’écart observé sur les rendements lorsque g
augmente.

Systéme a cinétique rapide: Nous conservons une nouvelle fois la sélectivité
cinétique (ko/k1 = 100), mais & présent les parametres cinétiques utilisés dans
les simulations ont été choisis afin de permettre des transferts de matiere intra-
particulaires significatifs pour chacun des deux adsorbats: 9% = 99¢5 = 1 et
¥gds = 9g°s = 100.

Comme nous pouvons le voir figures 7.13 et 7.14, pour ¥y = 0,2 nous avons une
séparation tres satisfaisante. Dans de telles conditions, on observe figure 7.15 que
les quantités adsorbées évoluent significativement pour chacun des deux adsorbats
lors d’une étape a pression constante. Bien que 'hypothese de « Frozen Solid »
ne semble plus vérifiée durant les étapes a pression variable, le systeme C.C.F.
amélioré donne tout de méme une bonne approximation de I’état du systéme une
fois ’état stationnaire atteint.

Plus le parametre 9y diminue, plus les profils de concentration en phase adsor-
bée évoluent durant les étapes a pression variable (voir § 7.3.2.ii.). Cela explique
la divergence des modeles C.C.F. avec le modele P.S.A. pour de faibles valeurs de
Yo pour le constituant 2, i.e. celui s’adsorbant le plus.

Lorsque le parametre 9 est élevé, on observe aussi une divergence des modeles
C.C.F. avec le modele P.S.A. pour le constituant 1, i.e. celui s’adsorbant le moins.
Ce phénomene est identique a celui rencontré dans le cas de systémes composés
d’un adsorbat a cinétique lente et d’un adsorbat a cinétique plus rapide.

Les quantités introduites lors d’une étape a pression constante diminuent
lorsque ¥y augmente. Le constituant 1 s’adsorbant peu, les quantités liées aux
commutations du cycle P.S.A. ont alors une influence croissante. C’est la raison
pour laquelle on note que l'introduction des flux de court-circuit dans le systéeme
C.C.F. représente une amélioration notable par rapport au modele de Suzuki.

Comparaison des profils de concentration en phase adsorbée: Les fi-
gures 7.12, 7.15 et 7.16 représentent les profils de concentration en phase adsorbée
obtenus a I'aide du modele C.C.F. amélioré et a ’aide du modele P.S.A. détaillé.

En employant le modele P.S.A. détaillé, nous tragons deux profils pour chaque
constituant et pour chaque type d’étape (adsorption ou désorption): un profil en
début d’étape et un profil en fin d’étape. Au contraire, avec le modele continu
a contre-courant, on suppose que les profils n’évoluent pas au cours d’un cycle
(hypotheses de période infiniment courte et de « Frozen Solid »). Nous n’obtenons
donc qu’un seul profil par constituant. Cet unique profil correspond aussi bien aux
étapes d’adsorption qu’aux étapes de désorption.

On remarque que, quelques soient les conditions de simulations, les profils
obtenus avec le modeéle continu a contre-courant sont monotones.
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7.8 Comparaison avec un modéle de procédé P.S.A.

Considérons tout d’abord le cas du constituant s’adsorbant le plus rapidement :
le constituant 2. Il est présent en forte concentration dans la zone correspondant
a l'entrée du compartiment haute pression. Ceci est prévisible car cela correspond
a la zone dans laquelle le flux du compartiment haute pression est le plus riche en
constituant 2. Ensuite, au fur et & mesure que ce flux s’écoule dans le compartiment
haute pression, il s’appauvrit en constituant 2. De plus, plus on s’approche de
Pextrémité d’alimentation du compartiment basse pression, plus le gaz désorbant
est pur, et donc efficace pour désorber. D’ou ’allure des profils de concentrations en
phase adsorbée du constituant 2 : ce sont des courbes décroissantes et monotones.

Penchons-nous a présent sur le premier constituant, celui qui s’adsorbe le plus
lentement. Dans la zone correspondant a I’entrée du compartiment haute pres-
sion, il est en compétition avec le constituant 2 pour s’adsorber. Souffrant d’une
cinétique plus lente que le constituant 2, le constituant 1 s’adsorbe peu dans cette
partie de la colonne. Puis, au fur et a mesure que le flux gazeux du compartiment
haute pression s’appauvrit en constituant 2, le premier constituant accede plus
facilement au solide adsorbant. Sa concentration en phase adsorbée croit alors a
mesure que l'on avance le long du compartiment haute pression. De plus, ayant
une cinétique lente, il est plus difficile & désorber que le constituant 2. Il peut donc
étre présent en plus grande quantité dans la zone proche de I'extrémité d’alimen-
tation du compartiment basse pression. D’ou I'allure des profils de concentrations
en phase adsorbée du constituant 1 dans la premiere partie du lit: ce sont des
courbes croissantes.

Toutefois, dans ’éventualité ou le constituant 2 ne serait présent en grande
quantité que dans une premieére portion du lit, on devrait obtenir un profil de
concentration en phase adsorbée du constituant 1 décroissant dans la seconde
partie du lit. Dans la seconde partie du lit, le constituant 1 est en effet ’adsorbat
s’adsorbant le plus et devrait alors présenter un comportement identique a celui
du constituant 2. Ce comportement n’a cependant pas été observé avec le systéme
C.C.F., alors que les profils obtenus avec le modele détaillé présentent parfois un
maximum (figures 7.12, 7.15 et 7.16).

Observons l'influence du parametre ¥y, défini précédemment [Eqgs. (7.14) et
(7.16)], sur Padéquation des profils obtenus a l'aide des deux modeles. Les fi-
gures 7.12 et 7.16 représentent les résultats de simulations qui se distinguent par
la valeur du parametre J¢ (Y0712 = 5¥0,7.16). Dans la figure 7.12, le profil de
concentration en constituant 2 obtenu avec le modele C.C.F. n’est pas compris
entre les profils obtenus avec le modele détaillé, contrairement au profil représenté
dans la figure 7.16. Donc lorsque 9y augmente, les concentrations en phase ad-
sorbée obtenue avec le modele C.C.F. s’éloigne de celles obtenues avec le modele
détaillé, contrairement a ce que nous avions prévu (§ 7.3.2.ii.).

En comparant les figures 7.15 et 7.16, nous pouvons observer l'influence des
paramétres cinétiques 95°” sur 'adéquation des profils obtenus avec les deux
modeles. Lorsque les résistances au transfert de matiere diminuent, i.e. lorsque
les parametres ﬁftep augmentent, les profils de concentrations évoluent de plus
en plus entre durant les étapes a pression constante. Cependant, il semble que ce

, 2, 5t .
n’est que pour des valeurs élevées de ;" que les profils de concentration en phase
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Chapitre 7. Approzimation des procédés P.S.A. par un systéme C.C.F.

adsorbée obtenus avec le modele C.C.F. sont compris entre les profils obtenus en
début et fin d’étape a pression constante avec le modele P.S.A. détaillé. Bien que
les profils obtenus avec le modele C.C.F. amélioré ne soient pas toujours compris
entre les profils en début et fin d’étape obtenu avec le modele P.S.A. détaillé, on
note que les moyennes spatiales des concentrations en phase adsorbée obtenues a
I’aide de ces deux modeles sont en bonne adéquation.

Conclusion: Les simulations présentées ci-dessus nous permettent de conclure
que le modele C.C.F. amélioré représente bien plus fidelement I’état du procédé
P.S.A. en régime établi que le modele de Suzuki (1985). Ceci est particulierement
visible lorsque 'influence des étapes a pression variable devient significative, c’est
a dire:

— pour des adsorbats diffusant lentement ;

— lorsque les durées des étapes a pression constante sont faibles.

Toutefois, lorsque le parametre g est tres faible ou lorsque les parametres
19ftep sont tres grands, donc lorsque la séparation tend vers une séparation de
type thermodynamique, les hypotheses nécessaires au modele C.C.F. ne sont pas
vérifiées.

