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Résumé

Pour évoluer vers un meilleur environnement, deux types de méthodes peuvent étre
envisagées : substituer aux opérations "polluantes" des opérations "propres" (ou moins
polluantes) ou proposer des solutions curatives de traitement de la pollution.

Ce document présente tout d'abord quelques initiatives dans le domaine du Génie Frigorifique
visant a limiter 1'impact environnemental de certaines de ses activités. Il s'agit par exemple
d'actions de recherche sur le transfert de chaleur par ébullition, visant a maitriser les
mécanismes régissant ce phénomene et finalement a améliorer les évaporateurs des machines
frigorifiques. L'impact de la présence d'huile de lubrification dans les circuits frigorifiques sur
les performances des installations est ensuite évoqué, de méme que I'effet du choix de fluides
zéotropes. Une démarche d'optimisation (minimisation) de la consommation énergétique des
compresseurs de machines & ammoniac refroidis par eau est enfin proposée.

Le Génie des Procédés fournit quant a lui des moyens de traitement de polluants de l'air
(Composés Organiques Volatils, dioxyde de carbone, ...), entre autres grace au phénomene
d'adsorption, en vue de leur séparation, leur capture, leur concentration et éventuellement leur
récupération. On présente ici le développement d'un nouveau procédé TSA (Temperature
Swing Adsorption) a chauffage et refroidissement indirects permettant ces opérations.

Ce procédé peut étre amélioré en le combinant a d'autres procédés comme la condensation.
Les modes d'analyse usuels en Génie Energétique (et notamment ceux du Génie Frigorifique
et du Génie Climatique) peuvent constituer une aide pour optimiser une telle chaine de
traitement de l'air. En particulier, on suggére I'utilisation d'un outil original pour 1'évaluation
de procédés couplés : un diagramme de type psychrométrique pour le couple azote-toluéne en
présence d'un charbon actif adsorbant.

Abstract

In order to reach a better environment, two groups of methods can be considered: substituting
polluting by clean (or at least with a lower impact) operations or developing pollution
treatment solutions.

This document first presents various researches in Refrigeration aiming to limit the
environmental impact of some activities in this field. For instance, researches on boiling heat
transfer -and specifically on the mechanisms governing this phenomenon- are developed. The
motivation of such studies lies in the enhancement of evaporators. The effect of the presence
of oil or of the choice of zeotropic mixtures on refrigerating machines performances is then
highlighted. Lastly, a new method for the optimization (minimization) of the energy
consumption of water-cooled ammonia compressors is proposed.

Process Engineering provides solutions for the treatment of some air pollutants (e.g. Volatile
Organic Compounds or carbon dioxide), among which some use the phenomenon of
adsorption, and allow the pollutant separation, capture, concentration and possibly recovery.
A new TSA (Temperature Swing Adsorption) process with indirect heating and cooling is
developed for performing these operations.

This TSA process can be enhanced if combined with other processes such as condensation.
The analysis methods typical of Energy Engineering (mainly Refrigeration and Air
Conditioning) are shown to be an appreciable help for the optimization of the overall air
treatment system. This is the incentive for suggesting the use of a new tool, namely a
psychrometric-like chart for nitrogen-toluene mixtures in the presence of an activated carbon
adsorbent.
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"... We must discuss each question within the uncertainties that
are allowed. And as evidence grows it increases the
probability perhaps that some idea is right, or decreases it. But
it never makes absolutely certain one way or the other. Now
we have found that this is paramount importance in order to
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without having to pose a question. And a question requires
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"La révolution industrielle a irrémédiablement modifié les rapports entre I'humanité et la
nature. Il se fait jour une véritable inquiétude que, d'ici la moitié ou la fin du 21" siécle, les
activités humaines auront changé les conditions fondamentales qui ont permis a la vie
d'apparaitre sur terre." (Extrait d'une brochure éditée par 'ONU visant a présenter ses
activités en maticre de protection de 1'Environnement, 2003)

"La protection de ['environnement est capitale pour la qualité de la vie des générations
actuelles et futures" (Extrait d'une allocution de Margot Wallstrom, Commissaire Européen a
I'Environnement, 2003)

"The Parties should protect the climate system for the benefit of present and future
generations of humankind, on the basis of equity and in accordance with their common but
differentiated responsibilities and respective capabilities.” (Extrait de I'Article 3 de Ia
Convention des Nations Unies sur les Changements Climatiques)

Ces quelques lignes illustrent la prise de conscience de la communauté internationale en
mati¢re environnementale. Il appartient fondamentalement a la sphére politique de fixer un
cadre pour la poursuite d'objectifs tels que la préservation, la protection et I'amélioration de la
qualité de l'environnement, ou encore l'utilisation rationnelle des ressources naturelles. Une
telle politique ne peut étre ¢laborée qu'en s'appuyant sur des travaux scientifiques et
techniques. Le role de la communauté scientifique est ainsi de proposer des méthodes
d'analyses environnementales, mais surtout de développer des stratégies et des solutions pour
atteindre les objectifs cités précédemment.

Pour évoluer vers un meilleur environnement, deux types d'actions peuvent é&tre
entreprises :
-substituer aux activités "polluantes" des activités "propres", ou au moins a moindre impact
environnemental ;
-proposer des solutions curatives de traitement de la pollution.

Les acteurs du Génie Frigorifique sont principalement orientés vers le premier type
d'action, a savoir limiter I'impact environnemental de leurs activités. Ainsi, le remplacement
des frigorigenes de type CFC au profit de fluides inoffensifs vis-a-vis de la couche d'ozone est
pratiquement achevé dans les pays industrialisés. Aujourd'hui, la recherche d'une meilleure
efficacité énergétique conduit a de moindres rejets de gaz a effet de serre pour un méme effet
frigorifique. C'est dans cet esprit qu'ont ét¢ menés les travaux sur le transfert de chaleur avec
changement de phase présentés au Chapitre 2 : ils visent a maitriser les phénomenes régissant
I'ébullition et finalement a améliorer les évaporateurs des machines frigorifiques. Il en est de
méme de ceux relatifs a la production de froid abordés au Chapitre 3 : un dimensionnement
aussi exact que possible nécessite la prise en compte de phénomenes considérés jusqu'a
présent (plus ou moins a juste titre) comme étant de second ordre sur le comportement des
machines frigorifiques. Nous montrerons ainsi l'impact de 'huile de lubrification dans les
circuits ou du choix de fluides zéotropes sur les performances des installations. Nous
aborderons aussi une démarche d'optimisation (minimisation) de la consommation
énergétique des compresseurs de machines a ammoniac refroidis par eau.

Le Génie des Procédés offre quant a lui une large gamme d'approches pour le traitement
curatif de divers polluants de l'air comme les COV (Composés Organiques Volatils) ou le
dioxyde de carbone. Parmi ces solutions, les procédés a adsorption permettent de réaliser des
opérations de séparation, de capture, et éventuellement de récupération. Nous présenterons

13



ainsi le développement d'un nouveau procédé¢ TSA (Temperature Swing Adsorption,
Adsorption Modulée en Température) a chauffage et refroidissement indirects dans le
Chapitre 4.

Enfin, ce procédé et ses concurrents peuvent étre améliorés en les combinant a d'autres
procédés comme la condensation, en particulier en cherchant & minimiser la consommation
énergétique globale de la chalne de traitement et 8 maximiser ses performances. Les modes
d'analyse usuels en Génie Energétique (et notamment ceux du Génie Frigorifique et du Génie
Climatique) peuvent constituer une aide pour ce travail d'optimisation. Le Chapitre 5 propose
diverses pistes quant a de telles perspectives de recherche, ainsi que le développement d'un
outil original pour 1'évaluation de procédés couplés : un diagramme de type psychrométrique
pour le couple azote-toluéne en présence d'un charbon actif adsorbant.

Avertissements :

Le premier chapitre ("Contexte géographique et thématique") est dédié a mon déroulement de carriere et ne doit
donc pas étre réellement considéré comme s’insérant dans la ligne directrice du reste du manuscrit.

En raison du risque de confusion entre les notations typiques du Génie des Procédés et du Génie Energétique,
J'ai choisi de proposer une nomenclature spécifique a chacun des chapitres située au début de ceux-ci.

En ce qui concerne les références bibliographiques, les articles sont indiqués par les noms d'auteurs suivis de
l'année de parution. Si le nombre d'auteurs est supérieur ou égal a trois, la mention "et al." est employée. En cas
d'ambiguite, une lettre accolée a l'année est ajoutée. Toutes les références bibliographiques citées sont
regroupées a la fin de ce document.
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Chapitre 1

Contexte géographique et thématique
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Mes premicéres activités de recherche se sont déroulées au cours de la préparation de mon
DEA (1992-1993) puis de ma these (1993-1996) au Centre de Thermique de Lyon (CETHIL,
UMR CNRS 5008), sous la direction du Pr. Monique Lallemand. Le sujet de recherche qui
m'avait été confié portait sur 1'étude de I'ébullition naturelle convective en espace confiné.

Recruté ensuite pendant deux années comme Attaché Temporaire d'Enseignement et de
Recherche (1996-1998) au Département de Génie Energétique de I'INSA de Lyon, j'ai
poursuivi mes activités de recherche au CETHIL sur une thématique proche de mon sujet
initial, a savoir I'étude des phénomenes régissant le transfert de chaleur par ébullition en vase
(ou encore ¢ébullition libre, c'est-a-dire en absence de confinement). Un tel travail s'était en
effet avéré nécessaire, certaines lacunes quant a la compréhension de I'ébullition libre étant
apparues a la suite de mes travaux de thése.

J'ai ensuite été nommé Maitre de Conférences en Septembre 1998 a la Chaire de Physique
du Froid Industriel du Conservatoire National des Arts et Métiers (CNAM) de Paris. M'établir
a Paris représentait alors une réponse a des contraintes d'ordre familial, mais également la
possibilit¢ d'une ouverture vers de nouveaux domaines de recherche. Ce changement
d'Etablissement et de laboratoire de rattachement s'est en effet traduit par un changement tres
net de thématique : en accord avec le Pr. Francis Meunier, Titulaire de la Chaire du Froid du
CNAM et Directeur de I'IFFI (Institut Frangais du Froid Industriel), j'ai entrepris des travaux
dans le domaine de la production de froid, ainsi que dans le domaine de la capture et de la
séparation de gaz par adsorption.

Dans ce chapitre est présentée une syntheése des principaux résultats de mes travaux de
thése sur 1'ébullition confinée. Ce sujet ne sera volontairement pas développé dans la suite du
mémoire, afin d'insister sur les trois thématiques abordées apreés ma thése qui m'ont amené a
encadrer des étudiants de DEA et des doctorants. Celles-ci seront toutefois brieévement
introduites dans ce chapitre pour mettre en relief la variété thématique que j'ai rencontrée.

1. Etude de I'ébullition naturelle convective en espace confiné (travaux de thése)

L'ébullition en espace confiné est 1'¢bullition qui se produit dans un milieu dont au moins
I'une des dimensions est suffisamment faible pour modifier les caractéristiques thermiques
mais aussi hydrodynamiques de I'ébullition libre. Plusieurs géométries sont susceptibles d'étre
qualifiées de milieux confinés: tubes de faible diamétre, espaces annulaires de faible
épaisseur, ou encore espaces de petite taille formés par deux plaques paralléles. Ce mode
d'ébullition peut étre utilis€ comme une technique passive (sans consommation énergétique)
d'intensification des transferts thermiques pour le refroidissement (composants €lectroniques,
moteurs, ...) mais est également parfois imposé par la technologie (par exemple a l'interstice
entre les plaques et les tubes des échangeurs a tubes et calandre). L'étude de 1'ébullition en
espace confiné a été initiée il y a bientdt 40 ans par Katto et Yokoya (1966). Ces auteurs ont
étudié I'ébullition de I'eau a la pression atmosphérique entre deux plaques circulaires, la
plaque inférieure étant chauffée. Ils ont ainsi mis en évidence que, pour des espacements
supérieurs a 1 a 2 mm, la surchauffe de la paroi est égale a celle obtenue en ébullition libre.
Par contre, lorsque l'espacement diminue, la surchauffe diminue également, passe par un
minimum puis croit brutalement. La densit¢ de flux critique quant a elle diminue avec
'espacement entre les plaques. De nombreux auteurs ont rapporté des observations similaires
pour d'autres géométries confinées (Rampisela, 1993 ; Monde, 1988 ; Yao et Chang, 1983 ;
Fujita et al., 1988 ; etc.).

Au CETHIL, l'objectif de ce travail de recherche était d'acquérir des connaissances
fondamentales dans ce domaine pour compléter les travaux de thése de Jomard (1991),
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portant sur l'optimisation de la géométrie d'évaporateurs assurant le refroidissement des semi-
conducteurs des motrices des T.G.V. par ébullition confinée (canaux rectangulaires étroits) du
R113 ou de ses substituts (FC72 par exemple).

1.1. Transfert de chaleur en ébullition confinée

Pour étudier les échanges thermiques en ¢ébullition confinée, plusieurs dispositifs
expérimentaux (de méme conception générale mais de conditions opératoires et de géométries
diverses) ont été congus et réalisés. L'ébullition confinée avait lieu dans des canaux
rectangulaires verticaux, limités par une paroi chauffée (densité de flux thermique imposée) et
une paroi paralléle adiabatique. Une importante base de données pour 1'ébullition du R113
sous différentes pressions dans des espaces confinés de hauteur variable (60 a 120 mm) et
d'épaisseur variant de 0,3 mm a 2,5 mm ou en absence de confinement a ainsi été¢ obtenue.
L'analyse des résultats a permis de mettre en évidence qu'aux faibles flux, le confinement
conduit a une intensification notable des transferts thermiques par rapport a 1'ébullition libre
(pouvant atteindre 300 %), mais qu'il entraine une dégradation des échanges aux forts flux.
Cette dégradation s'accompagne d'une diminution sensible de la densit¢ de flux critique
lorsque 1'épaisseur du canal diminue.

L'analyse détaillée des performances thermiques de 1'ébullition confinée a fait I'objet de
deux articles (Bonjour et Lallemand, 1995 ; Bonjour et Lallemand, 1997a). Le premier, publié
dans International Journal of Thermal Science, présente l'influence de la pression et du
confinement sur le coefficient d'échange tandis que le second, publi¢ dans International
Communication in Heat and Mass Transfer, concerne l'influence de ces paramétres sur la
densité de flux critique. Les résultats de ce dernier article ont été repris par d'autres chercheurs
par la suite (Kim et Suh, 2003).

1.2. Interprétation physique des résultats

Pour identifier les mécanismes de transfert de chaleur en ébullition confinée, on a étudié
I'ébullition confinée sur un site de nucléation artificiel et unique générant un unique chapelet
de bulles. L'¢tude de l'influence de 1'épaisseur du canal a permis de mettre en évidence une
augmentation du transfert par chaleur latente lorsque la bulle est écrasée et que sa
microcouche (fine couche de liquide se situant entre la base de la bulle et la paroi chauffée)
est élargie par rapport a I'ébullition libre. En comparant les essais effectués en orientation
horizontale par le Pr. D. Gentile au Laboratoire de Mécanique Physique (St Cyr I'Ecole) et
ceux effectués au CETHIL en orientation verticale, nous avons montré l'importance du
transfert par chaleur sensible et I'amélioration due a la convection (effet de la gravité dans le
thermosiphon en position verticale et de la restriction de section de passage dans le canal
impliquant une augmentation de la vitesse du fluide). Ces résultats ont été présentés dans un
article publié dans International Journal of Thermal Science (Bonjour et al., 1997).

L'amélioration ou la dégradation des échanges thermiques dépend beaucoup des régimes
d'écoulement s'établissant dans le canal, lors de 1'ébullition sur une surface comportant de
nombreux sites. Les différents régimes ont été déterminés par voie expérimentale. Aidé de
R. de Carvalho, chercheur associ¢ du CNRS au CETHIL pendant 6 mois, une installation
expérimentale spécifique permettant d'utiliser la technique de la détection des phases par
sonde anémométrique a fil chaud dans les écoulements diphasiques a été¢ congue et réalisée.
Elle permettait de mesurer localement (au centre du canal) le taux de présence de la vapeur, la
fréquence et le temps de passage des bulles. En ¢€bullition confinée, trois régimes ont été
identifiés visuellement (fig. 1.1) puis a I'aide des mesures anémométriques. La transition entre
ces régimes correspond a des valeurs particulieres de la densit¢ de flux critique réduite
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(rapport entre la densité de flux appliquée a la paroi et la densité de flux critique pour
I'épaisseur de canal considérée). Ainsi, on observe :

- le régime des bulles isolées deformées pour q/qyit o < 0,2 ;

- le régime des bulles coalescées pour 0,2 < q/qrit e < 0,7 ;

- le régime d'asseéchement partiel pour g/qcyi¢ e > 0,7

Les deux premiers régimes conduisent a une amélioration des transferts de chaleur par
rapport a 1'ébullition libre, tandis que le dernier implique une dégradation. La détermination
des régimes en ¢bullition confinée a été publiée dans International Journal of Multiphase
Flow (Bonjour et Lallemand, 1998), article dont les résultats ont été plusieurs fois repris ou
cités par la suite par d'autres chercheurs (Kandlikar, 2002 ; Kang et Han, 2002 ; Lin et al.,

2002)

O O O mouvement 0

. o o M\% ascendant 0 Y o

O o O des bulles

0 OO° oO
0 (o]

OO OO o=~ o o

bulles isolées déformées bulles coalescées asséchement partiel

Figure 1.1 : Régimes d'ébullition confinée
(vue de face, a travers la paroi de confinement transparente)

1.3. Prédiction des parameétres thermiques de l'ébullition confinée

Différentes lois de comportement ont été mises au point a partir des résultats
expérimentaux obtenus en ébullition confinée. La premicre permet de prédire la densité de
flux critique en ébullition confinée pour différents fluides et différentes pressions avec une
précision d'environ 5 % (Bonjour et Lallemand, 1997a). Une corrélation basée sur l'analyse
dimensionnelle permet d'évaluer le coefficient d'échange avec une précision de 20 % (Bonjour
et al., 1996) pour I'¢bullition confinée a bulles isolées déformées (q/qyit e < 0,2). Enfin, en

modifiant une corrélation issue de la littérature afin de prendre en compte l'influence du
confinement sur le phénomene de la nucléation, une corrélation a été proposée (Bonjour et
Lallemand, 1997b) pour prédire le coefficient d'échange avec une précision de 20 % pour le
régime des bulles coalescees (0,2 < q/qcrit e < 0,7).

1.4. Ebullition confinée de mélanges de fluides

Dans le cadre de la poursuite de la collaboration entre le CETHIL et le LMP, une étude de
I'ébullition libre et confinée d'un mélange eau/éthylene-glycol a partir d'un site de nucléation
artificiel a été réalisée. En ébullition libre, I'utilisation d'un mélange conduit a des coefficients
d'échange plus faibles que pour un corps pur en raison de 1’évaporation préférentielle du
constituant le plus volatil, qui conduit a des diametres de bulles plus faibles. Cependant,
l'existence d'un gradient de concentration dans la phase liquide induit un phénoméne de
diffusion de masse du fluide le plus volatil, ce qui modere la dégradation des échanges. En
¢bullition confinée, on obtient des coefficients d'échange plus ¢levés avec le mélange qu'avec
un corps pur car les bulles, de plus faible diametre, ne coalescent pas. De plus, 1'augmentation
locale de la température de saturation implique une augmentation de la viscosité du fluide, ce
qui limite également le phénoméne de coalescence. Les premiers résultats de ce travail ont été
présentés a l'International Symposium on the Physics of Heat Transfer in Boiling and
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Condensation a Moscou en Mai 1997 (Boulanger et al., 1997) et les conclusions de cette
étude expérimentale et phénoménologique ont été présentées en Aolit 1998 a I'International
Heat Transfer Conference en Corée (Lallemand ef al., 1998).

2. Transfert de chaleur au cours de 1'ébullition en vase

Les précédentes recherches sur I'ébullition confinée ont permis de compléter la
compréhension des mécanismes de transfert de chaleur dans une telle situation, mais ces
mécanismes devaient étre comparés a ceux régissant 1'ébullition libre (en vase), parfois
¢galement mal identifiés. Les premiers travaux sur 1'ébullition sont relativement anciens
(Nukiyama, 1934), car I'¢bullition intervient dans de nombreux systemes de I'Energétique et
du Génie des Procédés. Elle est en particulier fréquemment utilisée pour le refroidissement de
parois chauftfées, car les coefficients d'échange caractéristiques de 1'ébullition sont de 1'ordre
de plusieurs milliers de W/m2K, soit plus de cent fois ceux obtenus a I'aide d'un
refroidissement par convection d'air. Mais elle intervient également dans des opérations de
distillation, dans des opérations nécessitant un transfert de chaleur a partir d'une température
bien controlée, et notamment dans les évaporateurs de machines frigorifiques.

On montrera cependant, a partir d'une synthese bibliographique dans le Chapitre 2 que, si
certains phénoménes comme la nucléation (formation de bulles sur une paroi chauffée), la
croissance et le détachement des bulles ou encore certains paramétres d'influence (rugosité et
encrassement des parois, pression, etc.) ont été largement étudiés, plusieurs limites subsistent,
dont :

- la coalescence de bulles (réunion de deux bulles ou plus pour en former une de plus
grosse taille) ;

- la structure des écoulements diphasiques associés a I'ébullition, souvent notablement
différente de celle observée en absence de transfert de chaleur (de type écoulement
air/eau).

Dans ce méme Chapitre 2, nous détaillerons ensuite les différentes actions qui ont alors été
entreprises pour répondre a ces questions. Nous aborderons en particulier I'¢tude de la
coalescence de bulles issues d'un nombre limité de sites de nucléation artificiels et ses
conséquences sur la fréquence d'émission des bulles, puis 1'étude de la structure de
I'écoulement diphasique associé a 1'ébullition sur une paroi verticale. Nous finirons avec une
¢tude visant a mettre en évidence 1’opportunité de 1’utilisation de la méthode des plans
d’expérience dans le domaine de 1’ébullition.

3. Réponses a diverses contraintes environnementales liées a la production de froid

Les technologies de production de froid ont beaucoup évolué¢ au cours des dernieres
années, principalement en raison de I'abandon des fluides frigorigénes de type CFC
(chlorofluorocarbonés) et de la disparition progressive des fluides de type HCFC
(hydrochlorofluorocarbonés), sous la contrainte de conventions internationales (comme le
Protocole de Montréal, signé en 1987, ou celui de Kyoto, datant de 1997). Ces fluides
frigorigénes ont en effet été identifiés par la communauté scientifique comme partiellement
responsables du "trou" de la couche d'ozone. De plus, les fluides frigorigeénes ("nouveaux" ou
"anciens") participent au réchauffement de la plancte (effet de serre). C'est pourquoi, au-dela
de nécessaires réflexions sur I'augmentation des performances des machines frigorifiques pour
limiter leur consommation énergétique, de nouveaux fluides non chlorés de type HFC
(hydrofluorocarbonés) comme le R407C ou le R410A sont progressivement adoptés. De
meéme, on assiste a un regain d'intérét pour les fluides dits "naturels" (CO,, NH3, ...).
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Les HFC sont associés a de nouvelles huiles de lubrification. La présence de ces huiles au
sein des systemes modifie les performances des machines pour des raisons thermodynamiques
(changement de I'équilibre thermodynamique, miscibilité, ...) ou thermiques (modification des
propriétés thermophysiques), en particulier au niveau des évaporateurs et des condenseurs. Le
Chapitre 3 abordera l'analyse de l'impact de 1'huile sur les propriétés thermodynamiques du
fluide. Cette analyse complete un travail expérimental sur une pompe a chaleur de petite
puissance fonctionnant au R407C -en collaboration avec un partenaire industriel-. On
montrera I'importance de la prise en compte des propriétés d'équilibre huile-fluide frigorigéne
(solubilité) pour le dimensionnement de cycles frigorifiques. Un modéle simplifié de pompe a
chaleur réversible nous permettra de mettre en évidence les spécificités du fonctionnement
d'une telle machine lorsqu'un fluide zéotrope comme le R407C est retenu.

Parmi les fluides "naturels", l'ammoniac présente la particularit¢ d'un nécessaire
refroidissement des culasses du compresseur. Ceci se traduit par une consommation électrique
supplémentaire (pompe), par la consommation d'eau, et par un transfert de chaleur
supplémentaire, pouvant étre quantifiés en terme de production d'entropie. On mettra alors en
¢évidence l'existence d'un débit d'eau optimal pour minimiser la production d'entropie ou la
consommation énergétique totale (compression+pompage).

4. Séparation et capture de gaz par adsorption

La séparation de mélanges gazeux est une opération de premicre importance dans
I’industrie. Elle couvre en effet des domaines aussi larges que la production de gaz purs
(azote, oxygene, etc.), la séparation d’isomeres (propane-propyléne) ou la dépollution
d’effluents contaminés par des solvants. Parmi les procédés utilisés pour ce type d'opération,
on trouve 1’adsorption qui peut constituer un procéd¢ avantageux pour la production de gaz.
L’adsorption est surtout un des procédés les plus couramment utilisés pour la dépollution
d’effluents gazeux, en particulier pour la capture des COV (Composés Organiques Volatils).

Pour fonctionner, les procédés d’adsorption alternent des phases d’adsorption et de
désorption, cette derniére permettant de régénérer 1’adsorbant. Le mode de désorption permet
de distinguer deux grandes familles de procédés d’adsorption pour le traitement d’effluents
gazeux. La premicre est la famille des procédés d’adsorption modulée en pression (AMP ou
PSA pour Pressure Swing Adsorption). Les procédés PSA sont principalement utilisés pour la
production de gaz purs comme la production d’azote a partir de 1’air. La deuxiéme famille est
celle des procédés d’adsorption modulée en température (AMT ou TSA pour Temperature
Swing Adsorption). Les procédés TSA sont quant a eux principalement utilisés pour la
dépollution d’effluents gazeux, le chauffage permettant de désorber plus facilement que par
une variation de pression les composés fortement adsorbés comme les composés organiques
volatils. Le procédé développé dans le chapitre 4 appartient a cette derniere famille.

Les procédés TSA souffrent de deux inconvénients majeurs : des temps de désorption
longs a cause du temps nécessaire au chauffage de 1’adsorbant et des consommations
énergétiques importantes. L'originalité du procédé TSA proposé réside dans l'utilisation d'un
adsorbeur muni d’un échangeur interne. Cet échangeur interne permet de chauffer 1’adsorbeur
par condensation de vapeur lors de la phase de désorption. Il permet également la circulation
d’eau pour refroidir rapidement I’adsorbeur aprés la phase de chauffage et pour limiter les
augmentations de température dues a l’adsorption des composés. Nous montrerons la
faisabilité de ce procédé, ses principales performances pour la capture et la séparation de gaz,
en mettant en relief les bilans énergétiques. Nous proposerons également quelques
améliorations pour l'optimisation de la géométrie de I'échangeur et pour un transfert vers une
¢chelle industrielle.
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Chapitre 2

Transfert de chaleur au cours de 1'ébullition en vase
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Nomenclature

Notations latines

a distance inter-site m
Cp capacité thermique massique Jkg.K
D diamétre m
e épaisseur m
f fréquence Hz
H hauteur m
Ja nombre adimensionnel de Jakob

M masse molaire kg/mol
N nombre de bulles

P pression Pa
Q puissance W
q densité de flux thermique W/m?2
R constante universelle des gaz parfaits (R= 8,314 J/mol.K) J/mol.K
r rayon m
r* rayon d'équilibre m
T température K
t temps S
U différence de potentiel \Y
v volume massique m3/kg

Notations grecques

o taux de présence de vapeur ("taux de vide")

Ahy, chaleur latente de vaporisation J/kg

AT différence de température K

) ¢paisseur d'une couche limite m

A conductivité thermique W/m.K
tension superficielle N.m

Indices

b bulles

c critique

i ime bylle

1 liquide

p paroi

sat saturation

t total

\% vapeur
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L'ébullition est le processus de changement de phase associ¢ a la formation de bulles de
vapeur dans un liquide. Ce phénomene est complexe car il fait intervenir, en plus des
variables habituellement associées a la convection monophasique, celles associées au
changement de phase. Pour 1'é¢tude de 1'ébullition, on définit une température de référence, a
savoir la température de saturation Tgyt correspondant a la pression du liquide. Le terme de

"surchauffe" représente alors la différence entre une température (de paroi, d'une phase
vapeur, ...) et la température de saturation. On parle alors de "surchauffe de la paroi" ou bien
de vapeur surchauffée :

ATgyt = Tp —Tat  ou ATg =T, — Tgy (2.1

Dans ce chapitre, on exclura I'ébullition convective forcée (fluide mis en mouvement sous
l'effet d'un organe extérieur comme un compresseur ou une pompe) pour se concentrer sur
I'ébullition naturelle convective (ébullition en vase, ou encore "pool boiling").

1. Synthése bibliographique

L'¢tude de I'ébullition est relativement ancienne (cf. chapitre 1). Ses paramétres
macroscopiques d'influence sur la courbe d'ébullition (courbe reliant la densité¢ de flux
imposée sur la paroi chauffée a la surchauffe de la paroi) ont été largement étudiés et sont
présentés dans la plupart des ouvrages généraux traitant de I'ébullition. Pour mémoire, on peut
rappeler qu'augmenter la pression augmente le coefficient d'échange (courbe d'ébullition
décalée vers les faibles surchauffes). Le flux critique (flux correspondant a la transition
brutale de 1'ébullition nucléée a 1'ébullition en film) passe par un maximum lorsque la pression
augmente. Augmenter la rugosité intensifie également les échanges mais n'a que peu
d'influence sur le flux critique. Pour expliquer ses mécanismes, les chercheurs se sont
principalement attachés a analyser les phénomeénes microscopiques régissant la nucléation
(naissance), la croissance et le détachement des bulles.

1.1. Théorie de la nucleation

La nucléation est relativement bien comprise et décrite par de nombreux auteurs (Collier,
1972 ; Rohsenow, 1973 ; Cole, 1974 ; Stephan, 1992 ; ...). On montre que pour qu'un noyau
sphérique de vapeur de rayon r* soit en équilibre avec le liquide environnant a température
homogeéne T} = Ty, sous une pression saturante Py, il faut que :

20
Py —P =— (2.2)
r
ou P est la pression a l'intérieur du noyau et ¢ la tension superficielle. En introduisant la

relation de Clausius-Clapeyron, en supposant une faible valeur de la surchauffe et en
assimilant la vapeur a un gaz parfait, on obtient une relation indiquant que I'équilibre
mécanique de la bulle se produit si :

26R Tszat
T * Psat M AhlV

Ty ~Teut® (2.3)
ou Ahpy est la chaleur latente de vaporisation, M la masse molaire du fluide et R la constante

universelle molaire des gaz parfaits.
Si on augmente lentement AT, en diminuant lentement la pression P}, le rayon d'équilibre

r* peut étre de I'ordre de la taille moléculaire. Grace a des fluctuations thermiques, certaines
molécules se regroupent et forment un embryon de la taille du rayon d'équilibre pouvant
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donner naissance a une bulle. Il s'agit alors de nucléation homogene. La nucléation hétérogeéne
s'en distingue car elle correspond a une génération de vapeur a partir de noyaux de vapeur
préexistants qui peuvent étre des bulles de gaz incondensables, des particules en suspension
ou des corps étrangers comportant des sites remplis de gaz ou de vapeur. Dans le cas d'une
surface solide, la nucléation a lieu dans les cavités de la surface. Cependant, peu de cavités
sont destinées a devenir actives, c'est-a-dire a émettre des bulles. En effet, quand une surface
est initialement seéche, puis mouillée par un fluide, plusieurs situations peuvent se produire. La
cavité peut étre totalement mouillée et, dans ce cas, il est difficile qu'elle devienne active. En
revanche, si pour des raisons géométriques ou de tension superficielle (dépots ou inclusions),
la pénétration du liquide est impossible, des poches de gaz ou de vapeur sont créées. Ces
poches peuvent alors servir de germes pour les bulles, rendant ces sites actifs.

Collier (1972), ainsi que Rohsenow (1973), indique que 1'équation (2.3) prédit des valeurs
de surchauffe nettement supérieures a celles rencontrées dans la pratique lors de I'¢bullition
sur des surfaces immergées chauffées. Cette inadéquation peut provenir de I'hypothése de
I'homogénéité de la température du liquide, puisque, dans la réalité, les courants de
convection induisent des gradients de température au sein du liquide. Pour avoir une meilleure
estimation de la taille des cavités actives, on suppose l'existence d'un profil linéaire de
température dans une couche d'épaisseur o0 de liquide au voisinage de la paroi. On suppose
¢galement que, pour que la bulle croisse a partir d'un germe, il faut qu'en tout point autour de
la bulle la température du liquide soit supérieure ou égale a la température minimum de la
vapeur définie par 1'équation (2.3). On peut alors évaluer la taille des cavités permettant de
générer des bulles, ainsi qu'une relation entre la densité de flux et la surchauffe :

r _\/26Tsat(vv_vl) S - MAhy,
=

q =
Ahy, ATgat 86 Tgat (VV —V]

)(Tp e P (2.4)

Néanmoins, ces relations ne peuvent étre considérées comme satisfaisantes pour prédire de
maniere générale la relation entre densité de flux et surchauffe de la paroi (Rohsenow, 1973).
D'autres parameétres doivent ainsi étre pris en compte, comme la présence de gaz
incondensables, l'angle de contact fluide/paroi (Bankoff, 1957), la géométrie des cavités
(Clark et al., 1959 ; Mikic et Rohsenow, 1969), une meilleure représentation des profils de
température au sein du liquide (Madejski, 1966), ...

1.2. Croissance des bulles

De nombreux travaux ont mis en évidence l'existence de deux phases successives lors de la
croissance d'une bulle : une phase isotherme pendant laquelle la croissance est tres rapide,
contrdlée par les forces d'inertie du liquide, suivie d'une phase isobare limitée par la diffusion
thermique dans le liquide, correspondant a une croissance plus lente. Lors de la croissance,
ces phases sont caractérisées par un changement de forme de la bulle : plutét hémisphérique
aux premiers instants, elle tend ensuite vers une géométrie sphérique. De plus, il semble que
le rayon de la bulle soit proportionnel au temps durant la phase isotherme, et proportionnel a
t durant la phase isobare (n est de 1'ordre de 1/2). De nombreux mod¢les ont été€ proposés au
cours des cinq derniéres décennies pour ces deux phases de croissance. Les premiers modeles
visaient a prédire la croissance de bulles dans un liquide, tandis que les plus récents
s'intéressent a la croissance de bulles sur des parois. Dans ce dernier cas, c'est essentiellement
la présence d'un gradient de température dans le liquide a proximité de la paroi qui modifie la
croissance de la bulle. Sans pouvoir évoquer ici tous ces modeles, on peut citer :
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-le modele de Rayleigh (publi¢ en 1917) cité par de nombreux auteurs dont Rohsenow (1973).
Ce modele représente la croissance d'un germe de vapeur sphérique au sein d'un liquide de
volume infini au repos a température homogene. 11 est basé sur la différence entre la pression
du liquide a l'interface liquide/vapeur et loin de la bulle. En intégrant I'équation de
conservation de I'énergie cinétique, on obtient un rayon de bulle proportionnel au temps
(r ~t). Plesset et Zwick (1954) ont étendu ce modele pour prendre en compte le gradient de
pression entre la vapeur au sein de la bulle et la pression du liquide prés de l'interface.

-le modele de Forster et Zuber (1954) représentant une bulle a pression et température
uniformes supposée a 1'équilibre thermodynamique et constamment de forme sphérique. En
intégrant 1'équation de Rayleigh précédente, 1'équation de 1'énergie dans le liquide, un bilan
thermique a l'interface liquide/vapeur (conduction dans une couche limite autour de la bulle),
et une équation représentant la courbe de saturation (équation de Clapeyron), Forster et Zuber
obtiennent une croissance du type r ~ t1’2 pour la phase isobare. Le modéle est modifié par
Scriven (1959) pour inclure un terme convectif de diffusion de la chaleur sans faire
I'hypothése d'une couche limite autour de l'interface. Seule la constante de proportionnalité est
changée.

-les mod¢les de Mikic et al. (1970) ou de Lee et Merte (1996) décrivant la croissance d'une
bulle sphérique tangente a une paroi. La faiblesse de ces deux modéles tient dans cette
hypothése car les bulles ne sont généralement ni sphériques ni tangentes a la paroi.

Plusieurs auteurs ont montré 1'existence d'une "microcouche" (couche de liquide "coincée"
entre une bulle en forme de sphére tronquée et la paroi) qui participe de manicre importante a
la croissance de la bulle. On note également parfois la présence d'une "macrocouche" (couche
située au-dessus du dome d'une bulle présente sur une paroi horizontale) participant
¢galement a la croissance. Enfin, des phénomeénes secondaires sont parfois évoqués (effet
Marangoni -caractérisé par un écoulement de liquide prés de l'interface liquide/vapeur en
raison d'un gradient de tension superficielle-, micro-convection engendrée par l'expansion de
la bulle, ...). On a ainsi assisté au développement des modeles suivants :

-le modele de Han et Griffith (1965) : bulle en forme de sphére tronquée et croissance
uniquement due a la macrocouche.

-le modele de Cooper (1969) : bulle hémisphérique et croissance due a la microcouche. Sous
cette hypothese, mais avec une bulle de type sphére tronquée, on peut citer le modele de Saini
et al. (1975).

-les modeles de Zijl et al. (1979) ou de Srinivas et Kumar (1984) : bulles de forme ellipsoidale
et contribution des micro- et macrocouches.

Enfin, avec la généralisation de l'outil informatique pour la simulation, de nombreuses
améliorations des modeles précédents (forme des couches, forme des bulles, ...) ont été
proposées récemment. Ces nouveaux modeles nécessitent une résolution numérique.

1.3. Détachement et ascension des bulles

Au cours de sa croissance, la forme d'une bulle évolue sous l'influence de différentes forces
qui lui sont appliquées. Tant que la résultante de ces forces est orientée vers la paroi, la bulle
continue sa croissance. Lorsque les forces tendant a détacher la bulle deviennent supérieures a
celles tendant a la retenir, la bulle se détache et quitte la paroi pour adopter un mouvement
ascensionnel. Pour déterminer la forme et le volume (souvent le rayon équivalent) de la bulle
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a ce moment, il convient donc de proposer un bilan de forces prenant en compte les forces
statiques (les quatre premicres ci-dessous) et les forces dynamiques :

-la force de flottabilité, qui regroupe le poids de la bulle et la poussée d'Archimede,
généralement évaluée pour une sphere ;

-la force due a la pression de contact : elle correspond au déficit de poussée d'Archimede a la
base de la bulle par rapport a celle évaluée pour une sphére ;

-les forces de tension superficielle, interaction entre les molécules de deux phases distinctes
en contact ;

-le frottement visqueux a l'interface dii a un gradient de tension superficielle : en présence
d'un gradient de température (ou de concentration dans le cas de I'ébullition d'un mélange de
fluides) le long de l'interface liquide/vapeur, il se produit un gradient de tension superficielle
tendant a mettre en mouvement le liquide et la vapeur a l'interface dans le sens d'une
augmentation de la tension superficielle (effet Marangoni, déja brievement évoqué).

-les forces d'inertie : résistance du liquide a son déplacement lors de l'expansion ou de la
translation (verticale) de la bulle ;

-la force de trainée, généralement calculée pour une spheére ;

-les forces ascensionnelles dues au sillage de la bulle précédente : si la fréquence de
détachement des bulles est suffisante, I'écoulement de liquide induit dans le sillage d'une bulle
venant de quitter la paroi exerce une force orientée vers le haut sur la bulle suivante.

L'importance relative de ces forces (et donc leur prise en compte ou non) donne lieu a une
large controverse entre les différents auteurs. Le bilan de ces forces permet de proposer
différentes corrélations pour évaluer le diametre de détachement des bulles. La plus ancienne
est sans doute celle de Fritz (1935), citée par Rohsenow (1973) et inclut l'angle de contact
entre le liquide et la paroi. De nombreuses corrélations ont depuis été établies. Elles sont
souvent basées sur les nombres sans dimension d'E6tvds (qui compare flottabilité et tension
superficielle) et de Jakob (rapport entre chaleur sensible et chaleur latente), comme celle de
Cole et Rohsenow (1969). Klausner et Zeng (1993) retiennent flottabilit¢é et forces
dynamiques. On peut enfin citer celle Zuber (1963) opposant tension superficielle et
flottabilité, comme celle de Buyevitch et Webbon (1997). Ces derniers en déduisent une
relation entre fréquence d'émission des bulles et diamétre.

L'ascension des bulles peut étre caractérisée par leur vitesse et leur trajectoire. En ce qui
concerne la vitesse, on s'intéresse généralement a la vitesse terminale (vitesse de la bulle,
relativement constante, observée aprés une course de quelques millimetres). Un certain
nombre de corrélations ont ét€ proposées et semblent bien admises. C'est en particulier le cas
de celles de Peebles et Garber (1953) qui, selon des critéres basés sur les nombres de
Reynolds, Weber et Froude, recommandent le choix parmi quatre corrélations.

Trois types de trajectoires ont été rapportés (Haberman et Morton, 1953) : rectiligne,
hélicoidale ou en zigzag. Les trajectoires sont fonction de la taille des bulles, mais aucun
critére ne semble se dégager. De plus, la trajectoire des bulles est souvent particuliérement
complexe a interpréter en raison du phénomene de coalescence (réunion de bulles au nombre
de deux ou plus pour en former une seule) qui perturbe notablement le mouvement de chaque
bulle considérée individuellement. Enfin, méme sans coalescence, la trajectoire de chaque
bulle est fortement influencée par les mouvements du liquide et des bulles situées a proximité,
si bien que, plus que la trajectoire de chaque bulle, c'est le "mouvement d'ensemble" (structure
de I'écoulement diphasique) qui doit étre étudié comme un tout. Les deux paragraphes
suivants vont donc présenter mes travaux dans ces deux directions : étude de la coalescence et
de la structure de I'écoulement diphasique en ébullition en vase.
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2. Structure de I'écoulement diphasique en ébullition libre sur une paroi verticale

On s'intéresse ici a I'ébullition en vase sur une paroi verticale chauffée. Dans cette
configuration, les bulles générées en partie inférieure de la paroi ont un mouvement ascendant
a proximité de la paroi et "lechent" cette derniére. Leur passage perturbe donc les phénomenes
se produisant en partie supérieure de la paroi, dont le flux critique qui se déclenche
généralement dans cette zone. La hauteur de la paroi a également un impact sur les courbes
d'¢bullition (Park et Bergles, 1985). De méme, la largeur de la paroi semble un parametre
important puisque des variations de taux de présence de la vapeur sont observées le long d'un
axe horizontal : Carvalho (1992) indique la succession de zones a forte et a faible taux de
vapeur lors de I'ébullition du FC72 sur une paroi carrée de 5 cm de coté.

L'écoulement diphasique obtenu lors de 1'¢bullition ne peut pas étre considéré comme un
cas particulier d'écoulement diphasique liquide/gaz ou le liquide et le gaz ne sont pas de
méme nature, comme c'est le cas pour un écoulement air/eau. En effet, aux phénoménes
d'écoulement s'ajoutent des phénomeénes thermiques comme la croissance a la paroi, le
détachement ou encore la condensation des bulles loin de la paroi. C'est pourquoi une étude
expérimentale de la structure de I'écoulement dans cette situation a été entreprise. Ses
principaux résultats ont été publiés dans un article de /'International Journal of Multiphase
Flow (Bonjour et Lallemand, 2001) et a la "Conference on Experimental Heat Transfer, Fluid
Mechanics and Thermodynamics" (Bonjour et al., 2001).

2.1. Dispositif expérimental et technique de mesure

Différentes techniques permettant d'effectuer des mesures locales du taux de présence de la
vapeur a proximité de la surface chauffée ont été recensées par Galaup (1975) :
- les méthodes optiques, basées sur la variation d’indice de réfraction de chacune des phases ;
- les méthodes utilisant des sondes résistives ou capacitives qui permettent une distinction des
phases selon la résistance ou la capacité électrique mesurée ;
- les méthodes basées sur l'absorption d'un rayonnement ;
- ’anémométrie a fil chaud, qui permet de détecter quelle est la phase présente sur le capteur
grace aux différences de coefficient d’échange entre le fil chaud et la phase considérée.
C'est cette derniere technique qui a finalement été retenue aprés une analyse comparative des
avantages et inconvénients de chacune.

Un schéma de l'installation expérimentale est présenté sur la figure 2.1. Cette installation
est constituée d'une cuve remplie du fluide d'étude (pentane) dans laquelle est immergé un
¢chantillon en cuivre chauffé au moyen de résistances électriques (flux de chaleur imposé).
L'échantillon est isolé thermiquement sur toutes ces faces a I'exception d'une sur laquelle se
développe 1'ébullition. Différents thermocouples permettent de mesurer la température de la
surface chauffée et du fluide pour connaitre la surchauffe de la paroi. La pression de
saturation (donc la température) peut étre ajustée indépendamment de la puissance thermique
fournie a I'échantillon au moyen d'une résistance électrique auxiliaire. Les vapeurs formées
par ébullition sont condensées au moyen d'un serpentin refroidi par I'eau du réseau de ville et
restent dans la cuve. Enfin, la sonde anémométrique est positionnée a proximité de la paroi
chauffée. Elle est mobile selon l'axe normal a la surface chauffée (distance de 0,1 a 18 mm)
tandis que 1'échantillon peut étre déplacé verticalement et latéralement. Relativement a la
position de I'échantillon, la sonde peut ainsi étre déplacée dans les trois directions de 1'espace,
ce qui constitue une amélioration par rapport au systéme utilisé¢ pour I'ébullition confinée. Les
caractéristiques du fil chaud (diametre, longueur, longueur sensible) sont des parametres
essentiels a la qualité des résultats obtenus grace a cette technique. Dans le cas d'une longueur
sensible trop importante, les bulles de petite taille ne recouvrent pas la totalité du capteur et ne
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sont pas détectées. Un diamétre de capteur trop important risque de perturber I'écoulement
dans le canal. Dans notre expérience, le capteur utilisé est un fil de tungsténe recouvert de
platine, de diametre 3,8 um et de longueur sensible 0,127 mm. Les fils électriques reliés au
capteur sont branchés sur I'anémometre dont le signal de sortie (figure 2.2) est enregistré au
moyen d'une carte d'acquisition (fréquence d'acquisition de 2000 Hz et durée d'enregistrement
de 6 s). Le principe de 1'anémometre est de faire varier la tension aux bornes d'une résistance
de contrdle insérée dans un pont de Wheatstone comportant le capteur dans une autre branche
afin de maintenir sa température a une valeur de consigne. Ainsi, dans le cas d'une
augmentation de température du capteur due au passage d'une bulle (en raison du coefficient
d'échange thermique vapeur/fil plus faible que dans le cas liquide/fil), la tension
d'alimentation est réduite grace a un circuit d'asservissement pour maintenir constante la
température du fil chaud. Les niveaux de tension ¢élevés correspondent donc au passage de la
phase liquide sur le capteur alors que les faibles valeurs représentent le passage de bulles. La
distinction entre la phase liquide et la phase vapeur nécessite la détermination d'un seuil fixé a
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Figure 2.1 : Schéma du dispositif expérimental pour 1'é¢tude de la structure de 1'écoulement
diphasique en ¢ébullition en vase

Selon la procédure mise au point pour 1'€bullition confinée, la surchauffe du capteur est
fixée a 70 K. Pour cette surchauffe, des bulles de tres faible diameétre (<0,1 mm) sont générées
sur le fil lui-méme. Cette ¢ébullition parasite se traduit par des oscillations du signal de haute
fréquence mais de faible amplitude (entre 1,75V et 1,8V, figure 2.2). La fréquence
d'émission des bulles générées sur la paroi chauffée est de 1'ordre de 0 a 100 Hz et leur taille
est de quelques millimétres. Le passage des bulles étudiées correspond sans aucun doute aux
larges variations du signal qui ne peuvent donc pas étre confondues avec les variations dues
aux bulles parasites. On doit enfin souligner que sans cette ébullition parasite, la détection de
phases n'est pas possible car la différence entre les coefficients d'échange fil/liquide (sans
¢bullition) et fil/vapeur est trop faible, ce qui se traduit par un signal plat.
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Figure 2.2 : Signal de sortie de I'anémométre en fonction du temps

Conformément aux indications de Carvalho (1992), l'instant correspondant au passage
d'une bulle est défini comme le temps a partir duquel le signal décroit de manieére monotone
jusqu'a une valeur inférieure au seuil. Le dernier point est le temps atteint a la fin de la
croissance monotone du signal a partir d’une valeur inférieure au seuil jusqu’a une valeur
supérieure au seuil. Un code de calcul a été développé pour effectuer le traitement du signal,
la mesure du taux de présence de la vapeur (par abus de langage "taux de vide", de 'anglais
"void fraction"), la détermination de la fréquence de passage des bulles et de leur durée
moyenne, selon les expressions :

th,i
= y

. £y = (2.5)

N Lty i
t N

ou o est le taux de présence, t; le temps d'échantillonnage total, t;, ; la durée de la iéme bylle
et N le nombre de bulles détectées durant le temps d'échantillonnage.

2.2. Résultats et interprétations

Un grand nombre de résultats expérimentaux ont été obtenus pour I'ébullition du pentane,
en faisant varier la position de la sonde anémométrique et pour différentes densités de flux.
Par exemple, la figure 2.3 représente les profils de taux de présence de la vapeur pour trois
densités de flux (5,45 ; 12,8 et 23 W/cm?) et trois positions selon 1'axe vertical (z =20 ; 60 et
120 mm), au centre de I'échantillon. En fonction de la densité de flux réduite (flux divisé par
le flux critique), on représente aussi la fréquence de passage et le temps moyen de passage des
bulles (figure 2.4). De ces résultats, on peut proposer trois types de structure d'écoulement,
pour les forts flux, les flux modérés et les faibles flux, les deux derniers présentant un certain
nombre de caractéristiques communes.

Aux fortes densites de flux

Pour ces forts flux, quelle que soit la position verticale, le taux de vide est constant a
proximité de la paroi (figure 2.3). De larges masses de vapeur sont présentes et restent plus ou
moins stables sur la paroi, ou bien glissent le long de celle-ci. La zone de forts flux
correspond a une densité réduite de l'ordre de 0,7 (chute de la fréquence et augmentation du
temps de passage, figure 2.4). Ce mode d'écoulement est représenté schématiquement sur la
figure 2.5.a. Par analogie avec le nom proposé par Gaertner (1965) pour 1'ébullition sur une
paroi horizontale, on peut appeler ce régime d'écoulement "transition vers le flux critique".
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Figure 2.3 : Profils de taux de présence de la vapeur le long de la normale a la paroi
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Figure 2.4 : Fréquence de passage et temps de passage des bulles
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Figure 2.5 : Structures des écoulements diphasiques

Aux faibles densités de flux

Aux faibles flux, les profils de taux de vide présentent un maximum a une distance a la
paroi de l'ordre de 1,5 mm. Les bulles de pentane ayant un diamétre moyen de l'ordre de
0,8 mm, on en déduit que les bulles se détachent selon la normale a la paroi avant d'adopter un
mouvement ascendant dans une colonne de bulles, et qu'elles ne léchent que peu la paroi au
cours de leur ascension. Un détachement selon la normale a la paroi a déja été observé par
d'autres auteurs (Buyevich et Webbon, 1996 ; Bibeau et Salcudean, 1994 ; Prodanovic et al.,
1997). Le détachement selon la normale a la paroi se produit lorsque les forces de tension
superficielle sont plus importantes que les forces de poussée, ce qui semble étre le cas pour le
pentane et les surchauffes de paroi rencontrées au cours de ces expériences, selon le critére
proposé par Buyevich et Webbon (1997) bas¢ sur un nombre sans dimension dit "de tension
superficielle" ("dimensionless surface tension number", noté N par ces auteurs).

Dans la colonne de bulles ascendantes, alors que la fréquence de passage des bulles
augmente avec la position selon I'axe vertical, le temps de passage des bulles est maximal a
mi-hauteur de la paroi. Ceci est probablement di a deux effets contradictoires. D'abord, au
cours de leur ascension, les bulles provenant de la partie inférieure de la colonne se
regroupent avec celles générées au milieu de la paroi, pour former des bulles de plus gros
diamétre, ce qui tend a augmenter leur temps de passage. Mais cet effet est modéré par
'augmentation de la vitesse d'ascension des bulles avec leur diamétre qui tend a réduire le
temps de passage sur la sonde. A partir de ces divers graphes, on peut considérer que le
régime de faibles flux correspond a une densité de flux réduite de I'ordre de 0,2, valeur pour
laquelle plusieurs points d'inflexion apparaissent et indiquent un changement de
comportement. Ces diverses caractéristiques nous incitent 8 nommer ce comportement "le
régime des bulles isolées", toujours par analogie avec les travaux de Gaertner (1965) et une
représentation schématique de cette structure d'écoulement est proposée sur la figure 2.5.b.

Aux flux moderés

La région dite des flux modérés (figure 2.5.c) correspond a une densité de flux réduite
comprise entre 0,2 et 0,7 et est analogue a I'ébullition nucléée pleinement développée décrite
par Gaertner (1965). On observe, comme pour le régime des bulles isolées, une colonne de
bulles située a 1,5 mm de la paroi, dans laquelle les bulles (souvent coalescentes) semblent
préférentiellement adopter leur mouvement d'ascension. Il est aussi probable que des bulles
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encore attachées a la paroi coalescent sur la paroi elle-méme car la densité de flux
augmentant, un nombre trés important de sites de nucléation sont actifs, comme le confirment
les observations visuelles.

3. Phénomeéne de coalescence en ébullition libre

La coalescence est la réunion de deux bulles, au minimum, en une seule de diamétre plus
important. Dans la littérature, la coalescence est souvent étudiée dans le cadre d'écoulements
diphasiques liquide/gaz ou le liquide et le gaz sont de nature différente (air/eau par exemple),
ce qui exclut la coalescence sur une paroi chauffée au cours de I'ébullition. De plus, méme
lorsque la coalescence a lieu au cours de I'¢bullition, les résultats sont souvent descriptifs et
peu d'études mettent en relief I'impact thermique de ce phénomeéne. Enfin, les études
systématiques de la coalescence restent peu nombreuses et récentes, ce sujet n'ayant été
véritablement abordé que depuis le début des années 90 . Goldstein et al. (2002), dans leur
vaste analyse bibliographique des travaux de recherche sur le transfert de chaleur au cours de
I'année 2000, soulignent "l'intérét notable de la communauté des thermiciens (...) pour la
caractérisation des interactions entre les sites de nucléation".

Une part importante des résultats présentés dans les paragraphes suivants est issue du
travail de DEA de Marc Clausse, et ce théme a donné lieu a une publication dans
Experimental Thermal and Fluid Science (Bonjour et al., 2000a). Cette publication a ensuite
¢été citée par Goldstein et al. (2002) et ses principaux résultats repris par d'autres auteurs
(Chen et Chung, 2002 ; Zhang et Shoji, 2003).

Il existe trois types de coalescence: entre des bulles adjacentes, entre des bulles
consécutives au voisinage de la paroi et entre des bulles consécutives au sein du liquide
(Afify, 1988 ; Williamson et El-Genk, 1991, Buyevich et Webbon, 1996). Si I'impact sur les
transferts de chaleur de la coalescence au sein du liquide reste probablement modeste (elle
n'intervient que pour modifier la structure de I'écoulement, comme évoqué dans le paragraphe
précédent), la coalescence entre bulles successives et surtout la coalescence entre des bulles
voisines jouent certainement un role sur le coefficient d'échange. La premic¢re modifie en
particulier la fréquence et le diametre de détachement des bulles (figure 2.6.a), tandis que la
seconde augmente l'importance de I'évaporation de la microcouche de liquide se trouvant
entre les bulles (figure 2.6.b).