D’autre part, nous avons noté que sous certaines conditions, I’écart entre le
modele C.C.F. amélioré et le modele P.S.A. augmente a mesure que le parametre
Yo augmente. Ceci va a I’encontre de ce que nous avions prévu. Mais, méme dans
ces conditions, le modele C.C.F. amélioré reste plus performant que le modele de
Suzuki.

Finalement, bien que nous n’ayons pas encore interprété tous les phénomenes
mis en jeux, nous pouvons tout de méme conclure que les modifications du modele
C.C.F. que nous proposons améliorent tres nettement les performances du modele.

7.3.4 Comparaison du comportement dynamique des deux
modeles

Afin de comparer le comportement dynamique du modele P.S.A. complet avec
celui du modele C.C.F. modifié, il convient d’une part de tenir compte a chaque
instant des flux de court-circuit, et non plus uniquement une fois le C.S.S. atteint.

D’autre part, le systeme C.C.F. ne permet pas aisément de prendre en compte
les durées des étapes a pression variable : sa fréquence est définie comme la somme
des durées des étapes d’adsorption et de désorption. Donc, pour comparer les deux
dynamiques, il ne faut négliger les durées des étapes a pression variable dans le
modele P.S.A. détaillé. Pour cela, nous avons simuler les étapes a pression variables
avec le modele détaillé, en leur imposant une durée finie. Les résultats de ces
simulations sont employés comme état initial pour les étapes a pression constante.
Toutefois la durée de ces étapes a pression variable n’est pas comptabilisée dans
le temps écoulé.
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En respectant ces contraintes, nous obtenons les résultats tracés dans les fi-
gures 7.17, 7.18, 7.19 et 7.20.

Résultats et conclusion:

Nous voyons sur les figures 7.17 et 7.18 que le mo-

dele C.C.F. amélioré donne une bonne approximation de rendements en sortie du

procédé de cyclique. A mesure que le parametre ¥ augmente et que les parametres
t .. . . .

¥;"? diminuent, cette approximation s’affine. Toutefois, ces figures ne permettent

pas de bien mettre en évidence le comportement dynamique des deux systemes :

en ne considérant que les flux de sortie de colonne, le systéme converge presque

instantanément.

Ce n’est pas le cas des concentrations moyennes en phase adsorbée: leur évo-
lution au cours du temps est lente. Cela permet de comparer les comportements
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7.4 Conclusion

dynamiques des deux modeles. Les figures 7.19 et 7.20 montrent une bonne adé-
quation entre le modele équivalent et le modele cyclique. Nous avons vu (§ 7.3.2.ii.)
que lapproximation du systéme cyclique par le systeme C.C.F. est d’autant plus
efficace que les quantités adsorbées et désorbées au cours d’un cycle sont faibles.
Or, aux vues des figures 7.19 et 7.20, nous remarquons que plus 9, est faible et plus
les ﬁftep sont élevés, i.e. plus les quantités adsorbées et désorbées au cours d’un
cycle sont élevées, plus les courbes de concentration moyenne en phase adsorbée
coincident.

Nous avons vu (§ 7.3.3) que les profils de concentration en phase adsorbée
obtenus apres convergence du modele C.C.F. ne sont pas parfaitement compris
entre les profils de début et de fin d’étape obtenus avec le modele P.S.A. détaillé.
Toutefois, nous venons de voir que les concentrations moyennes en phase adsorbée
estimées a I’aide du modele C.C.F. sont en bon accord avec celles calculées a I'aide
du modele P.S.A. détaillé, et ceci méme lors de la mise en régime.

Le fait que le modele C.C.F. proposé dans ce chapitre soit capable de repré-
senter la dynamique globale des systémes P.S.A. ouvre des perspectives en ce qui
concerne la commande de ces procédés. Une telle approche a déja été employée
pour la commande des réacteurs catalytiques & inversion de flux [Edouard (2003)].

7.4 Conclusion

La modélisation dynamique des procédés d’adsorption modulée en pression a
différentes finalités : le dimensionnement et I’optimisation d’installations, ainsi que
le controle de ces procédés. Quelle que soit 'objectif recherché, le modele doit nous
permettre d’estimer rapidement 1’état du systéme en régime périodique établi. De
plus, la commande d’un tel procédé impose une représentation fiable de la mise
en régime du procédé.

Pour cela, nous avons modélisé le procédé en simplifiant ses sous-modeles liés
aux particules d’adsorbant bidisperse (chapitre 5). Le modele de colonne qui en
découle a ensuite été testé sur des données de la littérature, et nous avons donné un
exemple de simulation de procédé de P.S.A. (chapitre 6). La vitesse de simulation
du procédé a ainsi été grandement diminuée. Dans certains cas la résolution de
ce modele ne prend que quelques minutes. Toutefois, les temps de calculs peuvent
parfois s’étendre sur plusieurs heures lorsque le systéme converge lentement vers
le régime établi.

Ces temps de calculs restent tres élevés devant la résolution quasi instantanée
du modele basé sur I'approximation du procédé cyclique par un systéme continu
équivalent présenté dans ce chapitre. De plus, ce modele continu donne une bonne
représentation du régime transitoire du procédé. Ce type d’approximation pourrait
donc servir au controle des procédés d’adsorption modulée en pression.
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Chapitre 8

Dispositif expérimental

L ‘objectif de cette étude expérimentale est de vérifier nos modeles de colonne et

de procédé d’adsorption modulée en pression. Pour cela, nous avons congu un
dispositif expérimental modulable, permettant de réaliser a la fois des expériences
de pergage et des expériences d’adsorption modulée en pression. Notre objectif
étant, a terme, d’étudier les possibilités de commander ce procédé, le pilote doit
étre intégralement controlé par informatique.

Le mélange CH4/CO2/Ny a été choisi comme exemple d’application. Notre
choix s’est porté sur ce mélange pour des raisons de disponibilité des données
dans la littérature, mais aussi pour des raisons techniques. En effet, le choix du
mélange & séparer est conditionné par les contraintes liées a 'analyse en ligne des
effluents.

On trouve dans la littérature un certain nombre d’exemples de pilotes de la-
boratoire de procédé P.S.A., du fait de la complexité d’un tel systeme, et de ses
cotts de fabrication et d’exploitation.

En particulier, une équipe de l'université New Brunswick & Fredericton (Ca-
nada) a beaucoup travaillé en utilisant un pilote de laboratoire de dimension com-
parable au notre. Ce dispositif est constitué de deux colonnes de 35 cm de long et
de 3,5 cm de diametre interne. L’analyse des compositions de sortie est effectuée
soit & ’aide d’un détecteur de conductivité thermique (T.C.D.) pour la séparation
de V’éthylene dans de I’hélium sur des zéolithes 4A et 5A [Hassan et al. (1985)],
soit avec un analyseur d’oxygene paramagnétique pour la séparation de Og/Ny
[Hassan et al. (1986); Hassan et al. (1987); Farooq et al. (1989)]. Il est utilisé
pour différents types de cycle. Il est a noter que rien n’est prévu pour mesurer les
profils de température dans les colonnes.

Fernandez et Kenney (1983) ont prévu quant a eux des mesures de tempéra-
ture, de pression et de composition en phase gazeuse en cing points d’une unique
colonne — de 1,08 m de long et de 14 cm de diametre interne — a 1’aide d’orifices
munis de vannes reliés au spectrometre de masse.
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Chapitre 8. Dispositif expérimental

Yang et Doong (1985) utilisent aussi un pilote de procédé P.S.A. ne comprenant
qu’une seule colonne.

Mutasim et Bowen (1991, 1992) utilisent deux colonnes de 25 cm de long et de
2,7 cm de diametre interne pour la séparation d’un mélange CoHg/CO5 /Ny sur un
lit de zéolithe 5A. Chaque colonne est munie de quatre thermocouples et I'analyse
en sortie de colonne est effectuée par un Katharometre — analyse non-sélective
ne permettant pas de différencier ’éthane du dioxyde de carbone. L’originalité
de ce pilote réside dans la division de chaque colonne en dix sections pouvant
étre pesées indépendamment les unes des autres afin de déterminer un profil de
quantité totale adsorbée.