\ / \ / i \ — \ | \ /
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a. entre bulles successives b. entre bulles voisines avec formation
d'une microcouche supplémentaire

Figure 2.6 : Différentes étapes de la coalescence entre bulles successives et bulles voisines

3.1. Dispositif expérimental

Un dispositif expérimental spécifique a été réalisé. Son principe de fonctionnement reste
comparable a celui présenté dans le paragraphe 2.2.1. La visualisation par caméra rapide a été
rendue possible en utilisant des hublots et des sources lumineuses facilement déplacables. Par
contre, pour ce genre d'étude, une difficulté importante réside dans I'obtention de sites de
nucléation en nombre contrdlé tout en empéchant 1'ébullition a partir de sites parasites. La
solution retenue a consisté a donner a 1'échantillon une géométrie adaptée : le flux de chaleur
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est amené au centre d'un disque de métal fin par un cylindre de faible diamétre (figure 2.7.a).
Le disque est trés soigneusement poli jusqu'a une finition "miroir" puis trois sites sont créés
par indentation mécanique grace a une pointe dont l'empreinte laissée sur la surface est
schématisée sur la figure 2.7.b. Sa hauteur est H=280 um, son diametre D, =200 pm et son

angle d'ouverture 15°. Les sites sont situés aux sommets d'un triangle équilatéral dont le coté
est de longueur variable (a=0,26 mm; 0,64 mm; 1,05mm; 1,5mm; 1,82 mm). Ces
distances sont a rapporter au diamétre des bulles isolées de pentane Dy, dont la valeur varie de

0,8 a 1 mm environ, selon la surchauffe de la paroi.

surface
/ M d'échange < De .
— V4 AN -
/N )
P
isolant (Téflon) résistance électrique
a. échantillon b. site de nucléation

Figure 2.7 : Géométrie de 1'échantillon et des sites artificiels
3.2. Principaux résultats et interprétation

Le tableau 2.1 indique, pour chaque distance inter-site, l'activité des sites et le nombre de
bulles coalesgant. Par exemple, pour a = 0,26 mm, les trois sites deviennent progressivement
actifs en augmentant le flux de chaleur. Aux faibles flux, seul un site est actif, avant
l'activation d'un deuxiéme puis du troisieme. Lorsque 2 sites sont actifs, les bulles qu'ils
génerent coalescent. Pour a= 1,05 mm, les trois sites sont immédiatement actifs, mais on
n'observe pas de coalescence, le diametre des bulles étant inférieur a la distance inter-site.

Tableau 2.1 : Activité des sites et apparition de la coalescence, selon la distance inter-site

a (mm) nombre de sites actifs nombre de sites donnant lieu
(a flux croissant) a coalescence
0,26 1 puis 2 puis 3 2 puis 3
0,64 1 puis 2 2
1,05 3 ---
1,50 1 puis 2 puis 3 -
1,82 1 puis 2 puis 3 ---

Pour comprendre ces résultats, deux phénoménes compétitifs pour l'activité des sites
doivent étre évoqués, a savoir le remplissage de sites voisins ("seeding") et la déviation du
flux de chaleur :

-le premier -tendant a faciliter l'activation des sites- est dii au fait que, lorsqu'une bulle
(croissant sur un site actif) est de diameétre supérieur a la distance inter-site, de la vapeur peut
pénétrer dans un site de nucléation voisin initialement inactif. Ce dernier est alors activé et
commence a émettre des bulles.

-le second phénoméne tend quant a lui a limiter 'activation des sites. Lorsqu'un premier site
est actif, le flux de chaleur arrivant a la paroi est dévié¢ vers lui en raison de la plus faible
résistance thermique locale prés de la bulle (fort coefficient d'échange local di a
'évaporation). Le flux est ainsi distribué de mani¢re non-homogeéne et la fraction de flux
parvenant pres des autres sites s'avere parfois insuffisante pour les activer.
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Ainsi, pour une faible distance inter-site (a=0,26 mm), le remplissage permet de
compenser la déviation de flux, ce qui n'est plus possible pour une distance inter-site plus
¢levée (a = 0,64 mm) pour laquelle seuls deux des trois sites sont actifs. Aux fortes distances,
seul le phénoméne de déviation intervient. Ces observations sont résumées au moyen d'une
"carte d'activation et de coalescence" (figure 2.8) qui constitue le premier pas pour déterminer
des criteres de coalescence a partir de deux nombres sans dimension (rapport distance inter-
site sur diametre des bulles et nombre de Jakob, Ja = c,.AT,/Ahyy). La coalescence a lieu

pour une faible distance inter-site (adimensionnelle) et de forts nombres de Jakob (région en
haut a gauche de la carte).

L'impact de la coalescence sur le transfert de chaleur peut étre évalué a partir de
'observation de quelques courbes d'ébullition obtenues lors de ces essais (figure 2.9). Pour
a=0,26 mm, l'apparition de la coalescence se traduit par un changement de pente de la
courbe, ce qui peut étre considéré comme une intensification des échanges. Ce changement de
pente est peu prononcé pour 2 sites actifs (densité¢ de flux de 300 W/cm? environ) mais
notable pour 3 sites actifs (600 W/cm? soit une surchauffe de 30 K). C'est pour une distance
inter-site de 1,5 mm que le coefficient d'échange est le plus €levé (courbe la plus a gauche),
et, pour cette distance, la coalescence ne se produit pas. Une interprétation de ces résultats
peut étre fournie a partir de la notion de zone d'influence des bulles, qui est une zone de 1,5 a
2 fois le diametre des bulles (Mikic et Rohsenow, 1969). Comme schématisé sur la
figure 2.10 (distances a 1'échelle), pour a=0,26 mm, les bulles coalescent et les zones
d'influence se superposent, si bien que la zone d'influence globale est plus faible que pour les
autres configurations. Pour a = 1,82 mm, un large domaine, situé entre les bulles, n'est pas
influencé par celles-ci. Par contre, pour a = 1,5 mm, ce domaine non influencé est minimal.

Ja
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Figure 2.8 : Carte d'activation et de coalescence
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Figure 2.9 : Effet de la coalescence et de la distance inter-site sur les courbes d'ébullition
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Figure 2.10 : Représentation schématique des bulles et de leur zone d'influence

4. Utilisation des plans d'expériences pour I'étude de 1'ébullition

Comme cela transparait dans les paragraphes précédents, les études expérimentales
relatives au transfert de chaleur par ébullition requieérent un grand nombre d'essais, cette
remarque s'appliquant d'ailleurs a de nombreux autres domaines des sciences dés lors que
I'approche expérimentale est retenue. De plus, dans le cas de I'ébullition, une grande attention
doit étre portée a la procédure expérimentale (état de surface des parois, flux de chaleur
croissant ou décroissant en raison de I'hystérésis d'€bullition, présence de gaz incondensables,
vieillissement parfois rapide des fluides, ...). Enfin, 1'obtention d'une courbe d'ébullition, sur
une gamme de densité de flux s'étendant de 0 au flux critique, nécessite un temps relativement
long (typiquement une journée) car tous les points de la courbe doivent étre obtenus en régime
stationnaire apres chaque échelon de densité de flux. Ces impératifs constituent sans aucun
doute un frein au développement de la recherche dans ce domaine. C'est pour tenter de
contourner ces difficultés qu'une étude a €té conduite pour mettre en évidence 1’opportunite,
ou non, dans le domaine de I’ébullition, de I’utilisation de la méthode des plans d’expériences
(Winer, 1962 ; Vigier, 1988). Les principaux résultats présentés sont issus du DEA de David
Bonneville et ont fait I'objet d'un développement plus complet a I’ Eurotherm Seminar N° 62

on Heat Transfer in Condensation and Evaporation a Grenoble en Novembre 1998 (Bonjour
et al., 1998).
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4.1. Méthodologie des plans d'expériences

Supposons que I'on souhaite mettre en évidence l'impact sur les courbes d'ébullition de 3
parametres représentés chacun par 2 niveaux -par exemple pression (1 et 3 bar), confinement
(canal de 0,5 mm ou ébullition libre e = o) et orientation de la surface d'échange (verticale ou
horizontale)-, comme indiqué dans le tableau2.2. Il faut donc obtenir 23=8 courbes
d'ébullition, soit 60 a 80 points de mesure ("observations", c'est-a-dire couples densité de
flux/surchauffe de paroi, chaque courbe étant habituellement constituée de 8 a 10 points).
Dans la méthodologie des plans d'expériences, la densité de flux constitue un 4™ paramétre
aussi représenté par 2 niveaux (fort ou faible flux) et la surchauffe de la paroi est 'observation
résultant de la combinaison de ces 4 facteurs. Il convient alors d'obtenir 24=16 observations
pour connaitre le plan d'expériences factoriel complet, soit 4 a 5 fois moins d'observations que
pour I'ensemble des courbes d'ébullition. Un modéle mathématique prenant en compte
lI'influence de chaque parametre et leurs interactions (avec élimination des effets non
statistiquement significatifs) peut étre développé pour prédire la surchauffe de la paroi en
fonction de toute combinaison des paramétres. Ce modele peut également étre appliqué avec
une valeur de pression ou de densité de flux comprise entre les niveaux retenus pour le plan
d'expériences, si bien qu'il est possible de reconstituer 1’intégralité d’une famille de courbes
d’ébullition a partir d’essais effectués dans des conditions extrémes (niveaux élevés et faibles
de flux, de pression, de confinement, ...).

Tableau 2.2 : Conditions expérimentales

Facteurs
pression (bar) ¢€paisseur du canal (mm) orientation flux thermique (W)
Niveau 1 1 0,5 verticale 2
Niveau 2 3 0 horizontale 9

En utilisant la méthodologie de Taguchi (1987), le plan d'expériences complet peut encore
étre réduit et devient un plan dit "factoriel fractionnaire", sous l'hypothése qu'un certain
nombre d'interactions entre facteurs sont négligeables et que les interactions entre plus de
deux facteurs sont toutes négligeables. Dans ce cas, on peut restreindre le nombre
d'observations a 8.

Pour évaluer l'intérét de cette méthode, on a comparé des familles de courbes d'ébullition
complétes obtenues expérimentalement a celles prédites a partir d'un plan factoriel complet,
puis d'un plan factoriel fractionnaire. Un exemple d'une telle comparaison est présenté sur la
figure 2.11, avec les conditions expérimentales du tableau 2.2. L'accord entre les points
expérimentaux et les courbes issues du modele mathématique est relativement satisfaisant
pour ces parameétres lorsque le plan factoriel complet est réalisé : I'écart reste inférieur a 10%,
ce qui correspond a l'ordre de grandeur sur les incertitudes associées a un relevé de courbes
d'ébullition. Par contre, il a ét¢ montré que 1' accord est notablement moins bon si seul un plan
fractionnaire est réalisé. Il en est de méme si les paramétres retenus ont un effet peu ou non
linéaire sur le transfert de chaleur (par exemple la nature du fluide, ou l'orientation de la
surface d'échange passant de vertical a horizontal).

4.2. Utilisation des plans d'expériences pour l'interprétation des résultats

Au-dela de la prédiction des courbes d'ébullition, un résultat de la méthode des plans
d'expériences réside dans l'obtention d'un tableau de données statistiques (analyse de la
variance), permettant de fournir des indices pour l'interprétation de résultats. Un exemple
(partiel) d'une telle démarche est présenté ici. Le tableau 2.3 est un extrait du tableau complet
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d'analyse de la variance des essais décrits dans le paragraphe précédent (figure 2.11). Dans ce
tableau, seules subsistent les valeurs des effets et interactions considérés comme
statistiquement significatifs. Les autres ont été¢ éliminés un a un selon la procédure de
Snédécor (suppression du paramétre le moins significatif, puis augmentation du nombre de
degrés de liberté¢ du rapport de Snédécor). Les paramétres statistiques (variance de chaque
parametre, résidus, tests expérimental et théorique de Snédécor, ...) ne sont pas indiqués, car
les commenter nécessiterait de préciser leur mode de calcul et finalement de réaliser ici
l'analyse compléte de la variance. Ces étapes sont décrites précisément dans la
communication mentionnée précédemment (Bonjour et al., 1998).

10
8 -
6 -
=
o . o €=0,5 mm - P=1 bar
o non confiné - P=1 bar
2 = e =0,5mm -P=3 bar
¢ non confiné - P=3 bar

0 L 1 L 1 L 1 L 1

0 5 10 15 20 25
ATsat (K)

Figure 2.11 : Comparaison des courbes d'ébullition expérimentales et issues du modéele
mathématique associé au plan d'expériences complet

Tableau 2.3 : Tableau d'analyse des effets et interactions

Source Effet ou interaction
épaisseur du canal -1,29
pression 1,04
flux thermique -4,90
orientation -0,99
pression/orientation -0,27
pression/flux -0,15
épaisseur/orientation 0,72
¢paisseur/flux 0,40
orientation/flux 0,46

La valeur absolue de chaque effet ou interaction indique directement son poids sur
l'observation (surchauffe de la paroi). Ainsi, I'impact direct le plus important est celui du flux,
puisque la valeur absolue de son effet est de 4,90 et donc nettement supérieure a celle de tous
les autres. Son signe négatif indique qu'augmenter le flux tend a faire augmenter la
surchauffe, ce qui est bien connu lors de 1'obtention d'une courbe d'ébullition. Au contraire,
augmenter la pression diminue la surchauffe de la paroi (signe positif de 1'effet de la pression)
mais cet effet est plus faible que celui du flux.

L'interaction confinement/pression n'est pas significative (elle n'apparait pas dans le
tableau). Ceci indique que lorsque le confinement passe du niveau 1 au niveau 2, la réponse
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de la pression devient négligeable et vice-versa. En d'autres termes, la pression limite 1'effet
du confinement et le confinement limite I'impact de la pression. Physiquement, ceci est dii au
fait qu'augmenter la pression se traduit par une diminution du diameétre des bulles, qui ne
peuvent donc plus étre écrasées dans l'espace confiné. Inversement, le confinement tend a
augmenter le diamétre des bulles par écrasement et augmentation de l'évaporation de la
microcouche, effet qu'une augmentation de pression ne peut contrecarrer.

L'interaction la plus significative est l'interaction confinement/orientation. En effet, en
orientation verticale, le confinement permet (s'il reste modéré) d'augmenter le coefficient
d'échange thermique car, méme si la taille des bulles augmente, elles peuvent tre évacuées
par le haut du canal. Par contre, en orientation horizontale, la vapeur s'accumule dans le canal
et n'est que difficilement évacuée par la périphérie du canal. On assiste rapidement a un
assechement de la paroi et a une nette dégradation des échanges.

Chaque effet ou interaction peut ainsi étre analysé pour mettre en évidence sa contribution
au transfert de chaleur, et pour mieux appréhender les mécanismes physiques se produisant
lors des essais.

5. Conclusion

Apres une bréve synthése des connaissances actuelles sur 1'ébullition, au moins deux axes
de recherche méritant de nouveaux travaux ont été identifiés. Le premier, le phénoméne de
coalescence de bulles, a un impact certain mais mal déterminé sur le transfert de chaleur. Il est
apparu que la coalescence n'est pas souhaitable pour augmenter le coefficient d'échange, mais
que c'est au contraire lorsque les zones d'influence des bulles sont tangentes que le coefficient
d'échange semble le plus élevé. Des critéres pour l'apparition de la coalescence ont été
proposés (carte de coalescence basée sur deux nombres sans dimension). Ces critéres ne
doivent pas étre considérés comme définitifs et universels, mais demandent au contraire a étre
confirmés.

Le second axe concerne la structure de I'écoulement diphasique (ou encore la trajectoire
des bulles) a proximité de la paroi chauffée verticale. Aux flux faibles ou modérés (densité de
flux réduite inférieure a 0,7), les bulles se détachent principalement selon la normale a la paroi
pour se regrouper -et éventuellement coalescer, surtout aux flux modérés (densité de flux
réduite entre 0,2 et 0,7)- dans une colonne riche en vapeur située a environ 1,5 mm de la
paroi. Aux forts flux, les bulles restent majoritairement prés de la paroi, coalescant alors
qu'elles sont encore attachées puis ayant un mouvement ascendant le long de celle-ci. Méme
si I'impact de l'écoulement sur le coefficient d'échange est sans doute moins prononcé que
celui de la nucléation et de la croissance des bulles, une bonne connaissance de la structure de
I'écoulement ne peut qu'étre une aide importante pour le développement de modeles globaux
du transfert de chaleur par ébullition. Le déclenchement du flux critique est quant a lui
notablement influencé par I'écoulement, lors de la formation de masses de vapeur restant pres
de la surface d'échange qui ne se détachent pas selon la normale a la paroi.

Enfin, la méthodologie des plans d'expériences pour 1'é¢tude de 1'ébullition a été testée.
Cette méthodologie constitue une aide et éventuellement un gain de temps pour le chercheur.
Elle permet de limiter le nombre d'essais et permet de quantifier I'impact de parametres
expérimentaux sur le transfert de chaleur par ébullition. On peut ainsi déterminer quels sont
les paramétres influents et quels phénomenes doivent étre étudiés ou analysés en priorité.
Cette méthodologie est ainsi un outil intéressant pour 1'ébullition, a condition ¢galement de
bien identifier ses limites, a savoir principalement qu'il convient de réduire le nombre de
parametres ayant un effet non linéaire sur le transfert de chaleur.
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Chapitre 3

Réponses a diverses contraintes environnementales

liées a la production de froid
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Nomenclature

Notations latines

HKE< <<cHw
ol

-

< X

surface

concentration globale (fraction massique)
concentration locale
capacité thermique massique
diametre

enthalpie massique
coefficient d'échange global
coefficient polytropique
longueur

masse

débit massique

quantité non-évaporée
pression

production d'entropie
puissance thermique, puissance frigorifique
surface d'échange
température

coefficient d'échange
volume

débit volumique

volume massique

puissance mécanique

titre massique en vapeur sans présence d'huile, avec présence d'huile

fraction massique, molaire
fraction massique en phase vapeur

Notations grecques

o
o
r
Ahy,

AT
g

Neff> Mv
A

p
T
®

taux de présence de vapeur ("taux de vide")
coefficient de pertes thermiques vers l'ambiance
glissement de vitesse

chaleur latente de vaporisation

différence de température

taux de remplissage

rendement effectif, volumétrique
conductivité thermique

masse volumique

taux de compression

vitesse de rotation
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J/kg K

J/kg
W/m2.K

kg/s

J/kg

W/m.K
kg/m3

rad/s



Indices

amb
asp
bal
bout
bub
c
cond
dis
eau
eff
evap
ext

1

in
nt
1S

J

k
louL
m
oil
out

ref
sat

vouV

w
0

Opérateurs

ambiance
aspiration
balay¢
bouteille

température ou pression de bulle

compresseur
condensation ou condenseur
refoulement

eau

effectif

évaporation ou évaporateur
extérieur

ieme él¢gment de discrétisation
entrée

intérieur

isentropique

jéme constituant d'un mélange
condensation

liquide

mélange

huile

sortie

frigorigeéne

référence

saturation

total

vapeur

eau

évaporation

moyenne arithmétique
moyenne entropique
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Sous l'impulsion de rapports internationaux d'experts et de chercheurs, la communauté
mondiale a pris conscience du poids des activités de production de froid et de climatisation
dans la dégradation de l'environnement, et particulierement dans les récents déréglements
climatiques. Ces derniers sont en effet en partie liés a I'utilisation de fluides frigorigeénes
appauvrissant la couche d'ozone ou participant a l'effet de serre.

Pour limiter la diminution de 1'épaisseur de la couche d'ozone, les fluides frigorigénes de
type CFC (Chlorofluorocarbonés) ont €té bannis depuis plusieurs années. Leurs substituts de
type HCFC (Hydrochlorofluorocarbonés) ont un impact plus modeste sur la couche d'ozone,
mais leur disparition est planifiée. Les HFC (Hydrofluorocarbonés), quant a eux, n'ont pas
d'effet sur la couche d'ozone, de méme que les fluides dits "naturels" (principalement
ammoniac, CO, et hydrocarbures tels le propane) pour lesquels on assiste a un regain d'intérét

ou a de véritables développements. Tous ces fluides contribuent en revanche a 1'effet de serre,
ce que I'on dénomme "effet direct" et que I'on mesure au moyen du GWP (Global Warming
Potential). Ainsi, le GWP/( indique la quantité¢ de CO, (gaz considéré comme référence en

maticre d'effet de serre) qui aurait un impact équivalent a celui d'un kilogramme de fluide
émis dans I'atmosphére a un horizon de 100 ans. De plus, la production d'énergie nécessaire a
l'utilisation de ces systémes contribue elle aussi a I'effet de serre en raison des rejets de CO,

des centrales électriques, ce que 1'on dénomme "effet indirect". Pour réduire la contribution de
la production de froid et de la climatisation a I'effet de serre, plusieurs directions peuvent ainsi
étre suivies :

-utiliser des fluides a faible GWP (effet direct), parmi lesquels les fluides naturels sont des
fluides ayant la faveur de nombreux frigoristes ;

-minimiser la charge en fluide frigorigéne (effet direct) en dimensionnant les installations "au
plus juste", ce qui requiert une certaine précision quant a I'estimation des besoins, mais aussi
des performances des machines ;

-améliorer les performances des installations de sorte a réduire la consommation énergétique
(réduction de 1'effet indirect).

Les activités de recherche décrites dans ce chapitre constituent une contribution a
I'¢laboration de réponses aux contraintes environnementales liées a la production de froid et
suivent ces lignes directrices. Par exemple, on montrera que, si l'effet de I'huile de
lubrification sur les performances des installations frigorifiques peut sembler de second ordre,
un choix inapproprié¢ quant a la solubilité du frigorigene avec les huiles peut conduire a une
sous-estimation de la puissance frigorifique de 10%. On mettra également en relief les
spécificités du comportement des fluides frigorigénes non-azéotropiques dans les installations
frigorifiques. On proposera enfin des pistes pour l'optimisation du débit d'eau de
refroidissement des culasses des compresseurs des installations a ammoniac. Ce dernier fluide
présente en effet des propriétés thermodynamiques et thermophysiques favorables a son
utilisation dans les machines frigorifiques, mais conduit a des températures de refoulement au
compresseur particulieérement ¢élevées en l'absence de refroidissement du compresseur.

Ces actions de recherche constituant des approches relativement distinctes, relevant d'une
littérature scientifique spécifique, il n'est pas proposé de synthése bibliographique générale
mais une bréve revue pour chaque théme.

Notons enfin que plusieurs articles et communications ont été publiés sur ces thémes, dans le
cadre de la thése de Mohammed Y oubi-Idrissi (Youbi-Idrissi, 2003) ou en collaboration avec
le Professeur Adrian Bejan et sont cités au fil du texte. Certaines publications ont elles-méme
¢été ensuite été citées par d'autres chercheurs, comme Colasson et al. (2003).

47



1. Impact de I'huile sur les performances des machines frigorifiques

Le réle principal de 1'huile dans les circuits frigorifiques est la lubrification des piéces
mécaniques en mouvement du compresseur. Elle assure également une fonction d'étanchéité
statique (pour obturer les micro-orifices que peuvent présenter les pieces ou assemblages) ou
dynamique en maintenant un joint fluide entre des pieces en mouvement ou entre des zones a
des pressions différentes (Duminil, 2003). Elle joue enfin parfois un role d'agent de
refroidissement du compresseur, permet de limiter le bruit, ou encore facilite 1'évacuation des
impuretés ou dépdts pouvant circuler dans le circuit (Ginies, 2003). Dans les installations
frigorifiques utilisant des fluides de type CFC, les huiles choisies étaient généralement des
huiles minérales, de structure de type paraffinique, naphténique, ou aromatique, en raison de
leur forte miscibilité. Cependant, la faible miscibilité de ces huiles avec les substituts des CFC
a rendu le développement de nouvelles huiles synthétiques nécessaire (Marsh et Kandil,
2002). Les principales huiles associées a ces fluides sont :

-les huiles POE (polyol-ester) : elles sont biodégradables et largement utilisées dans les
systémes de froid commercial ;

-les huiles PAG (polyalkyléne-glycol) : d'excellent pouvoir lubrifiant, elles sont couramment
utilisées dans les systémes mobiles en raison de leur compatibilité avec la plupart des
¢élastomeres ;

-les huiles PVE (polyvinyléther) : elles présentent une plus forte miscibilité et un pouvoir
lubrifiant plus élevé que les huiles POE, mais avec un coit ¢galement notablement plus élevé.

Il serait souhaitable que I'huile restat confinée au compresseur, mais une fraction, plus ou
moins importante, s'échappe inévitablement du circuit pour migrer vers les autres organes des
installations frigorifiques. Cette migration implique diverses conséquences, parmi lesquelles
les deux principales sont :

-une tendance a augmenter les chutes de pressions le long des canalisations et des échangeurs
thermiques, en raison de la viscosité de I'huile plus ¢levée que celle des frigorigenes ;

-une tendance a réduire les coefficients d'échange globaux des évaporateurs et des
condenseurs.

Ce dernier point a fait I'objet de trés nombreux travaux avec les CFC dans le passé depuis les
observations de Stephan (1963) jusqu'a des temps plus récents (Hughes et al., 1984 ; Schlager
et al.,, 1988 ; ...). Bien qu'une diminution des coefficients d'échange soit systématiquement
observée au niveau des échangeurs dans leur ensemble, certains auteurs ont remarqué des
effets locaux d'intensification du transfert de chaleur. C'est en particulier le cas dans
'évaporateur, pour une zone de titres modérés, ou la présence d'huile favorise le phénoméne
de moussage, qui semble parfois propice a une amélioration du transfert thermique par
¢bullition (Stephan, 1963, Kedzierski et Kaul, 1993). De nouvelles études basées sur une
approche comparable a celles menées avec les CFC mais avec des HFC et leurs nouvelles
huiles ont été proposées pour évaluer les coefficients d'échange pour de nombreuses
configurations géométriques, gamme de titres en vapeur, etc. (Bassi et Bansal, 2003 ; Youbi-
Idrissi et al., 2000 ; Shao et Granryd, 1995 ;...). Ces calculs de coefficients d'échange
requierent généralement 1'évaluation des propriétés thermophysiques du mélange frigorigene-
huile ou de l'huile seule. Sur ce théme, une abondante littérature est également disponible
(Baustian et al., 1986 ; Mermond et al., 1999 ; ...).

Ainsi, 'effet de I'huile sur les coefficients d'échange et sur les pertes de charge est abordé
par un grand nombre d'équipes de chercheurs. C'est pourquoi nous avons souhaité privilégier
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dans nos travaux un autre aspect de l'impact de l'huile semblant moins abordé, a savoir
l'aspect thermodynamique et en particulier I'impact de la solubilité¢ du frigorigene dans 1'huile
sur I'évaluation de I'enthalpie du mélange frigorigéne-huile circulant dans les échangeurs.

1.1. Comportement des mélanges frigorigeéne-huile

1.1.1. Notions de solubilité et de miscibilité

La solubilité représente, pour une huile miscible avec un frigorigéne, a 1'état d'équilibre, la
fraction massique x, (ou molaire, x,) de fluide frigorigéne dissoute dans la phase liquide

homogeéne constituée du frigorigéne et de Ihuile. On a ainsi une relation
Xy =1=X4j =My /(M + M) . Les courbes de miscibilité représentent fréquemment la

pression du systtme en fonction de la fraction massique (en huile ou frigorigéne) pour
différentes températures. Plusieurs modes de prédiction de ces courbes ont été proposés dans
la littérature, a partir de modeles thermodynamiques (facteurs d'activité, équations d'état, ...)
ou a partir de formes polynomiales empiriques ou semi-empiriques. Dans tout ce qui suit, les
données de solubilité utilisées le sont sous la forme suggérée par Cavestri (1995), qui fait
intervenir la fraction molaire x; :

PO, T) = X Pge(T) + x.(1-x).(a + bT + T 2+d x+e x TH x T 2).Pyy(T) (3.1)
Une attention particuliére doit étre portée a distinguer la notion de solubilité de la notion de
miscibilité : cette dernicre est la propriété -qualitative- qui spécifie les conditions de
température et de pression pour lesquelles un couple frigorigéne-huile constitue une seule

phase liquide homogeéne.

1.1.2. Caractere zéotropique des mélanges frigorigéne-huile

Le comportement thermodynamique d'un mélange frigorigéne-huile différe notablement de
celui du frigorigene pur, car la présence d'une quantit¢ d'huile méme faible confére au
mélange un caractere fortement non-azéotropique. Ceci est di a la forte disparité des
températures d'ébullition des fluides en présence, a savoir typiquement 250 °C pour l'huile et
des températures généralement inférieures a 0°C pour les frigorigénes usuels. Ce
comportement est illustré sur la figure 3.1.a qui représente la température de deux mélanges
R134a-huile PAG et du R134a pur en fonction du titre en vapeur. Pour une pression donnée,
la température de bulle du R134a est constante. Pour cette méme pression, la température de
bulle du mélange est pratiquement égale a celle du fluide pur jusqu'a un titre critique, puis elle
augmente dans la région des forts titres en vapeur. Si le frigorigéne est lui-méme un fluide
zéotrope, le comportement non-azéotropique du mélange est encore plus marqué (figure 3.1.b,
pour du R407C avec une huile POE). Cette dernic¢re figure et les développements suivants
sont obtenus en négligeant une éventuelle solubilité préférentielle de chacun des constituants
du R407C avec I'huile.