Malek et Farooq (1997) ont mis en place un pilote de six colonnes de 40 cm de
long et de 4 cm de diametre interne, afin de purifier de I’hydrogene pollué par des
hydrocarbures. Cinq thermocouples sont placés le long de trois des six colonnes.
Le suivi des compositions de sortie est effectué par prélevement, puis analyse par
un systeme de chromatographie couplée a un détecteur de conductivité thermique
(GC/TCD).

Iyuke et al. (2000) utilisent un photometre UV-visible pour analyser en ligne
la séparation d’un mélange d’hydrogene et de monoxyde de carbone a 'aide de
deux colonnes de 66 cm de long et de 4 cm de diametre interne.

8.1 Caractéristiques générales de I’installation

8.1.1 Schéma du procédé

g EV Electrovanne normalement fermée Burkert type 6013 avec
parties en contact avec le fluide en inox et joints viton.
g EV NO Electrovanne normalement ouverte Burkert type 6013 avec
parties en contact avec le fluide en inox et joints viton.
E P Transmetteur de pression Keller type PR-23 S avec parties
en contact avec le fluide en inox et joints viton.
reg. Régulateur West type 8200.
I/P Convertisseur Norgren VP50 signal électrique/pression.
ﬁ Déverseur Norgren VP50.
I_E‘_:LI RDM RDM Régulateur de débit massique Brooks type 5850 TR,
avec parties en contact avec le fluide en inox et joints viton.
=
m Débitmetre & flotteur Brooks type GT1350 — embouts inox
avec vanne de réglage VD 6 tours et joints viton.

TAB. 8.1 — Organes du dispositif expérimental.
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8.1 Caractéristiques générales de l'installation

Nous avons congu le plan du pilote présenté figure 8.1. Ce pilote a ensuite été
assemblé par la société Serv’'Instrumentation. Les différents organes du dispositif
sont répertoriés dans le tableau 8.1.

Analyseur

ol

EV

NO 1
EV 14

RDM 1
1/P3 E EV 13

EV 11 EV 12

/\ /\
— —J
F Col. [ Col. )
L1 2
N r \)
N )
reg. reg.
EV5 EV6
EV3 EV 4
NO 2
RDM 2

gaz
alim

Fia. 8.1 — Schéma du micro-pilote.
Les figures 8.4 et 8.3 donnent un apergu du pilote et de son implantation dans

le laboratoire. Comme on peut le voir figure 8.3, une structure ventilée entoure le
procédé pour des raisons de sécurité.
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Chapitre 8. Dispositif expérimental

Nous allons décrire a présent les différents organes du procédé, en commencant
par les deux colonnes. Nous verrons ensuite les différents organes de régulation
des débits, des pressions et des températures de notre systeme.

Description des colonnes Le procédé comprend deux colonnes en acier inoxy-
dable, qui ont été réalisées a ’atelier de I'Institut de Recherche sur la Catalyse,
selon le schéma présenté en figure 8.2.

raccord Swagelok 1/8

raccord Swagelok
1/16

1
0,025 m $
0
0,0625 m
O
0.0625 m 03m
O
0.0625 m
O
0,0625 m
O
0,025 m $
[
<« >
0,02m

F1c. 8.2 — Schéma des colonnes.

Elles font 30 cm de long, mais seulement 25 cm sont occupés par le solide
adsorbant : 2,5 cm de billes de verre sont placés a chaque extrémité de la colonne,
afin de permettre a ’écoulement de fluide de bien se répartir uniformément sur la
section de la colonne avant d’atteindre le lit d’adsorbant.

Chaque colonne présente dans sa longueur cinq orifices, permettant d’intro-
duire autant de thermocouples, afin d’obtenir les profils thermiques. L’étanchéité
de chaque orifice est assurée par une bague se placant sur le thermocouple et
adaptée aux raccords 1/16” Swagelok.

Régulation des débits Afin de pouvoir modifier la composition du mélange
d’entrée, on ajoute au schéma précédent (figure 8.1) trois régulateurs de débit
massique Brooks 5850 TR supplémentaires. Ils sont placé en amont du régulateur
de débit massique RDM 2, chacun étant relié a une bouteille de gaz contenant
I'un des trois constituants du mélange.
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8.1 Caractéristiques générales de l’installation
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FiG. 8.3 — Photographie de la face avant du micro-pilote.
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Chapitre 8. Dispositif expérimental

sortie EVENT

entrée mélange

sortie. ANALYSEUR
.
sortie COLONNE 2

entrée AIR pilotage € sortie COLONNE 1|
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DETENDEUR 3 - £l = -4
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EV13
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entrée COLONNE 2
entrée COLONNE 1|

P3 i PRESSION 3 . Evid

Fi1G. 8.4 — Photographie de la face arriére du micro-pilote.
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8.2 Instrumentation

Les régulateurs de débit massique Brooks 5850 TR sont réglés pour une gamme
de débit de 0-100 L/h & 20°C et 1 atm. Les signaux de consigne et de sortie sont
de type 0-5 V.

Régulation de pression Afin de réguler les pressions en différents point du
dispositif, on emploie des transmetteurs piezorésistifs Keller PR-23 S présentant
une plage de mesure de pression relative allant de 0 a 10 bar. Le signal de sortie,
qui est envoyé vers un régulateur West 8200, est de type 4-20 mA (4 mA a la
pression environnante).

Les régulateurs West logique floue 8200 employés pour la régulation de pression
fonctionnent en mode tout ou rien. Le signal de mesure fourni par un transmetteur
Keller est du type 4-20 mA. Les signaux de consigne et de recopie mesure sont
tous deux du type 0-5 V. Le signal de sortie, qui est envoyé au convertisseur signal
électrique/pression controlant le déverseur, est de type 0-10 V.

L’interface électrique/pneumatique Norgren VP50 comprend le convertisseur
et le déverseur. Elle recoit d’un régulateur West 8200 un signal de type 0-10 V
qu’elle convertit en pression (0-10 bar). Elle est alimentée par de I'air comprimé.

Systéme de chauffe Afin d’effectuer des expériences de séparation a différentes
températures, nous avons installé un systeme de chauffe sur chaque colonne. 11 est
constitué d’un cordon chauffant VWR isolé par silicone de 3,5 mm de diametre et
de 4 m de long, montant a 200°C, controlé par un régulateur PID de type West
8200 via un relais statique. La mesure de température utilisée par le régulateur se
fait & 'aide du thermocouple situé au milieu de chaque colonne.

L’ensemble constitué d’une colonne et de son fil chauffant est calorifugé a I’aide
de laine de verre afin de limiter les échanges thermiques avec le milieu extérieur.

Sécurité Pour des raisons de sécurité, en cas de coupure de courant, la mise a
pression atmosphérique d’une partie du systéeme est assurée par les deux électro-
vannes normalement ouvertes (EV 1 et 2) comme nous pouvons le voir figure 8.1.
Tant que le pilote reste sous tension, ces électrovannes restent fermées.

8.2 Instrumentation

8.2.1 Mesures de température
Comme nous 'avons vu précédemment, cinq thermocouples sont placés le long

de chaque colonne. Ce sont des thermocouples TC chemisés de type K, avec gaine
inconel de 50 mm de long et de diameétre externe 1/16”.
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Chapitre 8. Dispositif expérimental

8.2.2 Mesures de composition

Les contraintes liées au choix de 'analyseur sont de plusieurs sortes: il doit
étre sélectif, donner une réponse quantitativement fiable, fonctionner en continu,
et rester a un prix abordable.

L’analyseur choisi est un photometre Infra-Rouge. Il mesure ’absorption du
fluide aux longueurs d’ondes caractéristiques des constituants du mélange (chaque
liaison chimique adsorbe & une longueur d’onde donnée). La réponse est propor-
tionnelle & la concentration de chaque espece.

L’analyseur utilisé est un modele Easyline IR d’ABB, fonctionnant dans des
gammes de compositions allant de 0 & 100% pour chaque constituant (CHy et
COy), pour des températures comprises entre 5 et 45°C, & des pressions relatives
variant de 2 & 5 hPa, et pour une plage de débits allant de 20 & 100 L/h. I est
muni d’un capteur de pression et de cellules de calibration.

Il présente différents types de sorties: des sorties numériques RS-232 et RS-485
et des sorties analogiques en intensité (4-20 mA). Pour des questions de vitesse
d’acquisition, nous avons choisi d’utiliser les sorties analogiques. Notre systeme
d’acquisition étant prévu pour des entrées analogiques en tension, nous utilisons
des convertisseurs courant/tension (4-20 mA / 0-10 V) Elecdan.

8.3 Principe de fonctionnement du pilote

Apres avoir décrit le schéma du procédé, nous nous intéressons a présent a
son fonctionnement. Nous allons voir les différentes configurations adoptées pour
mettre en ceuvre les différentes étapes du cycle P.S.A. de Skarstrom.

Du fait de la symétrie de I'installation, nous ne détaillerons que les configura-
tions correspondant aux deux premieres étapes du cycle de Skarstrom (figure 8.5).
Les deux étapes suivantes sont identiques aux premieres, seules les colonnes sont
inversées.

Dépressurisation  Désorption  Pressurisation ~ Adsorption

B—FR 15 B—E, E,

Colonne 2

Colonne 1

Pressurisation ~ Adsorption ~ Dépressurisation Désorption

E—F I E—F B
Fia. 8.5 — Cycle de Skarstrom.
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8.3 Principe de fonctionnement du pilote

Etapes de pressurisation de la premiére colonne, et de dépressurisation
de la deuxiéme colonne. Afin de pressuriser la premiere colonne, il suffit
en théorie d’ouvrir I’électrovanne EV 3. Toutefois, I'ouverture des électrovannes
EV 9 et 11 au début de I'étape suivante (étape d’adsorption) entraine une chute
de pression incompatible avec I’hypothese de pression constante. C’est pourquoi,
pour pressuriser la premiere colonne, nous ouvrons les électrovannes EV 3, 9 et
11. En imposant une consigne de pression égale a la pression haute, le déverseur
ferme l'extrémité de la colonne. Le régulateur de débit massique (RDM 2) impose
alors le flux de mélange gazeux alimentant la colonne 1 (figure 8.6).

Analyseur

7

1/P3 E

Col. Col.

=
N
=
<
I
e

EV 6

gaz
alim

Fi1G. 8.6 — Configuration du micro-pilote lors de la pressurisation de la colonne 1
et la dépressurisation de la colonne 2.

169



Chapitre 8. Dispositif expérimental

La dépressurisation s’effectue en ouvrant 1’électrovanne EV 6. Il se forme alors
un flux convectif naturel vers I’extrémité de la colonne. Nous pouvons influer sur
ce débit de sortie & l'aide de la vanne manuelle située sur le débitmetre a flotteur.

Etape de d’adsorption de la premiére colonne, et de désorption de la
deuxiéme colonne. Nous disposons de deux sources possibles de gaz appauvri
en constituant s’adsorbant le plus facilement, nécessaire a la désorption: il peut
provenir d’une source extérieure (bouteille d’azote), ou d’un recyclage du flux
de sortie d’une colonne en adsorption. La figure 8.7 illustre ces deux types de
fonctionnement.

Afin d’effectuer une désorption avec recyclage, les électrovannes EV 3, 6, 8,
9, 11 et 12 sont ouvertes. Le débit dans la premiere colonne est imposé par le
régulateur de débit massique RDM 2. Le déverseur piloté I/P 1 en amont de
I’électrovanne EV 9 permet de réguler la pression dans le premier lit. La vanne
manuelle au niveau du débitmetre a flotteur situé en aval de la seconde colonne
permet de régler la pression dans la seconde colonne, tandis que le flux gazeux
traversant ’analyseur est réglé a ’aide du second débitmetre a flotteur et du
déverseur piloté I/P 3.

La configuration permettant d’utiliser une source extérieure de gaz désorbant
est obtenue en ouvrant les électrovannes EV 3, 6, 8, 9, 11 et 13. Tout comme dans
la configuration précédente, le débit dans la premiere colonne est contrélé par le
régulateur de débit massique RDM 2, tandis que la pression dans le premier lit est
imposée par le déverseur piloté I/P 1. Le débit dans la seconde colonne est imposé
par le régulateur de débit massique RDM 1. La vanne manuelle du débitmetre
a flotteur situé en aval du deuxieme lit permet de controler la pression dans la
seconde colonne. Le flux gazeux entrant dans I'analyseur est réglé a I'aide de la
vanne du second débitmetre a flotteur et de la consigne de pression imposé au
déverseur I/P 3.

Configuration sans recyclage : fonctionnement a une seule colonne. Du-
rant un cycle P.S.A. avec recyclage, le gaz alimentant la colonne en désorption a
une composition et une température imposées par I’état de la colonne en adsorp-
tion.

En revanche, durant un cycle P.S.A. sans recyclage, les colonnes fonctionnent
indépendamment 'une de I'autre. Elles suivent les mémes étapes dans les mémes
conditions; elles sont simplement décalées I'une par rapport a I'autre d’'un demi
cycle. Ainsi, dans le cas d’une séparation par adsorption modulée en pression sans
recyclage, on peut simuler le procédé complet en n’utilisant qu’une seule colonne.
Les configurations correspondantes sont représentées figure 8.8.
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8.3 Principe de fonctionnement du pilote
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Chapitre 8. Dispositif expérimental

Analyseur

Col.
1

RDM 2

Col.

gaz
alim

Configuration pour les
étapes de pressurisation et d'adsorption

Fia. 8.8 — Configurations du micro-pilote lors d’un cycle a une seule colonne sans recyclage.

ok

EVS

Configuration pour les
étapes de dépressurisation

EV 14

EV7

RDM 1

Col.
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EV5S

Configuration pour les
étapes de désorption
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8.4 Interface informatique
8.4 Interface informatique

Afin de piloter le procédé et d’acquérir les différentes données, nous avons in-
terfacé le systeéme par informatique. Nous avons développé le programme d’inter-
fagage sous l’environnement LabVIEW 6.1, en utilisant les cartes PCI suivantes :

— une carte d’entrées analogiques PCI National Instrument 4351 reliée a un
boitier TBX-68T via un cable assy SH6868-D1 ; elle possede 16 entrées ana-
logiques différentielles en tension — adaptées aux thermocouples —, ainsi que
8 entrées/sorties numériques;

— une carte de sorties analogiques National Instrument PCI-6703 reliée a un
boitier SCB-68 via un cable SH68-68-EP ; elle possede 16 sorties analo-
giques en tension (+/- 10 V), en haute résolution (16 bits), ainsi que 8
entrées/sorties numériques.

Suite a des problemes techniques rencontrés lors de I'utilisation de la carte d’ac-
quisition PCI 4351 de National Instrument, une solution alternative a été adoptée
pour 'acquisition de données : 'utilisation d’une centrale de mesure Keithley 2700
munie d’'un module d’acquisition 20 voies analogiques Keithley 7700. Elle est re-
liée a lordinateur par liaison RS-232, et est gérée sous LabVIEW par le driver
IVI KE2700. La fréquence d’acquisition est alors un peu plus faible qu’avec la
carte PCI (0,55 balayages.s~! au lieu de 0,88 balayages.s~!), mais le systéme est
nettement plus fiable. Les voies numériques de la carte PCI sont toutefois encore
utilisées pour controler une partie des électrovannes.

La centrale gere I'acquisition de toutes les voies et le stockage des données
correspondantes dans une zone mémoire de dimension finie appelée buffer. Une
fois finie 'acquisition de toutes les voies, la centrale communique & ’ordinateur
I’ensemble des données contenues dans son buffer. Ces données sont directement
enregistrées dans un fichier de sortie. Notre matériel ne disposant pas d’horloge
matérielle, 'horloge de 'ordinateur est utilisée afin de dater les données et contro-
ler les durées des étapes.

Le programme est donc composé d’une boucle dans laquelle s’alternent des
étapes dites de controles, durant lesquelles on impose la configuration du procédé
(ouverture et fermeture des électrovannes) et les consignes (de pression, de tem-
pérature, de débits, etc ...), et des étapes dites d’acquisitions, durant lesquelles
Pordinateur récupere et enregistre les données regues de la centrale de mesure.
L’interface de controle est représentée figure 8.9.