Ainsi, a partir d'un certain titre en vapeur, il faut appliquer a un mélange frigorigéne-huile
une température supérieure a celle de saturation pour pouvoir évaporer le frigorigéne dissout
dans I'huile. La phase vapeur se trouve alors a une température supérieure a la température de
saturation du frigorigene seul et apparait artificiellement comme surchauffée (on parle de
"surchauffe apparente") bien qu'elle soit en équilibre avec la phase liquide.
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Figure 3.1 : Evolutions a pression constante de la température en fonction du titre en vapeur
pour différents mélanges frigorigéne-huile en équilibre liquide-vapeur

1.1.3. Calcul de l'enthalpie des mélanges frigorigene-huile

Pour le calcul de I'enthalpie d'un mélange liquide-vapeur d'une solution frigorigéne-huile,
on admet généralement que la phase vapeur ne contient pas d'huile, car la pression partielle de
celle-ci est négligeable (trés faible pression de vapeur saturante). On admet aussi que la
chaleur de mélange de ces deux especes est négligeable devant les autres enthalpies. En
supposant ensuite que l'huile et le fluide sont parfaitement miscibles, plusieurs chercheurs
(Thome et Phil, 1995 ; Conde, 1996 ; ...) posent alors 1'équation suivante :

dh = Ah v AX+(1- X)'Cp,m(T:Tsat(P)) 'dTbub + Cp,v(T) 'X'dTbub 3.2)

ou Ahj, est la chaleur latente de vaporisation, X le titre en vapeur. La capacité thermique
massique ¢, ,, est la capacité du melange frigorigene-huile liquide tandis que cp, ,, est celle de
la vapeur seule. Cette équation a été utilisée par plusieurs auteurs mais en négligeant 1'impact
de la solubilité, intervenant theoriquement dans I'évaluation de ¢, ,,. Une expression pouvant
étre déduite de 1'équation (3.2) mais permettant de faire apparaitre de manicre plus immédiate
le lien avec les données de solubilité est donnée par Youbi-Idrissi et al. (2003a) :

l’i’ll m.: m
h=|- =y, +| = e LT R ————|h, (3.3)
mp . +my; +my mp . +mey; +my mp, +MmMey; +my

ou hy, et hy sont les enthalpies du frigorigéne liquide et vapeur, a l'état saturé et a la
température du systéme, h; est I'enthalpie de l'huile a cette méme température obtenue par
intégration entre la température de référence (correspondant a I'enthalpie de référence choisie)

T s ., 1ippr
et la température du systéme (hy; =hor + IT Cp,oil-dT ). La littérature fournit différentes
ref

expressions pour la capacité thermique massique de I'huile.
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En notant respectivement C, = /(my, + Mg +mmy) la fraction massique en huile

circulant dans la machine frigorifique (évaluée en un point ou le frigorigéne est sous forme
liquide) et X'=m, /(m, +mg; +m,) le titre en vapeur tenant compte de la présence

d'huile, I'équation (3.3) peut étre mise sous la forme :

h=(1-X-Cg Jhy, +Cq hojy +X'hy (3.4)

Notons qu'en raison de ces écritures et des hypothéses précédentes, le titre en vapeur ne peut
pas étre supérieur a la valeur X'y, =1—C, . D'autres relations entre ces differentes fractions

massiques sont utiles, en particulier celle entre la concentration circulante et la solubilité
X; =1-C4 /(1-X") et celle entre les titres en vapeur avec et sans présence d'huile

X=X/(1-Cy).

A partir de ce mode de calcul de l'enthalpie du mélange frigorigéne-huile, des diagrammes
de type Mollier (log P-h) ont été établis pour différents frigorigénes (R134a, R407C, ...)
associés a diverses huiles (POE ou PAG) et pour différentes concentrations. Un exemple d'un
tel diagramme (ainsi que le diagramme du frigorigéne seul en "trame" de fond : isothermes en
pointillés, courbe de saturation en trait plein) est présenté sur la figure 3.2. Sur ce diagramme,
les isothermes du frigorigéne seul et du mélange dans la zone liquide sont pratiquement
confondues, la différence ne tenant qu'a la contribution de I'enthalpie de I'huile. Dans la zone
diphasique, aux faibles titres, ces isothermes sont également confondues, mais, le titre
augmentant, elles se différencient progressivement. Les isothermes du mélange sont toujours
au-dessous de celles correspondant au frigorigéne seul (plus faible pression du systéme pour
une méme température). Inversement, et conformément a la notion de surchauffe apparente
évoquée précédemment, pour une température supérieure a la température de rosée du R407C
pur, il subsiste une phase liquide, composée principalement d'huile mais contenant une
certaine fraction de frigorigéne liquide dissout dans cette huile, ce que précise les valeurs de
titres inférieures a 1 avec des isotitres pourtant situées dans la zone vapeur du frigorigéne
seul. Une analyse systématique de l'impact de la concentration en huile (Youbi-Idrissi et al.,
2001 et 2003a) a permis de montrer que les isothermes du fluide pur et celles du mélange se
différencient pour des titres d'autant plus faibles que :

-la concentration en huile est importante,
-la solubilité du frigorigéne dans I'huile est élevée.

1.2. Conséquences sur le fonctionnement des machines frigorifiques

I1 est généralement admis que l'évaporateur est 1'élément de la machine frigorifique le plus
pénalisé par la présence d'huile (Thome et Phil, 1995 ; ...). L'utilisation de diagrammes de
Mollier analogues a celui de la figure 3.2 permet d'évaluer la variation d'enthalpie dans un
évaporateur fonctionnant avec du R134a seul ou en considérant la présence de l'huile (huile
PAG ISO68 avec une concentration C,=4%). Dans l'exemple choisi, typique dun
fonctionnement industriel, la pression de condensation est fixée a 10 bar, la pression
d'évaporation a 2bar et la température d'entrée a I'évaporateur a -10°C. Le sous-
refroidissement est de 5 K et la surchauffe, fixée par un détendeur thermostatique a
égalisation interne, a 7 K, ce qui conduit a une température en sortie de -3 °C. Ces données
conduisent au cycle représenté sur la figure 3.3, ou l'on remarque que la variation d'enthalpie
réellement obtenue a I'évaporateur (Ahjz=383-248 =135kJ/kg sur la figure 3.3) est

inférieure a celle calculée pour le frigorigéne pur (Ah, = 150 kJ/kg).
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Ainsi, négliger la présence de I'huile dans ces conditions de fonctionnement conduit a une
erreur d'environ 10% sur le calcul de la variation d'enthalpie au niveau de 1'évaporateur. De
tels calculs pour d'autres conditions de fonctionnement ont permis de conclure que cette
erreur est d'autant plus faible que la surchauffe appliquée a la sortie de l'évaporateur est forte.
Comme précédemment, l'erreur est d'autant plus importante que le frigorigéne est soluble
dans I'huile ou que la concentration est élevée.

La figure 3.3 montre aussi qu'a la sortie de I'évaporateur, il subsiste une phase liquide
composée de fluide frigorigéne et d'huile. Le diagramme de Mollier classique (pour les fluides
frigorigénes seuls) ne permet pas d'identifier ce phénomene. En revanche, la nouvelle
présentation du diagramme donne l'information sur le titre en vapeur a la sortie de
I'évaporateur et donc la quantité de fluide frigorigéne dissoute dans l'huile. Cette derniere est
appelée quantité non-évaporée et est définie par I'expression :

NEQ(%) =100 ti1y ; /(1) + 101, ) =100.(1- X'/(1-Cy)) (3.5)

D'apres les données de la figure 3.3, le titre en sortie d'évaporateur en présence d'huile est
X'=0,92, ce qui implique que NEQ=15,2%. La quantit¢ non-évaporée au niveau de
I'évaporateur rentre au compresseur ou la température est plus élevée. Lorsque cette quantité
s'évapore, le rendement volumétrique du compresseur diminue ainsi que le COP de la
machine. De plus, la viscosité de I'huile de lubrification et son pouvoir lubrifiant peuvent étre
amoindris.

Ces tendances, obtenues de manicre théorique, ont pu étre validées (Youbi-Idrissi et al.,
2003b ; Youbi-Idrissi et al., 2004) en partenariat avec un industriel sur le site de son
laboratoire d'essais sur une installation de grande puissance (environ 500 kW) fonctionnant
avec du R407C et une huile POE.

Pour cette validation, la variation d'enthalpie dans l'évaporateur pour des surchauffes
apparentes variant de 1,5 K a 15 K a été évaluée par différentes méthodes :
-sans tenir compte de la présence d'huile, uniquement a partir des mesures de température et
de pression a 'entrée et a la sortie de I'évaporateur Ah, =h (Pyu, Tout) —h; (P, Tin)
-en tenant compte de la présence d'huile, mais uniquement a partir des mesures de
température et de pression a lentrée et a la sortie de I'évaporateur
Ahr’oﬂ = hr’oil (Pout > Tout) — hr,oﬂ (Pip, Ty ) ou hr,oil est calculée grace au modele développé
auparavant
-en tenant compte de la présence d'huile c'est-a-dire en utilisant un bilan d'énergie
conventionnel a partir de la puissance cédée par le frigoporteur (eau) et du débit massique de
fluide (frigorigene + huile) m, ,;; mesuré experimentalement (Ah', oj = mcpATey, /My 651

sous I'hypothése que I'évaporateur est adiabatique).

Expérimentalement, avec un taux de circulation d'huile de I'ordre de 2% principalement
impos¢ par la technologie du compresseur, I'écart entre Ah,. et Ah, ;) varie de 10% aux faibles
surchauffes a environ 1,8% pour les fortes surchauffes, les incertitudes ayant été estimées a
environ 2%. Cette tendance correspond a la présence d'une quantité non-évaporée de
frigorigéne en sortie d'évaporateur dont l'existence a pu €tre confirmée visuellement. Le
mod¢le a finalement €té validé en comparant les rapports prédit Ah, ;) /Ah, et expérimental

Ah'; o;1 /A, et en observant un €cart ne dépassant jamais 2,2%.
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1.3. Mesure de solubilité dioxyde de carbone-huile

Les paragraphes précédents ont permis de mettre en relief 1'impact de la solubilité des
fluides frigorigénes dans les huiles pour une évaluation correcte des performances des
installations frigorifiques. De telles données sont relativement peu souvent publiées pour les
fluides frigorigénes usuels, et pratiquement inexistantes pour le dioxyde de carbone.

Actuellement, les données de solubilité sont généralement obtenues a l'aide de cellules de
mesure en verre a l'intérieur desquelles on introduit des quantités connues d'huile et de fluide
frigorigéne. En imposant la température de 1'ensemble, en mesurant le volume occupé par la
vapeur (grace au caractere transparent de la cellule) et en mesurant la pression a l'intérieur de
la cellule, on déduit la relation d'équilibre liquide/vapeur pour le mélange. Malheureusement,
ces cellules demeurent fragiles et leur pression admissible limitée (typiquement inférieure a
20 bar). Or, les fluides frigorigenes récemment développés présentent, pour un certain nombre
d'entre eux, de fortes pressions de fonctionnement pour les températures intéressant le
frigoriste. Par exemple, avec le R410A, la plage de mesure doit étre de 4 a 30 bar. Avec le
CO», la pression maximale est de 1'ordre de 120 bar.

Un nouveau dispositif de mesure de solubilité avec une pression maximale admissible de
120 bar a été congu et réalisé (Youbi-Idrissi et al., 2003c). La cellule d'essai étant en acier
inoxydable (donc non transparente), une nouvelle procédure de calcul de solubilité n'utilisant
pas la mesure visuelle du volume de vapeur a été développée. La fraction massique de
frigorigéne dans la phase liquide peut étre exprimée grace a la relation :

M, M,-M,
Mo +Mp Mg +M; -My

(3.6)

avec My = (V, = Vi = VL Joy (P, T) et Vi =M, /p; = (M, -M,)/p.

En combinant ces équations et en tenant compte de la variation de la masse volumique de
I'huile avec la température, on obtient finalement 1'expression :

~ Mo M,
M =[Vt poil(T) pl(P)]pV(P,T)pl(P) (3 7)
Y py(P,T)+p(P) '

Les courbes de solubilit¢ du CO, dans 'huile EA318-120 (type PAG) ont été publices
(figure 3.4). Ce type d'huile présente un comportement miscible avec le CO, pour une
fraction massique en CO, inférieure a 0,5 environ. Pour les températures supérieures a la

température critique (31,6 °C), et en 1'absence d'indication visuelle, il est difficile de proposer
une interprétation des résultats quant a la miscibilité des fluides.

Enfin, une discussion relative au choix des dimensions de la cellule a été proposée : si une
cellule de grand volume permet de réduire les incertitudes relatives sur la mesure, elle
implique des essais de longue durée. Un compromis a été recherché et nous avons finalement
retenu une cellule de 314 cm3. Avec cette cellule, il faut néanmoins parfois plus de 24 h pour
obtenir un point stationnaire d'une courbe de solubilité¢ (généralement représentée au moyen
d'une dizaine de points). La gamme compléte de données de solubilité pour des applications
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usuelles en froid est typiquement constituée de 5 a 10 courbes, ce qui donne une indication de
I'ampleur du travail expérimental a réaliser.

12 e T=60°C
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10 Pt e
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Figure 3.4 : Courbes de solubilité du couple CO,/huile EA 318-120

2. Comportement des machines frigorifiques utilisant des mélanges zéotropes

Le R407C figure parmi les HFC candidats au remplacement du R22, qui est un HCFC
condamné a breve échéance. Le R407C est un mélange zéotrope caractérisé par un glissement
de température (écart entre la température de rosée et de bulle pour une pression constante) de
l'ordre de 5 K. Son caractére zéotrope implique de plus une variation de composition par
rapport a sa composition nominale lors du fonctionnement d'installations frigorifiques. Les
recherches présentées ici visent a contribuer a la compréhension des phénomenes induits par
cette variation de composition et s'inscrivent ainsi a la suite de travaux antérieurs parmi
lesquels on citera :

-Chen et Kruse (1995) qui ont montré I'importance du choix du modele de taux de vide pour
simuler le fonctionnement d'une machine frigorifique fonctionnant avec un mélange zéotrope
binaire constitué de R23 (fraction massique de 20 a 25% selon les essais) et de R152a (75 a
80%).

-Ghassempouri (1999) qui a porté son attention sur 1'écart entre la composition circulante et la
composition nominale en fonction de la géométrie des accumulateurs haute ou basse pression
dans les circuits frigorifiques.

-Haberschill et al. (2002) qui ont développé un modele de machine frigorifique fonctionnant
au R407C pour mettre en évidence l'influence sur les performances (COP, puissance
frigorifique, ...) de plusieurs parametres (charge en fluide, composition de charge, fuites
modifiant la composition, ...).

Un mode¢le global de machine frigorifique a été développé pour fournir quelques éléments
de réponse a ces questions. Ce modéle est constitué de quatre modeles €élémentaires : modele
du compresseur, modele du condenseur, modele de 1'évaporateur et modele de la bouteille de
réserve. Le détendeur est considéré comme parfait (isenthalpe et sans accumulation de
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masse). Un bilan de masse sur chaque modéle élémentaire puis sur le modéle global permet
d'évaluer la composition locale et circulante du frigorigéne lorsque la machine est chargée
avec un fluide non-azéotrope. Ce modéle permet de déterminer les performances globales
d'une machine simulée dont les principales caractéristiques sont issues d'une pompe a chaleur
industrielle existante fonctionnant au R407C. Cependant, notre objectif n'étant pas
spécifiquement la modélisation de cette machine mais bien I'é¢tude du fonctionnement d'une
machine utilisant un mélange zéotrope, certaines "libertés" ont été prises quant aux
caractéristiques réelles de la machine. On estime en effet que ces aspects un peu moins
physiques de la modélisation ne compromettent pas la validité des tendances générales li¢es a
la présence du R407C.

2.1. Modéle de compresseur

Les principales hypothéses de ce modéle sont une compression supposée polytropique avec
une loi de variation du coefficient polytropique k posée par analogie avec le modele de Gay
(1999), ce qui permet d'évaluer la température de refoulement T4;. On suppose de plus une

variation du rendement effectif n.s et du rendement volumétrique n, ne dépendant que du

taux de compression 1. Ce mode¢le peut ainsi étre résumé par les équations suivantes :
k-1

Pevap | k . .V, 1 . m Ah;
Tgis = Tasp [ﬁj m=ny V_ba Wegr = " ffls (3.9)
con. asp e

avec les relations issues de données expérimentales :
Ny =1,053-0,028t ngg =0,616+0,064t—0,012t> k= (— L14.107* Ty, + 1,18)10’031 (3.9)

Ces corrélations sont valides pour un taux de compression compris entre 2,9 et 6 environ et
une température d'aspiration comprise entre 281 et 298 K.

2.2. Modéle des échangeurs (évaporateur et condenseur)

2.2.1. Modeéle de l'évaporateur

Ce modele permet d'étudier le comportement d'un évaporateur tubulaire d'une géométrie
donnée dans un régime permanent. Il suppose que le fluide frigorigéne est a 1'état d'équilibre
et que les pertes de charge dans I'évaporateur et les pertes thermiques vers l'extérieur sont
négligeables. L'évaporateur est discrétisé en sous-volumes numérotés de i =1 a n. Pour une
valeur initiale estimée de pression d'évaporation, on calcule l'enthalpie, le coefficient
d'échange global et la masse de chaque composant du fluide frigorigéne selon les relations
suivantes pour le iMm€ volume de controle :

K;.dS; AT;
o

1 + ln(Dext /Dint ) n 1

-1
hy =h;_, + (3.10)
Ui’r.dSi’r 27‘C.dLi.7\, Ui,eau .dSi,eau

ou Ki.dSi :[

ou Uj ; et Uj o5y sont les coefficients d'échange thermique coté fluide frigorigéne et coté eau.
dS; est la surface d'échange ¢lémentaire et dL; sa longueur. La masse de chaque fluide ]
contenue dans le sous-volume i de 1'évaporateur est calculée par 1'équation suivante :

dM;; =dVi(yjipv,i% +XjipL,id—-0;)) (3.11)
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ou a, dV;, y et x sont respectivement le taux de vide, le sous-volume, la fraction massique du

composant j dans la phase vapeur et la fraction massique dans la phase liquide. Ce bilan
massique local permet d'obtenir la composition locale en frigorigéne dans chaque trongon 1,
qui, tous calculs faits, s'écrit :

Cji _ (I—Xi ).Fi.xj’i +Xi'Yj,i (312)
: (1-X; I + X

ou X est le titre en vapeur et I' le glissement de vitesse. On rappelle la relation entre taux de
vide et glissement de vitesse :

X
o = o (3.13)
PV (1ox; ) N
PL,i Pv.i

Pour le calcul du taux de vide, nous avons sélectionné la corrélation de Hughmark (1962)
tandis que le coefficient d'échange thermique c6té eau a été calculé par la corrélation de
Dittus-Boelter. Cette méme corrélation a été appliquée du coté fluide frigorigéne dans la zone
de vapeur surchauffée. Concernant le coefficient d'échange local en évaporation, la corrélation
de Gungor et Winterton (1987) a été retenue.

Le programme informatique converge lorsqu'une pression d'évaporation annulant I'écart
entre la surchauffe calculée et imposée est obtenue.

2.2.2. Modéle du condenseur

Pour ce qui est du condenseur, nous avons considéré dans ce modele un condenseur
tubulaire d'une géométrie connue. Le modele est développé de fagon similaire a celui de
'évaporateur en considérant les mémes hypothéses. De la méme facon que dans le modele
d'évaporateur, le taux de vide a été calculé par la corrélation de Hughmark. Dans toutes les
zones monophasiques (coté eau et coté frigorigéne en phase de désurchauffe et sous-
refroidissement) la corrélation de Dittus-Boelter a été appliquée. Pour le coefficient d'échange
local en condensation, nous avons appliqué la corrélation de Dobson et Chato (1998). Le
programme informatique converge en annulant l'écart entre la pression de condensation
calculée et imposée.

2.3. Modeéle de bouteille

Ce mod¢le permet de boucler le bilan de masse et de déterminer par la suite la composition
du fluide circulant dans la machine. La masse du frigorigéne dans la bouteille est calculée en
négligeant les masses contenues dans le compresseur et dans les canalisations, par la relation
suivante :

Mpout =My — Mevap —Mcond (3.14)

En connaissant le volume de la bouteille, le niveau de remplissage C peut étre déterminé :

¢ = Mpout / Voout =PV (Pcond) (3.15)
PL (Pcond ) Tout, cond )_ Pv (Pcond )

ou Tyt cond ©st la température de sortie condenseur (coté frigorigéne).
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2.4. Bouclage, structure du modeéle global

Pour constituer le modéle complet de la machine, les modéles élémentaires ont été
regroupés selon l'algorithme indiqué sur la figure 3.5. La détente est supposée isenthalpique.
Les pressions d'évaporation et de condensation sont ajustées a chaque itération en respectant
la surchauffe et la masse totale, introduites comme données du probléme.

/ Données principales \

Géométrie des échangeurs

Fluide frigorigéne : masse totale, composition, propriétés
Fluides secondaires : propriétés
Corrélations (coefficient d’échange et taux de vide)

Débits et températures d’entrée des fluides secondaires

Qurchauffe /
v

Initialisation : Pression de condensation, débit massique,
composition circulante du mélange

<

<

A

Modéle
condenseur

v

Modele
évaporateur

v

Modgéle
Compresseur

v

Modéle
Bouteille

Masse calculée=?=masse introduite

Convergence de la

Non

composition du mélange ?

Fin

Figure 3.5 : Algorithme du mod¢le complet
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La charge en composant j contenue dans tout le systéme est la somme des masses
contenues dans chaque ¢lément et la charge totale est la somme des masses de chaque
composant :

k
Mj ¢ =Mjevap * Mj cond + Mj bout M; = zMj,t (3.16)
j

ou k est le nombre de composants du mélange de frigorigénes.

2.5. Principaux résultats

Ce mod¢le a été appliqué a une machine frigorifique eau/eau fonctionnant au R407C, dont
les caractéristiques essentielles sont données dans le tableau 3.1. Le mod¢ele fournit les
principaux indicateurs de performance de l'installation, donnés dans le Tableau 3.2 afin de
fixer les ordres de grandeurs. Nous avons ainsi pu vérifier que les valeurs obtenues sont
comparables avec 1'expérience. Des profils de coefficients d'échange le long des échangeurs
ont également été¢ obtenus, donnés a titre d'exemple sur la figure 3.6. De tels profils ont
¢galement été obtenus par Haberschill et al. (2002) et ont été exploités en détail. C'est
pourquoi nous ne commenterons pas ici nos profils mais nous nous attacherons plutot aux
profils de composition du mélange de fluides frigorigénes.

Tableau 3.1 : Quelques caractéristiques de la machine frigorifique modélisée

Fluide frigorigéne : R407C
Composition nominale (massique) R134a:52% - R125:25 % - R32:23%
Masse totale 7 kg
Compresseur
Vitesse de rotation (tr/min) 3000
Cylindrée (cm’) 107
Echangeurs
Evaporateur Condenseur
(contre courant) (contre courant)
Surface d'échange (m?) 3 2
Diamétre (mm) 25,4 25,4
Fluide secondaire Eau Eau
Débit fluide secondaire (kg/s) 0,9 1,3
Température d'entrée (°C) 12 30
Surchauffe (K) 7 -—-

Tableau 3.2 : Principaux indices de performance de la machine frigorifique

Basse et haute pression (bar) 5,34 et 20,8
Sous-refroidissement (K) 5

Débit frigorigene (kg/s) 0,111
Puissance frigorifique et calorifique (kW) 16,9 et 219
Puissance mécanique du compresseur (kW) 5,12
COP et EER 428 et 3,3
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Figure 3.6 : Profils de température et du coefficient d'échange le long des échangeurs

Pour analyser les profils de composition, il convient tout d'abord de définir les
compositions que nous évoquerons :

-la composition nominale du frigorigéne est la composition du fluide tel qu'il doit étre fourni
par le fabricant. Dans le cas du R407C, les fractions massiques des différents composants sont
de 0,52 de R134a, 0,25 de R125 et 0,23 de R32, selon la norme ASHRAE. On admet une

incertitude absolue sur la fraction massique de +0,02.

-la composition locale (éq. 3.12) est la composition du fluide présent localement en tout point
du circuit qui différe de la composition nominale pour diverses raisons :
-différence de composition entre les phases liquide et vapeur lors des changements
de phase, due a l'évaporation prioritaire des fluides les plus volatils (dont la
température d'ébullition est plus basse), c'est a dire le R32 et le R125 dans le cas du
R407C ;

-glissement de vitesse entre les phases liquide et vapeur dans les échangeurs, di a la
différence de la masse volumique et donc a un déplacement plus rapide de la phase
vapeur par rapport a la phase liquide ;

-éventuelle miscibilité préférentielle de I'huile avec 1'un des composants ;

-effet de la géométrie du circuit frigorifique (volume interne des échangeurs et de la
bouteille accumulatrice), appelé "effet accumulateur” (Ghassempouri, 1999). Cet
effet est surtout observé dans les bouteilles accumulatrices a haute pression ou la
vitesse de la vapeur est faible, ce qui induit un enrichissement en composant le moins
volatil (R134a).

-la composition circulante est la composition locale du fluide dans les zones monophasiques
du circuit.

La notion de composition circulante peut cependant sembler "contestable" en ce sens
qu'elle n'est qu'une valeur particuliere de la composition locale. Elle est cependant
expérimentalement beaucoup plus simple a évaluer que la composition locale puisqu'il suffit
de réaliser le prélevement d'un échantillon dans une canalisation et d'en analyser la
composition par exemple par chromatographie.

Les valeurs des compositions nominale et circulante, ainsi que les profils de composition
locale, sont représentés pour chaque composant du R407C le long du circuit de la pompe a
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chaleur sur la figure 3.7. On remarque que la différence entre concentration nominale et
circulante est plus importante pour le R134a (circulante inférieure de 0,03 & la nominale,
celle-ci étant de 0,52) et pour le R32 (circulante augmentée de 0,03 par rapport a la nominale,
égale a 0,23), tandis que les concentrations circulante et nominale du R125 sont pratiquement
identiques (environ 0,25).

L'évolution de la composition locale représentée sur la figure 3.7 met en évidence la
présence de deux pics de composition :
-le premier apparait au début de la condensation du mélange. Il est le résultat de deux
phénomenes qui se produisent simultanément : d'une part, la condensation en premier du
composant le moins volatil (R134a) mais également, le glissement élevé de vitesse car la
vapeur circule plus rapidement que le liquide au début de la condensation ou le titre en vapeur
est élevé (entre 0,9 et 1).
-le deuxiéme pic -relativement plus important que le premier- apparait plutét a la fin de
I'évaporation. Il est le produit d'un effet d'accumulation du R134a qui s'évapore en dernier
dans 1'évaporateur.

Le déficit global en R134a dans la composition circulante (-0,03 par rapport a sa
concentration nominale) est compensé par un enrichissement local dans les zones diphasiques.
En revanche, pour les composants les plus volatils (R125 et le R32), c'est la situation inverse
qui se produit. En d'autres termes, la différence de composition du frigorigene entre nominale
et circulante correspond a une redistribution de chaque composant du mélange respectant
nécessairement la loi de la conservation de la masse le long du circuit pour les trois
composants.