8.5 Conclusion

Nous avons concu un pilote de procédé P.S.A. permettant de suivre en ligne
les compositions de sortie , de mesurer les températures en cing points le long de
chaque colonne ainsi que les débits et pression en différents points de I'installation.
Ce dispositif est grandement modulable, permettant ainsi d’envisager de tres nom-
breuses configurations, allant du simple percage aux cycles P.S.A. plus complexes
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o 1 Z
F ads (bat) 3 z,00

N
12345673809

Déhit ads (Lfh
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T ads {s)
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b cycles max Wb de cycles effectugs I

CE 0

Temp, des, (K} Temp, ads, (K}

1) 298,00 1) 298,00

Fia. 8.9 — Interface de contréle du procédé.

fréq. de boucle réelle

a deux colonnes avec recyclage. Nous allons ainsi pouvoir vérifier nos différents
modeles non-isothermes de colonne et de procédé P.S.A. dans le prochain chapitre.

Enfin, nous avons interfacé ce pilote afin de le controler intégralement par
informatique, si bien que nous pourrons dans le futur tester des stratégies de

commande sur ce procédé.
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Chapitre 9

Résultats expérimentaux

D ans ce chapitre, nous décrivons les différentes expériences menées au labora-

toire. Pour cela, nous avons choisi la séparation d’un mélange CH,/CO4 /Ny
sur une zéolithe 5A. Notre objectif n’est pas d’étudier en détail cette séparation,
mais mettre en place I'exploitation du pilote décrit dans le chapitre 8 et de valider
les modeles décrits précédemment (partie II).

Ce dispositif étant modulable, il nous a permis d’étudier le pergage de différents
constituants et de leurs mélanges ainsi que leur séparation par adsorption modulée
en pression.

Préalablement a toute expérience d’adsorption, nous avons caractérisé le lit
d’adsorbant.

9.1 Propriété du lit d’adsorbant

Les colonnes contiennent a chaque extrémité une couche de billes de verre, afin
que le régime d’écoulement soit établi lorsque le fluide atteint les premiers grains
d’adsorbant.

La premiére colonne a été conditionnée de maniere a ce que l'’ensemble des
deux zones occupées par les billes corresponde a une longueur de colonne d’en-
viron 4,2 cm. La longueur réelle du lit d’adsorbant est donc L = 25,8 cm. Le lit

d’adsorbant occupe donc un volume V. = 8,1 x 1075 m?.

La masse d’adsorbant introduite dans la colonne est de m, = 59,24¢g. L’ad-
sorbant employé est une zéolithe 5A (Merck KGaA) se présentant sous forme de
spheres d’environ 2 mm de diametre.
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Chapitre 9. Résultats expérimentaux

9.1.1 Détermination du diametre moyen des grains d’ad-
sorbant

Le diametre moyen des grains d’adsorbant a été déterminé par analyse d’image
sur un échantillon de 250 grains, en les considérant comme parfaitement sphé-
riques. Pour cela, nous avons employé le matériel disponible au laboratoire, consti-
tué d’'un microscope Leica muni d’une caméra Sony Hyper HAD, et du logiciel
Visiolab 1000.

Les résultats de cette analyse granulométrique sont présentés figure 9.1. Les
grains présentent un diametre moyen de 2,49 mm, et un volume moyen de 8,26 x
1079 m?3.

Fréquence (%)

0
205 21 215 22 225 23 235 24 245 25 255 26 265 27 275 28 28 29 3

Diamétre (mm)

Fi1G. 9.1 — Diameétre des grains d’adsorbant : répartition statistique.

9.1.2 Détermination de la densité apparente des grains d’ad-
sorbant

Nous ne disposons d’aucune information concernant la masse volumique appa-
rente des grains p. Or, sa connaissance est nécessaire pour déterminer la porosité
extra-granulaire du lit.

Nous déterminons donc la densité apparente des grains a partir du volume
moyen d'un grain d’adsorbant déterminé par Panalyse d’image (§ 9.1.1). Pour
cela, nous pesons plusieurs échantillons composés de 150 grains d’adsorbant. Les
résultats sont regroupés dans le tableau 9.1.

9.1.3 Détermination de la porosité extra-granulaire du lit

La porosité extra-granulaire € est le rapport entre le volume gazeux contenu
entre les grains d’adsorbant et le volume total V. de la colonne.
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9.1 Propriété

du lit d’adsorbant

N° d’échantillon 1’écﬁlaa§tb§1§§ o | P [kg.m ]
1 1,378 1112
1,400 1130
3 1,398 1128

TAB. 9.1 — Masse volumique apparente des grains d’adsorbants.

On peut calculer la valeur de € a partir de la masse de grain d’adsorbant m,,
introduite dans la colonne et de la masse volumique apparente p de ces particules:
€= Ve =V =1

Ve

mp

pVe

ot V}, est le volume de particules introduit dans la colonne.

En employant les valeurs de p obtenues dans le paragraphe 9.1.2, nous obtenons
les résultats regroupés dans le tableau 9.2.

N° d’échantillon p [kg.m ™7 €
1 1112 0,342
2 1130 0,353
3 1128 0,352

TAB. 9.2 — Porosité extra-granulaire du lit.

9.1.4 Estimation de la porosité du liant macroporeux

La porosité du liant macro-poreux est définie comme le rapport entre le volume
de vide macroporeux contenu dans un grain et le volume total d’un grain V,:
V, =V,
gp = L=
Vo
ou Vj est le volume de solide contenu dans un grain.

En supposant que le liant et les cristaux ont la méme densité, on obtient :

Epzl—ﬁ

pe

En appliquant ce calcul de densité des cristaux aux données de Ahn et al.

(2002), qui emploient des grains de zéolithe 5A dont le conditionnement est proche

de celles que nous employons, on obtient p. = 1813 kg.mfg.

Finalement, on estime la porosité macroporeuse €, a 0,38.
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Chapitre 9. Résultats expérimentaux
9.2 Isothermes d’adsorption

Les isothermes d’adsorption employées dans ce chapitre sont de type Langmuir
étendues au cas multi-constituant [Eq. (9.1)].

4i bict 2

s Ne bz = bOiTse_ﬁ (91)
1y b
j=1

Les parametres d’équilibre ont été estimés a 'aide des résultats expérimentaux
de pergage, en nous appuyant sur les données de la littérature [Yang et al. (1995) ;
Kabir et al. (1998); Jee et al. (2001); Pakseresht et al. (2002) et Gardner et al.
(2002)]. Ces parametres sont regroupés dans le tableau 9.3.

produit | ¢ [mol.m™?] [m?’.m(i)lo_Zl.K_l] E? [J.mol ™| [J,ﬁgz—l]
CH4 5781 3,870 x 107 10106,8 -15000
COq 9935 4,948 x 1078 25694,3 -30778
Ny 6467 1,66 x 10~8 15481 -23800

TAB. 9.3 — Isothermes d’adsorption du méthane, du dioxyde de carbone et de
lazote sur une zéolithe 5A.

Afin de comparer ces isothermes aux données disponibles dans la littérature, il
. - . -1
nous faut exprimer les concentrations ¢; en phase adsorbée en mol.kggmm. Pour
cela, nous employons la relation suivante :

Qc

qi (moz'kgg_rlain) =4ai (mOl'mc_TSistaux>7
c

Le parametre a. est le taux de cristal, défini comme le rapport entre la masse
de cristal contenue dans un grain et la masse totale du grain. Ce parametre n’est
pas donné par le fournisseur. Nous employons donc une valeur de .. de 0,8 en nous
basant sur & ’ordre de grandeur donné par Ruthven (1984) (p.20). Nous employons
de plus la valeur de densité des cristaux p. calculée dans le paragraphe 9.1.4.