3. Amélioration des machines frigorifiques a ammoniac

Pour les raisons environnementales évoquées auparavant, on assiste également a un regain
d'intérét de la communauté des frigoristes pour l'ammoniac, principalement dans des
installations de grosse puissance, mais aussi de plus en plus souvent dans des unités de plus
petite taille (Hansen, 1999). Les principaux avantages de ce fluide sont des propriétés
thermophysiques favorables pour de forts coefficients d'échange et des pertes de charge
limitées, et une forte chaleur latente de vaporisation conduisant a des débits massiques
modérés. Ses deux majeurs inconvénients sont les nécessaires précautions de sécurité dues a
sa nature toxique et ses températures de refoulement élevées rendant le refroidissement des
compresseurs nécessaire, généralement au moyen d'une circulation d'eau. Notre objectif est
alors d'examiner deux facettes d'un probable compromis entre :

-l'efficacité du refroidissement du compresseur par circulation d'eau. Le refroidissement limite
la consommation énergétique du compresseur, ainsi que la température de refoulement, c'est-
a-dire la température d'entrée de l'ammoniac au condenseur. La surface d'échange du
condenseur est alors mieux utilisée puisqu'elle est davantage consacrée a la condensation (fort
coefficient d'échange thermique) qu'a la désurchauffe (faible coefficient). Les gradients
thermiques dans le condenseur -et donc les irréversibilités- sont également réduits, ce qui se
traduit par une plus faible production d'entropie

et

-le débit d'eau de refroidissement du compresseur. Ce débit induit une surconsommation
énergétique (puissance mécanique de pompage) ainsi qu'un transfert de chaleur (donc des
irréversibilités, pouvant étre quantifiées en terme de production d'entropie) croissant lorsque
le débit augmente.
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La minimisation de la puissance mécanique consommée a été¢ analysée dans une publication
en cours d'expertise (Bonjour et Bejan, 2004) tandis que l'analyse second-principe a été
publiée a 1'International Congress of Refrigeration (Bonjour et al., 2003a)

Analyse second-principe

De nombreux essais ont été réalisés sur une machine frigorifique a ammoniac réelle pour
caractériser le fonctionnement du compresseur pour une large gamme de conditions
opératoires (taux de compression, pressions d'aspiration et de refoulement, débits de
refroidissement). Un modéle global du refroidissement du compresseur et de ses rendements
volumétrique et effectif, basé sur des corrélations identifiées a partir des expériences, a été
proposé. Ce modele est original car peu de modéles de compresseurs refroidis sont
disponibles dans la littérature, mais il constitue une extension de ceux proposés par Hannay et
al. (1999) et Grodent et al. (1999). Dans ces modéeles (figure 3.8), la puissance sur 'arbre du
compresseur est convertie en puissance transmise au fluide et en chaleur dissipée vers
I'ambiance, cette dernicre étant considérée comme proportionnelle a la puissance sur l'arbre.
Dans notre cas, cette puissance est également convertie en chaleur évacuée par l'eau de
refroidissement, évaluée au moyen d'un coefficient d'échange global.

frigorigéne cau, my, Tw,in
mr, h] ’Tl

Figure 3.8 : Schéma du compresseur refroidi

Les principales équations du mode¢le sont ainsi :

-les corrélations des rendements effectif et volumétrique en fonction du taux de compression :

V -,
Ny = —2 = 0,96 - 0,06x T (3.17)
Vbal
Ah;
Neff = ———15— = 0,76 —0,009(t — 2)% = 0,04 /(1 —1,75) (3.18)
Weff /mr

-le bilan thermique du compresseur
Wett +Qamb + My €p w (T in = Tyw,out) =My (hy —hy) (3.19)
avec  Qump =-o.Werr et Qy =AUy (Ty, — To) =ty Cpw (Tyin — Tw.out) (3.20)

ou les températures moyennes de l'eau et du frigorigene sont respectivement :
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Ty =(Tyin + Twout)/2 et T, =(T; +T,)/2 (3.21)

Par identification a partir de l'ensemble des résultats expérimentaux, le coefficient de
proportionnalité des pertes vers l'ambiance est fixé a la valeur a=0,3 et le coefficient
d'échange global pour l'eau de refroidissement en fonction du débit d'eau a

AU, =122x m‘j;om (avec my, enkg/s et AUy, en W/K).

La notion de rendement effectif (équation 3.18) doit étre distinguée de la notion de
rendement isentropique (Terrier, 1999). Ce dernier ne dépend pas (ou peu) du taux de
compression mais représente principalement les pertes thermiques du compresseur. Dans
notre cas, les pertes sont dirigées vers l'ambiance et vers I'eau de refroidissement et sont
modélisées par les équations (3.20) et (3.21).

Ce modele de compresseur a ensuite été intégré dans un modele plus classique d'une
machine frigorifique idéalisée (pas de pertes de charge, pas d'apports ni de pertes thermiques
a travers les canalisations, ...) comparable a celui présenté au paragraphe 2, afin de mettre en
évidence l'impact du débit d'eau de refroidissement du compresseur sur les performances
globales de l'installation, principalement en terme de production d'entropie. On montre ainsi
que, conformément au principe de compromis évoqué auparavant, la production d'entropie au
compresseur augmente avec le débit d'eau tandis que celle au condenseur diminue. Les
productions d'entropie a I'évaporateur et au détendeur sont faibles et pratiquement
indépendantes du refroidissement. Il existe ainsi un débit d'eau permettant de minimiser la
production d'entropie totale de I'installation (figure 3.9). Il est de plus intéressant de noter que,

si I'on s'en tient a la définition usuelle du COP= Q /W, celui-ci croit avec le débit d'eau
(figure 3.9).

2 10.55 2.13
S COP
e B/E‘_—E;S
o 105 \ 212
©
i o
5 10.45 2.11
L K
a o
% 10.4 < 21 Q
9 Production d'entropie
T 10.35 2.09
c
2l
S 103 2.08
©
o
Q 10.25 ® T T T T T 2.07

0 0.01 0.02 0.03 0.04 0.05 0.06

débit d'eau de refroidissement (kg/s)

Figure 3.9 : Production d'entropie globale de l'installation et COP en fonction du débit d'eau
de refroidissement du compresseur

Ainsi, contrairement aux systémes frigorifiques dont le compresseur n'est pas refroidi, un
minimum de production d'entropie ne correspond pas a un maximum de COP. L'absence d'un
tel lien entre le COP et la production d'entropie peut étre éclairée par une expression issue de
la combinaison des 1° et 2™ principes de la thermodynamique conduisant a I'expression :
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T T : : T T [1Q Qi
Tamb  Werr \ Ty Tx Tamb  Werr | Ty Ti

~ ~ . F . . N 11z
ou T et Ty sont les températures entropiques” du fluide frigo- ou caloporteur a I'évaporateur

et au condenseur, et "T“W et la température entropiquef de l'eau de refroidissement du

compresseur. Une analyse détaillée des termes de 1'équations 3.22 permet de montrer que
l'absence de maximum du COP tient au fait que lorsque le débit d'eau des culasses augmente,

la puissance transmise a l'eau Q,, augmente fortement, tandis que celle évacuée au

condenseur Qk diminue légérement et que la production d'entropie P(s) passe par un
minimum.

D'un point de vue environnemental, le COP ne devrait donc pas étre le seul indicateur des
performances d'un cycle frigorifique dont le compresseur est refroidi par eau.

Minimisation de la consommation énergétique globale

Une autre approche du compromis entre le bénéfice tiré du refroidissement du compresseur
et la consommation d'eau consiste a comparer la puissance mécanique nécessaire au pompage
de I'eau a la diminution de puissance mécanique de compression de 1'ammoniac induite par le
refroidissement. A cet effet, un modéle thermique et hydraulique du compresseur a été
développé. Le compresseur est alors traité selon les méthodes habituellement dédiées aux
échangeurs thermiques mais, lors de l'intégration des bilans d'énergie le long des circuits de
refroidissement d'eau et de compression de I'ammoniac, un terme supplémentaire
correspondant a la conversion de puissance mécanique en puissance thermique intervient. Les
profils de température de l'eau et de 'ammoniac le long de cet "échangeur" peuvent présenter
plusieurs allures, selon les débits d'eau et d'ammoniac et selon le coefficient d'échange
thermique global eau/ammoniac. On montre finalement qu'il existe un débit d'eau optimal
pour minimiser la puissance mécanique totale nécessaire a la compression et au pompage de
I'eau. Ce minimum est néanmoins peu marqué. Il correspond approximativement, pour le
compresseur & ammoniac initialement utilisé, au débit d'eau recommand¢ par le fournisseur.
Cette derniere remarque confirme le bien-fondé de la démarche adoptée pour la détermination
du débit d'eau de refroidissement de compresseurs destinés a l'industrie frigorifique.

4. Conclusion

Pour limiter l'impact environnemental des activités de réfrigération, les pratiques en
matiere de choix du fluide frigorigéne ont fortement évolué¢ au cours des deux décennies
précédentes. Deux tendances principales se sont dégagées : I'utilisation de nouveaux fluides
de type HFC et le retour de fluides naturels comme le dioxyde de carbone et 'ammoniac.

Les HFC impliquent le choix de nouvelles huiles. Les travaux présentés ici ont permis
d'étudier I'impact thermodynamique d'un tel choix sur les propriétés des mélanges frigorigéne-
huile, et en particulier sur leur enthalpie. C'est pourquoi un modele de calcul a été développé

g La température entropique d'un tel fluide circulant a travers un organe de la machine est calculée grace a
I'expression T = (T = Tout )/ In(Tin / Tout ) » 00t "in" et "out" désignent respectivement l'entrée et la sortie du

composant considéré.
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et utilisé¢ pour réaliser un diagramme de Mollier modifi¢ incluant la présence d'huile. Ne pas
prendre en compte la présence du lubrifiant tend a surestimer la puissance frigorifique
disponible lors du dimensionnement. L'installation risque par conséquent d'étre sous-
dimensionnée lors de son fonctionnement. Il a de plus ét¢ montré que le choix d'une huile doit
préférentiellement se porter sur le couple présentant la plus faible solubilité, & condition que la
miscibilité ne soit pas atteinte. Sous cette condition, et si la surchauffe en sortie d'évaporateur
est suffisante (5 a 10 K), I'impact thermodynamique du choix de I'huile reste généralement
limité.

Pour bien prendre en compte l'impact de l'huile, une donnée primordiale réside dans les
courbes de solubilité frigorigéne/huile. Un nouveau dispositif pour la mesure de solubilité a
été congu, réalisé, puis utilisé pour obtenir des données originales concernant la solubilité du
CO, dans une huile PAG.

Le R407C figure parmi les HFC candidats au remplacement du R22, qui est un HCFC
condamné a breéve échéance. Le R407C est un mélange zéotrope caractérisé par un glissement
de température de l'ordre de 5 K, ce qui se traduit par une variation de composition par
rapport & sa composition nominale lors du fonctionnement d'installations frigorifiques. Un
modele de machine frigorifique (dans un premier temps idéalisée) a été mis au point de sorte a
analyser les variations locales de la composition du fluide en circulation. En particulier, ce
modele a permis d'expliciter la différence entre composition nominale, circulante et locale.

Enfin, deux approches ont été suggérées pour optimiser le débit d'eau de refroidissement
des culasses de compresseurs de machines frigorifiques a ammoniac. La premiére, basée sur
l'analyse selon le second principe, a permis de montrer qu'il existe un débit d'eau permettant
de minimiser la production d'entropie totale d'une telle installation. La seconde approche vise
a minimiser la consommation d'énergie mécanique globale d'un compresseur (puissance
mécanique de compression de I'ammoniac a laquelle s'ajoute la puissance nécessaire a la
circulation d'eau).
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Chapitre 4

Séparation et capture de gaz par adsorption
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Nomenclature

Notations latines

ol
o

N

N<:~ﬁq7u;°*uszgg|w:r:_so.cﬁo O >

section
concentration en phase gazeuse
capacité thermique massique, molaire

dispersion axiale

diameétre des billes d'adsorbant
hauteur

coefficient d'échange thermique
coefficient de cinétique

masse molaire

masse
nombre d'ailettes

concentration en phase adsorbée ("quantité adsorbée")

pression

constante universelle des gaz parfaits (R= 8,314 J/mol.K)

rayon
température

temps

épaisseur d'une ailette
vitesse

volume

coordonnée axiale

Notations grecques

a

>
T

& MDD E >3 o ®

diffusivité thermique

chaleur isostérique d'adsorption

porosité

efficacité

efficacité d'ailette

conductivité thermique

viscosité dynamique

masse volumique

surface d'échange thermique linéique

rapport entre le volume de métal et d'adsorbant

Indices et exposants

ads
atm
f

1
ni
p
reg
sat

adsorbant
atmosphérique

ailette (de l'anglais "fin")
iéme composant

initial

paroi

régénération

saturation
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Les travaux présentés dans ce chapitre ont débuté grace a une collaboration avec le LIMSI-
CNRS (UPR 3251, Orsay) ou l'installation expérimentale initiale fut congue et réalisée. A
l'origine, elle permettait I'étude du transfert de chaleur par changement de phase (ébullition ou
condensation d'eau) en régime transitoire a l'intérieur d'un tube, en vue du chauffage ou du
refroidissement de blocs de cuivre simulant un lit de charbon actif adsorbant (Mativet, 1997).
En 1998-1999, cette installation fut profondément modifiée pour réaliser un véritable
adsorbeur de géométrie originale, permettant la circulation de gaz au travers d'un adsorbant et
incluant les moyens de mesure nécessaires a cette nouvelle utilisation. Cette installation fut
enfin transférée au CNAM au début de I'année 2001. Outre la participation aux modifications
de I'année 1998-1999, j'ai mené personnellement certains travaux de recherche en lien avec
cette installation, soit en l'utilisant pour l'obtention de résultats expérimentaux, soit en
développant et en exploitant un modéle numérique de son comportement. Les résultats
expérimentaux et numériques ont permis de mettre en évidence l'intérét de ce nouveau
procédé TSA ("Temperature Swing Adsorption", Adsorption Modulée en Température) pour
la capture de COV (Composés Organiques Volatils). La thése de Marc Clausse (Septembre
2000-Décembre 2003), a l'encadrement de laquelle j'ai contribué, constitue un complément a
ces travaux pour l'analyse du comportement local de I'adsorbeur et pour la mise en évidence
des performances du procédé avec plusieurs composés adsorbables. Ces deux derniers aspects
ne sont pas développés ici. Ils ont été publiés dans des conférences (Clausse et al., 2002 ;
Clausse et al., 2003a) et dans un article de revue (Clausse et al., 2003b) dont une copie est
fournie a I'Annexe B.

1. Synthése bibliographique

Les informations générales relatives a ce chapitre proviennent des ouvrages de Ruthven
(1984), Yang (1997) et Do (1998), et reprennent des ¢léments de la synthése bibliographique
de Marc Clausse (Clausse, 2003).

Par le terme adsorption, on désigne la fixation de molécules d'un fluide (adsorbat) a la
surface d'un solide (adsorbant). On distingue deux types d'adsorption : 1'adsorption physique
ou physisorption -généralement retenue pour la séparation/purification de gaz-, ou les forces
liant l'adsorbat a l'adsorbant sont de type intermoléculaires (Van Der Waals) ou
¢lectrostatiques, et l'adsorption chimique ou chimisorption ou il se produit une réaction
chimique entre l'adsorbat et I'adsorbant (force de covalence). L'adsorption est un phénoméne
exothermique qui fait intervenir la "chaleur d'adsorption”.

Les procédés de séparation par adsorption sont conduits au moyen de colonnes remplies
d'adsorbant appelées adsorbeurs. Dans la majorité des cas, l'adsorbant n'est pas mis en
mouvement et on parle de lit fixe, qui est le type d'adsorbeur retenu dans nos travaux.

1.1. Différents adsorbants

Les adsorbants sont des solides microporeux présentant des surfaces par unit¢ de masse
importantes (de 100 m2/g et jusqu'a plus de 1000 mz/g) afin de maximiser la capacité
d'adsorption (quantité de composé adsorbé par unité de masse d'adsorbant). Selon la norme
IUPAC (International Union of Pure and Applied Chemistry), les pores sont classés selon leur
diamétre (d), en macropores (d>50nm), mésopores (2<d<50nm), et micropores
(d <2 nm). Il existe de nombreuses variétés d'adsorbant, tout matériau poreux pouvant &tre
utilisé. Le choix se fera en fonction de I'adsorbat et/ou du type d'opération désirée parmi les
adsorbants suivants :
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-le charbon actif est l'adsorbant le plus couramment utilisé industriellement. Il adsorbe
préférentiellement les composés organiques par rapport a I'eau et peut ainsi étre utilisé pour
des opérations de séparation/purification de gaz sans déshumidification préalable
contrairement a la plupart des autres adsorbants.

-les zéolithes sont des cristaux poreux d'aluminosilicates. La structure primaire consiste en un
assemblage de tétracdres de SiO4 et d'AlO4. Ces éléments s'assemblent par la mise en

commun d'atomes d'oxygéne pour former une structure secondaire qui peut étre sous forme de
cubes, d'octaedres, etc. La structure finale de la zéolithe consiste en un assemblage de ces
unités secondaires en une structure cristalline réguliere comme représenté sur la figure 4.1.
Les atomes de Si ou Al sont positionnés sur les sommets et les atomes d'oxygeéne au milieu
des arétes. La taille de l'ouverture principale est fixée par une couronne d'atome d'oxygéne (12
dans le cas de la faujasite) et est la donnée géométrique fixant principalement la taille des
molécules pouvant étre capturées.

Figure 4.1 : Structﬁre de la faujasite

-d'autres adsorbants (gel de silice, alumine activée, ...) sont utilisés principalement pour la
déshumidification d'effluents gazeux du fait de leur grande affinité pour I'eau.

1.2. Isothermes d'adsorption

L'adsorption d'un constituant sur un adsorbant dépend de sa pression et dans le cas de
l'adsorption multi-constituants, de la présence des autres composés. La relation d'équilibre
entre la quantité de composant adsorbé et ces parametres a température constante est appelée
isotherme d'adsorption. D'une maniere générale, augmenter la pression du gaz permet
d'augmenter la quantit¢ adsorbée tandis qu'une augmentation de température la réduit
(figure 4.2). Plusieurs formes de relations mathématiques ont été proposées pour décrire les
isothermes (équations de Dubinin, de Langmuir, de O'Brien Myers etc.).
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Figure 4.2 : Isothermes d'adsorption de 1'éthane sur de 'AMBERSORB™ 600
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1.3. Procédés de capture ou de séparation de gaz par adsorption

Les adsorbeurs sont généralement utilisés de maniere cyclique : a une phase d'adsorption
succede une phase de désorption, permettant de réutiliser le lit pour une nouvelle phase
d'adsorption. Ces procédés sont alors définis par leur mode de régénération, dont on cite ici
les deux exemples principaux (figure 4.3) :
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Figure 4.3 : Représentation d'isothermes montrant différents modes de régénération :
(I) PSA, (IT) TSA et (III) TSA par gaz chaud

e |'Adsorption Modulée en Pression (AMP ou PSA, Pressure Swing Adsorption). La
régénération est effectuée par diminution de la pression totale dans le lit. L'adsorption
modulée en pression est fréquemment utilisée pour la séparation fractionnée de mélanges de
gaz. La pression d'alimentation des procédés PSA est généralement égale ou supérieure a la
pression atmosphérique. La pression de régénération peut, quant a elle, étre inférieure a la
pression atmosphérique, le procédé étant alors nommé Adsorption Modulée sous Vide (AMV
ou VSA, Vacuum Swing Adsorption).

e ['Adsorption Modulée en Température (AMT ou TSA, Temperature Swing Adsorption). La
régénération est effectuée par chauffage du lit, classiquement par la circulation d'un gaz de
purge pré-chauffé. Dans ce cas, a 'action du chauffage, s'ajoute une réduction de la pression
partielle de 1'adsorbat. C'est le procédé le plus ancien d'adsorption en cycle. Il comporte deux
phases principales : la phase d'adsorption et la phase de régénération qui correspond au
chauffage de 1'adsorbeur (figure 4.4). Une phase dite de pré-refroidissement est couramment
ajoutée apres la phase de régénération. Durant celle-ci, I'adsorbeur est refroidi afin que sa
température soit 2 nouveau proche de celle désirée pour 1'adsorption.

Durant la phase d'adsorption, en absence de gaz vecteur inerte (P), le produit le moins
fortement adsorbé (B sur la figure 4.4) est récupéré avec une pureté €élevée. Au contraire, le
produit le plus fortement adsorbé (A), récupéré pendant la phase de régénération, a une pureté
moindre du fait de la présence de B et du gaz de purge P. La phase de régénération est opérée
a contre-courant de la phase d'adsorption afin de garantir que la sortie de 1'adsorbeur durant
l'adsorption sera parfaitement régénérée, évitant ainsi toute pollution de 1'effluent.

Pour le chauffage du lit, deux méthodes par chauffage direct (contact direct entre le fluide
caloporteur et I'adsorbant) sont principalement utilisées. La premiére consiste a chauffer le lit
par balayage d'un gaz de purge chaud. Le débit de purge doit étre important afin de permettre
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un chauffage rapide de la colonne, ce qui peut conduire a une dilution importante des
composés désorbés. La deuxiéme méthode emploie de la vapeur d'eau comme moyen de
chauffage. Le chauffage du lit est alors plus rapide que dans le premier cas et les débits de
purge nécessaires sont réduits, permettant une plus forte concentration des produits désorbés.
Cependant, ceux-ci devront étre éventuellement séchés par la suite. De plus, ces produits ne
doivent pas étre miscibles avec l'eau sous peine de rendre la séparation plus complexe et
couteuse. De méme, 'adsorbeur devra étre séché avant la phase d'adsorption pour éviter une
adsorption compétitive entre l'eau résiduaire et les produits a traiter.

A+B (+P, inerte)
aT=T, A+B +P (inerte) P, inerte

e + o

Adsorbeur
Adsorbeur
Adsorbeur

T L

B (+P, inerte) P (inerte) P, inerte
aT=T,>T aT=T,
Adsorption Régénération Pré-refroidissement

Figure 4.4 : Les différentes phases du cycle TSA

L'avantage principal du procédé TSA est de pouvoir désorber plus facilement des especes
fortement adsorbées que par un procédé PSA, une variation de température étant plus efficace
qu'une variation de pression pour changer 1'état d'équilibre thermodynamique. Pour cette
raison, les procédés TSA sont utilisés, par exemple, pour la capture des Composés Organiques
Volatiles (COV) présents dans de nombreux effluents. Cependant, les temps importants
nécessaires pour chauffer et refroidir I'adsorbeur, empéchent I'utilisation du TSA en cycle
rapide contrairement au PSA, conduisant a une moins bonne utilisation de la capacité de
l'adsorbant. Aussi, les adsorbeurs pour cycles TSA sont de taille importante ce qui a un
impact sur le colt d'installation. De plus, les pertes thermiques doivent &tre minimales pour
une utilisation efficace de 1'énergie. Du fait du temps de chauffage important, la phase de
régénération est considérée comme la phase limitante. Néanmoins, contrairement aux
procédés PSA qui utilisent de 1'énergie mécanique, les procédés TSA, peuvent utiliser de la
chaleur résiduaire ce qui réduit alors leur cotit de fonctionnement.

De nombreuses solutions pour améliorer les performances des procédés TSA ont été
développées récemment, principalement en cherchant a réduire les temps de régénération :

Le Cloirec (1998) cite les régénérations par infra-rouge, par effet joule direct, par induction
¢lectromagnétique ou encore par micro-ondes comme alternatives au chauffage par balayage
de gaz chaud ou de vapeur d'eau pour le traitement des COV par adsorption. Si certains de ces
modes sont compétitifs (colt du kg de solvant récupéré) par rapport aux modes classiques, ils
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sont surtout adaptés au cas des tissus de carbone activé utilisés comme filtres, leurs
performances dans le cas de colonnes garnies de grain d'adsorbant étant moindres.

Salden et al. (1998) ont proposé un procédé VTSA (Vacuum Temperature Swing
Adsorption) a chauffage indirect utilisant un lit de garde. La phase de régénération est
décomposée en deux étapes: une premicére de chauffage, pendant laquelle les entrées et
sorties sont fermées. Une fois la température de régénération atteinte, un faible débit de purge
est introduit pour faciliter la sortie des produits désorbés, qui est principalement assurée par
l'intermédiaire d'une pompe a vide. Ce procédé permet une phase de désorption plus rapide du
fait du chauffage simultan¢ de la colonne sur toute sa hauteur et de 1'emploi d'une pompe a
vide.

Bonnissel ef al. (1998) ont développé l'utilisation de modules thermoélectriques a effet
Pelletier couplés a un adsorbant composite de forte conductivité thermique. Cette installation
permet un chauffage in-situ de l'adsorbant sur l'ensemble de la colonne pour atteindre
rapidement la température de régénération et donc de raccourcir le temps de cette phase. De
plus, lors de la phase d'adsorption, les modules sont utilisés en mode refroidissement, ce qui
permet de limiter les élévations de température dues a l'adsorption des composés. Par
l'utilisation de ces modules, les temps de cycles sont de 1'ordre de quelques minutes ce qui
permet une réduction de la quantité d'adsorbant a installer.

Ko et al. (2001) ont étudié 1'impact d'un refroidissement indirect par l'intermédiaire d'un
chemisage de l'adsorbeur ou de l'eau est en circulation (I'eau est purgée pendant la phase de
régénération). Le refroidissement permet de limiter 1'échauffement du lit lors de la phase
d'adsorption et conduit a un refroidissement plus rapide du lit lors de la phase de pré-
refroidissement. Dans ce procédé, la régénération est effectuée classiquement par un balayage
de gaz chaud.

Cependant, ces nouveaux procédés utilisent pour la plupart de I'énergie électrique
¢liminant ainsi l'un des avantages du cycle TSA (utilisation de chaleur résiduaire peu
coliteuse) et n'apportent parfois que des améliorations pour I'une des phases (adsorption ou
régénération).

Le nouvel adsorbeur que nous proposons est muni d'un échangeur interne. Cet échangeur
permet la circulation d'eau pendant la phase d'adsorption pour limiter les augmentations de
température et pendant la phase de pré-refroidissement pour en diminuer la durée. Pendant la
phase de régénération, de la vapeur d'eau circule dans 1'échangeur, afin de chauffer I'ensemble
de la colonne sans contact direct entre I'adsorbant et la vapeur.

2. Approche expérimentale
2.1. Constitution de l'installation

Le procédé (figure 4.5) est constitué en premier lieu d'une colonne (hauteur = 1 m) formée
de deux tubes concentriques (diamétre externe du tube interne : 19,05 mm et diamétre interne
du tube externe : 69,85 mm). A l'intérieur du tube interne peut circuler de la vapeur d'eau se
condensant pour chauffer la colonne, ou de l'eau froide dont la température peut étre controlée
(10°C a 30°C a l'entrée, a raison d'un débit maximum de 360 L/h) pour en assurer le
refroidissement. La vapeur circule de haut en bas et l'eau de refroidissement de bas en haut.
La face externe du tube interne est munie de 12 ailettes radiales. La face externe du tube
extérieure est isolée thermiquement pour limiter les déperditions de chaleur. L'adsorbant
(AMBERSORB™ 600) remplit I'espace annulaire formé par les deux tubes. Il s'agit de petites
sphéres de diamétre moyen 0,65 mm. La masse d'adsorbant contenu dans la colonne atteint
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1,96 kg tandis que les masses métalliques (tubes interne et externe, ailettes) représentent
environ 8 kg. Dans le cas d'une application industrielle, le rapport entre ces masses serait
inversé (typiquement 2 a 5 fois plus d'adsorbant que de parties métalliques). Les flux gazeux
traversent le lit dans le sens choisi par 'opérateur grace a un jeu de vannes adaptg.
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Figure 4.5 : Schéma du dispositif expérimental et détail de la colonne (coupe)

En ce qui concerne l'instrumentation, on dispose de thermocouples, répartis en diverses
positions axiales et angulaires au sein du lit d'adsorbant (positions A a E sur la figure 4.5
représentant la coupe de la colonne), ainsi que sur la paroi interne, et d'un capteur de pression
différentielle pour mesurer la chute de pression induite par le lit. Différents controleurs de
débit permettent de fixer et de mesurer les débits de gaz. On utilise un chromatographe en
phase gazeuse muni d'un détecteur TCD pour connaitre les compositions du gaz en entrée ou
en sortie. Enfin, la consommation en vapeur lors des phases de chauffage est mesurée a I'aide
d'un capteur de niveau situé¢ dans un réservoir de collecte des condensats se trouvant en partie
inférieure de la colonne.