Les isothermes obtenues sont représentées figures 9.2, 9.3 et 9.4. Etant don-
nées les nombreuses approximations faites pour obtenir ces résultats, ils sont a
considérer avec la plus grande prudence. Ils permettent toutefois de vérifier que
les parametres d’équilibre employés ne sont pas absurdes.
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Fic. 9.2 — Comparaison des isothermes d’adsorption de l’azote sur une zéolithe
54 avec les isothermes de Jee et al. (2001) et Warmuzinski et Tanczyk (1997).
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Fi1G. 9.3 — Comparaison des isothermes d’adsorption du méthane sur une zéolithe
54 avec les isothermes de Pakseresht et al. (2002), Jee et al. (2001) et Kabir et al.
(1998).
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Fi1G. 9.4 — Comparaison des isothermes d’adsorption du diozyde de carbone sur
une zéolithe 5A avec les isothermes de Gardner et al. (2002), Yang et al. (1995),
Pakseresht et al. (2002) et Kabir et al. (1998).
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9.8 Paramétres cinétiques
9.3 Parametres cinétiques

Nous avons considéré que les diffusivités dans le liant macro-poreux D;**¢ sont
égales aux diffusivités moléculaires des binaires. Ces diffusivités sont calculées a
laide de la relation de Chapman-Enskog [Eq. (1.17)], en employant les parameétres
de Lennard-Jones fournis par Bird et al. (1960).

mélange Dac m2.s~1
CHy / Ng 8,37 x 107°
CO3 / Ng 5,86 x 10~°
CO, /CH,4 6,39 x 10

TAB. 9.4 — Diffusivités moléculaires a 323 K et 3 atm.

Les diffusivités intra-cristallines de 1’azote et du méthane que nous avons em-
ployées sont celles données par Kérger et Ruthven (1992) (p.391). Elles sont ex-
primées a 323 K, en employant la relation (1.24):

D¢ = Dc*e—E/RT

produit | T [K] | D$(T) [m%2s7'] | E [kJ.mol '] D[zm(g’i?if]{)
N, 250 5x 10~ 9,5 1,40 x 10~10
CH, 300 ~ 1077 4 1,12 x 107°

TAB. 9.5 — Diffusivités intra-cristallines.

La diffusivité intra-cristalline du dioxyde de carbone a été estimée quant a elle
a partir du coefficient de transfert global (de type L.D.F.S.) utilisé par Jee et al.
(2001), en employant la relation suivante :

p LLDFS p2
ab k; R;

i 15

c _

On obtient :
D¢, =23x 1079 m?s™!

9.4 Expériences de percage

9.4.1 Conditions opératoires

Le montage expérimental a été concu de maniere a minimiser les volumes
morts. Nous les avons donc négligés.

Les expériences de percage ont été menées sur la colonne d’adsorption caracté-
risée précédemment (§ 9.1). Ses caractéristiques sont résumées dans le tableau 9.6.
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Longueur de la colonne, L (m)

Rayon des grains, R, (m)
Rayon des cristaux, R, (m)

Porosité extra-granulaire, €

Densité du solide, p (kg.m~3)
Capacité calorifique du solide, Cy (J.kg= L. K1)

Rayon interne de la colonne, R;,: (m)

Rayon externe de la colonne, R;; (m)

Macro-porosité intra-granulaire, €,

Coefficient de transfert de chaleur entre la phase extra-
granulaire et le solide, k;, (W.m=2.K—1)

Coefficient de transfert de chaleur entre la paroi et le gaz, k,
(Wm—2K™1)

Capacité calorifique des parois de la colonne, C,, (J.m™3.K™1)

Coefficient global de transfert de chaleur entre la paroi et le
milieu extérieur, U,, (W.m~2.K~1)

0,258
1072
1,25 x 1072
1,24 x 1073
1076
0,35
0,38
1120
1000

34

60
4,12 x 108

30

TAB. 9.6 — Caractéristiques du lit d’adsorbant.

Pour chaque expérience, le lit est initialement rempli d’azote a la température
et a la pression de consigne. A t = 0, on alimente la colonne avec le mélange a
séparer. Les conditions opératoires sont résumées dans le tableau 9.7. Pour chaque
expérience de pergage, nous représentons les courbes de composition obtenues en
sortie de colonne a l'aide du détecteur Infra-Rouge, ainsi que les évolutions de
température au centre du lit.

PG Tyo () | Teat () |yt ) quamy | P 00 | o, | abo, | a%,
1 322 322 36 0,73 0 0,27
2 323 323 24 0 | 064 | 036
3 323 323 34 1,5 0,70 | 0,30 0
4 323 323 34 3 0,70 | 0,30 0
5 323 323 34 5 0,70 0,30 0
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9.4 Ezpériences de percage

9.4.2 Résultats et discussion

L’adsorption étant un phénomene exothermique, nous observons figure 9.5 un
pic de température lorsque le méthane atteint la zone ou se situe le thermocouple,
et s’adsorbe. De méme, figure 9.6, le pic de température correspond a I’adsorption
du COs.

Les figures 9.7, 9.8 et 9.9 représentent les courbes de percage obtenues pour
un mélange de CHy / CO2 pour différentes pressions. On observe sur chacune de
ces courbes deux pics de température au milieu de la colonne. Le premier, de
faible amplitude, est dii au dégagement d’énergie liée a 1’adsorption du méthane.
Le second pic, nettement plus marqué, est provoqué par I’adsorption du dioxyde
de carbone. Le second pic de température est plus élevé car le CO, présente une
enthalpie d’adsorption supérieure & celle du CHy.

Les courbes de composition de sortie présentent une allure trainante. Cela est
di a I'influence de la température sur I’équilibre d’adsorption : plus la température
est élevée, plus la capacité d’adsorption du solide diminue. Donc lorsque le flux
gazeux concentré en méthane atteint une zone du lit ne contenant que de 'azote,
une grande quantité de CH, est adsorbée. Cela dégage une grande quantité d’éner-
gie, la température augmente, et donc la capacité d’adsorption diminue. L’énergie
ainsi dégagée est ensuite éliminée via le flux gazeux et les parois de la colonne.
Ainsi la température diminue, rendant alors possible I’adsorption d’une certaine
quantité de matiere.

P=3 bar T=322 K
T

1F T =
08" A A AN A
[=i=gvavive - 7 g
0.6 B
-
0.4 -
0.2 J— CHA simulation
I CHA expérimental
0 , , | T A
0 1 2 3 4 5 6 7 8

T T
8251 — T,(zL/2) simulation [
32451 — TS (z=L/2) simulation ||

—— T(z=L/2) expérimental

324
—
¥ 3235
'_

323

3225

322

1
0 1 2 3 4 5 6 7 8
t (min)

F1G. 9.5 — Courbes de percage n°1: mélange de CHy / Ny obtenues avec une tem-
pérature de consigne de 322 K et une pression de 3 bar.
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P=3 bar T=323 K

T T
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F1a. 9.6 — Courbes de percage n°2: mélange de COy / Ny obtenues avec une tem-
pérature de consigne de 323 K et une pression de 3 bar.
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F1G. 9.7 — Courbes de percage n°3: mélange de CHy/ COs obtenues avec une
température de consigne de 323 K et une pression de 1,5 bar.
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P=3 bar T=323 K
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Fia. 9.8 — Courbes de per¢age n°/ : mélange de CHy/ COy obtenues avec une
température de consigne de 323 K et une pression de 3 bar.
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F1G. 9.9 — Courbes de percage n°5: mélange de CHy [/ COs obtenues avec une
température de consigne de 323 K et une pression de 5 bar.
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Chapitre 9. Résultats expérimentaux

Nous observons pour ’ensemble des expériences de percage que notre modele
est en bon accord avec les résultats expérimentaux.

En effectuant une étude de sensibilité sur les parametres cinétiques, nous avons
observé que le systeme n’est pas sensible aux parametres de transfert de matiere.