2.2. Description des cycles
Les cycles utilisés par la suite comportent généralement 4 phases :

a. la phase d'adsorption, durant laquelle le flux d'azote pollué a traiter traverse le lit de haut en
bas. Au contact de 'adsorbant, les polluants s'adsorbent dans le lit tandis que l'azote ressort
purifié. Durant cette étape, le refroidissement du lit au moyen de la circulation d'eau dans
I'échangeur interne permet de limiter les effets thermiques induits par I'adsorption
(augmentation de température), maintenant ainsi une capacité d'adsorption maximale. Cette
étape s'acheve lorsque la concentration en polluant en sortie de lit atteint une fraction donnée
de la concentration en entrée (également appelée "charge" par la suite).

b. la phase de concentration, qui correspond au début du chauffage de 1'échangeur, au moyen
de vapeur d'eau se condensant a la température de régéneration (Tez). Un faible debit de gaz

de purge (azote), circulant de bas en haut, est utilisé pour déplacer les polluants. On cesse la
phase de concentration lorsque la variation de température moyenne du lit (T-T;,;) représente

une fraction donnée de la variation théorique maximale de température (T eo-Tiy;). Le débit de
purge peut éventuellement étre nul.
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c. la phase de régénération, pendant laquelle le chauffage se poursuit avec un débit de purge
augmenté (sens inchangé). Ce débit de purge est un parametre important de 1'étude. Tout
d'abord, un débit excessif limite la capacité de purification du procédé, puisqu'une partie de
l'azote purifié doit étre prélevée pour cette phase. En revanche, son augmentation facilite la
désorption des polluants, mais elle conduit a une phase désorbée moins concentrée. Ainsi, si
l'objectif du procédé est de récupérer un flux de polluant concentré, ce débit doit étre faible. 11
s'ensuit une nette diminution de la concentration en sortie de lit et lorsque cette concentration
¢gale la concentration de charge (phase d'adsorption), on considere qu'il n'est plus nécessaire
de poursuivre la régénération. Le chauffage est alors interrompu.

d. le pré-refroidissement, qui permet enfin de refroidir le lit en vue de la phase d'adsorption a
venir. On fait alors circuler I'eau de refroidissement dans le tube interne. Un tres faible débit
d'azote traverse le lit de bas en haut pour éviter une dépressurisation de la colonne. Cette
phase peut €tre optionnelle dans certaines conditions pour lesquelles 1'échange thermique est
suffisamment efficace et rapide pour commencer la phase d'adsorption sans perte notable de
capacité. On stoppe le pré-refroidissement lorsque 1'écart entre les températures moyennes du
lit et de l'eau est de 10 K. Dans les premiers instants de cette étape, I'eau entre en ébullition
car la surchauffe de la paroi est supérieure a la surchauffe minimale pour initier la nucléation
des bulles. Tant que cette surchauffe est suffisamment élevée, le coefficient d'échange
thermique est fort -typiquement de I'ordre de 1000 W/m2.K, comme mesuré par Mativet et al.
(1999)- et le refroidissement du lit efficace. Ceci dure environ 10 a 30 s pour une paroi
initialement a 150 °C. Ensuite, le coefficient d'échange diminue car le transfert de chaleur se
fait par convection forcée monophasique.

Une part importante des résultats présentés ici a été publiée dans un article paru dans
Industrial Engineering and Chemistry Research (Bonjour et al., 2002) et au Congres de la
Société Frangaise du Génie des Procédés (Bonjour et al., 2003b). Ces travaux permettent de
montrer les performances du nouveau procédé pour la capture d'un COV dans lair.
Néanmoins, pour conserver des durées de manipulations raisonnables, le COV est simulé par
de I'éthane et l'air par de l'azote.

2.3. Résultats expérimentaux : performances principales

Avant la présentation des résultats, il convient de préciser la définition de divers
parametres utilisés pour comparer les performances de différents procédés ou protocoles
expérimentaux. Ces paramétres peuvent étre relatifs a 'azote, si le procédé est utilisé en vue
de la production d'azote purifié, ou a 1'éthane si I'objectif est la capture de celui-ci. Le taux de
récupération (d'azote) est le rapport entre la quantité d'azote pur obtenue durant la phase
d'adsorption et la quantité totale d'azote traversant le lit durant un cycle complet. La
concentration moyenne (en éthane) dans la phase désorbée est le rapport entre la quantité
d'éthane désorbée et de gaz sortant du lit au cours des périodes de chauffage (concentration et
régénération). L'enrichissement désigne le rapport entre la concentration moyenne dans la
phase désorbée et la concentration de la charge. Enfin, la productivité (donnée relative a
I'éthane) est la quantité d'éthane traitée par unité de masse d'adsorbant et par unité de temps.

Les résultats expérimentaux sont obtenus en régime cyclique permanent, c'est a dire,
lorsque les caractéristiques d'un cycle sont identiques a celle du cycle précédent. Pour ce type
de procédé, il faut généralement 3 a 5 cycles, ce qui est beaucoup moins que dans les procédés
de type PSA, pour lesquels il faut parfois plus de 100 cycles (Yang, 1997). Le tableau 4.1
présente les principales conditions opératoires (débits, charge, ...) et performances de trois
expériences. Dans les trois cas, le débit total en adsorption est de 20 NL/min, le débit de purge
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est de 0,2 NL/min pendant la concentration et de 2 NL/min durant la régénération et le pré-
refroidissement.

Tableau 4.1. Conditions opératoires et principaux résultats de trois expériences

température de régénération °C 150 150 135
charge de l'alimentation % éthane 10 1 1
durée des phases min
concentration 10 10 10
régénération 20 20 20
pré-refroidissement 10 10 10
adsorption 15 45 45
débits NL/min
concentration (azote) 0.2 0.2 0.2
régénération (azote) 2 2 2
pré-refroidissement (azote) 2 2 2
adsorption (azote + éthane) 18 +2 19,8 +0.2 19,8 +0.2
concentration moyenne (désorption) % 42,9 17,6 17,6
récupération d'azote % 81,3 93,5 93,5
éthane traité g/cycle 40,2 12,05 12,05
consommation énergétique klJ/cycle 838 900 705,8
consommation de vapeur g/cycle 373 400 315
consommation énergétique kl/cycle 838 900 705,8
pertes thermiques 299 315 215
chauffage adsorbant 151 173 143
chauffage tube interne 70 78 66
chauffage tube externe 134 160 132
chauffage ailettes 135 151 127
chauffage azote 5 5 4.8
chaleur de désorption 44 18 18

Lorsque la concentration de la charge augmente de 1% a 10%, la concentration moyenne
de la phase désorbée en éthane augmente de 17,6% a 42,9%, soit un enrichissement de 18 a
4,3 par rapport a la charge, ce qui est nettement supérieur aux enrichissements pour les
procédés TSA conventionnels. La quantité d'éthane traitée (par cycle) augmente de 12 a
40 g/cycle, si bien que la productivité augmente de 4,4 g/kg,q..h a 22,4 g/kg, 44.h, car la durée

d'un cycle est d'environ 55 min pour une concentration de charge de 10 % mais de 85 min
pour une charge de 1 %, la masse d'adsorbant étant de 2 kg. Le taux de récupération d'azote
diminue quant a lui de 93,5% a 81,3%, mais ces taux de récupération restent supérieurs a ceux
usuellement rencontrés avec des procédés PSA -de l'ordre de 50 % d'apres Yang (1997)-.
Enfin, la consommation énergétique n'est pas sensible a la charge (840 a 900 kJ/cycle) et une
part importante (35 %) de I'énergie est dissipée sous forme de déperditions thermiques vers
I'ambiance. On a pu montrer expérimentalement que ces pertes sont peu liées aux déperditions
de la colonne elle-méme, mais plutdt dues aux extrémités et au collecteur de condensats. Une
part également majeure est utilisée pour le chauffage des parties métalliques (30 % environ).
Ces valeurs conduisent a des consommations énergétiques spécifiques de 20,9 MJ/kg d'éthane
et 74,97 MJ/kg pour des charges de 10% et 1% respectivement. Contrairement a celle obtenue
pour une charge a 1%, la valeur pour 10% est du méme ordre de grandeur que celles relevées
par LeVan et Schweiger (1989) -soit 2 a 50 MJ/kg de polluant, selon la nature de celui-ci- au
cours de leur analyse bibliographique de procédés a chauffage direct. Réduire la température
de régénération affecte peu les performances mais permet de limiter la consommation
énergétique, principalement en réduisant les pertes thermiques vers I'ambiance et le chauffage
des parties métalliques.
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3. Approche numérique : modélisation et validation

Un modéle numérique monodimensionnel du procédé a été développé. Les principales
hypothéses sont les suivantes :
-les gaz sont supposés parfaits ;
-les pertes thermiques de la colonne vers 1'ambiance ne sont pas prises en compte ;
-la température de paroi est égale a celle du fluide caloporteur (eau ou vapeur) et est
considérée comme homogene et constante ;
-les températures de l'adsorbant et du gaz sont supposées égales (théorie de I'équilibre
thermique local).

Les équations régissant le probléme sont les équations de conservation de la masse, de la
quantit¢ de mouvement et de la chaleur. Ces équations décrivent le comportement de
I'adsorbeur pour les phases d'adsorption et de désorption. Le bilan de masse pour le
composant i (éthane ou azote) s'écrit :

82Ci 1-¢ 8ni
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ot oz Z 52

(4.1)

ou C; est la concentration en phase gazeuse du gaz i (mol/m’), u la vitesse interstitielle de
I'écoulement (m/s), D, le coefficient de dispersion axiale (m*/s), € la porosité du lit, p,4s la
masse volumique de l'adsorbant (kg/m’) et n; la concentration de composant i en phase
adsorbée par kilogramme d'adsorbant (mol/kg, ). Dans le cas de I'azote (composé inerte), le

dernier terme de cette équation (terme source représentant I'adsorption ou la désorption vers le
solide) est nul.

Pour décrire la conservation de la quantité de mouvement, on retient la forme de 1'équation
d'Ergun :

1,75(1-€)) M;C;

oP 150 (1-¢)? ( )Zi: o

=y g lu|u (4.2)
Z e” dy ed,

ou P est la pression (Pa), p la viscosité dynamique (Pa.s), d,, le diametre des billes d'adsorbant

(m) et Mi la masse molaire du composant i (kg/mol).

L'équation de la chaleur s'écrit :

oT ¢ 1 G T nhs
P 2 %p.i +

on:
] (T, -T)+ ! S Al S (43)
ot 1-€ pads Cp,ads 0z (1 'g)pads Cp,ads Cp,ads ot

ou T est la température (K), cpags la capacité thermique massique de 1'adsorbant (J/K.kg,4s),
Cp,i la capacit¢ thermique molaire du composant i (J/mol.K), n l'efficacité dailette, h le
coefficient de transfert de chaleur convectif entre la paroi et le gaz (W/m>.K), £ la surface
d'échange thermique par unité de longueur de colonne (m*/m), T, la température de paroi et
AHj; la chaleur d'adsorption/désorption du composant i (J/mol). Le produit nh est issu d'un

modele numérique validé a partir d'expériences (Bonjour et al., 2000b).
A ces équations principales sont associées des équations de bouclage a savoir les isothermes
d'adsorption (figure 4.2) sous la forme mathématique de Toth, la loi des gaz parfaits et une
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équation de type LDF (Linear Driving Force) pour décrire le transfert de masse a l'intérieur de
l'adsorbant :

P on;
D sat = f(T,P) zci = RT atl =k (N sat —1j) (4.4)

1
ou k est le coefficient de cinétique (s'l) et njs la concentration de composant i en phase
adsorbée a saturation (mol/kg,gs). Il existe de nombreuses relations permettant de calculer la
cinétique k (Yang, 1997). Cependant ces relations mettent en jeu les différents modes de
transports a l'intérieur des grains (diffusion dans les micropores, de surface etc.) et surtout leur
prépondérance entre eux. S'il est possible de définir le phénomene de transport prépondérant a
1'échelle d'un micro-échantillon d'adsorbant, la démarche est beaucoup moins aisée dans le cas
d'une colonne d'adsorption. C'est pourquoi, ce paramétre est ici utilisé comme un parametre
numérique d'ajustement, ce qui est une approche courante (Kumar et Dissinger, 1986).

Ce systeme d'équations est résolu en utilisant la méthode des lignes. La discrétisation en
espace est effectuée par la méthode des volumes finis a deux maillages décalés (un pour la
vitesse et 1'autre pour toutes les autres grandeurs : pression, température et concentrations en
phase gazeuse et adsorbée). Le systeme d'équations différentielles est résolu a l'aide de
l'intégrateur spécialisé DASPK. Deux volumes virtuels sont utilisés pour la prise en compte
des conditions aux limites (tableau 4.2). Ils sont considérés comme adiabatiques et remplis
d'un matériau poreux inerte de méme porosité que I'adsorbant.

Tableau 4.2. Conditions aux limites en entrée et sortie

Adsorption  Pré-chauffage Régénération ou pré-chauffage
(pas de purge) (avec purge)
A = Cionree  OCi _ A s
Cil._, = Cienréc ., Ci|._, = Cienréc
Entrée | u P Uentrée U, _,= u,_,= Uentrée
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oz z=H 0z z=H 0 0z z=H 0

La validation du modéle (Bonjour et al., 2002) est basée sur la comparaison de résultats
expérimentaux et numériques de courbes de percage en adsorption ou en désorption (fraction
molaire en sortie de colonne en fonction du temps, figure 4.6), et la progression des ondes
thermiques en adsorption ou I'évolution de la température du lit en désorption (figure 4.7).

Les courbes de pergage comme les évolutions thermiques prédites sont en trés bon accord
avec l'expérience, a condition de choisir un coefficient de cinétique approprié¢, a savoir
k= 0,1 s-1. Cette valeur a été confirmée expérimentalement par Grenier (2001) pour le couple
¢thane/Ambersorb, grice a un appareil spécifiquement dédi¢ a la mesure de cinétique
(Bourdin et al., 1998). L'impact de la cinétique sur la courbe de pergage n'est notable que pour
de trés faibles valeurs (< 0,005 s-1). Son effet sur la prédiction des ondes thermiques est plus
remarquable : le temps d'apparition des ondes, ainsi que leur amplitude, augmente avec le
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coefficient de cinétique. En revanche, la sensibilit¢ du modéle a la dispersion D, reste
toujours mineure.
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Figure 4.6 : Courbes de percage en désorption (gauche) et adsorption (droite)
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Figure 4.7 : Evolution de la température du lit en fonction du temps en désorption (gauche) et
en adsorption (droite, propagation des ondes thermiques)

4. Recherche de conditions opératoires

Pour tirer le meilleur parti du procédé et déterminer les conditions opératoires permettant
de maximiser les performances, plusieurs travaux numériques et expérimentaux ont été
réalisés (Clausse, 2003 ; Bonjour et al., 2003b). On peut retenir les tendances décrites dans les
trois paragraphes suivants.

4.1. Impact du debit d'eau de refroidissement pendant l'adsorption

La figure 4.8 représente les courbes de pergage réduites (évolution temporelle de la
fraction molaire d'éthane en sortie divisée par la fraction molaire en entrée) obtenues
expérimentalement pour trois débits d'eau de refroidissement (50 ; 100 et 360 L/h) et en
absence de débit d'eau (désigné par "0 L/h"). Les débits des gaz sont de 13,5 NL/min pour
l'azote et de 1,5 NL/min pour I'éthane, soit une fraction molaire en éthane de 10%. En absence
de débit d'eau, le temps de percage a 50% est notablement plus faible que lorsqu'un
refroidissement est réalisé (38 min sans refroidissement pour 48 min a 360 L/h). Le temps de
percage étant approximativement proportionnel a la capacité de la colonne, il apparait que la
colonne permet de traiter 26% de polluant supplémentaire lorsqu'elle est refroidie.
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Figure 4.8 : Courbes de per¢age réduites pour différents débits d'eau

Cette augmentation de capacité est liée a la répartition de température au sein du lit. En
effet, 1'adsorption étant exothermique, la capture du polluant génére des ondes thermiques se
propageant dans le lit (figure 4.9). En absence de refroidissement (figure 4.9, gauche), la
température augmente au moment de l'adsorption. Elle redescend ensuite a cause des pertes
thermiques vers l'extérieur et de la présence des masses métalliques environnantes qui
agissent alors comme puits de chaleur. Les ondes thermiques sont relativement rapprochées et
la température finale du lit est égale a celle du gaz entrant dans la colonne. Au contraire, avec
un débit d'eau de 360 L/h (figure 4.9, droite), le gaz est refroidi et la chaleur d'adsorption est
évacuée par l'eau. Le comportement observé est identique au cas sans débit de refroidissement
mais la température du lit diminue au-dela de la température d'entrée de gaz pour retrouver
une valeur proche de la température initiale. Pour des temps supérieurs a 70 min, le lit est a
nouveau a sa température initiale (a l'exception de la tranche 1 qui est influencée par la
température d'entrée du gaz d'alimentation) alors que dans le cas sans refroidissement plus de
la moitié du lit est encore a une température supérieure a 30 °C.
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Figure 4.9 : Ondes thermiques a débit d'eau nul (gauche) ou 360 L/h (droite)

Lors de la mise en ceuvre du procédé, des phases de chauffage (désorption) et de
refroidissement (adsorption) sont alternées. Aussi, il est nécessaire d'étudier les courbes de
percage de l'adsorbeur initialement a haute température. L'adsorbeur est préalablement
chauffé a une température moyenne de 135 °C (température usuelle en fin de désorption avec
de la vapeur a 150 °C) avant de procéder a l'adsorption. Les courbes de percage sont tracées
sur la figure 4.10 en échelle semi-logarithmique.
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Figure 4.10 : Courbes de percage en adsorption en cycle (échelle semi-logarithmique)

Lors de la conduite de cycles TSA, on interrompt généralement la phase d'adsorption
lorsque la concentration en sortie est ¢gale a une fraction donnée de celle d'entrée. Pour une
valeur de 0,5% de cette fraction, on reléve la quantité d'éthane adsorbée qui est représentée
sur la figure 4.11 en fonction du débit d'eau, pour des opérations unitaires d'adsorption a partir
d'un lit initialement froid (courbes de pergage de la figure 4.8) ou en cycle (courbes de la
figure 4.10).

Pour les conditions opératoires retenues (débits de gaz, fraction molaire en éthane, etc.), le
débit d'eau a une influence notable sur la quantit¢ adsorbée lors d'opérations en cycle,
contrairement au cas de l'adsorption en opération unitaire (figure 4.11). En effet, un débit
d'eau élevé permet de vaincre rapidement l'inertie thermique des parties métalliques de
I'échangeur, grace a un fort coefficient d'échange eau/paroi. Ainsi, pour un débit de 360 L/h,
les performances sont proches de celles obtenues en opération unitaire. Ce débit peut étre
considéré comme optimal pour les conditions expérimentales retenues. En effet, la
température moyenne du métal a la fin de la phase d'adsorption étant proche de la température
de source froide, seul le refroidissement de 1'adsorbant demeure insuffisant. Comme celui-ci
est limité par le coefficient de transfert de chaleur du gaz, une augmentation du débit d'eau
n'entrainerait pas une diminution notable de la température de 1'adsorbant en fin d'adsorption
et la quantité de polluant adsorbé ne serait que peu augmentée.
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Figure 4.11 : Comparaison des quantités d'éthane adsorbées en cycle et en opération unitaire
(concentration en sortie égale a 0,5% de celle d'entrée)
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4.2. Impact de la température de régénération

La figure 4.12, obtenue numériquement, permet de mettre en évidence l'effet du choix de la
température de régénération sur la durée des phases du cycle et sur ses principales
performances. La température de I'eau de refroidissement est de 298 K, le débit d'azote au
cours des phases de pré-refroidissement et de régénération est de 2 NL/min et il est égal a
0,5 NL/min durant la période de concentration.
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Figure 4.12 : Impact de la température de régénération sur le procédé

Sur la figure 4.12, on constate que le temps de pré-refroidissement reste toujours
notablement plus faible que celui des autres phases, ce qui explique que cette phase est parfois
optionnelle. Plus la température de régénération augmente et plus la phase d'adsorption peut
étre longue, car le lit est mieux régénéré. Cependant, cette augmentation est modeste pour des
températures de régénération élevées (a partir de 380 K environ). Le temps de chauffage
(concentration + régéncration) passe par un maximum pour Ty, =335K. Lorsque la

température de régénération est ¢levée (de I'ordre de 380 K et plus), la désorption de 1'éthane
est rapide car la température est le paramétre moteur. On obtient ainsi des temps relativement
faibles pour cette étape. Pour de faibles températures de régénération (T <330 K), le lit est
mal régénéré si bien qu'une faible quantité¢ d'éthane est traitée au cours de chaque cycle. Le
temps de régénération est dans ce cas également plutdt court, mais le procédé est peu
productif. Le maximum de temps de chauffage pour la gamme de températures intermédiaires
correspond ainsi a une quantité relativement modérée d'éthane traitée avec une faible vitesse
de désorption, ce qui constitue finalement un compromis peu recommandable.

Les trois principaux parameétres caractérisant les performances du procédé sont tracés, avec
la consommation énergétique par cycle (hors déperditions thermiques de la colonne vers
'ambiance, non prises en compte par le modele) sur la figure 4.12 (droite). On constate que,
sur la gamme de températures étudiée, augmenter la température de régénération permet
d'augmenter I'ensemble de ces performances (productivité, taux de récupération et
concentration moyenne), mais que ceci se traduit par une augmentation notable de la
consommation énergétique du procédé. Ainsi, la recherche d'une valeur minimale d'un
paramétre particulier fixe la température de régénération minimale. Compte tenu de la duréce
des phases et des débits, on peut montrer que le rapport entre la consommation énergétique et
la quantité d'azote purifiée, ainsi que le rapport entre la consommation et la quantité d'éthane
traitée, passent tous les deux par une valeur minimum (0,74 MJ/Nm?3 d'azote et 5111 MJ/kg
d'¢thane respectivement) pour Tyeo = 323 K, température pour laquelle les performances sont

particulierement faibles. Pour T, =423 K, ces consommations specifiques sont deux fois
plus élevées mais les performances notablement améliorées.
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4.3. Impact du débit de purge au cours de la régénération

Une étude de sensibilité au débit de purge (phase de régénération) des principales
performances du procédé a également été réalisée grace a la simulation numérique. La
figure 4.13 présente les résultats de cette étude pour une température d'eau de refroidissement
de 298 K et de vapeur de 423 K, un débit d'azote au cours du pré-refroidissement de
2 NL/min et de 0,5 NL/min durant la période de concentration.
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Figure 4.13 : Durée des phases et du cycle selon le débit de purge (régénération)

Augmenter le débit de régénération permet de diminuer rapidement le temps de chauffage
(donc de cycle) sans affecter la durée de la phase d'adsorption. Cependant, adopter un débit
supérieur a 4 NL/min ne permet plus de réduire notablement les temps de chauffage. De plus,
c'est approximativement pour cette valeur de débit que le temps d'adsorption devient supérieur
au temps de chauffage, ce qui est fréquemment un critére de choix (temps de "travail" au
moins €gal au temps "mort"). Un débit élevé permet d'obtenir une productivité €levée, grace a
de faibles temps de cycle, mais il se traduit également par une baisse de la concentration
moyenne en éthane de la phase désorbée, qui a pour conséquence de rendre le post-traitement
plus difficile. Le taux de récupération d'azote diminue lorsque le débit de régénération
augmente car de plus en plus d'azote est consommé au cours de cette phase. Enfin, on peut
montrer que la consommation énergétique diminue de 775 kJ/cycle (10500 kJ/kg d'éthane) a
650 kJ/cycle (9500 kJ/kg) lorsque le débit de régénération augmente de 0,5 a 12 NL/min, ce
qui représente un gain limité.

5. Optimisation de 1'adsorbeur, transfert d'échelle
5.1. Amélioration de la géométrie de l'adsorbeur

Les divers bilans thermiques présentés auparavant ont montré le poids important dans la
consommation énergétique des pertes thermiques vers l'ambiance et du chauffage des parties
métalliques. C'est pourquoi nous avons souhaité proposer et appliquer une méthodologie pour
l'optimisation de la géométrie de 'adsorbeur. Cette approche a été réalisée en collaboration
directe avec le Professeur Adrian Bejan de 1'Université Duke (Caroline du Nord, USA) et a
donné lieu a une publication dans /'International Journal of Heat and Mass Transfer (Bonjour
et al., 2004).

L'adsorbeur peut étre considéré comme un échangeur thermique particulier, constitué de
tubes co-axiaux de longueur H dont le tube interne est muni d'ailettes et dont l'espace
annulaire est empli d'un matériau poreux dont la conductivité thermique équivalente est
connue. L'adsorption étant d'autant plus importante que le lit est efficacement refroidi (cf.
paragraphe 4.1), on doit chercher a maximiser son efficacité thermique :
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& = (Tentrée — Tsortie ) /(Tentree — Tp) (4.5)

A partir d'un modele simplifié du transfert de chaleur entre la paroi externe du tube interne
de I'adsorbeur et le gaz circulant dans l'adsorbeur, diverses équations mathématiques reliant
l'efficacité de cet échangeur, sa géométrie, les propriétés des matériaux (métal, adsorbant) et
du fluide ont été obtenues. Cette analyse permet de déterminer une relation fonctionnelle entre
le rayon de l'adsorbeur (R) et le nombre d'ailettes (N), tous les autres parametres étant fixés :

n3R4+ 2m?R° aV )
N2 3(re /ANt u[-In(1-¢)] (4.6)

ol V = nR2H est le volume total de I'espace annulaire (adsorbant + ailettes) si l'on néglige le
rayon du tube interne devant celui du tube externe, A la conductivité thermique (effective) de
l'adsorbant, A celle des ailettes, u la vitesse du gaz, a la diffusivité thermique équivalente du

lit d'adsorbant et t I'épaisseur des ailettes. A partir de relations géométriques simplifiées, on
définit le taux de métal dans la section de l'échangeur ¢ et l'aire occupée par un secteur
angulaire entre deux ailettes A :

2
R
_ vy Nt et A=T"

\Y% R N 7

¢

Ces divers parameétres sont tracés sur la figure 4.14 en fonction du rayon de l'adsorbeur
pour atteindre une efficacité &€ =0,99 avec les données de notre adsorbeur V = 3,65 dm3,
u=0,3m/s, a=3x104m2/s, t=1mm, A=0,3 WmK et Af=15 W/m.K. En particulier,
pour une telle efficacité et un rayon de 3,5 cm, I'adsorbeur doit avoir une longueur de 1 m et
environ 11,3 ailettes (notons que notre adsorbeur en posséde 12, et apparait donc comme
dimensionné pour atteindre une forte efficacité).
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Figure 4.14 : Exemple de relation entre les différentes caractéristiques géométriques de
I'adsorbeur pour atteindre une efficacité de 0,99

5.2. Vers des adsorbeurs de taille industrielle

Pour des applications pratiques, les adsorbeurs sont généralement de taille beaucoup plus
importante (quelques m3) que la colonne modéle présentée précédemment. Pour une grosse
colonne, les pertes thermiques vers 1'ambiance sont vraisemblablement de nettement moindre
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importance et la proportion des masses métalliques et d'adsorbant beaucoup plus favorable a
la consommation énergétique. Ce paragraphe a pour objet de proposer quelques pistes pour un
tel dimensionnement et de donner quelques ordres de grandeur des performances du procédé
dans un tel contexte.

Modification de la forme des ailettes

Lorsque le rayon de 1'adsorbeur devient important, I'efficacité des ailettes tend a diminuer.
Il est donc nécessaire soit d'augmenter de manicre importante le nombre d'ailettes (cf.
figure 4.14), soit de changer de matériau pour adopter par exemple du cuivre de forte
conductivité thermique, soit encore de concevoir une nouvelle géométrie d'ailettes. Une
géométrie d'ailettes en forme de "Y" est proposée sur la figure 4.15.

R

Figure 4.15 : ailette en forme de "Y"

A Tl'aide d'un modele numérique de transfert de chaleur dans le lit et les ailettes, des
relations ont été établies pour déterminer les caractéristiques de telles ailettes (rapport Dy/D;

et Ly/L{) conduisant a une efficacité maximale (figure 4.16, pour une valeur particuli¢re de
rapport ¢.AgA = 30) en fonction du rayon adimensionnel (R = R/A%/2 ,ou Ay =L Hy). Ila

en particulier ét¢ montré que pour R <4, des ailettes purement radiales présentent une
meilleure efficacité globale que des ailettes en "Y".
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Figure 4.16 : Caractéristiques des ailettes en "Y" optimales en fonction du rayon
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Fractionnement de l'adsorbeur

Pour maintenir I'efficacité de l'adsorbeur pour de grands volumes, une autre possibilité
consiste a réaliser un assemblage en parallele de n colonnes de plus petit diamétre
(dénommées "unités") comme représenté sur la figure 4.17 pour n=2; 3 ou 7. Par exemple,
pour un volume d'adsorbant de 4 m3 (soit environ 2t de charbon, ce qui est typique
d'applications industrielles), avec des ailettes en cuivre (Af=390 W/m.K) d'épaisseur 1 mm,
une efficacité souhaitée de 0,9, une vitesse de gaz de 0,09 m/s et un rapport longueur/diamétre
de I'assemblage de 5 environ, plusieurs possibilités sont évaluées dans le tableau 4.3.

n=2 n=3 n=7

Figure 4.17 : Arrangement de n (=2, 3 ou 7) unités formant un assemblage

Tableau 4.3 : Caractéristiques d'assemblages et des unités correspondantes

n R L N Viotal R Majlettes Menveloppe Mmétal
(m) (m) (m3) (kg) (kg) (kg)
1 0,5 5 40 4 5,83 843,7 39,0 882,7
2 0,4 4 27 8 4,25 765.,4 50,0 815,4
3 0,35 3,5 22 6,33 2,65 729.8 57,4 787.,2
4 0,317 3,17 19 5,84 2,46 704.9 62,8 767,7
7 0,26 2,6 15 5,05 2,18 680,0 74,0 754.,0

14 0,209 2,09 12 5,02 1,95 669,3 95,6 764.,9

Pour n = 1, "l'assemblage" est constitué d'une colonne unique (il s'agit naturellement du cas
limite) dont le volume correspond au volume d'adsorbant. Cet assemblage nécessite un
nombre trop important d'ailettes (40) et ne peut pas véritablement étre envisagé. Augmenter le
nombre d'unités permet de réduire leur rayon et le nombre d'ailettes par unité, pour atteindre
un nombre raisonnable d'ailettes pour 4 a 14 unités (20 a 12 ailettes/unité). Le volume de
l'assemblage est maximum (8 m3) pour 2 unités car la moitié de I'assemblage ne contient pas
d'adsorbant. L'encombrement diminue progressivement en fractionnant davantage 'adsorbeur.
Tandis que la masse des ailettes diminue lorsque le nombre d'unité augmente (moins d'ailettes
par unité), la masse de métal correspondant aux enveloppes des unités croit, si bien que la
masse totale de parties métalliques passe par un minimum pour un assemblage de 7 unités, de
52 cm de diametre chacune et comportant chacune 15 ailettes. Cette configuration peut étre
considérée comme optimale puisqu'elle minimise la masse de métal, présente un nombre
d'ailettes envisageable en pratique, tout en répondant aux contraintes de fonctionnement
imposées initialement. Notons que dans cette configuration, des ailettes radiales et non en "Y"

doivent étre retenues car R = 2,18<4.
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Transfert d'échelle : performances énergétiques

Sur la base du dimensionnement précédent, on remarque que le rapport entre la masse
d'adsorbant et les masses métalliques est de 2000/754 =2,65 alors que pour la colonne
modele, ce rapport est de 1,96/8 =0,25. En admettant que la vitesse de circulation dans
chacune des unités de 1'adsorbeur de grande dimension reste identique a celle des expériences
(tableau 4.1), le débit de gaz traité est multiplié par un facteur 350. On admet également un
LUB (Length of Unused Bed) de 50% -lui aussi identique a celui évalué pour les expériences
sur la colonne pilote- ce qui est une hypothése défavorable. On considére ensuite que le
coefficient de pertes thermiques vers l'ambiance est identique pour chaque unité de
l'assemblage et pour la colonne de laboratoire, mais avec des surfaces d'échange différentes.
Alors, en raisonnant sur une concentration de charge de 10% et une température de
régénération de 150 °C (1°° colonne du tableau 4.1), on obtient la répartition énergétique
représentée sur la figure 4.18. Pour la colonne modeéle, les valeurs présentées sont directement
calculées a partir des données du tableau 4.1.

chaleur de 1%
désorption 5% pertes thermiques

36% pertes thermiques
27%
16% chaleur de adsorbant
désorption
2%
ailettes +
ailettes + tube interne
tube interne adsorbant 129%

25% 18%

Colonne modele : 20 MJ/kg ooy~ Assemblage de grande dimension : 8 MJ/kgcops

58%

Figure 4.18 : Répartition des consommations énergétiques de la colonne modéle (gauche) et
d'une colonne de grande dimension (droite)

Les répartitions dans les deux situations sont radicalement différentes: les pertes
thermiques qui représentaient la contribution majeure pour le modele sont négligeables apres
transfert d'échelle. La part d'énergie nécessaire au chauffage des parties métalliques est
notablement réduite, tandis que celle dédiée au chauffage de 1'adsorbant et a la chaleur de
désorption est augmentée. Tous calculs faits, la consommation spécifique est divisée par un
facteur de 2,5 et est alors dans la partie basse de la fourchette relevée par LeVan et Schweiger
(1989), comme précis¢ dans le paragraphe 2.3.

6. Conclusion

Pour améliorer le fonctionnement des cycles TSA, un nouveau procédé avec chauffage et
refroidissement indirects utilisant un adsorbeur muni d'un échangeur interne a été développé.
Ses performances en terme de productivité, pureté et surtout enrichissement ont été évaluées
et elles sont globalement plus élevées que celles des procédés conventionnels. Pour expliquer
de telles performances, le comportement de I'adsorbeur a été analysé au moyen de simulations
numériques. Une part importante de cette amélioration réside dans la possibilité de chauffer
(ou de refroidir) la colonne simultanément sur toute sa longueur, c'est-a-dire sans propagation
d'un front thermique généré par la circulation d'un gaz chaud (ou en limitant 'amplitude des
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ondes thermiques grace au refroidissement). De plus, grace a l'expansion thermique en phase
de régénération, le débit de gaz de purge peut étre réduit pour obtenir une forte concentration
de la phase désorbée. Ces performances conduisent malheureusement a une consommation
énergétique relativement importante. Il a cependant été montré que, grace a une méthode
d'optimisation du dimensionnement d'assemblages d'adsorbeurs en paralléle, la consommation
spécifique pourrait probablement étre réduite avec des installations de taille industrielle, pour
obtenir des consommations proches de celles des procédés TSA conventionnels. On doit de
plus souligner que I'énergie est requise sous forme de vapeur (forme d'énergie réputée
"dégradée" par rapport a 1'¢électricité considérée comme noble) a une pression modeste
(typiquement 5 bar, soit 150 °C). Pour faire définitivement ses preuves, ce procéd¢ devrait
maintenant étre utilisé dans des conditions de fonctionnement plus réalistes vis-a-vis de son
éventuelle industrialisation, principalement en utilisant un COV modele, tel le toluene, plutdt
qu'un gaz faiblement adsorbable.
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Chapitre 5

Perspectives de recherche
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Nomenclature

Notations latines

C concentration en phase gazeuse

Cp capacité thermique massique

E efficacité

h enthalpie massique ()

M masse molaire

m,M masse

n quantité adsorbée

P pression

Q énergie

q masse adsorbée

R constante universelle des gaz parfaits (8,314 J/mol.K)
r constante massique d'un gaz parfait
T température

\Y volume

w teneur massique en toluéne

y fraction molaire

Notations grecques

AH chaleur isostérique d'adsorption
Ahy, chaleur latente de vaporisation
€ degré de saturation

Indices

ads adsorbant ou phase adsorbée
CA charbon actif

des désorption ou régénération

N2 azote

r rosée

sat saturation

stock stockage

tol toluéne

Opérateurs

— grandeur molaire
* grandeur réduite

kgyoy/m?
J/kg K

J/kg
kg/mol

kg
mol/kg, 4
Pa

J
kgio1'k8ads
J/mol.K
Jkg K

K

m3

kgior’kenn

J/kg
J/kg

@) dans ce chapitre, l'enthalpie massique peut étre rapportée a l'unité de masse d'azote (kJ/kgp) ou d'adsorbant (kJ/kg,q¢)
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Au terme de cette synthése de travaux de recherche ayant pour motivation commune la
préservation de notre environnement par des actions dans les domaines du génie frigorifique
et du génie des procédés, il convient maintenant d'évoquer les différentes poursuites possibles.
Chaque activité (ébullition, production de froid et capture de polluants par adsorption)
présente des perspectives immédiates, dont les grandes lignes sont brie¢vement évoquées ici.
Mais au-dela de ces perspectives thématiques directes, deux approches nécessitant une réelle
complémentarité entre 1'énergétique et le génie des procédés seront proposées. La premicre ne
sera que relativement peu développée et a pour finalité la production ou le stockage de froid
par adsorption, tandis que la seconde, plus détaillée, consiste en l'analyse énergétique de
procédés de récupération de COV par couplage d'adsorption et de condensation.

1. Perspectives thématiques
1.1. Transfert de chaleur par ébullition

L'utilisation de corrélations pour décrire le transfert de chaleur par ébullition s'est jusqu'a
présent avéré globalement fructueux pour le calcul de coefficients d'échange ainsi que pour le
dimensionnement de systémes thermiques basés sur ce phénomeéne. Ce mode d'analyse
continuera sans doute a étre satisfaisant pendant plusieurs années et peut-étre méme une ou
deux dizaines d'années. Il n'en demeure pas moins que l'objectif des chercheurs est
aujourd'hui de parvenir a une modélisation phénoménologique de 1'ébullition capable de
représenter les variations spatiales et temporelles observées expérimentalement. Les
perspectives que j'évoque ici s'inscrivent dans cet objectif.

Le tout premier chemin méritant d'étre emprunté a la suite des travaux présentés au
Chapitre 2 conduit indéniablement a une extension des investigations expérimentales relatives
a la structure de I'écoulement diphasique associé a I'ébullition en vase sur une paroi verticale.
Ces résultats n'ont en effet été obtenus qu'a proximité d'un axe vertical situé¢ au centre de la
paroi chauffée. Des résultats concernant la structure de I'écoulement le long de l'axe
horizontal dans les mémes conditions opératoires et sur la méme installation ont d'ailleurs été
présentés par Louahlia-Gualous et Lallemand (2003). Ces nouvelles données ont permis de
proposer de nouveaux mécanismes pour le déclenchement du flux critique lors de 1'ébullition
sur une paroi verticale. A terme, on devrait ainsi obtenir une importante base de données
consistant en une cartographie fine des structures d'écoulement pour un grand nombre de
conditions (flux, nature du fluide, pression, ...). Dans le méme esprit, les expériences menées
sur 1'étude de la coalescence devraient, elles aussi, étre étendues a d'autres conditions
opératoires pour obtenir une base de données comparable. Ces résultats expérimentaux
devront étre interprétés de sorte a fournir des explications physiques des phénomenes locaux
se produisant au cours de I'ébullition.

L'étape suivante consiste a modéliser ces phénomenes, et a coupler ces modeles
d'écoulement ou de coalescence, a ceux déja proposés ou en cours de développement qui
visent a décrire les processus de nucléation, de croissance de bulle et de détachement. Ces
futures actions auront ainsi nécessairement une forte connotation numérique, les bases de
données évoquées précédemment ayant alors la fonction essentielle de permettre la validation
des modeéles et de leur couplage. Certaines analyses pourront étre réalisées par une approche
fractale, constructale, ou encore en s'appuyant sur les théories du chaos, comme cela a parfois
déja été entrepris (Nelson, 2001, rapportant ses discussions et travaux communs avec M.
Shoji, D. Kenning ou encore A. Bejan).
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1.2. Production de froid

Les pratiques de l'industrie du froid ont notablement évolué au cours de la derniére
décennie, particulierement en raison de I'¢limination de fluides frigorigénes présentant un
impact négatif sur I'environnement au profit de fluides considérés comme moins nocifs. La
plupart des recherches exposées au Chapitre 3 avaient pour motivation directe ou indirecte
l'accompagnement de ces évolutions. Ce mouvement n'est cependant pas achevé : certains
fluides seront amenés a prendre de l'ampleur en terme de parts de marchés, tandis que
d'autres, peut-étre évalués comme prometteurs actuellement, seront voués a disparaitre. Il
appartient donc a la communauté des frigoristes de suivre les évolutions qui sont souvent
dictées par des contraintes réglementaires imposées a grande échelle (Union Européenne,
Etats-Unis, ...). Ainsi, un savoir-faire comme celui acquis pour la mesure de solubilité
huile/frigorigene, en particulier pour des fluides tels le CO, doit-il étre conservé et étendu aux

fluides susceptibles d'étre retenus dans 1'avenir. De méme, la modélisation des données de
solubilité qui a été proposée par Youbi-Idrissi (2003) uniquement pour les frigorigénes purs
devrait étre étendue aux mélanges.

Plusieurs extensions du modele de pompe a chaleur sont prévues ou au moins envisagées.
Parmi celles-ci, on doit mentionner :
-la prise en compte des données de solubilité pour déterminer les éventuels effets de solubilité
différentielle de 1'huile avec chaque composant constituant le R407C. De tels effets doivent
conduire a une déformation des profils de compositions circulante et locale. L'amplitude de
cette déformation reste un paramétre a déterminer.
-une modélisation plus réaliste du compresseur afin de mieux prendre en compte les
phénomenes se produisant a l'aspiration et au refoulement. Il conviendra également de rendre
compte du taux d'entrainement d'huile dans le circuit a partir de données géométriques de
construction du compresseur et de ses caractéristiques de fonctionnement.

Enfin, notre apport visait a éclairer I'impact thermodynamique de la circulation d'huile dans
les circuits frigorifiques, mais, comme cela a été souligné, son impact en termes d'écoulement
et de transfert de chaleur fait toujours I'objet de nombreux travaux. Les chercheurs travaillant
a la compréhension de tels mécanismes constituent une communauté scientifique active a
laquelle nous devrions également contribuer en proposant d'établir des liens entre les
phénomeénes thermodynamiques, thermiques et hydrodynamiques.

1.3. Capture de polluants par adsorption

Grace aux travaux décrits dans le Chapitre 4, le procédé TSA a chauffage et
refroidissement indirects développé a déja été étudié de maniere relativement importante :
analyse locale du comportement, analyse globale des performances, possibilités de transfert
d'échelle ... Il reste néanmoins au moins une piste pour le rendre encore plus attractif, a savoir
la mise en ceuvre de cycles plus complexes avec plusieurs lits en série ou en parall¢le. En
particulier, un cycle a deux lits mais de type "3 lits" (un lit en adsorption, un lit de garde et un
lit en régénération) a été suggéré dans la thése de Clausse (2003). La validation de ce cycle
devrait étre rapidement réalisée.

Les limites du modéle numérique développé précédemment ont €té identifiées : un point
important réside dans la compréhension des effets 3D dans l'adsorbeur muni d'un échangeur
interne. En effet, en raison de la présence d'ailettes radiales (et non régulierement réparties sur
la circonférence du tube interne) et du fort refroidissement au centre de la colonne, de forts
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gradients thermiques et massiques sont présents dans I'adsorbeur au cours de son
fonctionnement. Ces gradients se traduisent au moins par la limitation de la quantité¢ de gaz
cyclée et peut-étre aussi par une déformation (défavorable vis-a-vis des performances) des
courbes de percage. Pour répondre a ces questions, un modéle numérique 3D est en cours de
développement, dans le cadre d'une collaboration avec J.P.B. Mota, enseignant-chercheur de
'Université Nouvelle de Lisbonne. Le nombre d'équations est naturellement notablement plus
¢levé et les difficultés numériques beaucoup plus importantes. Les premiers résultats sont
attendus dans un proche avenir.

Par ailleurs, l'attractivité de ce procédé ne sera définitivement démontrée qu'en utilisant un
composé adsorbable plus réaliste pour les applications envisagées, tel un COV comme le
toluéne par exemple. Quelques résultats préliminaires (Clausse, 2003) tendent a prouver que
le toluéne conduit a de bien meilleures performances que 1'éthane, et que les consommations
énergétiques spécifiques s'approchent de celles usuellement rencontrées dans les procédés
industriels. Ces tendances doivent tout d'abord étre confirmées, par I'exploitation du modele
numérique, puis surtout par l'expérience. Une telle entreprise reste un travail de relativement
longue haleine, de la durée d'une thése par exemple, en particulier en raison des contraintes
expérimentales tres différentes de celles auxquelles nous avons di faire face jusqu'a présent.

Enfin, I'étape ultime du développement de ce procéd¢ serait la démonstration a une échelle
industrielle de son intérét, ce qui dépasse le cadre strict de la recherche dans un laboratoire
universitaire.

2. Production ou stockage de froid par adsorption

Le consensus international quant a l'impact environnemental négatif des fluides
frigorigénes usuels est a 'origine d'un regain d'intérét pour les systémes de production de
froid par sorption. Parmi ces systémes, si les procédés a sorption liquide/gaz sont
indéniablement plus répandus, les procédés a sorption solide/gaz ne sont cependant pas
négligeables. Dans le développement des systémes a adsorption, un groupe de chercheurs du
LIMSI-CNRS s'est montré tout a fait moteur (Meunier, 1985 ; Grenier et al., 1988 ; Douss et
Meunier, 1989 ; ...) pour le développement du froid solaire. Il a en effet ét¢ démontré que les
procédés a sorption sont particulierement bien adaptés lorsque 1'énergie thermique nécessaire
a leur fonctionnement est peu cofiteuse, ce qui est bien entendu le cas de 1'énergie solaire,
mais aussi de la valorisation de rejets thermiques (Goetz, 2001).

Cependant, les performances de tels systemes restent limitées et, dans les pays ou le cott
de I'énergie ¢€lectrique est faible (par exemple en France), ces systémes ne sont pas compétitifs
par rapport a la compression mécanique de vapeur. En revanche, les systémes par sorption
peuvent étre utilis€és pour une autre fonction, qui peut sembler plus prometteuse : la possibilité
de stockage de froid naturellement associée a de tels procédés de nature discontinue (Goetz,
2001). Signalons que du point de vue de la terminologie, certains auteurs préferent
l'expression "stockage de production de froid" a "stockage de froid".

Dans les procédés discontinus a cycle fermé, le nombre d'éléments nécessaires au
déroulement du cycle est généralement réduit a deux: wun adsorbeur et un
évaporateur/condenseur, les deux éléments étant simplement reliés par une vanne. Désignant
par T, la température ambiante, Ty, la température de production de froid et T}, la température

de régénération, I'enchainement des phases est le suivant :
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a. Désorption : la vanne est fermée. Un flux de chaleur est fourni a I'adsorbeur si bien que la
température Tj, y est imposée et la pression dans l'adsorbeur augmente en raison de la
désorption.

b. Condensation : la vanne est ouverte de sorte a ce que le désorbat circule de 1'adsorbeur vers
le condenseur-évaporateur ou il est condensé a une température proche de T, correspondant a

la pression de saturation Py,

c. La vanne est fermée. Par pertes thermiques vers I'ambiance, la température de 'adsorbeur
décroit lentement de T}, a T,,,. A 1'équilibre thermique avec l'ambiance a T, la pression Pm

régne dans 1'évaporateur-condenseur tandis que la pression dans l'adsorbeur est inférieure a
celle-ci.

d. Evaporation : la vanne est ouverte et le frigorigene, sous forme liquide dans l'évaporateur-
condenseur, s'évapore (production de froid) pour s'adsorber dans 1'adsorbeur.

Les couples adsorbat/adsorbant couramment utilisés pour de telles applications sont le
méthanol/charbon actif, ou vapeur d'eau/zéolithe, ou encore ammoniac/charbon actif
monolithique.

Dans les procédés a cycle ouvert de production de froid, le fluide frigorigéne, aprés avoir
été stocké par un adsorbant, est tout simplement rejeté dans l'environnement. La production
de froid est due a la désorption endothermique du fluide frigorigéne. Le dioxyde de carbone
semble potentiellement le plus intéressant en raison de son domaine de fonctionnement
thermodynamique (limitation des pressions de stockage, relativement forte enthalpie
d'adsorption) et de son degré de toxicité relativement faible vis-a-vis de l'environnement.
Dans ce cas, les recherches devront viser a augmenter la capacit¢ de stockage par le
développement d'adsorbants présentant des isothermes plus favorables et des chaleurs
d'adsorption plus importantes que pour ceux disponibles actuellement.

Ces fonctions de stockage et de production de froid peuvent étre avancées comme des
solutions techniques potentielles a divers problemes du Génie Climatique : par exemple, un
équipementier automobile a déja envisagé d'utiliser la fonction stockage pour vaincre plus
rapidement qu'avec les systeémes traditionnels la forte inertie thermique de 1'habitable en
climatisation automobile (Meunier, 2003). En effet, I'appel de puissance frigorifique est
particuliérement important dans les toutes premiéres minutes suivant la mise en
fonctionnement du systéme. Ainsi la puissance en régime permanent est faible devant les
puissances nécessaires au moment du démarrage, si bien que le dimensionnement de la boucle
frigorifique a partir de la puissance nominale est source d'inconfort tandis que le
dimensionnement a partir des puissances d'appel conduit a des installations encombrantes et
sous-exploitées. Le déstockage de froid au moment du démarrage serait alors un complément
a la mise en marche du systéme frigorifique traditionnel. L'optimisation du rapport entre ces
puissances, ou encore de 1'énergie frigorifique stockée, mais aussi la proposition de solutions
technologiques réalisables dans le domaine de I'automobile sont envisageables pour l'avenir.

3. Analyse énergétique de procédés de capture de COV par adsorption et condensation
3.1. Description de procédés TSA utilisant une thermo-frigopompe
Parmi les procédés de traitement d'effluents gazeux pour leur récupération ou leur

purification, l'adsorption et l'utilisation du froid (condensation) sont rarement concurrents,
mais au contraire généralement applicables pour des conditions opératoires relativement
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différentes. Comme l'indique la figure 5.1, Le Cloirec (1998) considere que l'adsorption est a
privilégier pour des concentrations en COV de l'ordre de 0,5 a4 5 g/m3 sur une gamme de
débits de 100 a 50000 Nm3/h, tandis que la condensation est préférable pour des
concentrations notablement plus importantes (20 a 100 g/m3) et pour une gamme de débits

plus large (50 a 100 000 Nm3/h). Ces deux méthodes peuvent ainsi se succéder sur une chaine
de récupération.
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Figure 5.1 : Domaines d'utilisation de diverses méthodes de capture de COV
(Le Cloirec, 1998)

Par ailleurs, les procédés TSA consomment de 1'énergie calorifique mais voient aussi leurs
performances améliorées lorsque l'adsorbeur est refroidi au cours de la phase d'adsorption,
comme ceci a été mis en évidence dans le Chapitre 4. Gardant a l'esprit que les machines
frigorifiques rejettent de la chaleur, souvent inutilisée, plusieurs associations d'installations
frigorifiques et d'adsorbeurs TSA sont envisageables, soit en couplage direct, soit en série
(systemes combinés) pour tirer le meilleur parti des possibilités de chaque technologie.
Quelques essais de tels couplages ont été présentés (Marvillet et Chaix, 2001 ; Gupta et
Verma, 2002), mais de larges possibilités de travaux de recherche restent ouvertes.

3.1.1. Couplage direct

La solution de couplage direct (figure 5.2) consiste a utiliser simultanément deux
adsorbeurs, I'un en régénération et l'autre en adsorption, le premier étant chauffé par le
condenseur d'une thermofrigopompe (dans un souci de simplification du vocabulaire, nous
l'appellerons "Pompe a Chaleur" ou "PAC" par la suite) tandis que le second est refroidi par
son évaporateur. Lorsqu'un adsorbeur est saturé et l'autre régénéré, le cycle frigorifique est
inversé. Une telle conception ne permet pas de condenser le polluant, mais seulement de
récupérer un effluent gazeux éventuellement concentré par rapport a l'alimentation. De plus,
cette architecture ne doit étre considérée que si 1'énergie frigorifique et 1'énergie calorifique
sont du méme ordre de grandeur, car elles ne différent que de I'énergie mécanique apportée
par le compresseur. Celle-ci sera d'environ 1/3 de 1'énergie frigorifique (en admettant ici un
COefficient de Performance frigorifique (COP) de 3, soit approximativement un COefficient
d'Amplification (COA) de 4). Au contraire, si 1'une des deux énergies requises est fortement
disproportionnée par rapport a l'autre, alors cette architecture est déconseillée. Enfin, pour
garantir un tel fonctionnement, il faut également que les durées des phases soient
comparables, sans quoi un dispositif de stockage d'énergie s'avérera nécessaire.
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Figure 5.2 : Architecture d'un systéme a couplage direct
(un adsorbeur/échangeur en régénération/condensation et I'autre en adsorption/évaporation)

3.1.2. Systemes combinés

Le principe des systémes combinés réside en l'utilisation combinée de I'adsorption et de la
condensation de sorte a ce que chaque opération soit réalisée dans sa meilleure gamme de
conditions opératoires. On peut ainsi envisager de réaliser une opération d'adsorption pour
une alimentation a concentration plutdt faible (inférieure a 10 g/m3 d'aprés la figure 5.1), puis
une concentration grace au procédé TSA avec chauffage indirect (dont les capacités de
concentration ont ét¢ démontrées) pour atteindre une concentration de l'ordre de 10 a
100 g/m3, et enfin une condensation sur une batterie froide. Une telle chaine est
schématiquement représentée sur la figure 5.3. Dans un souci de valorisation de l'énergie, il
devrait étre envisagé d'utiliser la chaleur rejetée par la PAC pour chauffer le fluide caloporteur
circulant dans l'adsorbeur. Si cette chaleur est insuffisante, une quantit¢ de chaleur
supplémentaire Q sera fournie au fluide caloporteur.

circuit fluide caloporteur

— Condenseur —
2 a X
Batterie
— Froide > air purifié
Adsorbeur effluent )
en phase de concentré
régénération COV o densé

Figure 5.3 : Adsorption suivie d'une récupération par condensation

L'autre possibilité d'association PAC/adsorbeur est représentée sur la figure 5.4. Elle peut
étre mise en ceuvre pour une alimentation a plutét forte concentration pour laquelle une
condensation est immédiatement efficace. L'effluent est alors beaucoup moins concentré et
peut ainsi étre traité par adsorption et une haute pureté d'air est ainsi atteinte. L'adsorbeur n'est

pas nécessairement refroidi, d'autant que le dégagement de chaleur 1ié¢ a I'adsorption est limité
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car l'alimentation de 1'adsorbeur n'est pas fortement concentrée. Comme pour le systéme
précédent, la chaleur rejetée par la PAC peut également étre utilisée en complément d'une
quantité de chaleur de régénération.

circuit fluide caloporteur

— Condenseur —
Q air fortement
@ ' purifié
L | g:::: € | adsorbeur
> en phase
Adsorbeur l d'adsorption
en phase de 3
régénération COV condensé

alimentation

Figure 5.4 : Condensation suivie d'une adsorption

3.2. Développement de diagrammes psychrométriques COV-azote

Les procédés couplés comme ceux présentés dans le paragraphe précédent ne présentent un
réel intérét que si les performances obtenues sont acceptables vis-a-vis de la consommation
énergétique. Nous proposons ici de mettre au point un outil et de présenter les prémices de
son "mode d'emploi" pour I'analyse de cette relation performances-consommation : le
diagramme "psychrométrique" d'un mélange de gaz (par exemple l'azote et le toluéne). Un tel
outil ne peut naturellement pas rivaliser avec la précision d'un modele fin et rigoureux de
chaque ¢élément de la chaine de traitement. Il permet en revanche de faciliter le tri entre les
solutions envisageables et de les comparer rapidement entre elles, de sorte a ne sélectionner
que les plus prometteuses, qui devront, elles, étre étudiées en détail.

3.2.1 Diagramme psychrométrique azote/toluéne

La psychrométrie est "l'étude de mélanges dans lesquels un composant au moins se
condense tandis que les autres restent sous forme gazeuse" (Shallcross et Low, 1994). Son
application est généralement limitée au mélange air/vapeur d'eau. De plus, l'utilisation du
diagramme psychrométrique de 1'air humide reste souvent confinée au génie climatique ou au
conditionnement d'air. Nous proposons ici de développer des diagrammes psychrométriques
relatifs a 1'azote et a un COV (en l'occurrence le toluéne) en vue de faciliter 1'évaluation
énergétique de procédés de capture et de récupération de ce solvant. Un diagramme
toluéne/air a été présenté par Shallcross et Low (1994) et le choix des équations d'état (Viriel
et grandeurs d'excés pour prendre en compte la non-idéalité des mélanges) a été discuté par
Shallcross (1996). Malheureusement, cette approche ne semble pas avoir été poursuivie par
ces auteurs qui n'ont pas suggéré de véritable piste pour l'exploitation de tels diagrammes.
Nous proposons ici de développer des diagrammes psychrométriques azote/toluéne, a partir
d'équations d'état indéniablement moins précises (gaz parfaits, mélange idéal) que celles
retenues par Shallcross et Low, mais en présentant une véritable utilisation pratique de ces
derniers. En particulier, nous comparerons les diagrammes basés sur les fractions molaires et
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fractions massiques du mélange, puis détaillerons différentes opérations unitaires présentes
dans les procédés de récupération de toluene.