Aspects thermiques Penchons-nous a présent sur les aspects thermiques de
ces expériences. Nous observons la encore un bon accord entre la simulation et
Iexpérience. Pour cela, nous avons ajouté au modele décrit dans le chapitre 6 un
bilan d’énergie au niveau de la paroi de la colonne. En effet, la masse d’adsor-
bant contenue dans une colonne étant faible, il faut prendre en compte 'inertie
thermique due & la paroi. Ce bilan s’écrit (§ 3.1.2.iv.):

. Slog
V’LU Cu)

Tw in
0 = Sint k (Tf_Tw)

o VyCp " Ui (Tw — Teat) (9.2)

ou S;,; est la surface interne de la colonne, V,, le volume de paroi, C,, la capacité
calorifique des parois de la colonne (J.m=3.K™1!), k,, le coefficient de transfert de
chaleur entre la paroi et le gaz (W.m~2.K~1), U, le coefficient global de transfert
de chaleur de la paroi (W.m~2.K~!). La surface logarithmique Siog de la paroi est
calculée a partir du rayon moyen logarithmique R4 :

(Bewt — Rint)

()

Riog =

Bien que notre modele donne de bons résultats, il convient de relever certaines
incertitudes concernant les mesures effectuées et les parametres employés dans le
modele.

Tout d’abord, il faut s’interroger sur ce que mesurent les thermocouples. Ils
sont en effet en contact a la fois avec la phase extra-granulaire, le solide adsorbant
et la paroi de la colonne.

Notons ensuite que la valeur de T,,; employée dans ces simulations est une
valeur estimée. En effet, la température externe au voisinage de la colonne est
imposée par un cordon chauffant. Ce dernier est commandé par un régulateur
ayant pour consigne 323 K au centre de la colonne. Cette température est donc
amenée a varier au cours du pergage.

9.5 Mise en ceuvre du pilote en mode P.S.A.

9.5.1 Conditions opératoires et parametres de simulation
Le systeme fonctionne selon le cycle de Skarstrom, en employant une source

externe d’azote comme gaz désorbant. Nous n’employons alors qu'une seule co-
lonne.
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9.5 Mise en ceuvre du pilote en mode P.S.A.

Afin de simuler le procédé P.S.A., nous avons employé le modele décrit dans
le chapitre 6. Nous employons le modele d’étape de pressurisation dans lequel on
impose le débit d’alimentation en laissant varier la pression. De plus, pour décrire
convenablement le fonctionnement de notre systéme, nous avons ajouté le bilan
d’énergie sur la paroi des colonnes.

Ce modele est comparé aux résultats expérimentaux, obtenus dans les condi-
tions décrites dans les tableaux 9.6 et 9.8.

Pression haute, Py (bar) 5,13
Pression basse, Pp, (bar) 1,05
Durée des étapes d’adsorption, At29® (s) 240
Durée des étapes de désorption, At?es (s) 240
Durée des étapes de dépressurisation, AtdPress (s) 20

Température d’alimentation, Tty (K) 323
Température externe, T, (K) 328
Débit d’alimentation, Qp (L.h™" & 20°C et 1 atm) 34

Fraction molaire d’alimentation de CHy, yf%‘* 0,73
Fraction molaire d’alimentation de COs, y‘i%s 0,27
Rapport de vitesse d’alimentation, o = Z(ﬁ% 1,73

TAB. 9.8 — Caractéristiques du lit d’adsorbant.

Comme pour les expériences de percage, la valeur de T,,; employée dans ces
simulations est une valeur estimée. En effet, cette température est amenée a varier
au cours des cycles. Il convient d’en estimer la valeur moyenne. Or, lorsque la
température au centre de la colonne passe en dessous de la barre des 323 K, le
systeme de chauffe réagit instantanément en apportant de 1’énergie. Par contre,
lorsque la température au centre de la colonne dépasse la valeur seuil de 323 K, le
systeme de chauffe ne peut pas évacuer I’énergie rapidement puisqu’il est entouré
d’un calorifuge. Donc, globalement le systeme réagit aux baisses de température,
mais pas ou peu aux hausses de température. La moyenne de la température
externe est donc probablement supérieure a la valeur de consigne au centre de la
colonne.

9.5.2 Résultats et discussion

On observe un déphasage entre les courbes expérimentales et les courbes si-
mulées sur les figures 9.10 et 9.12 apres une longue période de fonctionnement.
Ce déphasage, causé par des écarts entre les temps de cycle expérimentaux et
théoriques, peut s’expliquer de différentes fagons.
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F1G. 9.11 — Evolution de la température au centre de la colonne.



9.5 Mise en ceuvre du pilote en mode P.S.A.
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FI1G. 9.12 — Evolution de la fraction molaire de CHy en sortie d’étape d’adsorption.
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F1G. 9.13 — Evolution de la fraction molaire de COy en sortie d’étape d’adsorption.
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D’une part, cet écart peut étre en partie imputable a la valeur de durée
des étapes de dépressurisation employée dans le simulateur. En effet, la valeur
Atdepress — 9() g a été estimée & partir des résultats expérimentaux, apres que le
systeme ait convergé vers le régime établi. Cette valeur est mise a défaut lors de
la mise en régime.

D’autre part, le fréquence d’acquisition de notre systeéme peut étre mise en
cause. En effet, la transition entre les étapes a pression variable et les étapes a
pression constante est conditionnée par un test sur la pression dans la colonne.
Or, cette pression n’est mesurée environ qu’une fois toute les deux secondes. Le
pilote peut donc étre amené a prolonger les étapes a pression variable de pres de
deux secondes.

De plus, le modele donne bien I’allure de la courbe d’évolution de la tempéra-
ture au centre de la colonne obtenue expérimentalement (figure 9.11). L’amplitude
des oscillations obtenues par simulation est toutefois un peu surestimée. Cela peut
s’expliquer par les nombreuses incertitudes entourant les aspects thermiques du
systeme. La premiere concerne la prise en compte du systeme de chauffe par la
valeur de température externe T,.¢. N'oublions pas non plus celles concernant les
mesures de température par les thermocouples au contact a la fois avec la phase
extra-granulaire, avec le solide adsorbant et avec la paroi de la colonne.

Enfin, les compositions du flux de sortie des étapes d’adsorption pour chacun
des deux constituants obtenues expérimentalement et par simulation sont en bon
accord (figures 9.12 et 9.13), si 'on néglige les problemes de déphasage décrits
précédemment.

Notons enfin que le régulateur de pression provoque des oscillations de pression
d’amplitude non-négligeable au cours des étapes a pression variable.

Nous pouvons conclure de ces différentes courbes que notre modele donne des
résultats en bon accord avec la pratique, compte tenu des nombreux parametres
estimés, des nombreux calculs numériques effectués, ainsi que des incertitudes de
mesure et celles liées au fonctionnement du pilote.

9.6 Conclusion

Les différentes expériences menées au cours de cette étude nous permettent
de conclure que notre modele représente convenablement les courbes de percage
ainsi que le cycle P.S.A., compte tenu des nombreuses incertitudes paramétriques
et pratiques.

Cette étude expérimentale a permis de mettre en avant 'influence des varia-
tions de températures dans les colonnes d’un procédé d’adsorption modulée en
pression.

Le systeme étant peu sensible aux parameétres cinétiques, cette étude ne permet
donc pas de vérifier notre modele de transfert de matiere intra-granulaire. On peut
cependant conclure quant a la validité du changement de variable.
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D ans ce travail, nous proposons une étude concernant la modélisation dyna-

mique des procédés d’adsorption modulée en pression. Notre objectif était
d’augmenter la vitesse de simulation de ces systemes, tout en conservant une bonne
fiabilité et un large domaine d’application, afin d’obtenir des modeles utilisables
dans le futur pour controler ces procédés.

L’étude bibliographique nous a permis de mettre en évidence les limites ac-
tuelles concernant la modélisation des procédés d’adsorption modulée en pression :
la simulation de tels procédés exige des temps de calcul élevés. Face a ce probleme,
de nombreuses méthodes de simplification des modeles sont proposées dans la lit-
térature. Toutefois, ces modeles conduisent pour la plupart & des systemes d’équa-
tions complexes a résoudre et restent cotiteux en temps de calcul. Seuls les modeles
basés sur 'hypothese d’équilibre local semblent pouvoir étre résolus assez rapide-
ment pour controler les procédés d’adsorption modulée en pression. Toutefois, leur
utilisation se limite aux séparations de type thermodynamique.