Supposons tout d'abord que I'azote (N2) et le toluéne (tol) se comportent comme des gaz
parfaits idéaux lorsqu'ils sont sous forme gazeuse. On peut alors introduire leurs pressions
partielles et la pression totale du mélange P :

P= PN2 + PtOl avece PN2V = I’nNerzT et PtolV = mtolrtolT (51)

Compte tenu des masses molaires des composants (My, =28 g/mol et M;,; =92 g/mol) et

de la constante universelle des gaz parfaits, on a ryy=R/Myp=286,7J/kgK et
1o = 90,4 J/kg K.

Comme pour l'air humide, on raisonne maintenant sur une masse unitaire d'azote
(myp = 1 kg), a laquelle est associée une quantité de vapeur de toluéne notée w (exprimée en

kg de toluene par kg d'azote kg, /kgnp, et que nous appellerons "teneur massique en

toluéne"). Cette grandeur est analogue a 'humidité absolue d'un air humide. On obtient alors
en effectuant le rapport entre les équations d'état de ces gaz parfaits (équ. 5.1) :

P
w=3172—©L (5.2)
- Ptol

Ce rapport massique peut naturellement étre complété par des fractions molaires y, parfois
plus utiles pour les opérations unitaires, ou par la concentration en phase gazeuse C (en
kg/m3) :

/M .
W ol et Cyy = w.P (5.3)
W/Mtol +1/MN2 T‘(rNZ + W'rtol)

Ytol =

Le degré de saturation (exprimé en pourcentage) est équivalent a 1'humidité relative pour
l'air humide et est défini comme :

e =100 x1tol (5.4)
sat

ou P, est la pression de saturation du tolueéne a la température du mélange pouvant étre
évaluée par la corrélation de Wagner, citée par Le Cloirec (1998), donnant la pression de

saturation réduite P, (pression de saturation divisée par la pression critique du composé) en
fonction de la température réduite T* (température divisée par la température critique) :

= _7p*\L5 _71*3 —T™)®
np’, = A0=T)+bA=THP +e(1=T") +d(1=T") (5.5)

*

T

ou a=-7,28602; b=1,38091; ¢=-2,83433; et d=-2,79168. La pression critique est de
4,10 MPa et la température critique de 591,8 K (Perry, 1997).

A partir du degré de saturation, on définit la température de rosée T, qui est la température
a laquelle le toluéne contenu dans un mélange refroidi lentement commence a se liquéfier.
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Ainsi, a la température de rosée, Py, = Py, (T,) et c'est en résolvant cette équation ou T, est
inconnue tandis que Py, est connue qu'on détermine la température de rosée.

Pour réaliser des bilans énergétiques, on utilisera l'enthalpie du mélange azote-toluéne en
kJ/kgno, qui, sous I'hypothese d'un mélange de gaz parfaits dont l'enthalpie totale est la

somme des enthalpies partielles de chaque constituant, peut s'écrire :

h= Cp,N2 .TOC + W'(Ahlv + Cp,tol .Toc) (56)

Cette expression postule implicitement que les capacités thermiques massiques des gaz
ainsi que la chaleur latente de vaporisation du toluéne sont constantes. Par ailleurs, les
enthalpies ont une référence nulle a 0°C pour l'azote gazeux et a 0°C pour le toluéne liquide.
Numeriquement, on pourra retenir les valeurs: ¢, Ny = 1,04 kI/kg K, ¢, 1o = 1,141 kJ/kg.K et

Ahy, = 363,66 kl/kg.

Contrairement a l'usage pour l'air humide, on ne définira pas la température humide, utile
surtout dans des opérations d'humidification par laveur que nous ne serons a priori pas amengés
a mettre en ceuvre. Les isothermes humides sont de plus trés proches des isenthalpes pour ce
mélange comme dans le cas de I'air humide (Shallcross et Low, 1994).

Enthalpie de la phase adsorbée

Une derni¢re donnée est accessible sur le diagramme proposé par la suite. Il s'agit de
l'enthalpie de la phase adsorbée, exprimée en kJ/kg d'adsorbant. Cette donnée n'est cependant
pas générale en ce sens qu'elle n'est pas caractéristique de 1'équilibre azote/toluéne, mais au
contraire spécifique aux fluides et a I'adsorbant. Rapportée a une masse unitaire d'adsorbant,
l'enthalpie de la phase adsorbée (kJ/kg,qs) s'écrit :

h= q(PtolsT)'(AhlV + Cp,tol .TOC - |AH|) (57)

ou qp,,;T). exprimée en kg/kg,qs, représente la quantite adsorbée a la pression Py et la

température T (isotherme d'équilibre) et AH la chaleur isostérique d'adsorption. Cette
expression est établie en considérant que l'enthalpie d'une quantité¢ de toluéne adsorbé est
¢gale a l'enthalpie de cette méme masse sous forme gazeuse (hyy = Ahjy, +c¢p, ). Toc, cf

€qu. 5.6) moins la chaleur d'adsorption AH nécessaire pour faire passer le toluéne de 1'état de
vapeur a 1'état adsorbé.

Pour notre application, nous utilisons les données relatives au toluéne, s'adsorbant sur
I'"AMBERSORB 572, obtenues par Saysset (1999). Saysset propose, entre autres, de décrire
ces isothermes a l'aide d'une équation de Toth (en mol/kg, ;) :

n=ng P/K+PH! (5.8)

Les variations des différents parametres avec la température sont données par les équations
suivantes :

tzto +0L(1—T0/T)
Ngyr =N ga¢ (1= % (T —Tp)) (5.9)
K =Ky .exp(Q/(RT))
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Les valeurs des six parameétres (o X, Ko, Q, to et a) du modele sont rapportées dans le
tableau 5.1. La température de référence (Ty) retenue par Saysset (1999) est 353 K.

Tableau 5.1 : Valeurs de 1'équation de Toth pour 'adsorption du toluéne sur
I'”AMBERSORB 572 (Saysset, 1999)

Ng sat X KO Q to o
(mol/kgas) (1/K) (Pa') (J/mol) ) )
5,896 —1,12.10'3 40,2 -14,85.103 0,149 0,084

Saysset (1999) fournit également des données expérimentales pour la variation de la
chaleur d'adsorption en fonction de la quantité adsorbée qui peut étre mise sous une forme

linéaire (AH =—10,15.n+99, ol n est exprimé en mol/kg, s tandis que AH est en kJ/mol de
toluéne).

Tracé des diagrammes

A partir des ces équations, deux types de diagrammes sont présentés pour une pression
totale de 101325 Pa, chacun sous forme logarithmique ou non (figures 5.5 a 5.8). Le premier
type de diagramme représente la teneur massique en toluéne en fonction de la température et
fait apparaitre les isenthalpes du mélange de gaz et les iso-degrés de saturation (figures 5.5 et
5.6) tandis que le second type fait apparaitre la fraction molaire de toluéne en fonction de la
température, avec les mémes courbes d'égales quantités (figures 5.7 et 5.8). Les enthalpies de
la phase adsorbée sont également représentées sur les diagrammes logarithmiques, mais en
lignes pointillées afin de souligner qu'elles sont spécifiques a l'adsorbant et aux fluides en
présence contrairement aux lignes en traits pleins qui sont caractéristiques du couple
azote/toluéne.

20
£=100%
18

161

141
12

10

w (kg tol/kg N2)

1000
2 750 — 10%

0 20 40 60 80 100 120 140 160
T(°C)

Figure 5.5 : Diagramme psychrométrique massique du mélange gazeux azote/toluéne

104



| £=100% 75 .
0,9 h =7500 kJ/kegy / / %)% 30%
08 5000
4000
20,71 3000 ..E..
E 2500 ..- 20%
2 061 2000 .....
3 1500 '. .
-(_E 0,5 '
£ 1000 ‘.
c 04
£ 0,31 500 ,’,”'.
400 "
0,2 1 300 ST '
wt— L T =
0,1 100 ////,"
0 = /Z{/’//)//
0 20 40 60 80 100 120 140 160
T(°C)

Figure 5.6 : Diagramme psychrométrique molaire du mélange gazeux azote/toluene
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Figure 5.7 : Diagramme psychrométrique massique semi-logarithmique du mélange gazeux

azote/toluéne (en pointillés : isenthalpes de la phase adsorbée)
Les isenthalpes h g ,=-60 kJ/kg ,4c et h=2000 kJ/kgp, ainsi que la ligne d'iso-degré de saturation £ = 100%
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Figure 5.8 : Diagramme psychrométrique molaire semi-logarithmique du mélange gazeux
azote/tolueéne (en pointillés : isenthalpes de la phase adsorbée)

3.2.2. Opérations de traitement de flux d'azote/toluene

Pour décrire les opérations nécessaires au traitement de flux d'azote pollués par du toluene,
on procédera par succession d'opérations unitaires détaillées dans ce paragraphe. Chaque
opération est représentée graphiquement sur les diagrammes molaire (figure 5.9) et massique
(figure 5.10). On développera ainsi un formalisme s'apparentant a celui habituellement utilisé
en Génie Climatique pour le traitement de l'air humide (courbe de refroidissement avec
déshumidification sur une batterie froide, droite représentative de capture d'eau par une roue
dessicante, droites de mélange, etc.). Les coordonnées des points figuratifs de ces opérations
sont précisées dans le tableau 5.3. Dans un souci d'accompagnement de la démarche de
compréhension du lecteur, ces deux figures de syntheése des opérations unitaires ainsi que le
tableau sont groupés a la fin du paragraphe 3.2.2 (juste avant le paragraphe 3.3). Ces

informations ne peuvent cependant étre exploitées qu'a partir des explications fournies au fil
du texte tout au long du paragraphe 3.2.2.

Supposons un flux d'azote a traiter de 3 kgyny/h a la température de 20 °C avec une fraction
molaire en toluéne de y;, = 1000 ppm. Le débit volume total est de 40 NL/min, cette
information étant a rapprocher des débits utilisés dans le Chapitre 4 pour la capture d'éthane.

On utilise la colonne d'adsorption décrite dans le Chapitre 4 (Ma = 2 kg d'adsorbant) et
on dispose d'eau de refroidissement a la température de 12 °C pouvant circuler dans
I'échangeur interne de l'adsorbeur. On souhaite produire de l'azote purifié présentant une
fraction massique en toluéne de 100 ppm (VME pour le toluéne, autrement dit la

concentration moyenne maximale admissible représentant la teneur pondérée pour 8 h/j et
40 h/semaine de travail).
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Pour la désorption, on dispose de vapeur d'eau a 140 °C pouvant circuler dans I'échangeur
interne. On souhaite par ailleurs suffisamment concentrer le désorbat afin de le récupérer
relativement aisément a 1'aide d'une batterie froide alimentée par I'eau du réseau (T = 12 °C) si
bien que l'on se fixe comme objectif d'atteindre une fraction molaire de 16% apres
régénération (enrichissement de 160).

Adsorption

L'opération d'adsorption permet de séparer I'alimentation (point 1) en deux phases, a savoir
les fluides stockés dans l'adsorbeur en fin d'opération (point 2ads) et I'effluent produit (point
2). La phase adsorbée est en équilibre avec le gaz interstitiel (yp,45 =y1) a la température de
fin d'adsorption. En absence de refroidissement de l'adsorbeur, celle-ci est généralement
supérieure a la température de l'alimentation en raison du dégagement de la chaleur
d'adsorption. Dans notre cas, elle est inféricure a la température d'alimentation grace au
refroidissement par I'échangeur interne (figure 5.11)

wouy

adsorption avec
refroidissement~adsorption sans refroidissement

1

2ads
2ads | ; :
2 2

! »
Teau T
(température de
refroidissement)

Figure 5.11 : Représentation graphique de 1'opération unitaire d'adsorption
avec ou sans refroidissement

Les points 1 et 2 peuvent facilement étre placés sur le diagramme molaire (figure 5.9) a
l'aide de leurs coordonnées connues (température et fraction molaire) et reportés sur le
diagramme massique (figure 5.10) en ayant préalablement relevé une coordonnée facile a
utiliser (degré de saturation par exemple). L'ensemble de ces coordonnées, issues des données
du probleéme ou lues sur les diagrammes, sont précisées dans le Tableau 5.3.

La phase adsorbée (2ads) est en équilibre avec le gaz interstitiel (1000 ppm) a la
température d'adsorption (12 °C) ce qui, compte tenu de I'isotherme d'adsorption
(0,364 kgio1/kgags d'apres 1'équation 5.8) et de la masse d'adsorbant Mcp =2 kg, fixe la

capacité de stockage de la colonne (mg, ., = 728 g). Par lecture graphique, on déduit par
ailleurs l'enthalpie de la phase adsorbée (-95 kl/kg,4s)-

La capacité de traitement de la colonne est évaluée a partir de la capacité de stockage et de
la variation de teneur massique en toluéne : mg./(W1-W2)=245,9 kgnp. En raison du débit

d'azote retenu, la phase d'adsorption peut ainsi théoriquement durer environ 82 h si la colonne
est initialement exempte de toluene.

Régénération
L'opération de régénération (figure 5.12) consiste a fournir de la chaleur a 1'adsorbeur et

une certaine quantité de gaz de purge pour obtenir deux phases distinctes : la phase désorbée
(3des) et les gaz résiduels restant stockés (3ads).
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Figure 5.12 : Représentation schématique de 1'opération de régénération

D'apres les choix posés précédemment, la fraction molaire de la phase désorbée est de 0,16
et la température est de 140 °C, si bien que le point 3des peut étre identifié, avec toutes ses
coordonnées. Par contre, il convient de décider de la quantité de toluéne cyclée. Pour des
conditions de fonctionnement relativement comparables, Clausse (2003) avait retenu une
masse cyclée de myy., = 195 g, montrant qu'augmenter excessivement cette masse conduit a

une augmentation importante de la consommation énergétique tandis que la réduire se traduit
par une trop faible productivité. Ce choix est cependant un critére essentiel pour le
dimensionnement des cycles et devrait systématiquement faire l'objet d'une analyse de
sensibilit¢. =~ La  masse d'azote pour la  phase 3des est alors de
M3des N2 = M3des/W3des = 0,310 kgnp, ce qui constitue également la masse de gaz de purge si

l'on néglige la masse d'azote interstitiel dans la phase 2ads.

Le point 3ads correspond alors a une masse de toluéne stockée de 533 g, soit une capacité
d'adsorption de 0,266 kg, /kg, s @ une température de 140 °C. L'isotherme d'adsorption nous

indique que la phase adsorbée est alors en équilibre avec une phase interstitielle présentant
une fraction molaire de tolueéne de 0,05, ce qui permet de faire figurer graphiquement le point
3ads et d'en déduire I'enthalpie de la phase adsorbée (-62,5 kJ/kg, 4)-

Le bilan thermique de cette opération s'écrit:
Qdes = Mca (h3ads —h2ads) + Mpurge (h3ges — hpurge) (5.10)

Rappelons en effet que les enthalpies des phases adsorbées sont rapportées a 1'unité de masse
d'adsorbant tandis que celles du gaz de purge ou de la phase désorbée sont relatives a une
masse unitaire d'azote.

Numériquement, on trouve Qgos =208 kJ. A cette énergie s'ajoute celle nécessaire a
chauffer I'adsorbant (Qca =Mca-Cp-(T3ads-T2ads) = 156,8 kJ), et pour chauffer les parties
métalliques (Qpeta) = 352 kJ @ partir d'une masse de métal de 9 kg pour I'échangeur, les
ailettes et I'enveloppe extérieure). La consommation spécifique s'éléve donc a :

Qspec = (Qmetal T Qdes T Qca)/Mzges = 3,67 MI/kgg (5.11)

ce qui est tres proche de la valeur obtenue par Clausse (2003) pour des conditions de cycle
pratiquement identiques, a partir du modele numérique rappelé au Chapitre 4.
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Récupération par condensation

L'opération de récupération par condensation (figure 5.13) consiste a faire circuler la phase
désorbée (point 3des) sur une batterie a ailettes dont la température moyenne de surface est
proche de celle de 1'eau de refroidissement et inférieure a la température de rosée de la phase
désorbée, ce qui garantit la condensation d'une fraction du tolueéne tandis que la fraction
complémentaire reste sous forme vapeur. On supposera que la phase désorbée se refroidit en
tendant vers le point figuratif de la batterie (4max) dont la température est proche de celle de
l'eau de refroidissement et dont le degré de saturation est de 100%. En effet, pour une surface
d'échange infinie, le pincement en sortie d'échangeur serait nul et le mélange azote/toluéne
devrait atteindre cette température limite, tout en étant en équilibre avec la phase liquide
condensé.

vy

cau
(température de
refroidissement)

Figure 5.13 : Evolution caractéristique du refroidissement avec déshumidification
dans le diagramme psychrométrique

Comme pour la déshumidification d'air humide sur une batterie froide, on admettra que le
point réel de sortie de la batterie est situé sur la droite reliant le point 3des et 4max. En réalité,
cette évolution ne devrait pas étre représentée par une droite mais par une courbe concave ou
convexe selon la géométrie de la batterie. Cependant, pour l'air humide, le tracé d'une droite
reste l'usage. Dans le cas de la condensation du toluéne, on peut de plus admettre que les
efficacités des batteries sont particulicrement élevées et peuvent atteindre 98% a 99% (Le
Cloirec, 1998) si bien que le point réel est raisonnablement proche du point limite et la prise
en compte de la courbure de cette évolution ne présente que peu d'intérét. L'efficacité de cette
opération sera définie comme le rapport entre la variation de teneur massique réelle sur la
variation maximale (ou le rapport des variations d'enthalpie) :

E — W3des _W4 _ h3des _h4 (512)

Wides —Wamax  N3des —N4max

Dans notre application, la température de surface de la batterie (assimilée a celle de 1'eau
de refroidissement de 12 °C) est notablement inférieure a la température de rosée de la phase
désorbée (57 °C environ). En admettant une efficacité de 98%, on obtient le point figuratif de
la sortie de la batterie (wgq =729 gi,//kgno et hy =44,6 klJ/kgny). La quantité de toluéne

condensée s'éléve & AW = w3 qes-Wy = 0,557 kg /kgno. Pour la quantité d'azote du désorbat,
on obtient donc m3ges N2-AW = 173 g sous forme liquide et le complément & m3geq sOus
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forme de vapeur soit 22 g. L'énergie frigorifique peut aussi étre évaluée et on obtient
Ah = h3yes-hg =435 kl/kgnp, soit pour la quantite d'azote a traiter Q= m3geq N2-Ah =135 KkJ.

Bilan énergétique global

Pour achever le cycle de récupération, l'adsorbeur doit étre pré-refroidi en vue de
l'adsorption suivante. Du point de vue de l'analyse énergétique, cette opération peut étre
traitée simultanément avec l'adsorption. Un bilan énergétique comparable a celui présenté
pour la régénération peut étre réalisé a partir des coordonnées des points 3ads (colonne apres
adsorption), 1 (alimentation), 2 (produit) et 2ads (colonne apres adsorption). Il en ressort une
consommation d'énergie frigorifique de 540 kJ, a laquelle on ajoutera les énergies de
refroidissement du charbon et du métal (Qcp et Qpgta)) dont les valeurs sont identiques (au

signe pres) a celles de 'opération de chauffage.

Le bilan énergétique des opérations décrites auparavant est établi dans le tableau 5.2. On
constate que dans la configuration étudiée, la consommation d'énergie frigorifique est
nettement supérieure a la consommation calorifique, ce qui interdit la mise en ceuvre d'une
unique PAC comme proposé dans le paragraphe 3.1. Ceci indique que le choix des
températures de cycle n'est sans doute pas le plus judicieux et qu'une autre combinaison est a
rechercher.

Tableau 5.2 : Bilan énergétique de la chaine de récupération de toluéne

Energie calorifique en kJ Energie frigorifique en kJ
(vapeur d'eau a 140°C) (eau a 12°C)
Adsorption --- 1050
Condensation -—- 135
Désorption 717 ---
Total 717 1185

Tableau 5.3 : Points caractéristiques de la chaine de récupération de toluéne

Point T w y € h q masse  masse
kl/kgno toluene azote
°C  gorkgny mol/mol % ou*kl/kg,ys KSorkCds 8ol keno
0,001
1 20 3,29 (1000 ppm) 4 24 --- --- ---
2ads 12 i — _95% 0,364 728  négl.
(interstitiel)
0,0001
2 12 0,329 (100 ppm) 0,75 12 --- --- ---
3des 140 630 0,16 7,5 480 --- 195 0,310
3ads 140 - 005 -62,5% 0,266 533 négl.
(interstitiel)
4max 12 61,5 0,0184 100 35,7 --- --- ---
173 (liq)
4 16,1 72,9 0,0217 93,6 44,6 --- + 0,310
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Figure 5.9 : Chaine de traitement d'un mélange azote-toluéne dans le diagramme molaire
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3.3. Travail a effectuer

Comme évoqué au début du paragraphe 3.2, les diagrammes développés précédemment
seront les outils permettant une évaluation rapide des différents assemblages combinant
adsorbeurs et thermo-frigopompes. En particulier, on s'attachera a réaliser des bilans
énergétiques globaux en fonction du réglage de la PAC. Les principaux parametres
d'influence seront les températures d'évaporation et de condensation, qui auront un impact
majeur sur les performances de la PAC (COP, énergies calorifique et frigorifique disponibles,
rendement de Carnot, ...) mais aussi sur les performances en terme de productivité, pureté etc.
(cf. Chapitre 4, figure 4.12). Les solutions retenues a l'aide de ce premier outil de tri
mériteront alors une analyse plus fine, expérimentale ou numérique. On peut en particulier
envisager numériquement une analyse systématique de l'impact des paramétres de cycle
(températures, mais aussi débits) afin de proposer une méthodologie bien-fondée pour
déterminer les conditions optimales de fonctionnement pour un objectif particulier.

Ces travaux seront trés probablement, a plus longue échéance, 1'occasion d'une ouverture
vers des sujets situés "en amont" du procédé. C'est en particulier sans doute le cas de 1'étude
de la récupération par condensation : il est en effet communément admis que la condensation
d'un corps sur une batterie froide en présence d'autres gaz incondensables reste un sujet
appelant encore des travaux de recherche : les corrélations usuelles sont en effet tres
dispersées dans leurs gammes d'application tandis que les modeles actuellement utilisés ne
sont que peu satisfaisants car trop complexes ou au contraire beaucoup trop simplistes. On
doit de plus reconnaitre une absence de théorie fiable et basée sur la physique des
phénomenes mis en jeu. De méme, l'apparition de givre sur la batterie ou bien de brouillard ou
de neige au sein de la vapeur sont des phénomenes imparfaitement contr6lés et qui pourraient
constituer le cceur d'activités de recherche a plus long terme.

4. Conclusion

Ce dernier chapitre a permis de suggérer divers axes de recherche potentiels faisant suite
aux travaux présentés dans les premiers chapitres. Des perspectives immédiates a chaque
action de recherche ont ¢té¢ évoquées de maniere relativement bréve. Nous nous sommes
ensuite surtout attachés a présenter une perspective particuliére nécessitant des compétences
en Génie Energétique et en Génie des Procédés : la capture et la récupération de COV par des
systémes combinés mettant en oeuvre a la fois 1'adsorption et la condensation. Un mode
d'analyse original pour de tels procédés a été développé : il est basé¢ sur l'utilisation de
diagrammes de type psychrométrique pour le mélange azote-toluéne permettant la
représentation graphique des chaines de capture et de récupération des polluants. La mise en
ceuvre de ce mode d'analyse, la réalisation des configurations les plus prometteuses et la
validation de I'ensemble de ces résultats nécessiteront plusieurs années. Un tel travail peut
enfin aboutir a plus long terme a des actions de recherche a vocation moins appliquée comme
I'étude du comportement des batteries froides en régime humide ou en présence de givrage.
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Conclusion générale
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Ce document peut étre abordé au moyen de deux grilles de lecture distinctes qui, a mon
sens, méritent d'étre commentées en guise de conclusion dans le cadre d'une Habilitation a
Diriger des Recherches.

Tout d'abord, cette synthése de travaux a permis de dégager dans plusieurs domaines
scientifiques quelques résultats originaux, dont je rappellerai les grandes lignes ici :

e En ¢ébullition, le phénomene de coalescence de bulles a un impact certain mais mal
déterminé sur le transfert de chaleur. La coalescence n'est pas souhaitable pour augmenter
le coefficient d'échange, et c'est au contraire lorsque les zones d'influence des bulles sont
tangentes que le coefficient d'échange semble le plus élevé.

e En ¢bullition en vase sur une paroi verticale, aux flux faibles ou modérés, les bulles se
détachent principalement selon la normale a la paroi pour se regrouper -et éventuellement
coalescer- dans une colonne riche en vapeur située a quelques millimétres de la paroi.
Aux forts flux, les bulles restent majoritairement pres de la paroi, coalesgant alors qu'elles
sont encore attachées puis ayant un mouvement ascendant le long de celle-ci.

e Ne pas prendre en compte la présence de I'huile de lubrification dans les circuits de
réfrigération lors du dimensionnement tend a surestimer la puissance frigorifique
disponible. Le choix d'une huile doit préférentiellement se porter sur le couple présentant
la plus faible solubilité, a condition que cette huile reste miscible avec le fluide. Un
modele de calcul des propriétés des mélanges huile-frigorigeéne a été¢ développé et utilisé
pour réaliser un diagramme de Mollier modifi¢ afin de faciliter cette prise en compte.

o Les fluides frigorigénes z€otropes subissent une variation de composition par rapport a
leur composition nominale lors du fonctionnement d'installations frigorifiques. Un
modele de machine frigorifique idéalisée a ét¢ mis au point de sorte a analyser les
variations locales de la composition du fluide en circulation. En particulier, ce mode¢le a
permis d'expliciter la différence entre composition circulante et composition locale.

e Pour les compresseurs de machines frigorifiques & ammoniac, il existe un débit d'eau
de refroidissement des culasses optimum permettant de minimiser la consommation
d'énergie mécanique globale du compresseur (puissance mécanique de compression de
I'ammoniac a laquelle s'ajoute la puissance nécessaire a la circulation d'eau) ou
permettant de minimiser la production d'entropie totale de l'installation.

e Pour améliorer le fonctionnement des cycles TSA, un nouveau procédé avec chauffage
et refroidissement indirects utilisant un adsorbeur muni d'un échangeur interne a ¢été
développé. Ses performances en terme de productivité, pureté et surtout enrichissement
sont globalement plus élevées que celles des procédés conventionnels. Ceci est
principalement dG a la possibilité de chauffer (ou de refroidir) la colonne simultanément
sur toute sa longueur, c'est-a-dire sans propagation d'un front thermique généré par la
circulation d'un gaz chaud (ou en limitant 'amplitude des ondes thermiques grace au
refroidissement). Il a ét¢ montré qu'en optimisant 1'assemblage de tels adsorbeurs en
paralléle, la consommation spécifique pourrait probablement étre réduite avec des
installations de taille industrielle, pour obtenir des consommations proches de celles des
procédés TSA conventionnels.
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Mais au-dela des apports scientifiques précédents, un tel document refléte 1'évolution
professionnelle d'un jeune chercheur. Initialement impliqué dans le transfert de chaleur par
¢bullition confinée pendant ma thése, mes thémes de recherche se sont progressivement
¢largis au transfert de chaleur par ébullition (en 1'absence de confinement), puis a I'une de ses
applications a savoir la production de froid. J'ai parallélement débuté des travaux sur la
capture de gaz par adsorption modulée en température, ce qui constituait une ouverture
thématique plus radicale que les élargissements précédents. Néanmoins, les perspectives de
recherche proposées dans le dernier chapitre (analyse énergétique de procédés couplés,
diagrammes psychrométriques de mélanges de gaz en présence d'un adsorbant, ...) n'ont pu
étre rédigées qu'en apprenant, progressivement, a intégrer les méthodes de ces deux
communautés scientifiques trés voisines que sont le Génie Energétique et le Génie des
Procédés. Si leur fronti¢re n'est pas toujours clairement établie, il est certain que toutes deux
ont un rdle primordial a jouer dans la protection et 'amélioration de notre environnement.
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