De plus, la plupart des modeles simplifiés proposés dans la littérature sont
basés sur la simplification du modele de particule d’adsorbant monodisperse. La
littérature présente un nombre assez restreint de modeles simplifiés de grains bi-
disperses tels que les grains de zéolithe.

Nous avons alors développé nos propres modeles, en nous basant sur différentes
idées rencontrées dans la littérature. Nous avons ainsi suivi deux approches de
simplification du modele P.S.A.

e La premiére consiste a simplifier le modele intra-granulaire de particules
bidisperses, en nous interrogeant sur le choix de variable décrivant ’état de
la phase adsorbée, et sur la répartition spatiale des résistances au transfert
de matiere. Nous avons montré I'influence de ces deux parametres sur la
structure du modele.

e La seconde approche vise a représenter le systeme cyclique par un systeme
continu dont la simulation est quasi-instantanée. Ce modele a été comparé
a un modele P.S.A. cyclique détaillé. Cette seconde approche a donné des
résultats satisfaisants dans le cas de séparations cinétiques.

Nous avons ensuite mené une étude expérimentale sur la séparation d’un mé-
lange de CHy / CO2 / Ny sur une zéolithe 5A. Cette séparation a été choisie & titre
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d’illustration pour des raisons techniques — ce mélange peut étre analysé en ligne —
et parce que de nombreuses données sont disponibles dans la littérature.

Pour effectuer cette étude, nous avons congu et mis en ceuvre un pilote consti-
tué de deux colonnes de 30 cm de long, dont seulement 25 cm rempli d’adsorbant,
et de 2 cm de diametre interne. Chaque colonne présente cing points de mesure
de température de facon a déterminer les profils de température. L’analyseur em-
ployé pour la détection et la mesure de CH,4 et de CO2 dans les effluents est un
photometre Infra-Rouge.

Lors de cette étude expérimentale, nous avons vérifié que notre modele de per-
cage et notre modele P.S.A. représentaient convenablement les séparations étu-
diées. Elle nous a permis, de plus, de mettre en évidence 'influence des variations
de température des colonnes sur les performances d’un procédé d’adsorption mo-
dulée en pression. Elle a enfin permis de vérifier que le changement de variable ne
fausse pas le modele. Nous n’avons cependant pas pu valider expérimentalement
le modele P.S.A. basé sur la simplification du modele intra-granulaire de grains
d’adsorbant bidisperses, car les parametres cinétiques ne sont pas sensibles pour
cette séparation. Toutefois, nous avons validé le modele de colonne basé sur ce
méme modele de transfert de matiere dans le cas d’une séparation cinétique a
laide des résultats expérimentaux de la littérature [Jolimaitre (1999)].

Afin de pouvoir concevoir un modele dynamique utilisable dans une boucle de
commande, il faudrait améliorer le modele continu & contre-courant. La premiere
étape serait de mieux comprendre les écarts que présente ce modele avec le modele
P.S.A. détaillé. De plus, nous pourrions étendre son domaine de validité en tenant
compte des variations de températures, en établissant les bilans d’énergie. Nous
pourrions aussi 'adapter aux séparations sur adsorbants bidisperses, en employant
le modele de transfert de matiére que nous avons développé pour le modele P.S.A.
détaillé.
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Annexe A

Programmes de simulation

Saisie des données et calculs
des groupements
adimensionnels

Initialisation

initialisation du lit et Netape = 0

|

Pressurisation
Résolution du sys. GCNP a
l'aide de la fonction DDASPG

T

Nrecycl =1

v

A

Adsorption
Résolution du sys. GCN1 a
l'aide de la fonction DDASPG
Netape = Netape + 1

Nrecycl =0

Dépressurisation
Résolution du sys. GCNDP &
l'aide de la fonction DDASPG

A

>

Adsorption / Désorption recyclage

Résolution du sys. GCN a
l'aide de la fonction DDASPG
Netape = Netape + 1

y

’ Pressurisation

’ Dépressurisation

{ |

FIN
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z
o
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° 8
o 3
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S 3
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®
3
2
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Q
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L

A

Dépressurisation
Résolution du sys. GCNDP a
l'aide de la fonction DDASPG

A

Désorption
Résolution du sys. GCN2 a
l'aide de la fonction DDASPG
Netape = Netape + 1

r

Pressurisation
Résolution du sys. GCNP a
l'aide de la fonction DDASPG

A

Adsorption
Résolution du sys. GCN1 a
l'aide de la fonction DDASPG
Netape = Netape + 1

FIN

Fic. A.1 — Organigramme du programme.
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PRESSUR.f GCNP.f

Collocations
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Résumé

L’un des objectifs de cette étude était de proposer un modele capable de prédire le régime transitoire et
d’estimer rapidement 1’état des procédés cycliques de séparation de gaz par adsorption modulée en pression
(P.S.A.) en régime établi. En effet, des problemes de temps de calcul se posent encore de nos jours, alors
qu’un simulateur rapide et fiable est nécessaire au dimensionnement optimal du procédé, voire son controle.

Dans ce but, deux approches ont été adoptées. La premiere consiste & accélérer la simulation de chacune
des étapes du cycle en simplifiant le modele de grains d’adsorbant bidisperses. La démarche suivie pour
simplifier le modele intra-granulaire est proche de celle employée pour établir le modele classique de « Linear
Driving Force ». Une étude a été menée concernant le choix des variables d’état et la répartition spatiale des
résistances au transfert de matiere dans le grain. Ces deux parametres ont en effet tous deux une influence
sur la structure du modele. Le modele global de colonne basé sur ce modele intra-granulaire conduit a des
simulations de courbes de pergage en bon accord avec celles de la littérature.

La seconde approche repose sur 'approximation du procédé cyclique par un procédé continu équivalent.
Le simulateur basé sur ce modele permet d’estimer a la fois la mise en régime et ’état du systéme en
régime établi de facon quasi-instantanée. Pour des séparations de type cinétique, les simulations obtenues
avec ce modele sont en bon accord avec celles obtenues avec un modele cyclique classique.

L’autre objectif de ce travail était de concevoir un pilote de procédé P.S.A. intégralement controlé par
informatique, permettant de suivre les compositions de sortie, ainsi que les profils de température dans
chaque colonne. Une étude expérimentale a été menée sur ce pilote. Elle porte sur la séparation de mélanges
de méthane et de dioxyde de carbone sur une zéolithe 5A. Cette étude, associée aux résultats expérimentaux
de la littérature, permet de valider notre premier modele.

Mots clés

adsorption, transfert de matiere, zéolithe, PSA, modeéle dynamique

Title

Contribution to the simplified dynamic modeling of a Pressure Swing Adsorption process (P.S.A.)

Abstract

One of the objectives of this study was to build a model able to predict the transient comportment and
to quickly estimate the state of the Pressure Swing Adsorption (P.S.A.) processes at the cyclic steady state.
Computing time problems are still encountered today, whereas a fast and reliable simulator is necessary
for the process,optimal dimensioning and even for its control.

Two approaches were so adopted. The first one consists in accelerating the simulation of each step of
the cycle by simplifying the model of bidispersed pellet of adsorbent. The approach used to simplify the
pellet model is close to the one used to establish the traditional model of « Linear Driving Force ». The
influence on the model structure of the state variables choice, as well as the influence of space distribution
of resistances to the mass transfer in the pellet have been studied . The column global model based on this
pellet model led to simulations of breakthrough curves in good agreement with those in the literature.

The second approach is based on the approximation of the cyclic process by an equivalent continuous
process. The simulator obtained can estimate almost instantly the transient comportment and the cyclic
steady state of the system. For kinetic separations, simulations using this model are in good agreement
with those obtained using a traditional cyclic model.

The other objective of this work was to design a P.S.A. pilot, entirely controlled by computer, which
allows to follow the outlet compositions, as well as temperature profiles in each column. An experimental
study has been done on this pilot. It relates to the separation of methane and carbon dioxide mixtures
on a zeolite 5A. This study, associated with the experimental results in the literature, validates our first
model.

Key words

adsorption, mass transfer, zeolite, PSA, dynamic model
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